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Kurzfassung

Trotz zahlreicher Technologievarianten der thermischen Nutzung von Biomasse bleibt die
Verbrennung nach modernen Standards die wichtigste Prozessroute und stellt ein wesentli-
ches Potential zur Deckung des weltweiten Primérenergiebedarfs vor dem Hintergrund des
globalen Klimawandels sowie der begrenzten Verfigbarkeit fossiler Ressourcen dar. Die Ent-
wicklung und Optimierung neuer Verbrennungsverfahren stellen sich aufgrund der hohen
Standards héufig als sehr zeit- und kostenintensiv dar. Moderne Simulationswerkzeuge wie
die Prozesssimulation und die numerische Strémungssimulation (CFD) kénnen dabei wertvol-
le Unterstitzung und Beschleunigungsmafinahmen sein. Hierfir sind aber physikalisch fun-
dierte und verléssliche Modelle mit hohem Detaillierungsgrad erforderlich. Die vorliegende
Arbeit befasst sich mit der Entwicklung von Simulationstechnologien anhand eines innovati-
ven Verbrennungssystems fir ballenférmige halmgutartige Biomasse.

Nach der Vorstellung des analysierten Verbrennungskonzepts sowie experimenteller Er-
gebnisse aus einer Versuchsanlage mit 2 MW thermischer Leistung werden Prozesssimulation
und Verbrennungsrechnung fir den betrachteten Prozess dargestellt. In dieser Arbeit wurde
ein dreizoniges Verbrennungsmodell implementiert, welches in der Lage ist, bei globalem
Luftiberschuss des Gesamtprozesses zonal auch unterstéchiometrische Verbrennung und die
Entstehung brennbarer Gaskomponenten abzubilden. Hierfir wurde das stéchiometrische
Gasreaktionsmodell um einen kinetischen Ansatz erweitert. Aus den Ergebnissen der Prozess-
simulation wurden in weiterer Folge die Eintrittsrandbedingungen fir die numerische Stré-
mungssimulation abgeleitet.

Fur die numerische Stromungssimulation wurde ein komplexer Modellalgorithmus fur die
Beschreibung der heterogenen Verbrennungsschritte von Biomasse (Trocknung, Volatilisie-
rung, Koksabbrand) entwickelt und in einem externen Solver implementiert. Dabei wurden
die feste Brennstoffphase sowie deren Interaktion mit der Gasphase vollsténdig und dreidi-
mensional ortsaufgeldst abgebildet. Fir die Beschreibung von Strémung, Turbulenz, kineti-
scher Gasreaktionen und Warmestrahlung wurden bestehende Modelle eines kommerziellen
CFD-Solvers verwendet.

Die Ergebnisse der vorliegenden Arbeit zeigen sehr deutlich die Potentiale moderner Si-
mulationstechniken  bei der Entwicklung und Optimierung innovativer Biomasse-
Verbrennungskonzepte auf. Im konkreten Verfahren konnte gezeigt werden, dass aufgrund
der langsamen Ligninthermolyse keine vollstéindige Volatilisierung des Brennstoffes in der
Primérzone erreicht werden kann und die Rostbelastung daher héher als in der urspringli-
chen Anlagenauslegung ist. Die Gasanstrémung in der Primdrzone ist weiters durch subop-
timal platzierte Luftdisen sehr ungleichméflig und fihrt zu heterogenem Abbrand der Ballen-
oberfléche, zu lokalen Temperaturspitzen und zur Ascheagglomeration. SchlieBlich konnten
noch Strémungsschwachstellen im Bereich der sekundéren Gasnachverbrennungszone
nachgewiesen werden, die im Weiteren zu gesteigerten Schadstoffemissionen fGhren kénnen.
In Summe kann auf dem Wege der Simulation ein besseres Versténdnis der physikalischen
Vorgdnge des untersuchten Prozesses und ein Einblick in messtechnisch kaum zugéngliche
Parameter erlangt werden.



Abstract

Despite numerous alternative technologies for thermal biomass utilisation, combustion by
modern standards remains to be the most prominent route offering a considerable potential
for the satisfaction of the growing global primary energy demand in the face of climate
change and dwindling fossil resources. Development and optimisation of novel combustion
technologies typically are highly demanding regarding time and cost due to present-day’s
high standards. Modern simulation tools like process simulation and computational fluid
dynamics (CFD) own the capability to powerfully act as support and acceleration factors
during this phase. To unfold their full potential physically well-founded models with high de-
gree of detail have to be applied. Current work addresses the development of these simula-
tion technologies during the evolution of an innovative combustion system for baled herba-
ceous biomass.

Initially, an introduction of the analysed combustion concept and some experimental re-
sults from a 2 MWih pilot plant are given. Subsequently, process simulation and combustion
calculation for the considered process are discussed. A three-zoned combustion model has
been implemented in this work having the ability to reproduce zonal under-stoichiometric
combustion and combustible gases formation under global excess air conditions. For this
purpose the stoichiometric gas reaction model has been extended with a reaction kinetic
approach. Finally, the inlet boundary conditions for CFD calculations have been derived
from the results of the process simulation works.

Concerning the CFD simulation a complex model algorithm capable of describing the
heterogeneous biomass combustion steps (drying, volatilisation, and char burnout) has been
developed and implemented in an external solver environment. The solid fuel phase as well
as the interaction with the gaseous phase have been modelled rigorously with three-
dimensional spatial discretisation. Flow, turbulence, kinetic gas reactions and radiative heat
transfer have been accounted for applying existing models within a commercial CFD-solver.

Results of present work clearly indicate the high potential of modern simulation technolo-
gies for the development and optimisation of innovative biomass combustion concepts.
Analysis of the current case shows that a complete volatilisation of the fuel can not be
achieved within the primary combustion zone due to the very slow lignin thermolysis process.
Subsequently, the fuel load of the afterburning grate is significantly higher than assumed in
the initial plant layout. Furthermore, the non-ideal positioning of air nozzles in the primary
combustion zone leads to a poor coverage of the burning bale surface, unbalanced bale
burnout, thermal hot spots and local ash sintering. Additionally, several weak points in the
flow inside the secondary combustion zone have been identified leading to reduced carbon
burnout and increased pollutant emissions. Finally and ultimately, simulation allows for a
better understanding of the physical behaviour of the analysed process and provides an in-
sight to experimentally hardly accessible parameters.
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1 Einleitung und Motivation

1 Einleitung und Motivation

Das zwanzigste Jahrhundert war geprégt von der ungehemmten Nutzung fossiler Energietrd-
ger fur die Bereitstellung von thermischer und elekirischer Energie. Die technisch vergleichs-
weise unkomplizierte Nutzung dieser anfénglich im Uberfluss verfigbaren Primérenergietra-
ger Kohle, Erdsl und Erdgas fihrte zu einer rasanten technologischen Weiterentwicklung,
Industrialisierung und Automatisierung in den entwickelten Landern dieser Welt. Letzilich
fuhrten diese Verénderungen auch zu einer gesellschaftlichen Weiterentwicklung und leiteten
gegen Ende des Jahrhunderts einen Umdenkprozess ein. Der wachsende Energiebedarf auf-
strebender Nationen (spétestens ab der Jahrtausendwende beispielsweise China, Indien und
Brasilien) sowie die Notwendigkeit der ginstigen Energiebereitstellung zur Férderung
schlecht entwickelter Volkswirtschaften (speziell afrikanische und asiatische Nationen) zeigten
die Endlichkeit fossiler Ressourcen auf. Gepaart mit der Erkenntnis des gravierenden Einflus-
ses fossiler Kohlendioxidemissionen auf das globale Klima und &kologische Systeme (siehe
hierzu beispielsweise Woodwell et al., 1998, Rosa et al., 2001 sowie Venema et al., 2007)
entwickelte sich langsam ein gesellschaftliches Bewusstsein hinsichitlich einer nachhaltigen
und 8kologisch vertraglichen Bereitstellung von Energie. Dieser Prozess dauert auch zum
Zeitpunkt der Verfassung der vorliegenden Arbeit an; heute ist die verantwortungsvolle Ener-
giebereitstellung nach oben skizzierten Kriterien als eine der wesentlichsten gesellschaftlichen
Herausforderungen des einundzwanzigsten Jahrhunderts weitestgehend akzeptiert. Die Struk-
tur des heutigen Energiesystems, die unvollsténdige Kostenwahrheit hinsichtlich vieler kon-
ventioneller oder atomarer Energietréger sowie technologische, logistische und systemische
Herausforderungen bei der Nutzung alternativer Energietréiger fihren dazu, dass die Markt-
durchdringung alternativer Energietrdger, und hier speziell Biomasse, deutlich hinter ihrem
Potential zuriickbleiben. Dennoch ist klar festzuhalten, dass der globale Energiebedarf heute
und in absehbarer Zukunft nicht alleine aus alternativen, nicht-fossilen Quellen gedeckt wer-
den kann.

Der globale Primarenergiebedarf betrug im Jahr 2010 je nach Quelle zwischen 505 EJ
(BP, 2015) und 550 EJ (EIA, 2015). Davon entfielen etwa 17 % auf die Produktion elektri-
scher Energie. Der globale Energiehunger fihrte im selben Jahr zur Emission von
30,6 Mrd. t Kohlendioxid (Lancet, 2011). Renommierte Prognosen gehen aktuell von einem
iahrlichen Wachstum des Primarenergiebedarfs bis 2040 in einer Gréfienordnung zwischen
1,4 % (BP, 2015) und 1,9 % (EIA, 2015) aus, also etwa 600 EJ fir 2015, 665 EJ fir 2020
und bis zu 865 EJ fur 2040 (BP, 2015). Da sich der globale Primarenergiemix in diesem
Zeitrahmen nur geringfigig verschieben wird (BP, 2015), sind auch fir den Kohlendioxid-
ausstof} éhnliche Steigerungsraten zu erwarten (Aboumahboub et al., 2012 sowie Akashi et
al., 2011). Den Hauptanteil an dieser zukinftigen Entwicklung tragen wie zu erwarten die



1 Einleitung und Motivation

heutigen Entwicklungs- und Schwellenlénder bei; fir Europa und die USA wird eine Bedarfs-
verringerung aufgrund von EffizienzsteigerungsmaBBnahmen erwartet. Schétzungen zufolge
werden heute rund 85 % des Primarenergiebedarfs mit fossilen Energietrdgern abgedeckt.
Die bereits angesprochenen Herausforderungen bei der Implementierung alternativer Ener-
giequellen werden weiters dazu fohren, dass dieser Wert in den kommenden Jahrzehnten
sogar noch steigen wird (BP, 2015).

Nach Sektoren gegliedert entfallen etwa 33 % des Priméarenergiebedarfs auf den Trans-
port, 29 % auf die Industrie und 27 % auf privates Wohnen (Heizen und Kihlen). Letztge-
nannter Bereich wird zu einem grofien Teil Gber Biomasse (40 % des Sektors) gedeckt, wobei
der Léwenanteil hierbei durch traditionelle Feuerstellen in Entwicklungsléndern beigesteuert
wird (Nejat et al., 2015). Moderne Formen der thermischen Biomasseverwertung kénnen in
den Sektoren Wohnen (privat und kommerziell) sowie teilweise auch in der Industrie auf-
grund technisch-logistischer Eignung durchaus nennenswerte zusétzliche Potentiale erschlie-
Ben.

Eine Einschétzung des energetisch verwertbaren Potentials von Biomasse fir die Produkti-
on von Strom und Wéarme ist aus mehreren Griinden schwierig. Einerseits divergieren das
technisch und das wirtschaftlich erschlieBbare Potential oft relativ deutlich wobei letzteres von
den Ublicherweise sehr volatilen Preisen der Biomasse sowie von den Preisen der zu erset-
zenden konventionellen Energietrdgern abhdngt. Andererseits ist zu beachten, dass die ener-
getische Nutzung von Biomasse in Anbetracht begrenzten Flachenangebots nicht selten in
Konkurrenz zur Produktion von Nahrungs- und Futtermitteln steht. Deshalb ist es von grund-
legender Bedeutung, der Nutzung dezidiert zu Energiezwecken kultivierter Pflanzen die Ver-
wendung biogener Abfall- und Reststoffe vorzuziehen. Die energetische Verwertung reiner
Energiepflanzen ist ethisch nur dann vertretbar, wenn diese als Nebenfrucht oder aber auf fir
die Nahrungsmittelproduktion ungeeigneten Fléchen kultiviert werden (McKendry, 2002a).
AuBerdem sind das technische und das wirtschaftlich erschlieBbare Potential zu unterschei-
den, viele Publikationen bleiben in dieser Hinsicht relativ vage. In einer bereits dlteren Arbeit
von Bain (Bain et al., 1998) wird das Potential biogener Reststoffe (inklusive Abfall- und
Restholz) fur die Stromproduktion fir einzelne Kontinente und auch global erfasst und
schlussgefolgert, dass der Strombedarf des Jahres 1998 durch die Nutzung dieser Energie-
trager gedeckt werden kénnte (etwa 67 EJ). In einer neueren Arbeit von Gaderer und
Spliethoff wird fir 2011 ein thermisches Potential von 24,8 EJ fir biogene Reststoffe ange-
geben, ergénzt um weitere 37,4 EJ fur kultivierte Energiepflanzen und 41,6 EJ fir Waldrest-
holz (Gaderer et al., 2011). Damit wird deutlich, dass biogene Energietréger aktuell zwar
nicht den gesamten, aber immerhin 20 bis 25 % des globalen Primérenergiebedarfs decken
kénnten.

Eine wichtige Fraktion biogener Energietréiger, die nicht in Konkurrenz zu Nahrungs- und
Futtermitteln (wie Energiepflanzen) oder zu wesentlichen Industriesparten (wie Holz) steht,
sind agrarische Abfall- und Reststoffe, die bei der landwirtschaftlichen Produktion anfallen.
Das wahrscheinlich gréfite Potential wird dabei Stroh aus der Produktion von Cerealien wie
Weizen, Gerste, Roggen und Hafer zugeordnet, einer Ressourcengruppe, die nicht zuletzt fur
die Verbrennung sehr interessant ist. Ergidenler et al. leiten in einer eher konservativ ange-
legten Studie eine jghrlich verfigbare Menge von Stroh als Nebenprodukt in einer GréBen-
ordnung von 1.200 Mio. t weltweit her (Ergidenler et al., 1994). Bei einem durchschnittli-
chen Heizwert entspricht diese Masse einem thermischen Energieinhalt von etwa 20 TJ pro
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Jahr. Easterly et al. erfassen in einer Arbeit die US-amerikanische Situation und sprechen von
einem thermischen Potential von Gber 3.900 TJ fur agrarische Reststoffe ergdnzt um weitere
16.900 TJ bei der Nutzung kultivierter Energiepflanzen (Easterly et al., 1996). Fir Osterreich
kénnen représentative Zahlen aus dem Jahr 1998 einer Arbeit von Stoifl et al. entnommen
werden. Demnach fallen hier jéhrlich etwa 2,1 Mio. t Getreidestroh sowie 450.000 t nutzba-
res Maisstroh an. Weitere 350.000 t Stroh aus Raps und Sonnenblumen mit einem Wasser-
gehalt zwischen 60 und 70 % kommen fir die energetische Verwertung mittels Verbrennung
nicht infrage (Stoifl et al., 2001). Diese Mengen sind im wesentlichen als stagnant einzustu-
fen, da von der Statistik Austria fir das Jahr 2014 eine jghrliche Menge von 2,16 Mio. t
Getreidestroh berichtet wird (Statistik Austria, 2015). Durch die Nutzung von Getreide- und
Maisstroh steht damit in Osterreich ein jahrliches thermisches Energiepotential in einer Gré-
fenordnung von 45 GJ zur Verfigung. Dieses theoretische Gesamtpotential steht jedoch
nicht uneingeschrankt fir die energetische Nutzung zur Verfigung, da ein grofier Teil ander-
wertig im landwirtschaftlichen Bereich eingesetzt wird (Einarbeitung in die Ackerkrume zum
Bodenaufbau, Einstreu in der Nutztierhaltung). Schétzungen bei Kaltschmitt et al. gehen da-
von aus, dass aus diesen Grinden teilweise sogar nur ein Finftel des theoretischen Potential
als fur die Energiegewinnung nutzbar anzusehen ist (Kaltschmitt et al., 2001).

Die energetische Nutzung von Biomasse kann eine Reihe von Vorteilen in ein Energiesys-
tem einbringen. Durch den im Vergleich zu fossilen Energietréigern kirzerfristig geschlosse-
nen Kohlenstoffkreislauf weisen die meisten biomassebasierten Energieumwandlungspfade
einen deutlich geringeren Kohlendioxid-FuBabdruck auf. Das AusmaBl des CO,-
Einsparungspotentials hdngt dabei von zahlreichen Faktoren wie Anbau, Kultivierung und
Ernte der Biomasse, Art und Wirkungsgrad des Energieumwandlungssystems sowie logisti-
schen Rahmenbedingungen ab (Schneider et al., 2003). Unbestritten ist auch der volkswirt-
schaftliche Nutzen der energetischen Biomasseverwertung (Easterly et al., 1996). Niedrigere
Energiedichten der Biomasse verlangen kirzere Transportwege und fuhren aufgrund von
Dezentralisierung zu einer Stérkung der lokalen Wertschépfung. Durch den Betrieb von
Energieumwandlungsanlagen werden lokale und sichere Arbeitsplétze geschaffen, bei der
Anlagenausstattung kommen haufiger lokale Technologien und lokale Lieferanten zum Ein-
satz. Die fur eine Volkswirtschaft kostspieligen Energieimporte kénnen reduziert werden und
freiwerdendes Kapital kann in Ausbau und Forschung investiert werden. Da fossile Primér-
energietrager gehauft aus Krisenregionen bezogen werden missen, kann die Nutzung loka-
ler biogener Ressourcen auch zur Steigerung der Versorgungssicherheit und politischer Un-
abhdangigkeit beitragen. Ein weiterer Aspekt, der seit einiger Zeit verstérkt diskutiert wird, ist
die Rickfuhrung essentieller Pflanzenndhrstoffe aus der Biomasse zur Erhaltung der Boden-
fruchtbarkeit. Hier stehen speziell der global immer knapper werdende Phosphor sowie koh-
lenstoffreiche Aschefraktionen zur Ertragssteigerung von schwachen Béden im  Fokus
(Neubauer, 2011). Schlussendlich erméglicht die energetische Verwertung von Biomasse
eine nachhaltige Energieversorgung unter Schonung fossiler Rohstoffe und bietet oftmals
eine bessere Planbarkeit und eine transparentere Preisentstehung.

Die thermische Nutzung von Biomasse zur Energiebereitstellung (Verbrennung, Verga-
sung, Pyrolyse, Torrefizierung, hydrothermale Verfahren) ist im Vergleich zur Nutzung fossiler
Energietréiger von einer Reihe spezieller Charakteristika geprégt, die im Rahmen technischer
Implementierung Bericksichtigung finden missen (Neubauer, 2011). Einerseits fohrt wie
bereits erwéhnt der Gblicherweise niedrigere Heizwert dazu, dass Biomasseverwertungsanla-
gen kapazitatsméaBig deutlich kleiner und dezentral ausgefihrt werden als fossil betriebene
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Anlagen. Gepaart mit nachhaltiger Logistik kénnen solche dezentrale Anlagen aber einen
wertvollen Beitrag zur Klima- und Energieversorgungsproblematik liefern (Venema et al.,
2007). Andererseits weisen die meisten Biomassen im Vergleich zu fossilen Brennstoffen fir
die thermische Nutzung unginstigere physikalische Eigenschaften auf. Dazu zéhlen vor allem
Wasser- und Aschegehalt, Emissionsverhalten sowie der niedrige Ascheschmelzpunkt
(Werther et al., 2000). Energieumwandlungsprozesse werden aufgrund dessen bereits ther-
modynamisch bei niedrigeren Umwandlungswirkungsgraden betrieben (niedrigere Betriebs-
temperatur, héherer Luftiberschuss). Diese beiden Faktoren (héhere spezifische Energiege-
stehungskosten aufgrund kleinerer Anlagen sowie niedrigerer Umwandlungswirkungsgrad)
fhren dazu, dass biomassebasierte Energiebereitstellung leider relativ hdaufig mit wirtschaftli-
chen Herausforderungen verbunden ist. Eine Erhéhung der Wirschaftlichkeit biomassege-
feuerter Systeme ist vor allem durch die Nutzung kostenginstiger Brennstoffe wie Rest- und
Abfallfraktionen méglich (Di Blasi et al., 2000). Zusétzlich fohren die genannten Faktoren
dazu, dass die Neuentwicklung und Optimierung biomassebetriebener Energieumwand-
lungsverfahren relativ aufwandig, langwierig und kostenintensiv ist.

Moderne ingenieurswissenschaftliche Werkzeuge wie die Prozesssimulation oder die nu-
merische Strémungssimulation sind heute in der Lage, Entwicklungsprozesse leistungs- und
kosteneffizient zu unterstitzen und oftmals sogar zu fGhren um schlussendlich das vorhande-
ne Innovationspotential zu realisieren. Zahlreiche wissenschaftliche Arbeiten und kommerziel-
le Simulations-Softwareldsungen sind in diesem Themenbereich verfigbar (beispielsweise
Stopford, 2002; Xia et al., 2002; Paschedag, 2004; Ducoste, 2008; Heikkinen et al., 2008;
Yin et al., 2008; Naser, 2009; Blocken et al., 2011; Aslam Bhutta et al., 2012; Chaney et
al., 2012; Schulz et al., 2014; Athanasios et al., 2015). Um eine wirklich verl@ssliche und
aussagekréftige Beschreibung und Simulation des Energieumwandlungsprozesses zu errei-
chen, ist die Anwendung von héher entwickelten Modellierungsansétzen und Lésungsalgo-
rithmen erforderlich. Speziell die detailliete Behandlung heterogener Verbrennungs- oder
Pyrolysevorgénge (ein grofBer Teil der energetisch genutzten Biomasse liegt in festem Zustand
vor) ist fir viele kommerzielle Algorithmen nach wie vor problematisch. Fir die Entwicklung
und Optimierung von Energieumwandlungsprozessen sind aber gerade diese Vorgénge von
besonderer Relevanz, da nach maximaler thermischer Ausnutzung des biogenen Brennstoffes
unter Minimierung schédlicher Emissionen gestrebt werden muss.

Es ist das Hauptanliegen der vorliegenden Arbeit, einen Beitrag bei der Entwicklung und
Implementierung solcher erweiterter Modellalgorithmen fir die Beschreibung der heteroge-
nen Verbrennungsvorgdnge bei der thermischen Nutzung von Biomasse zu leisten. Anhand
eines innovativen Verbrennungskonzeptes fir ballenférmige biogene Brennstoffe (sowohl
Energiepflanzen als auch agrarische Reststoffe) wird gezeigt, wie solche Modellansétze ent-
wickelt und implementiert werden, wie effiziente Simulationen durchgefihrt werden sowie
deren Ergebnisse fir eine gezielte Prozessoptimierung genutzt werden kénnen. Es soll die
Schlussfolgerung gezogen werden, dass moderne Prozess- und numerische Strémungssimu-
lation effektive Werkzeuge bei der Entwicklung und Optimierung innovativer verfahrenstech-
nischer Prozesse sind und den Ingenieur in die Lage versetzen, Innovationen in kirzerer Zeit
und zu geringeren Kosten auf den Markt zu bringen.
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Im vorliegenden Kapitel soll kurz und Uberblicksartig der Stand der Technik fir Energieum-
wandlungstechnologien zur thermischen Nutzung von Biomasse gegeben werden. Dabei
wird auf die einzelnen Technologien nur kurz eingegangen und auf die weiterfihrende Lite-
ratur verwiesen.

Basierend auf der Herkunft kann pflanzliche Biomasse in holzartige, halmgutartige sowie
aquatische Typen unterteilt werden. Diese Gruppen unterscheiden sich hinsichtlich ihrer for
die energetische Nutzung relevanten Parameter (Feuchte, Zellulosegehalt, Ligningehalt,
Heizwert, Aschegehalt und -zusammensetzung) sehr deutlich von einander (McKendry,
2002a). Entsprechend unterschiedlich sind auch die Verfahren der Nutzung des thermischen
Energieinhalts biogener Rohstoffe. Einer einfGhrenden Arbeit von Bain et al. folgend kénnen
Technologien der thermischen Energiewandlung zum Zwecke der Bereitstellung von Warme,
Strom oder einer Kombination beider (BHKW, CHP) im Wesentlichen wie folgt kategorisiert
werden (Bain et al., 1998):

e Direkte Verbrennung: Oxidation unter Luftiberschuss, oft unter gestufter Zufuhr von
Verbrennungsluft oder Brennstoff, Nutzung der fihlbaren Wérme im Heiflgas

e Vergasung: thermolytische Zersetzung unter Sauerstoffmangel mit dem Fokus auf
gasférmigen Produkten und deren weiterer Nutzung, Wérmeversorgung des endo-
thermen Vergasungsvorganges durch autotherme oder allotherme Prozessfihrung
(Warnecke, 2000)

e Pyrolyse: thermolytische Zersetzung unter Sauerstoffmangel mit dem Fokus auf lén-
gerkettigen und kondensierbaren Démpfen, oft in Verbindung mit der Produktion
flussiger Energietréger (Demirbas, 2001a)

o Karbonisierung: thermolytische Zersetzung unter Sauerstoffmangel mit dem Fokus
auf Koks (auch Holzkohle) und Teer (Demirbas, 2001b)

e Hydrothermale Verflissigung: Umwandlung der Biomasse in flissige, oxygenierte

Kohlenwasserstoffe durch Anwendung hohen Drucks in wdssriger Umgebung
(McKendry, 2002b)

Neben den genannten thermischen Verfahren sind noch verschiedene biologische Verfah-
ren der aeroben oder anaeroben Fermentation mit verschiedenen mikrobiellen Stémmen zu
erwdhnen (Demirbas, 2001a; McKendry, 2002b). Hierzu zahlen beispielsweise die Ethanol-
fermentation oder die Biogasproduktion.

In einer hervorragenden Uberblicksarbeit von Spliethoff aus dem Jahr 2010 wird gezeigt,
dass fir die thermische Biomassenutzung aktuell vorwiegend Verbrennung und Vergasung
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von wirtschaftlicher Bedeutung sind (Spliethoff, 2010). Die wichtigsten Energietréiger sind
nach wie vor holzartige Biomassen, jedoch werden Energiepflanzen wie Miscanthus sinensis,
Getreide-Ganzpflanzen sowie agrarische Reststoffe wie Weizenstroh fur die technische An-
wendung immer wichtiger. Neben der reinen Wérmeproduktion setzt sich auch bei biogenen
Brennstoffen immer mehr auch die Stromproduktion in Kombinationskraftwerken durch. Bei
Verbrennungsprozessen erfolgt die Verstromung klassischerweise ber einen Dampfkreislauf
(Rankine-Prozess) mit einer Dampfturbine oder einem Dampfmotor als Arbeitsmaschine.
Neue Entwicklungen fihren in Richtung der Nutzung von Niedertemperatur-Abwérme des
Dampfkreislaufs mittels ORC-Prozess oder Stirling-Motor (Obernberger, 1998) sowie zur
Steigerung des Umwandlungswirkungsgrads durch Anwendung extern befeuerter Gasturbi-
nen (Spliethoff, 2010). Wird Vergasung zur Stromproduktion betrieben, so erfolgt die Nut-
zung des Producergases heute vorwiegend in Gasturbinen oder Gasmotoren als Arbeitsma-
schinen mit zusétzlicher Warmeauskopplung (BHKW) zur Nutzung in Nahwdrmenetzen. Die
effizientere Umsetzung in Brennstoffzellen sowie die Produktion gasférmiger und flissiger
Treibstoffe und Energietréger aus dem Producergas sind Thema aktueller Forschungsarbeiten
(Koppatz et al., 2009; Spliethoff, 2010; Rauch et al., 2013).

Aufgrund der aufwéndigen Brennstofflogistik wird heute von einer Obergrenze fir aus-
schlieBlich biogen befeuerte Kraftwerke in einer Gréflenordnung von 50 bis 100 MW, aus-
gegangen (Spliethoff, 2010). Hinsichtlich der Dampfparameter im Rankine-Kreislauf ergibt
sich bei diesen Kapazitéten eine wirtschaftlich sinnvolle Uberhitzertemperatur von maximal
540 °C mit entsprechend limitierten Wirkungsgraden von bis zu 33 % (van den Broek et al.,
1996). Héhere thermodynamische Wirkungsgrade sind nur bei entsprechend gréfier dimen-
sionierten Anlagen erzielbar. Eine 6konomische Untergrenze fir Biomasse-BHKWs an-
zugeben ist schwierig und von der jeweiligen Situation und der Art des biogenen Brennstoffes
abhéngig. Es ist jedoch davon auszugehen, dass diese Untergrenze in einem Bereich von 2
bis 5 MW,;, anzusetzen ist (Obernberger, 1998). Einzelanlagen kénnen jedoch, insbesondere
auch in Kombination mit Wérmespeichern, auch in einer GréBenordnung von 1 MW,, und
darunter als Kraft-Wérme-Kopplung noch wirtschaftlich betreibbar sein (Wesselak et al.,

2009).

Fur biogene Brennstoffe bilden heute und bereits seit vielen Jahren im Prinzip drei unfer-
schiedliche Verbrennungstechnologien den Stand der Technik. Diese drei Technologien sind
Unterschubfeuerung, Rostfeuerung sowie Wirbelschichtfeuerung (Obernberger, 1998;
Neubarth et al., 2000; Kaltschmitt et al., 2001; Spliethoff, 2010). Diese Technologien sind
vorwiegend auf holzartige Biomassen zugeschnitten und auch hinsichtlich der verbrennungs-
technischen Herausforderungen des Brennstoffs Biomasse weitgehend optimiert. Fir ballen-
férmige halmgutartige Brennstoffe hat sich zusétzlich noch die Zigarrenfeuerung durchge-
setzt, eine Technologie, die maf3geblich in Danemark entwickelt und dort auch intensiv ein-
gesetzt wird (Skott et al., 2000; Stoifl et al., 2001). SchlieBlich z&hlt auch die gemeinsame
Verbrennung von Biomasse und Kohle in bestehenden oder adaptierten Kohlekraftwerken
zum erweiterten Stand der Technik. All diese Technologien sollen im Folgenden kurz vorge-
stellt werden.

Unterschubfeuerungssysteme werden etwa bis zu einer GréBenordnung von 20 MW, und
for Brennstoffe mit niedrigem Ascheanteil angewandt (Obernberger, 1998; Spliethoff,
2010). Der Brennstoff mit relativ geringer Partikelgrofie wird Uber automatische Férder-
schnecken direkt aus dem Silo in eine tellerférmige Retorte in der Brennkammer transpor-
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tiert, auf der sich in der Folge ein Brennstoffbett ausbildet (siehe Abbildung 2-1). Hier wird
die Biomasse getrocknet und Voldatilisierung findet statt. Die entstehenden Pyrolysegase stei-
gen gemeinsam mit der dem Bett von unten zudosierten Primérluft durch das dariberliegen-
de Glutbett auf, zinden und brennen unter Zugabe von Sekundérluft vollsténdig aus. An der
Oberfléche des Brennstoffbetts findet schlieBlich die Oxidation der reaktiven Kokskomponen-
ten staft (Spliethoff, 2010). Zu hohe Ascheanteile im Brennstoff wiirden hier aufgrund von
Ascheschmelze und Versinterung zu einer geschlossenen inerten Schicht und weiters zu insta-
bilem Verbrennungsbetrieb fohren. Aus diesem Grund sind Unterschubfeuerungssysteme
vorwiegend fir Holz (Hackschnitzel, Ségemehl) geeignet und fir Stroh und Ganzpflanzen
nicht zu empfehlen (Obernberger, 1998). Zu den Vorteilen dieser Verbrennungstechnologie
zéhlen der einfache und kostenginstige Aufbau sowie die hervorragende Automatisierbarkeit
(Spliethoff, 2010).
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Abbildung 2-1: Unterschubfeuerung fur die Biomasseverbrennung, adaptiert nach Spliethoff
(Spliethoff, 2010)

Rostfeuerungssysteme sind fir Verbrennungsanlagen mit einer Leistung Uber 1 MW,, die
dominierende Technologie (Spliethoff, 2010). Hierbei wird der stickige Brennstoff Gber eine
Schnecke oder einen hydraulischen StéBel als Schittgut auf eine Rostbahn aufgebracht und
von unten mit Primarluft durchstrémt (siehe Abbildung 2-2). Die einzelnen Rostelemente wer-
den Ublicherweise gegeneinander bewegt um Transport und Schiren des Brennstoffes zu
verbessern. Hierbei sind beispielsweise Vorschubrost, Rickschubrost, Wanderrost oder Stu-
fenwanderrost zu unterscheiden (Gérner, 1991). Die Zugabe von Primérluft kann entlang
des Rosts sektional getrennt gesteuert werden, sodass die verschiedenen Phasen der Fest-
stoffverbrennung selbst fir unterschiedlichste Brennstoffe in idealer Weise mit Sauerstoff ver-
sorgt werden kénnen. Am Ende des Rostes verbleibt inerte Asche mit nur sehr geringen Men-
gen Restkohlenstoff. Die bei der Pyrolyse entstehenden brennbaren Gase werden in der se-
kundéren Gasnachverbrennungszone vollstéindig oxidiert. Rostfeuerungen sind fir eine breite
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Auswahl an Biomassen geeignet und sind auch die Technologie der Wahl bei schwierigen
Brennstoffen mit hohem Wasser- oder Aschenanteil. So kénnen neben Holz auch Rinde,
Getreideganzpflanzen, Stroh, Miscanthus oder Energiegréser effizient verbrannt werden
(Spliethoff, 2010). Die Einstellung und Aufrechterhaltung einer idealen Betthéhe entlang des
Rostes sind fur einen guten Ausbrand, niedrige Emissionen an Schadgasen und Staub sowie
fur die Vermeidung von Ascheverklumpungen von entscheidender Bedeutung (Obernberger,

1998).
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Abbildung 2-2: Rostfeuerung fur die Biomasseverbrennung, adaptiert nach Spliethoff
(Spliethoff, 2010) und Neubarth et al. (Neubarth et al., 2000)

Ublicherweise bei grofieren Leistungsbereichen werden Wirbelschicht-
Verbrennungssysteme wirtschaftlich interessant. Ab etwa 10 MW,, kénnen stationdre Wirbel-
schicht und ab etwa 30 MW,, zirkulierende Wirbelschicht effizient und &konomisch fir die
Biomasseverbrennung eingesetzt werden (Obernberger, 1998; Neubarth et al., 2000;
Spliethoff, 2010). Bei diesen Systemen wird Ublicherweise Silikatsand als Bettmaterial fluidi-
siert und der stickige Biomassebrennstoff direkt in dieses Bett eingebracht (siehe Abbildung
2-3). Dabei ist der Biomasseanteil im Wirbelbett mit maximal 5 % sehr gering. Die Primarluft
wird Uber eine Verteilerplatte in das Wirbelbett eingebracht, wobei durch eine dufierst niedri-
ge Luftverhdltniszahl von etwa 0,4 die Betttemperatur in einem Bereich zwischen 800 und
900 °C gehalten wird (Spliethoff, 2010). Im Bereich Uber der Wirbelschicht, dem freeboard,
wird zur Minimierung der NO,-Emissionen die Sekundarluft in mehreren Stufen bis zum voll-
sténdigen Ausbrand der Pyrolysegase eingedist. Gesteigerte Fluidisierungsgeschwindigkeiten
fohren zu einem Mitreilen der Bettpartikel mit dem Rauchgasstrom, welche in einem Heif-
gaszyklon abgetrennt und erneut der Brennkammer zugegeben werden kénnen
(=zirkulierende Wirbelschicht). Der bei Wirbelschichtsystemen ohnehin hohe Wé&rme- und
Stoffaustausch wird durch die héhere Turbulenz noch einmal deutlich gesteigert, woraus eine
sehr homogene Betttemperatur sowie eine stabile Verbrennung resultieren (Obernberger,
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1998). Wirbelschichtsysteme sind fir eine Vielzahl biogener Brennstoffe einsetzbar und die
Anlagen zeigen eine sehr hohe Brennstoft-Flexibilitét. Stroh und andere halmgutartige Brenn-
stoffe sind mit diesen Systemen aber noch nicht ausreichend beherrschbar (Spliethoff, 2010).
Aufgrund der intensiven Durchmischung kénnen sehr guter Ausbrand und hohe Wirkungs-
grade erzielt werden. Die ausgeprégte Luftstufung fihrt zu signifikanter Reduktion thermi-
scher und brennstoffbasierter NO,-Emissionen (van den Broek et al., 1996). Die Ublicherwei-
se eingeschrénkte Teillastféhigkeit ist ein wesentlicher Nachteil dieser Technologie, kann
aber auf konstruktivem Weg abgemildert werden.
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Abbildung 2-3: Stationére Wirbelschicht (links) und zirkulierende Wirbelschicht (rechts) fur
die Biomasseverbrennung, adaptiert nach Spliethoff (Spliethoff, 2010) sowie Warnecke
(Warnecke, 2000) und Neubarth et al. (Neubarth et al., 2000)

Eine spezielle Feuerungstechnik fur ballenférmige, halmgutartige Brennstoffe ist die ur-
springlich in Dénemark entwickelte Zigarrenfeuerung (Neubarth et al., 2000; Kaltschmitt et
al., 2001; Spliethoff, 2010). Diese ist vom Prinzip her eine Rostfeuerung mit einem Ein-
schubsystem, welches dem Feuerungssystem den Brennstoff in Ganzballenform, ohne vorhe-
rige Zerkleinerung, zufuhrt (siehe Abbildung 2-4). Sobald der Ballen mit der heilen Ofenat-
mosphdére in Berihrung kommt, ziindet der Brennstoff an der Ballenoberflache und es fallen
unverbrannte und nicht ausgegaste Ballenteile auf die Rostflache. Dort kommt es wie bei
herkémmlichen Rostfeuerungen zur Ausgasung und vollsténdigen Verbrennung des biogenen
Brennstoffs. Am Ende des Vorschubrosts wird die verbleibende Asche Uber ein ausreichend
dimensioniertes Ascheaustragssystem aus der Brennkammer ausgeschleust. Zur Vermeidung
von Rickbrand in den Ballenzufuhrkanal ist dieser mit Wasserkihlung und einem Schleusen-
system, seltener auch mit einer Inertgasbeaufschlagung mit kaltem Rauchgas, ausgestattet
(Kaltschmitt et al., 2001). Der Vorteil dieser Feuerungstechnik ist der geringe Aufwand bei
der Brennstoff-Vorbehandlung nach Anlieferung, die kontinuierliche und gut steuerbare
Brennstoffzufuhr sowie die relativ einfache Anlagenkonstruktion. Zu den Hauptnachteilen
zdhlen die geringe Brennstoff-Flexibilitét, die Beschrénkung auf eine einzige Ballengréfie
sowie die Tendenz zur Ausbildung ausgeprégter CO-Emissionsspitzen wédhrend des wieder-
kehrenden Herabfallens von Ballenteilen auf den Rost. Typische Anlagengréfien mit dieser
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Feuerungstechnik liegen im Bereich zwischen 2 und 3 MW,,, in Ddnemark sind Anlagen fur

Weizenstroh bis tber 20 MW, in Betrieb (Skott et al., 2000; Spliethoff, 2010).

Strahlungs- und Konvektionszige

Sekunddarluft

Ballen

Primdrluft

Ascheaustrag

Abbildung 2-4: Zigarrenfeuerung fir Ganzballen, adaptiert nach Spliethoff (Spliethoff,
2010) sowie Nielsen (Nielsen et al., 1998) und Neubarth et al. (Neubarth et al., 2000)

Eine sehr vielversprechende Methode der thermischen Biomassenutzung ist schlieBlich die
gemeinsame Verbrennung mit Kohle in bestehenden Kohlekraftwerken (co-firing). Solche
Kraftwerke sind heute beinahe ausschlieBllich als Kohlestaubfeuerung ausgefihrt und tragen
nach wie vor einen betréchtlichen Anteil zur Gesamtenergieversorgung bei. Durch geringe
bis moderate UmbaumafBnahmen kann ein Teil des fossilen Brennstoffs durch aufgemahlene
Biomasse ersetzt und der bestehende Kessel bis zu seiner Nennleistung ausgefahren werden
(Bain et al., 1998; Demirbas, 2003). In der Literatur sind erfolgreiche Biomasse-Kohle-
Kofeuerungsanlagen in einem Leistungsbereich von 200 bis 250 MW,, dokumentiert (Bain et
al., 1998). Geringe Beimischgrade von 5 % kénnen durch gemeinsame Aufmahlung der
Biomasse (meist Holz) und der Kohle ohne nennenswerte Adaptierungen realisiert werden.
Mittlere Beimischgrade bis etwa 20 % sind durch getrennte Brennstoffaufbereitung und Zu-
fuhr bei sonst gleichem Kessel zu erreichen. Noch biomasse-lastigere Mischungen sind
ebenfalls, jedoch nur mit signifikanten Anderungen am Kessel oder komplett neuem Feue-
rungssystem (Wirbelschicht) méglich (Bain et al., 1998). Die wesentlichen Vorteile von Bio-
masse-Kohle-Kofeuerungen sind hohe Leistungsbereiche bei vergleichsweise geringem
Adaptierungsaufwand, reduzierte Treibhausgasemissionen, geringere SO,- und NO,-
Emissionen aufgrund geringerer S- und N-Gehalte in der Biomasse sowie schlieBlich in vie-
len Fallen bei reduzierten Brennstoffkosten auch eine verbesserte Wirtschaftlichkeit der Anla-

gen (Bain et al., 1998; Demirbas, 2003).

Fur halmgutartige biogene Brennstoffe stellt sich wegen der geringen Energiedichte und
der Textur das Problem des wirtschaftlichen Transports vom Feld/Zwischenlager zum Kraft-
werk/Wochenlager. Heute sind zwei Anliefervarianten Stand der Technik, die auch die Art
des zu verwendenden technischen Verbrennungssystems beeinflussen (Spliethoff, 2010):

e Transport in Ballenform vom Feld zum Kraftwerk:

10
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o Ganzballenverbrennung ohne vorherige Zerkleinerung mittels Zigarren-
feuerung

o Zerkleinerung der Ballen und Verbrennung in Unterschubfeuerungen,
Rostfeuerungen und in begrenztem AusmaB auch in Wirbelschichtsyste-
men

e Hdackseln der Biomasse auf dem Feld, Pelletieren und Transport zum Kraftwerk in
Pelletsform

o Verbrennung in Unterschubfeuerungen, Rostfeuerungen und Wirbel-
schichtsystemen

Es ist zu beachten, dass bei der energetischen Nutzung von Stroh oder anderen halmgut-
artigen Biomassen véllig andere logistische Rahmenbedingungen anzutreffen sind als bei
holzartigen Biomassen oder gar fossilen Brennstoffen. Einen guten Uberblick tber Ernte,
Transport, Lagerung und Einbringung in die jeweiligen Feuerungssysteme gibt die Arbeit von
Stoifl und Simon (Stoifl et al., 2001). Diese Arbeit zeigt auch die einzigartige Stellung Déne-
marks was die Nutzung von Stroh zur Produktion von Strom und Wérme betrifft. Da die Ar-
beit ein Projekt der sterreichischen Verbund AG dokumentiert, wird hier auch die &sterrei-
chische Situation skizziert und eine technische Machbarkeitsanalyse hinsichtlich der energeti-
schen Nutzung von Stroh am Kraftwerksstandort Dirrohr durchgefGhrt. Dabei werden vier
verschiedene Feuerungstechnologien und Kombinationsvarianten analysiert und die wirt-
schaftlich und technisch sinnvollste Alternative erarbeitet. Eine vergleichbare Arbeit, die aber
vor allem die Situation in Dénemark beleuchtet, ist jene von Nielsen et al. (Nielsen et al.,
1998); neben den wirtschaftlichen und technischen Aspekten werden hier auch die politi-
schen und volkswirtschaftlichen Komponenten beleuchtet.

11
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3 Brennstoffcharakterisierung

Bei der Entwicklung von Verbrennungsanlagen ist die genaue Kenntnis Gber die Eigenschaf-
ten der einzusetzenden Brennstoffe von grundlegender Bedeutung. Aus diesem Grund wer-
den im vorliegenden Kapitel zunéchst allgemein die Besonderheiten biogener Brennstoffe im
Vergleich mit fossilen Brennstoffen erlgutert. AnschlieBend werden jene biogenen Materialien
genau charakterisiert, welche als Brennstoff fir die, in der vorliegenden Arbeit dargestellte,
neu entwickelte Verbrennungstechnologie untersucht wurden.

3.1 Besonderheiten biogener Brennstoffe

Die Eigenschaften von Biomasse weichen in vielen wesentlichen Punkten sehr von denen
fossiler Brennstoffe ab. Dies ist zum gréfiten Teil durch die unterschiedliche Zusammenset-
zung begrindet, wie in den nachfolgenden Abschnitten naher erlautert wird. In den einzelnen
Abschnitten wird weiters exemplarisch darauf eingegangen, welche Auswirkungen diese Un-
terschiede auf die Bauweise und BetriebsfGhrung von Biomassekraftwerken im Vergleich zu
fossil befeuerten Kraftwerken haben. Eine grundlegende Untersuchung der Zusammenset-
zungen verschiedener Biomassen und des resultierenden Einflusses auf technische Verbren-
nungsanlagen wird beispielsweise bei Lewandowski et al. oder Obernberger et al.
(Lewandowski et al., 1997; Obernberger et al., 2006) gegeben.

3.1.1 Brennstoffanalyse

Ein Vergleich der Brennstoffanalysen von Biomassen (Tabelle 3-1) mit jenen fossiler Brenn-
stoffe (Tabelle 3-2) zeigt mehrere Unterschiede auf. Der Kohlenstoffanteil der fossilen Brenn-
stoffe beispielsweise ist fast doppelt so grofl wie der von Biomassebrennstoffen. Das ist auch
der Hauptfaktor dafir, dass die Brennwerte von Kohle und Erdél sehr viel hdher sind als die
von Holz oder Stroh.

Der Wasserstoff- und der Stickstoffanteil liegen fir beide Brennstoffarten in einem sehr
dhnlichen Bereich, wohingegen der Schwefelanteil bei fossilen Brennstoffarten sehr viel hoher
liegt als bei Biomassen. Der Chloranteil dagegen verhélt sich genau umgekehrt, ist also bei
nachwachsenden Rohstoffen viel héher als bei Kohle und Erdél. Damit ergibt sich, dass das
molare Verhdaltnis von Schwefel zu Chlor fir Biomassen im Bereich von 0,03 bis maximal 2
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liegt, wohingegen fossile Brennstoffe Verhdltnisse von Uber 7 und bis zu 7-10° aufweisen.
Das hat vor allem fir das Korrosionsverhalten der Brennstoffe eine grofie Bedeutung, wobei
bei den betrachteten biogenen Brennstoffen speziell die, von Miltner et al. untersuchte
(Miltner et al., 2006), chlorinduzierte Hochtemperaturkorrosion an den Ofenwénden und
Warmetauscherfléchen wirksam wird.

Tabelle 3-1:  Brennstoffanalyse verschiedener Biomassen (Hofbauer, 1992)
Parameter Einheit Holzhack- Mais- Weizenstroh
schnitzel Ganzpflanze
C wit%, TS 50,63 44,62 44,33
H wit%, TS 6,02 5,37 5,32
O wit%, TS 41,52 39,57 42,93
N wit%, TS 0,35 0,41 0,57
S wit%, TS 0,03 0,05 0,14
Cl wit%, TS 0,02 1,48 0,50
Aschegehalt wit%, TS 1,43 8,50 6,21
Oberer Heizwert kl/kg, TS 20.263 17.690 17.821
Asche Sinterbeginn °C 1.210 920 848
Tabelle 3-2: Brennstoffanalyse verschiedener fossiler Brennstoffe (Béhmer et al., 2003;

OMYV, 2003; Svoboda et al., 2004; Parikh et al., 2005; Pronobis, 2005;
Baehr et al., 2006; Buhre et al., 2006)

Parameter Einheit Kohle Erdal

C wit%, TS 54 - 90 84,9 - 89,8

H wit%, TS 3,02 - 5,39 6,5-13,1

O wit%, TS 2,35 25,30

N wi%, TS 0,55-1,67 02-29

S wit%, TS 0,46 — 5,07 1-2

Cl wit%, TS 0,01 -0,07 <3*10°
Aschegehalt wit%, TS 4,50 -24,06 <0,06
Oberer Heizwert kJ/kg, TS 20.200 - 36.400 38.900 — 45.400
Asche Sinterbeginn °C 1.135 - >1600 keine Angabe

Der Ascheanteil verhdlt sich fir alle Brennstoffe sehr unterschiedlich. Generell kann aber
gesagt werden, dass holzartige Brennstoffe meist einen Ascheanteil kleiner 2-3 wi%, TS auf-
weisen, wogegen grasartige Brennstoffe meist einen héheren Anteil von 6-10 wi%, TS haben.
Erddl hat nur einen vernachlassigbaren Gehalt an Asche, Kohle im Gegensatz dazu einen
hohen Wert von bis zu 25 wt%, TS. Daraus ergibt sich vor allem bei der Verbrennung von
Grasern und Kohle ein betréchtlicher Ascheanfall, der im Fall der Graser im ginstigsten Fall
als Dinger auf den Agrarfléchen ausgebracht werden kann. Ansonsten muss die Asche als
Abfall deponiert werden.

Der Aschesinterpunkt von Biomassebrennstoffen liegt generell niedriger als der von Kohle.
Dadurch ergeben sich bei der Verbrennung von Biomasse Einschrankungen gegeniber der
Kohleverbrennung, wie in Kapitel 3.1.3 néher erléutert wird. Einen guten Uberblick tber die
Zusammensetzung verschiedener Biomassen und deren Aschen sowie die Zusammenhénge
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dieser Faktoren mit dem Verbrennungsbetrieb von Biomassefeuerungsanlagen geben bei-
spielsweise Jenkins et al. (Jenkins et al., 1998), Hansen et al. (Hansen et al., 1999) und
Spliethoff (Spliethoff, 2010).

3.1.2 Emissionsverhalten

Im Zuge eines Verbrennungsvorganges kommt es unweigerlich zur Emission von gasférmi-
gen Substanzen. Bei der Verbrennung von Biomasse handelt es sich dabei hauptséchlich um
Kohlendioxid, Wasserdampf, Stickstoffoxide, Schwefeldioxide und Chlorwasserstoff. Dariber
hinaus kommt es auch zur Emission von Staub. Die nachfolgende Beschreibung aller Emissi-
onen der Biomasseverbrennung umfasst auch Unterschiede, die zu fossilen Feuerungen be-
stehen.

3.1.2.1 Kohlenmonoxid

Bei der Verbrennung werden in jedem Fall die beiden Hauptverbrennungsprodukte Kohlen-
dioxid (CO,) und Wasser (H,O) freigesetzt. Kommt es zu einer unvollstéindigen Verbrennung,
dann wird auch ein mehr oder weniger grofier Anteil an Kohlenmonoxid (CO) freigesetzt.
Das geschieht beispielsweise dann, wenn zu wenig Sauerstoff im Verbrennungsraum vorhan-
den ist, um das gesamte CO zu CO, umzusetzen. Das heif3t, dass die Luftverhéltniszahl A for
den Gesamtverbrennungsprozess kleiner als eins ist. Dieser Betriebszustand ist bei Verbren-
nungsanlagen allerdings nicht vorgesehen und sollte daher im Normalfall nur bei Betriebs-
stérungen auftreten. Es kann jedoch auch dann zur Emission von Kohlenmonoxid kommen,
wenn global gentgend Sauerstoff im System vorhanden ist. Dafir kann es mehrere Grinde
geben, die im Folgenden beschrieben werden.

Kommt es in der Ofenatmosphére zu unzureichender Durchmischung von brennbaren
Gasen und Oxidationsmittel, so kdnnen Zonen mit Sauerstoffiberschuss und Zonen mit
Saverstoffmangel entstehen. Daher kann auch bei einer ausreichenden Gesamtmenge an
Saverstoff im Gesamtsystem eine betréchtliche Menge an Kohlenmonoxid produziert und
emittiert werden. Um diesen Zustand zu vermeiden, muss sichergestellt werden, dass die
Reaktionsgase ausreichend durchmischt sind. Das kann dadurch erreicht werden, dass im
Brennraum durch Einbauten oder intelligente Strémungsfihrung ein ausreichendes Maf3 an
Turbulenz erzeugt wird.

Die Reaktionsgeschwindigkeit von CO zu CO, ist stark temperaturabhéngig (Leuckel et
al., 1979; Costa et al., 2003), wobei hohe Temperaturen die Reaktionsgeschwindigkeit sig-
nifikant erhéhen. Daher wird fir vollsténdigen CO-Ausbrand bei niedrigeren Temperaturen
eine lange Verweilzeit im Brennraum benétigt, bei hohen Temperaturen kann die Verweilzeit
entsprechend kirzer sein. Auch hier gilt wieder, dass selbst bei einer hohen mittleren Gas-
temperatur und ausreichender mittlerer Verweilzeit nicht prinzipiell gewdhrleistet ist, dass
wenig Kohlenmonoxid entsteht. Denn sowohl Ungleichverteilungen im Temperaturfeld (mit
heiflen und kalten Ofenzonen) als auch im Strémungsfeld (etwa mit Kurzschlussstrémungen)
kénnen dazu fihren, dass unzuldssig hohe Kohlenmonoxid Emissionen entstehen. Diese en-
ge Verknipfung von Strémungs- und Temperaturfeld mit den auftretenden gasférmigen
Emissionen macht numerische Strémungssimulation so interessant fir Verbrennungsprozesse,
speziell fir Biomassefeuerungen.
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Biomasseverbrennungen missen im Vergleich zu fossilen Feuerungen mit relativ niedrigen
mittleren Temperaturen in der Brennkammer betrieben werden (vergleiche Kapitel 3.1.3).
Daher missen die turbulente Durchmischung und/oder die Verweilzeit im Verbrennungsraum
hoch gehalten werden, um die gesetzlich vorgeschriebenen Kohlenmonoxid-Grenzwerte ein-
halten zu kénnen. Diese Forderung steht zum Teil in Konkurrenz mit den wirtschaftlichen
Gesichtspunkten eines maglichst kleinen und damit kostenginstigeren Verbrennungsappara-
tes. Nur die richtige Kombination von Temperatur, Verweilzeit und Turbulenz fihrt zu akzep-
tablem Emissionsverhalten der Verbrennungsanlage.

3.1.2.2 Stickstoffoxide

Bei der Verbrennung kénnen verschiedene Stickstoffoxide entstehen, die unter dem Ober-
begriff NO, zusammengefasst werden. Dabei handelt es sich hauptséchlich um NO und zu
einem geringeren Anteil um NO, sowie N,O (Marutzky et al., 1999). Als intermediére Kom-
ponenten treten unter einer Vielzahl anderer vor allem auch NH; und HCN auf (Hill et al.,
2000). Bei der Stickstoffoxidbildung werden generell die folgenden Bildungsmechanismen
unterschieden (Marutzky et al., 1999; Hill et al., 2000; Warnatz et al., 2001; Joos, 2006):

e Thermische NO,-Bildung (Zeldovich-Mechanismus): hohe Temperaturen unter na-
hezu stéchiometrischen Bedingungen bzw. geringem Luftiberschuss

e Prompte NO,-Bildung (Fenimore-Mechanismus): Komplexer Bildungsweg Uber koh-
lenwasserstoffhaltige Radikale in heilen, saverstoffarmen Verbrennungszonen

e Uber N,O gebildetes NO,: magere Verbrennungsbedingungen und erhéhte Dri-
cke, ublicherweise insignifikant

e Konversion von brennstoffgebundenem Stickstoff

Da die Verbrennungstemperaturen bei Biomassefeuerungen Ublicherweise unterhalb von
1300°C liegen, stammt das gebildete NO, fast génzlich aus dem Brennstoffstickstoff, da bei
diesen Temperaturen und den Ublichen Verbrennungsbedingungen sowohl thermisches als
auch promptes NO, vernachléssigt werden kénnen (Nussbaumer, 1997a; Jenkins et al.,
1998; Marutzky et al., 1999; Winter et al., 1999; Kaltschmitt et al., 2001; Salzmann et al.,
20071; Warnatz et al., 2001; Joos, 2006; Léffler et al., 2008).

Die Bildung von Brennstoff-NO, ist von mehreren Parametern abhéngig. Der Wasserge-
halt im Brennstoff beeinflusst die Bildung indirekt dahingehend, dass bei niedrigeren Was-
sergehalten héhere Heiflgastemperaturen und niedrigere CO Konzentrationen erzielt werden
kénnen, was letztendlich zu héheren NO,—Konzentrationen fihrt (z.B. Staiger et al., 2005).
Das Verhaltnis von O/N im Brennstoff hat ebenfalls einen Einfluss auf die gebildete Menge
an NO,. Je niedriger das Verhdlinis von O/N ist, desto héher ist der Anteil an N,O im Gas
(Hamélainen et al., 1995). Da bei fossilen Brennstoffen das Verhdalinis wesentlich niedriger
ist als bei Biomassen, ist dort auch die gebildete Menge an N,O hé&her als bei biogenen
Brennstoffen. Dariber hinaus entsteht bei der Verbrennung von Biomasse eine wesentlich
groBere Menge an H-Radikalen, die bereits gebildetes N,O zerstéren (Winter et al., 1999).

Der Anteil an Brennstoffstickstoff, der von der festen Phase in die Gasphase Ubergeht,
hangt von der Entgasungstemperatur, der Aufenthaltszeit des Brennstoffs in der Entgasungs-
zone und dem Sauerstoffgehalt im Brennstoff ab. Dabei steigt die Entgasung mit steigendem
Gehalt an Sauerstoff im Brennstoff und steigender Aufenthaltszeit des Brennstoffs in der Ent-
gasungszone (Glarborg et al., 2003) sowie steigender Entgasungstemperatur (Hémalainen

15



3 Brennstoffcharakterisierung

et al., 1995; Glarborg et al., 2003). Bei Biomassen entgast mit steigender Temperatur ten-
denziell mehr Stickstoff als bei Kohlen. Die gebildeten gastérmigen N-Spezies (hauptséchlich
NH;, HCN und deren Radikale, in dieser Arbeit auch als NO,-Precursor-Spezies bezeichnet)
werden feilweise mit Sauverstoff zu NO oxidiert (Warnatz et al., 2001). Je héher die Konzent-
ration an N-Spezies im Gas ist, desto héher ist allerdings die Wahrscheinlichkeit, dass bereits
gebildetes NO durch diese N-Spezies zu N, reduziert wird. Daher fihren sowohl hohe Ent-
gasungsraten als auch ein hoher Stickstoffgehalt im Brennstoff zu niedrigeren Gesamt-
Umsetzungsgraden des Brennstoffstickstoffs zu NO, (Keller, 1994b; Pedersen et al., 1996;
Jenkins et al., 1998; Winter et al., 1999; Salzmann et al., 2001; Glarborg et al., 2003). Auf

diese Thematik wird im Rahmen der Modellierung noch genauer eingegangen.

Aus der obigen Aussage, dass mit steigender Konzentration an N-Spezies im Gas die Re-
duktionsrate von NO zu N, steigt, lésst sich schlussfolgern, dass es ginstiger ist, der Entga-
sungszone weniger Verbrennungsluft zuzufihren. Dadurch wird einerseits die Konzentration
der N-Spezies hoch gehalten und andererseits steht weniger Sauerstoff zu Verfigung, der mit
den N-Spezies zu NO, reagieren kann. Im Vergleich mit einer Verbrennung mit viel Verbren-
nungsluft steht also ein hohes Angebot an N-Spezies einer geringen Anzahl an NO-
Molekilen gegentber. Die Wahrscheinlichkeit einer Reduktion von NO zu N, steigt daher
(Pedersen et al., 1996; Jenkins et al., 1998). Allerdings hat diese Vorgehensweise den
Nachteil, dass fir die Verbrennung von Kohlenstoff zu CO, ebenfalls nur ein geringes Ange-
bot an Sauerstoff zur Verfigung steht und daher die CO-Emissionen steigen (so genannte
CO-NO,-Schere). Um dieser Problematik zu entgehen, wird in der modernen Feuerungs-
technik die Methode der Luftstufung angewendet (Marutzky et al., 1999; Warnatz et al.,
2001; Joos, 2006).

Bei der Luftstufung handelt es sich um ein Verbrennungsprinzip, bei dem in der Zone der
Brennstoffausgasung und Feststoffverbrennung (Primérzone) mit einer unterstéchiometrischen
Menge an Saverstoff, also A, <1, oxidiert wird. Um einen maglichst vollsténdigen
Ausbrand des Kohlenstoffs zu gewéhrleisten wird anschlieBend in einer sekundéren Verbren-
nungszone mit A= 1 das entstandene Verbrennungsgas nachverbrannt. Das Prinzip der
Luftstufung in biomassegefeuerten Anlagen war in den letzten Jahren Gegenstand vieler For-
schungsarbeiten (z.B. Keller, 1994a; Keller, 1994b; Nussbaumer, 1997a; Nussbaumer,
1997b; Purvis et al., 2000; Zuberbuhler, 2002; Staiger et al., 2005), die im Wesentlichen
zu den nachfolgend angefihrten Ergebnissen fihrten.

Es wurde experimentell bestdtigt, dass die Bildung von Brennstoff-NO, von der Luftver-
haltniszahl in der priméren Verbrennungszone abhdngt (Keller, 1994a; Keller, 1994b;
Staiger et al., 2005). Dabei findet sich ein Minimum der Emissionen bei 4,,,,=0,7-0,8
(Keller, 1994b). Dariber hinaus wurde gezeigt, dass die NO,-Emissionen auch mit sinkender
Luftverhdltniszahl der Gesamtanlage abnehmen, wobei diese Abnahme in einem weiten Be-
reich linear mit Ay, erfolgt (Keller, 1994b; Purvis et al., 2000).

Im Gegensatz dazu haben in den genannten Arbeiten weder der Wassergehalt im Brenn-
stoff noch die Anwesenheit von H,, H,O, CO oder CO, im Verbrennungsgas einen bedeu-
tenden Einfluss auf die Bildung von NO, gezeigt. Die Anwesenheit von CH, behindert aller-
dings die Reduktion von NO durch Konkurrenz, da es mit H- und OH-Radikalen bevorzugt
reagiert, welche auch an den Redukfionsreaktionen von NO beteiligt sind. Nur unter Anwe-
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senheit von Asche als Katalysator wirkt auch CH, als Reduktionsmittel fir NO (Keller,
1994b).

Weiters wird in den Arbeiten gezeigt, dass hdhere Dricke die Reduktion von NO begins-
tigen. Die Temperatur in der Reduktionszone weist hingegen ein Optimum bei etwa 1160 °C
auf, da sich unterhalb dieser Temperatur die NO-Reduktion verlangsamt und oberhalb die-
ser Temperatur in verstérktem Ausmafl N,O gebildet wird. Damit die Reduktionsreaktionen
vollstandig ablaufen kénnen, ist eine Verweilzeit in der priméren Reduktionszone von min-
destens 0,5 Sekunden erforderlich (Keller, 1994b). Weitere Untersuchungen haben ergeben,
dass die NO,-Reduktion erhdht werden kann, wenn die Sekundérluft in mehreren Ebenen mit
unterschiedlichen Volumenstrémen zugefihrt wird. Der Grund dafir ist, dass Uber einen
lédngeren Zeitraum Reduktionsbedingungen aufrecht erhalten bleiben. Der Einfluss dieser
Prozesstihrung auf die CO-Emissionen ist dagegen sehr gering (Staiger et al., 2005).

Die Arbeiten von Keller haben auch gezeigt, dass die Anwendung der Luftstufung nicht zu
einer beliebigen Reduktion der NO,-Emissionen fihren kann. Der Grund dafir ist, dass un-
terhalb einer bestimmten Konzentration an N-Spezies im Verbrennungsgas die gesamte
Menge an Stickstoff zu NO oxidiert wird (Keller, 1994b). Ein weiteres Ergebnis dieser Analy-
sen ist, dass die optimalen Luftstufungsbedingungen nicht vom Stickstoffgehalt im Brennstoff

abhéngen (Keller, 1994b).

Eine weitere PrimédrmafBnahme zur Reduktion der NO,-Emissionen ist die Brennstoffstu-
fung (Kicherer et al., 1994; Nussbaumer, 1997a; Nussbaumer, 1997b; Salzmann et al.,
2001; Xu et al., 2001; Zuberbihler, 2002), auch Reburning genannt. Dabei wird in der
Primérzone mit Luftiberschuss verbrannt, wodurch viel NOx gebildet wird. AnschlieBend wird
in einer Sekundérzone Zweitbrennstoff eingebracht und mit A<1 verbrannt. Durch diesen
Zweitbrennstoff werden CH- und N-Verbindungen in das Verbrennungsgas eingebracht, die
das in der Primérzone gebildete NO, zu N, reduzieren. Daher ist es auch von Vorteil, wenn
der zusétzlich eingebrachte Brennstoff einen hohen Gehalt an Brennstoffstickstoff hat, da
damit eine groBe Menge an N-Spezies fir die Reduktion zur Verfigung gestellt wird. Dartber
hinaus muss der Zusatzbrennstoff eine méglichst grofie spezifische Oberflache haben, was
bei festen Brennstoffen durch feines Autmahlen realisiert werden kann.

Die Arbeiten der genannten Autoren belegen, dass die NO,-Emissionen der meisten Bio-
masseverbrennungsanlagen auch allein mittels PrimérmaBnahmen innerhalb der gesetzlich
vorgeschriebenen Grenzwerte gehalten werden kénnen. Bei fossilen Feuerungen hingegen
kommt zum Brennstoff-NO, aufgrund der hohen Verbrennungstemperaturen (>1300 °C)
eine betréchtliche Menge an thermischem und promptem NO, hinzu (Jenkins et al., 1998).
Daher werden in diesen Anlagen meist zusétzlich zu PrimérmaBBnahmen wie Luftstufung und
Low-NO,-Burner auch Sekunddrmafinahmen vorgesehen. Dazu zéhlen beispielsweise Anla-
gen zur selektiven katalytischen Reduktion der Stickstoffoxide (Lionta et al., 1996; Marutzky
et al., 1999; Sweeney et al., 2001; Qi et al., 2003a; Qi et al., 2003b; Joos, 2006), um die
Grenzwerte gesichert zu unterschreiten.

3.1.2.3 Schwefel und Chlor

Bei der Verbrennung von Biomasse werden laut Kaufmann (Kaufmann, 1994) etwa 50-60 %
des im Brennstoff enthaltenen Schwefels als Schwefeldioxid freigesetzt. Dabei nimmt die Frei-
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sefzungsrate mit steigendem Schwefelgehalt im Brennstoff leicht ab, wodurch die SO,-
Emissionen mit steigendem Schwefelgehalt unterproportional ansteigen. Der Rest des Schwe-
felgehaltes im Rohbrennstoff wird in der Asche eingebunden (Pedersen et al., 1996). Das
Ausmaf} der Einbindung von Schwefel in die Verbrennungsasche wird hierbei auch von der
Zusammensetzung der Asche hinsichtlich Na, Ca und K beeinflusst (Pedersen et al., 1996).

Die experimentellen Untersuchungen von Kaufmann (Kaufmann, 1994) haben auch ge-
zeigt, dass die Freisetzung von Chlorwasserstoff bei der Verbrennung von Biomasse bei sonst
gleichen Betriebsparametern linear mit dem Chlorgehalt im Brennstoff zusammenhédngt.
Weiters haben die Untersuchungen ergeben, dass die HCl-Konzentration mit steigendem
Wassergehalt im Rauchgas Gberproportional ansteigt. Insgesamt werden aber nur 10-20 %
des Brennstoff-Chlors zu HCl umgesetzt (Bjorkman et al., 1997). Der weitaus gréfiere Anteil
entgast als Kaliumchlorid oder Natriumchlorid. Diese beiden Chlorspezies liefern dann einen
entscheidenden Beitrag zur chlorinduzierten Hochtemperaturkorrosion (Michelsen et al.,
1998; Jensen et al., 2000; Wei et al., 2005; Miltner et al., 2006). Das in der Entgasungs-
phase freigesetzte HCl reagiert in der Gasphase mit Sauverstoff zu Cl, und H,O. Diese Reak-
tion ist reversibel und kann dadurch auch in der Gegenrichtung ablaufen, wobei mit stei-
gender Temperatur das Gleichgewicht auf der Seite von Cl, liegt (Kaufmann, 1994). Die
Auswirkungen chlorinduzierter Korrosion auf Brennkammerwénde und Wérmeaustauscher-
flachen ist in der Literatur umfangreich dokumentiert (Bjorkman et al., 1997; Michelsen et

al., 1998; Hansen et al., 2000; Nielsen et al., 2000; Frandsen et al., 2002).

Bei der Verbrennung von Kohle wird aufgrund des wesentlich héheren Schwefelgehaltes
auch betréchtlich mehr SO, freigesetzt. Bei Wirbelschichtfeuerungen werden beispielsweise
abhéngig von der Betttemperatur 800-1100 ppm SO, freigesetzt (Khan et al., 1996), wo-
hingegen bei der Verbrennung von Biomasse nur um die 100 ppm SO, entstehen
(Kautmann, 1994). Aus diesem Grund ist es bei Kohlefeuerungen meistens erforderlich, dass
SekundérmafBBnahmen wie die Einbringung von Kalk zur Bindung des Schwefeldioxids oder
Nasswdscher installiert werden, um die Emissionen innerhalb der gesetzlich vorgeschriebe-
nen Grenzen zu halten.

In Kohlekraftwerken wird Chlor hauptséchlich in der Form von HCI, KCl und NaCl freige-
setzt, wobei HCl meist den grofiten Anteil stellt (Furimsky et al., 2003). Sollen die HCI-
Emissionen bei der Kohleverbrennung aus dem Rauchgas entfernt werden, etwa um Korrosi-
on zu verhindern, so kann dies wie bei den Schwefeldioxid-Emissionen durch die Einbringung
von Kalk in die Brennkammer oder in den Rauchgasstrang (Liu et al., 2000), beziehungswei-
se durch die Anordnung eines geeigneten Nasswdéschers erreicht werden.

3.1.2.4 Staub

Bei der Verbrennung von Biomasse kommt es neben der Emission gasférmiger Komponenten
auch zur Emission von Staub. Der Grofiteil des anfallenden Staubes liegt dabei in einem
GréBenbereich von 10 um, der in feine Partikel (<1 um) und grobe Partikel (1-20 um) un-
terteilt werden kann (Nussbaumer, 2003; Oser et al., 2003; Pagels et al., 2003; Oser et al.,
2004

Der Staub im Rauchgas hat zwei Quellen: einerseits kénnen lastabhdngig grobe Partikel
aus der Verbrennungszone mitgerissen werden, wobei Ublicherweise umso mehr Partikel
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mitgerissen werden, je héher die Last und damit auch die Volumenstréme sind (Pagels et al.,
2003). Andererseits kénnen Staubteilchen aus Gasbestandteilen gebildet werden. Dabei
kommt es zuerst zur Keimbildung durch Abkihlung der Rauchgase beispielsweise im Kessel
oder an kshleren Stellen der Brennkammerwénde. Im Anschluss daran kondensieren bei
weiterer Abkihlung an diesen Keimen Gasbestandteile aus, wodurch feine Partikel gebildet
werden (Jenkins et al., 1998). Kommt es darGber hinaus zu chemischen Reaktionen und
Koagulation, dann entstehen aus den feinen Partikeln grobe Partikel (Pagels et al., 2003).
Bei der Entstehung von feinen Partikeln aus der Strohverbrennung wird davon ausgegangen,
dass bei Abkihlung unter 800 °C Kaliumsulfat-Keime entstehen, auf denen im Anschluss
Kaliumchlorid kondensiert (Jimenez et al., 2005; Zbogar et al., 2006).

Die Menge an gebildetem Staub bei der Biomasseverbrennung steht in direktem Zusam-
menhang mit der Menge und Art der entgasten Alkali- und Erdalkalisubstanzen (Pedersen et
al., 1996; Jenkins et al., 1998; Dare et al., 2001; Jimenez et al., 2005), im Wesentlichen
K- und Ca-Komponenten. Dabei kann die Menge an entgasten Alkalisubstanzen Gber den
Luftiberschuss im Brennstoffbett beeinflusst werden (Nussbaumer, 2003; Oser et al., 2004).
Der Grund dafir ist, dass die Alkalisubstanzen im Brennstoff als Salze vorliegen, die erst bei
sehr hohen Temperaturen entgasen. Ist jedoch viel Sauerstoff in der Umgebung des Brenn-
stoffbetts vorhanden, so werden aus den Salzen Oxide gebildet, die bereits bei Gblichen
Verbrennungstemperaturen entweichen. Zur Verringerung der Staubmenge sollte in der
Brennstoffzone daher mit maglichst wenig Sauerstoff verbrannt werden. Wird die Biomasse-
verbrennung nach dem Prinzip der Luftstufung betrieben, so kann diese Bedingung erfillt
werden. Der Zusammenhang zwischen der Entstehung und der Ablagerung von Staub und
dem Gehalt anorganischer Komponenten im Brennstoff wurde beispielsweise bei Jensen et
al. (Jensen et al., 1997) fur weizenstrohgefeuerte Verbrennungsanlagen gréfieren Maf3stabs
untersucht.

Eine weitere Méglichkeit zur Verringerung der Staubmenge ist es, die Menge an vorhan-
denen Alkalien im Brennstoff zu verringern. Dazu kann beispielsweise der Erntezeitpunkt von
Getreide optimiert werden, da etwa der Kaliumgehalt in der Pflanze umso niedriger ist, je
spater die Pflanze geerntet wird (Schneider et al., 2005). Dariber hinaus wird die Menge an
Kalium auch durch Auswaschen der Biomasse verringert (Jenkins et al., 1996; Christensen et
al., 1998; Jenkins et al., 1998; Dayton et al., 1999; Jensen et al., 2001; Bakker et al.,
2002). Auch die Zugabe verschiedenster Additive zum biogenen Brennstoff stellt eine magli-
che Abhilfe dar (z.B. Kalk, Bentonit, Sand, Dicalciumphosphat), welche die genannten
Asche- und Staubbildungsmechanismen auf positive Weise beeinflussen und Ablagerungen
minimieren kann (Tobiasen et al., 2007).

Die Untersuchung der Zusammensetzung der Staubpartikel aus Biomasseverbrennungen
hat gezeigt, dass die feinen Partikel hauptsachlich aus K, Cl und S bestehen und mit steigen-
der PartikelgroBBe der Chlorgehalt immer weiter abnimmt (Christensen et al., 1998; Pagels et
al., 2003). Mit steigender Verbrennungstemperatur steigt auch der Anteil an Phosphor im
Staub (Jimenez et al., 2005). Neben diesen Hauptkomponenten finden sich auch noch in
geringeren Mengen Na, Ca, Mg, Si, Al und Fe (Bridgwater et al., 1995; Nussbaumer,
2003) im Staub aus Biomasseverbrennungsanlagen.

Nach Christensen et al. (Christensen et al., 1998) weist der Staub aus Kohleverbren-
nungsanlagen eine Haufung in der PartikelgréBenverteilung im Bereich von 0,1 um und im
Bereich von 2-50 um auf. Hier entsteht der Staub durch Keimbildung von Eisen- und Mag-
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nesiumoxiden, an denen im Anschluss SiO, kondensiert. Die Hauptbestandteile des Staubes
sind Oxide und Sulfate der Elemente Si, Al, Fe, Mg und Ca. Im Vergleich zu Biomasse ist der
Feinanteil bei Staub aus der Kohleverbrennung inhomogener in der Zusammensetzung und
hat einen geringeren Anteil an feinen Partikeln. (Christensen et al., 1998).

3.1.3 Ascheverhalten

In Kapitel 3.1.2.4 wurde bereits auf staubférmige Emissionen von Verbrennungsanlagen,
welche auch als Flugasche bezeichnet werden, ndher eingegangen. Dariber hinaus bleibt
auch noch die Bodenasche, ein fester Rickstand des Brennstoffes nach der Verbrennung,
zurick (Kaltschmitt et al., 2001). Beide Aschefraktionen sind bei vollsténdiger Verbrennung
frei von unverbranntem Kohlenstoff. Bei unvollsténdigem Ausbrand durch nicht optimale
Verbrennungsfihrung kann die Bodenasche allerdings auch betréchtliche Mengen an unver-
branntem Kohlenstoff beinhalten. Bei unginstigen Strémungsbedingungen kénnen auch
unverbrannte Brennstoftbestandteile aus der Verbrennungszone in nachfolgende Anlagenteile
mitgerissen werden, wo sie als Bestandteil der Flugasche abgelagert werden. Unverbrannte
Brennstoffbestandteile wirken sich aufgrund ihres Restheizwertes immer negativ auf den
thermischen Wirkungsgrad der Verbrennungsanlage aus. Weiters kann durch zu hohe Koh-
lenstoffgehalte die weitere Nutzung der Aschefraktion behindert (z.B. Ausbringung als Din-
ger oder Nutzung als Rohstoffquelle), bzw. die Entsorgung als Reststoff erschwert werden
(Marutzky et al., 1999; Kaltschmitt et al., 2001).

In Kapitel 3.1.1 wurde gezeigt, dass die Aschesintertemperatur von Ublichen Biomassen
zwischen 800 °C und 1300 °C liegt. Bei fossilen Brennstoffen, sofern sie Uberhaupt nen-
nenswerte Ascheanteile aufweisen, liegt die Aschesintertemperatur dagegen bei 1100 °C bis
Uber 1600 °C. Die tatsdchliche Gréflenordnung der Aschesintertemperaturen héngt wesent-
lich von der Zusammensetzung der jeweiligen Asche ab, hier speziell von den Anteilen der
Oxide von Alkalien und Erdalkalien (Jenkins et al., 1998). Bei Uberschreiten der Aschesinter-
temperatur beginnen die Aschepartikel zu agglomerieren und sich auf Oberflachen abzula-
gern. Durch dieses Verschlacken wird meist die Funktionsféhigkeit des Verbrennungsappara-
tes eingeschrénkt; Heizflachen und Ofenwédnde werden belegt, das Aschenaustragssystem
und die Feststoffverbrennungszone werden stark beeintréchtigt (Jenkins et al., 1998;
Pronobis, 2005; Joos, 2006). Daher mussen bei der Verbrennung von Biomasse die Tempe-
raturen in der Brennkammer so gefUhrt werden, dass in der Umgebung der Feststoffverbren-
nungszone méglichst 800-850 °C nicht Uberschritten werden (Wesselak et al., 2009). Feue-
rungen fir fossile Brennstoffe kénnen hingegen meist relativ problemlos mit Verbrennungs-
temperaturen bis zu 1500 °C betrieben werden.

Um bei Biomasseanlagen die Temperaturen auf das erforderliche Niveau abzusenken,
muss gegeniber fossilen Feuerungen zusétzlicher Aufwand betrieben werden. Eine Methode
hierzu ist der Betrieb mit erhéhtem Luftiberschuss, da die Warmekapazitét des Gberschissi-
gen Luftvolumens kihlend auf die Ofenatmosphdére wirkt. Dadurch sinkt allerdings die Leis-
tung im Dampfkessel und der thermische Wirkungsgrad der Verbrennungsanlage wird redu-
ziert (Marutzky et al., 1999). Aus diesem Grund wird bei modernen Biomassefeuerungsanla-
gen die Methode der Rauchgasrezirkulation angewendet. Dazu wird abgekihltes Rauchgas
zwischen Dampfkessel und Kamin entnommen und in die Verbrennungszone zuriickgefuhrt.
Aufgrund der Zusammensetzung des Rauchgases hat dieses eine wesentlich héhere spezifi-
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sche Warmekapazitat als die Frischluft und erméglicht eine bessere Regulierung der Brenn-
kammertemperaturen. Weiters wird auch die Leistung im Wd&rmetauscher und damit der
thermische Wirkungsgrad kaum reduziert. Der Wassergehalt des Rauchgases bewirkt schlief3-
lich noch eine Erhéhung der Reaktionsgeschwindigkeit der Oxidation von Kohlenmonoxid
und unverbrannten Kohlenwasserstoffen. Damit macht sich der Mehraufwand eines zuséatzli-
chen Geblases und zusdtzlicher Rohrleitungen mehr als bezahlt.

AbschlieBend soll noch erwdhnt werden, dass durch die Lagerung des Brennstoffes an der
freien Atmosphdre speziell Uber ldngere Zeitrdume signifikante Verénderungen im Brennstoff
herbeigefihrt werden kénnen. Speziell durch das Auswaschen anorganischer Komponenten
durch die natirliche Witterung (Regen) kénnen interessante Effekte erzielt werden. In der
Literatur (Raveendran et al., 1995; Di Blasi et al., 199%9b; Di Blasi et al., 2000) wird davon
berichtet, dass das Auswaschen, das sogenannte leaching, von Elementen wie K, Na, Ca in
Kombination mit Si, Cl und S einerseits zu einer Reduktion des inerten Brennstoffanteiles um
bis zu 50 % und andererseits zu einer Verbesserung des thermischen Verhaltens der verblei-
benden Asche (Erhdhung des Ascheschmelzpunktes) fihren kann. Die Reduktion des inerten
Anteils im Brennstoff fihrt dann automatisch zu einer entsprechenden Erhéhung des Heizwer-
tes (Di Blasi et al., 1999b). Andererseits ist bekannt, dass einige der genannten Elemente bei
der Verbrennung katalytisch wirksam sind, sodass sich bei gelaugtem Stroh die Verbren-
nungscharakteristik (ZOndzeitpunkt, Ausgasungsverhalten) verschlechtert. Hinzu kommt, dass
bei zu langer Lagerung des Brennstoffes bei zu grofler Feuchtigkeit der mikrobielle Abbau
der organischen Substanz (Rotte) Gberhand nimmt und die damit verbundene Reduktion des
Heizwertes zum Problem wird. DiBlasi et al. (Di Blasi et al., 1999b; Di Blasi et al., 2000)
streichen aber in ihren Arbeiten heraus, dass bei kontrollierter Auswaschung die positiven
Effekte bei weitem Uberwiegen und dass die Verénderung der relevanten Verbrennungscha-
rakteristika minimal ist. Die signifikanteste verbrennungstechnische Verénderung ist aufgrund
der deutlichen Reduktion der Oxidationsgeschwindigkeit der reaktiven Kokskomponente ge-
geben (siehe Kapitel 6.7.2.3), auf die im Zuge der Auslegung der Ausbrandzone Ricksicht
genommen werden muss.

3.2 Eingesetzte biogene Brennstoffe

Das Verbrennungskonzept und die darauf aufbauende konstruktive Auslegung des Verbren-
nungsapparates zielen grundsdtzlich auf eine méglichst breite Basis an einsetzbaren bioge-
nen Brennstoffen ab. Als Voraussetzung fir die energetische Verwertung im vorgestellten
Verbrennungsapparat gilt jedoch die technisch machbare sowie wirtschaftlich sinnvolle Ver-
fugbarkeit des jeweiligen biogenen Brennstoffes in Ballenform (siehe hierzu auch Nielsen et
al., 1998). Fir die Auslegung des in der vorliegenden Arbeit présentierten Verbrennungsap-
parates wurden die Abmessungen des verwertbaren Brennstoffballens wie folgt festgelegt:
Lange 180 cm, Breite 120 cm, Héhe 70 cm (Norm-Ganzballen). Aus diesen Abmessungen
ergeben sich ein Ballenvolumen von 1,512 m3 und eine verbrennungstechnisch relevante
Ballenstirnfléche von 0,84 m?2.

Als Referenzbiomasse wurde zu Beginn der Projektierung Mais als Ganzpflanze gewdhlt.
Daraus ergibt sich ein relativ inhomogener Brennstoff, bestehend aus Kolben, Sténgeln mit
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und ohne Wurzeln sowie Blattern in wechselnder Verteilung. Im Rahmen des Gesamtprojek-
tes wurde die Pflanzung verschiedener Maissorten auf verschiedenen Bodentypen untersucht,
um eine, fur die Produktion von Biomasse zur thermischen Nutzung als Brennstoff, gut ge-
eignete Kombination zu finden (Hartmann et al., 2000 sowie Schneider et al., 2005). Diese
Biomasse in Ballenform wurde fir die vorliegende Arbeit sowohl bei der Simulation als auch
im praktischen Betrieb der Verbrennungsanlage als Standardbrennstoff verwendet. Dariber
hinaus wurden erste experimentelle Untersuchungen mit ungarischem Energiegras durchge-
fuhrt, welches ebenfalls ballenférmig, allerdings mit wesentlich kleineren Abmessungen (hal-
be Lange in alle Raumrichtungen) zur Verfigung stand. In den neueren experimentellen und
theoretischen Arbeiten wurde schlieBlich Weizenstroh in obig genanntem Ballenformat unter-
sucht. Als weitere Brennstoffe sollen zukinftig etwa auch Gerstenstroh, Roggenstroh, Reis-
stroh, Sonnenblumen, Zuckerribenblétter, Grasschnitt oder diverse Energiegrdser wie Mis-
canthus untersucht werden. Weiters sind auch Beimischungen von nicht ballenférmigen Bio-
massen wie Hilsen, Schalen, Zweigen sowie agrarischen oder agroindustriellen Rest- und

Abfallstoffen denkbar.

Weéhrend der Durchfihrung der Verbrennungsversuche am Standort Simmering sowie
wihrend der Anlageninbetriebnahme in Dirnkrut konnte die MaBhaltigkeit der zur Verfu-
gung gestellten Maisganzpflanzen-Ballen mit =5 cm abgeschatzt werden. Das mittlere Ge-
wicht der verbrannten Brennstoffballen betrug 289 kg, wodurch sich eine mittlere Dichte der
Maisganzpflanzen-Ballen von 191 kg/m3 errechnet. Dariber hinaus wurde Gber einen lan-
geren Zeitraum die Zusammensetzung der Ballen hinsichtlich der Verteilung von Kolben,
Stangeln und Blattern beurteilt. Dadurch kann abgeschatzt werden, dass der verwendete
Brennstoff im Durchschnitt eine volumetrische Zusammensetzung von etwa 20 % Kolben,
55 % Stangeln und 25 % Blattern aufweist. Die Verteilung dieser Komponenten im Ballen ist
mehr oder weniger zuféllig, rdumliche Anhdufungen konnten nicht beobachtet werden. Wei-
ters zeigte sich, dass im Wesentlichen auch die Textur der Biomasse im Ballen, also die
rdumliche Ausrichtung, in alle Raumrichtungen als weitestgehend homogen anzusehen ist.
Diese Vereinfachung ist speziell aufgrund der relativ groBen Unterschiede zwischen den ein-
zelnen Brennstoffballen durchaus zutreffend. Ausgewdhlte Fotos des ballenférmigen Primér-
brennstoffes, dessen Lagerung sowie die Zufuhr zum Einschubsystem sind Abbildung 3-1 zu

entnehmen.

Abbildung 3-1: Der Brennstoff Mais-Ganzpflanze in Ballenform (links: Einzelballen; mitte:
Mieten im Ballenlager; rechts: Ballenzufuhr zum Einschubsystem)

Da sich ein biogener Brennstoff in seiner Zusammensetzung wesentlich von einem fossilen
Brennstoff unterscheidet, ist fur die Neuentwicklung eines Verbrennungskonzeptes die Erstel-
lung einer Immediatanalyse unumgénglich. Diese Untersuchung des Brennstoffes beschreibt
neben dem Wassergehalt auch den Gehalt an flichtigen sowie nichtflichtigen Komponenten
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und den Aschegehalt. Von den in dieser Arbeit untersuchten Brennstoffen wurden zahlreiche
derartige Analysen erstellt (siehe Kapitel 14.1.2.2); zur Beschreibung des Brennstoffes zu
Simulationszwecken wurde aus diesen Einzeluntersuchungen eine gemittelte Immediatanalyse
errechnet, welche in Tabelle 3-3 dargestellt ist. Die nichtflichtigen Bestandteile werden im
Allgemeinen auch als Tiegelkoks bezeichnet und setzen sich aus einem reaktiven Anteil
(Koksgehalt) und dem nichtreaktiven Ascheanteil zusammen. Es zeigt sich, dass Biomasse,
und hier speziell auch halmgutartige Biomasse durch einen hohen Anteil an flichtigen Be-
standteil und einen reduzierten Heizwert gekennzeichnet ist. Der Wassergehalt des Brennstof-
fes ist groBen Schwankungen unterworfen (zwischen etwa 8 und 20 %) und héngt vor allem
vom Erntezeitpunkt sowie von der Lagerung und der Pressdichte der Ballen ab. Der Wasser-
gehalt gibt hierbei die Wassermasse bezogen auf die Gesamtmasse des feuchten Brennstof-
fes an, wahrend die Brennstofffeuchte die Wassermasse bezogen auf den trockenen Brenn-
stoff bezeichnet.

Tabelle 3-3:  Gemittelte Immediatanalyse des eingesetzten Maisganzpflanzen-
Brennstoffes (Padouvas, 2003a)

Parameter Einheit Wert

Wassergehalt wi%, roh 8,65
Flochtige Bestandteile wit%, TS 74,87
Nichtflichtige Bestandteile wit%, TS 25,13
Koksgehalt (reaktiv) wit%, TS 19,42

Aschegehalt (inert) wi%, TS 5,71
Oberer Heizwert kl/kg, TS 18.116
Unterer Heizwert kJ/kg, TS 16.781
Tobelle 3-4:  Gemittelte Elementaranalyse des eingesetzten Maisganzpflanzen-

Brennstoffes (Padouvas, 2003aq)

Parameter Einheit Wert
C wit%, TS 45,94
H wit%, TS 6,08
O wit%, TS 40,54
N wit%, TS 1,05
Rest (S, Cl, Mg, Ca, ...) wit%, TS 6,39

Eine zweite wesentliche Charakterisierung des Brennstoffes ist durch die Elementaranalyse
moglich, welche die Haufigkeit der einzelnen chemischen Elemente in der Matrix der Bio-
masse beschreibt. Auch hier wurden zahlreiche Analysen erstellt (siehe Kapitel 14.1.2.2) und
daraus eine mittlere, représentative Zusammensetzung fir die im Zuge der vorliegenden
Arbeit durchgefihrten Simulationen zusammengestellt, welche in Tabelle 3-4 wiedergegeben
ist. Biomasse zeichnet sich durch einen sehr hohen Sauerstoffgehalt aus, welcher bei fossilen
Brennstoffen aufgrund der langzeitigen Abbauvorgénge bereits verflichtigt und nur noch in
wesentlich niedrigeren Gehalten nachweisbar ist. Ahnliches gilt, vor allem bei geologisch
dlteren Kohlen, auch fir Wasserstoff. Beziglich des Verbrennungsverhaltens sowie des Sau-
erstoffbedarfs zur vollsténdigen Verbrennung ist diese Tatsache von grofler Relevanz. An
dieser Stelle ist darauf hinzuweisen, dass fir die, im Rahmen der vorliegenden Arbeit durch-
gefuhrten, Simulationen lediglich die Elemente Kohlenstoff, Wasserstoff, Sauerstoff und Stick-
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stoff genauer untersucht wurden. Von allen anderen vorkommenden Elementen wurde ver-
einfacht angenommen, dass sie wahrend der Verbrennung nicht in die Gasphase Gbergehen
und deshalb als Aschebestandteile (,Rest”) subsummierbar sind. Dies gilt auch fir Schwefel
und Chlor, welche zwar durchaus gastérmige Emissionen verursachen, aber nur mit hohem
Aufwand mit numerischer Strémungssimulation zu beschreiben sind.

Fur die Verbrennungsfihrung ebenfalls ausschlaggebend ist das thermische Verhalten der
unbrennbaren Aschebestandteile, speziell der Ascheschmelzpunkt. Hier zeigt sich einer der
grofBen Problemkreise der Biomasseverbrennung, némlich die relativ niedrigen Temperatu-
ren, bei der Biomasseaschen zu versintern und zu schmelzen beginnen. Daraus resultiert
unmittelbar die Gefahr der Verschlackung von Rosten durch Bodenasche aber auch die Ab-
lagerung und Verschlackung durch Flugasche im Rauchgaszug. Diesem Gefahrenpotenzial
muss eine intelligente Auslegung eines Verbrennungsprozesses fir Biomasse Rechnung tra-
gen. Das thermische Verhalten der Asche des in dieser Arbeit verwendeten Biomassebrenn-
stoffes ist in Tabelle 3-5 angefihrt. Die angegebenen Ascheschmelzpunkte wurden dabei im
Rahmen des Projekts anhand des tatsdchlich verwendeten Brennstoffes ermittelt, die spezifi-
sche Wéarmekapazitét wurde mangels eigener Messungen der Literatur entnommen.

Tabelle 3-5:  Thermisches Verhalten der Asche des Maisganzpflanzen-Brennstoffes
(Hartmann et al., 2003a; FLUENT, 2005)

Parameter Einheit Wert
Spezifische Wérmekapazitét kJ/kgK 0,795
Sinterbeginn °C 908

Erweichungspunkt °C 918

Sphérischpunkt °C 1.033
Halbkugelpunkt °C 1.062
FlieBpunkt °C 1.098

Die jeweiligen, fir die betrachtete Verbrennungstechnologie ebenfalls in Frage kommen-
den Brennstoffe Energiegras und Weizenstroh wurden ebenfalls oben genannten Analysen
unterzogen. Die Ergebnisse sind gesammelt dem Kapitel 14.1.2.2 zu entnehmen.

Zur Charakterisierung des Abbrandverhaltens des biogenen Brennstoffes kann die ther-
mogravimetrische Analyse (TGA) wertvolle Informationen liefern. Dabei wird der Gewichts-
verlust des Brennstoffes bei der Einwirkung erhdhter Temperaturen unter kontrollierten Be-
dingungen analysiert. Hierfir wird eine sehr kleine Menge gemahlenen und homogenisierten
Brennstoffs in einem Analyseofen mit einstellbarer Gasatmosphére (Spilstrom) nach einem
definierten Temperaturprogramm aufgeheizt und der Gewichtsverlauf durch sehr prazise
Waéagung untersucht. Zusatzlich zur Auswertung der integralen Gewichtskurve kann auch de-
ren erste Ableitung nach der Zeit (Abbrandrate) in Form der differentiellen thermischen Ana-
lyse (TGA-DTA) untersucht werden. Warmekapazitdten sowie Warmeténungen wahrend der
ablaufenden Umwandlungsprozesse kénnen durch Anwendung der TGA-DSC (differential
scanning calorimetry) ermittelt werden. In der Literatur sind zahlreiche Arbeiten dokumentiert,
die die Anwendung und den Nutzen thermogravimetrischer Untersuchungen darlegen, von
denen einige ausgewdhlte Stellen kurz erwdhnt werden sollen. In der grundlegenden Arbeit
von Stenseng et al. (Stenseng et al., 2001b) wird gezeigt, was TGA bei der Erfassung hete-
rogener Verbrennungsvorgdnge leisten kann. Einige Beispiele fir mégliche Auswertungsme-
thoden thermogravimetrischer Ergebnisse sind bei Conesa et al. (Conesa et al., 2001) dar-
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gestellt. Thermogravimetrische Untersuchungen hoher Prézision und mit hohem wissenschaft-
lichen Anspruch werden seit vielen Jahren regelmaBig von einer ungarischen Forschergruppe
um Vdrhegyi (Varhegyi et al., 198%9a; Vdarhegyi et al., 198%9b; Varhegyi et al., 2002;
Varhegyi et al., 2006; Varhegyi et al., 2009; Vérhegyi et al., 2011a; Vérhegyi et al., 2011b)
verdffentlicht. Die Entwicklung geeigneter Modelle zur Beschreibung des thermischen Verhal-
tens von Brennstoffen ist fir Arbeiten, die die Modellierung und Simulation eines technischen
Verbrennungsprozesses zum Ziel haben, erwartungsgeméf von besonderem Interesse. Sehr
gute Arbeiten hierfir sind auch von Backreedy et al. sowie von Arenillas et al. (Backreedy et
al., 1999; Arenillas et al., 2001.) verfigbar. Obwohl diese Arbeiten lediglich das Abbrand-
verhalten fossiler Kohlen untersuchen, wird hier sehr gut dokumentiert, wie bei der Ermittlung
von Volatilisierungs- und Abbrandkinetiken vorzugehen ist. Die Auswertung von TGA-
Resultaten hinsichtlich der Ermittlung einer Umwandlungskinetik wird beispielsweise auch bei
Habibi et al. (Habibi et al., 2007) anhand eines komplexen Modells fir Kunststoff gezeigt.
Umfangreiche Untersuchungen des thermischen Abbaus verschiedener organischer Materia-
lien sowie deren konstituierender Komponenten Zellulose, Hemizellulose und Lignin in Rein-
form geben beispielsweise die Arbeiten von Font et al. (Font et al., 2001), Williams et al.
(Williams et al., 1996) oder Yang et al. (Yang et al., 2006; Yang et al., 2007). Die Untersu-
chung von Reinkomponenten und der Vergleich mit komplexen Biomassen zum Zwecke fun-
dierterer Modellierungsansétze werden in der Literatur héufig durchgefihrt. Stenseng et al.
(Stenseng et al., 2001a) untersuchen beispielsweise mittels TGA-DSC die Thermolyse von
Stroh, vergleichen diese mit Reinzellulose und approximieren damit die Abbaukinetik der
komplexen Biomasse. Murugan et al. (Murugan et al., 2008) fihren eine éhnliche Arbeit mit
Lignin aus Hartholz durch. Eine ausfihrliche thermogravimetrische Untersuchung verschie-
denster Holzarten mit anschlieBender sehr genauer Modellierung des Pyrolyseverhaltens ist
Gronli et al. (Gronli et al., 2002) zu entnehmen. Reina et al. beschaftigen sich in ihrer Arbeit
(Reina et al., 1998) mit der Pyrolyse von Abfallholz, wéhrend bei Branca et al. (Branca et al.,
2007) die Rinde einer bestimmten Holzart untersucht wird; auch diese beiden Arbeiten be-
ginnen mit einer thermogravimetrischen Analyse und enden schlieBBlich bei einem kinetischen
Modell der thermolytischen Umsetzung.

Auch das thermolytische Verhalten weniger standardisierter lignozellulosischer und halm-
gutartiger Pflanzen und Energiepflanzen wird durch Literaturarbeiten vergleichsweise gut ab-
gedeckt. Bei Bridgeman et al. (Bridgeman et al., 2007) findet sich als Teil einer gréBeren
Arbeit das Pyrolyseverhalten zweier lignozellulosischer Energiepflanzen, Ghaly et al. (Ghaly
et al., 1993) untersuchen das Volatilisierungsverhalten von Weizenstroh, Maiti et al. (Maiti et
al., 2007) jenes von Senfstroh, Calvo et al. (Calvo et al., 2004) jenes von Reisstroh und
Mansaray et al. (Mansaray et al., 1999) schlieBlich untersuchen und modellieren die Ther-
molyse von Reisschalen. Raveendran et al. untersuchen in einer bereits dlteren Arbeit
(Raveendran et al., 1996a) die Pyrolyse von Maiskolben und Weizenstroh mittels TGA-DSC
und vergleichen das thermische Verhalten mit anderen Biomassen. Dariber hinaus wird
auch die Verteilung der bei der Pyrolyse entstehenden Produkte analysiert und modelliert.
AbschlieBend seien noch die Arbeiten von Senneca at al. (Senneca et al., 2002a; Senneca
et al., 2002b; Senneca, 2007) genannt, die die Pyrolyse verschiedener Biomassen in redu-
zierender Atmosphére sowie die Verbrennung des entstehenden reaktiven Kokses in oxidie-
render Atmosphdre untersucht und mit dem Verhalten verschiedener polymerer Reststoffe
verglichen haben.
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Die thermogravimetrischen Analysen in dieser Arbeit wurden mit einer TGA-Waage vom
Typ Cahn TG-121 des Herstellers ATl Cahn Inc. durchgefthrt. Die Apparatur erlaubt Unter-
suchungen mit verschiedenen Temperaturprogrammen (isotherm, Rampen von O bis etwa
50 °C/min) und unter Anwendung einstellbarer Gasatmosphéren durch Mischung verschie-
dener Reingase (Stickstoff, Sauerstoff, synthetische Luft). Die praktischen Arbeiten verliefen
dabei in zwei Etappen. Zundchst wurden mit der fein vermahlenen rohen Biomasse verschie-
dene Aufheizprogramme in inerter Atmosphdre mit Stickstoff-Spilung durchgefihrt, um das
Trocknungs- und Pyrolyseverhalten der Biomasse zu untersuchen. Der in diesem Schritt pro-
duzierte Biomasse-Koks wurde in der zweiten Phase unter Einsatz oxidierender Atmosphére
(synthetische Luft) und verschiedener Temperaturprogramme verbrannt (Koksausbrand). In
einer Arbeit von Grotkjeer et al. (Grotkjser et al., 2003) werden ebenfalls TGA-DTG-
Ergebnisse fir Stroh gezeigt, die unter inerter Stickstoffatmosphdre sowie unter Luftatmospha-
re erhalten wurden. Der Vergleich zeigt dort exzellent das unterschiedliche Verhalten des
Brennstoffes unter oxidierenden und reduzierenden Bedingungen auf. Orféo et al. (Orfao et
al., 1999) zeigen einen dhnlichen Vergleich fur die drei konstituierenden Biomassekompo-
nenten Zellulose, Hemizellulose (Xylan) und Lignin. Es ist sehr klar zu erkennen, dass bei
Anwendung oxidierender Atmosphdre die Volatilisierung friher einsetzt und dass der auftre-
tende Peak im Massenverlust durch den zweiten Peak der Koksverbrennung bei héheren
Temperaturen abgeldst wird. Um den Einfluss der Autheizrate auf das thermische Verhalten
zu analysieren, wurden Untersuchungen mit verschiedenen Autheizraten (linear steigende
Temperaturrampen) durchgefihrt. Um feststellen zu kénnen, ob die TGA-Untersuchungen
tatséchlich im kinetikdominierten Bereich durchgefihrt wurden und keine Limitierung des
chemischen Umsatzes durch Stoff- oder Warmeibergang zu bericksichtigen ist, wurden dar-
Uber hinaus verschieden hohe Spilgasstrome sowie verschieden hohe Einwaagen der rohen
Biomasse in die TGA-Apparatur untersucht. Einen Uberblick tber die durchgefihrten TGA-
Experimente, die in Stickstoff-Atmosphére durchgefihrt wurden, gibt Tabelle 3-6.

Tabelle 3-6:  Wesentliche Parameter der durchgefihrten thermogravimetrischen Untersu-
chungen mit Stickstoff-Atmosphére

Bezeichnung Autheizrate Spulstrom Einwaage
[°C/min] [Nml/min] [mg]
TGA 1-1 10,00 (10 °C/min) 96,3 58,08
TGA 1-2 10,08 (10 °C/min) 29,6 59,87
TGA 1-3 10,11 (10 °C/min) 96,3 28,63
TGA 2-1 20,01 (20 °C/min) 96,3 66,67
TGA 2-2 19,90 (20 °C/min) 29,6 60,59
TGA 2-3 19,82 (20 °C/min) 96,3 33,80
TGA 3-1 40,86 (40 °C/min) 101,9 60,46
TGA 3-2 40,19 (40 °C/min) 29,5 58,95
TGA 3-3 39,69 (40 °C/min) 96,3 26,40

Es wurden Experimente mit Temperaturrampen von 10, 20 und 40 °C/min durchgefihrt.
Unter Bericksichtigung der Balleneinschubgeschwindigkeit und einer approximativen Ofen-
temperatur von 950 °C ergibt sich rein rechnerisch eine mittlere Temperaturrampe von etwa
33 °C/min. Die Simulationen mit den entwickelten Modellen zeigen, dass die Temperatur im
Ballen nicht linear steigt, sondern eine stetig zunehmende Steigung der Temperaturrampe
bei geringer werdender Entfernung zur brennenden Ballenoberfléche zu erwarten ist. Die
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Simulationen zeigen, dass im Voldatilisierungsbereich der zu erwartende Temperaturgradient
zwischen 20 und 40 °C/min zu liegen kommt. Fir die vorliegende Arbeit sind also nur diese
beiden Temperaturrampen interessant, die TGA-Experimente mit einer Rampe von
10 °C/min werden lediglich zu Vergleichszwecken dargestellt.

Abbildung 3-2 zeigt die Verléufe der beobachteten Gewichtsabnahme (nichtkonvertierte
Restmasse) wdhrend der erwdhnten Temperaturprogramme in Abhdngigkeit von der Ver-
suchszeit fir alle TGA-Experimente des Maisganzpflanzen-Brennstoffs unter Stickstoff-
Atmosphére. Der Zeitpunkt Null wurde mit dem erstmaligen Uberschreiten einer Temperatur
von 35 °C mit positivem Gradienten gleichgesetzt (Ubliche Annahme bei vergleichbaren Ar-
beiten). Die verwendete Apparatur zeichnet den Gewichtsverlauf jede Sekunde auf, die dar-
gestellten Kurven sind zwecks Erhéhung der Ubersichtlichkeit also stark ausgedinnt.
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Abbildung 3-2: TGA-Kurven fir den Biomassebrennstoff Mais-Ganzpflanze im gesamten
Volatilisationsbereich - nichtkonvertierte Restmasse in Abhéngigkeit von der Zeit fir verschie-
dene Autheizraten und Spilung mit Inertgasstrom inklusive Temperaturrampen

Alle Kurven zeigen sehr deutlich eine erste Gewichtsabnahme mit anschlieBendem mehr
oder weniger stark ausgeprégtem Plateau, welches mit dem Abschluss des Trocknungspro-
zesses der rohen Biomasse gleichzusetzen ist. Im Anschluss erfolgt ein starker Gewichtsverlust
aufgrund der Ausgasung der flichtigen Bestandteile, welcher mit zunehmender Versuchszeit
(und steigender Temperatur) immer flacher gegen einen Grenzwert ausléuft. Bei idealen
Volatilisierungsbedingungen ist dieser Grenzwert mit dem Anteil des Tiegelkoks aus der
Brennstoff-Immediatanalyse gleichzusetzen. Zur besseren Auflésung des relativ schnell ablau-
fenden Trocknungsprozesses ist dieser in Abbildung 3-3 vergréfiert dargestellt.
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Abbildung 3-3: TGA-Kurven fir den Biomassebrennstoff Mais-Ganzpflanze im Trocknungs-
bereich - nichtkonvertierte Restmasse in Abhdngigkeit von der Zeit fir verschiedene Aufheiz-
raten und Spilung mit Inertgasstrom inklusive Temperaturrampen
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Abbildung 3-4: TGA-Kurven fir den Biomassebrennstoff Mais-Ganzpflanze im gesamten
Volatilisationsbereich - nichtkonvertierte Restmasse in Abhéngigkeit von der Temperatur fur
verschiedene Aufheizraten und Spilung mit Inertgasstrom

Aufgrund der unterschiedlichen Aufheizraten ist ein direkter quantitativer Vergleich der
einzelnen Ergebnisse in dieser Darstellung relativ schwer. Wird die nichtkonvertierte Restmas-
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se hingegen in Abhéngigkeit von der jeweiligen Temperatur aufgetragen, so ergibt sich eine
wesentlich verbesserte Vergleichbarkeit. Fir den gesamten Voldatilisierungsbereich ist diese
Auswertung in Abbildung 3-4 dargestellt, die Detailauswertung fir den Trocknungsvorgang
findet sich in Abbildung 3-5.

Beide Diagramme zeigen sehr deutlich, dass die Gewichtsabnahme wdhrend der unter-
schiedlichen TGA-Experimente im Wesentlichen unabhéngig von der verwendeten Tempera-
turrampe ist. Unter Bericksichtigung der Wiederholgenauigkeit der Versuche und der Ho-
mogenit&t der untersuchten Biomasseproben sind alle Kurven als koinzident zu bezeichnen.
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Abbildung 3-5: TGA-Kurven fir den Biomassebrennstoff Mais-Ganzpflanze im Trocknungs-
bereich - nichtkonvertierte Restmasse in Abhéngigkeit von der Temperatur fir verschiedene
Autheizraten und Spiilung mit Inertgasstrom

Die TGA-Kurven des Trocknungs- und des Volatilisierungsvorgangs zeigen weiters, dass
(im untersuchten Bereich) weder der Volumenstrom des inerten Spilgases noch die Einwaage
an roher Biomasse einen Einfluss auf den Verlauf der Gewichtsabnahme wdéhrend der
durchgefihrten Experimente aufweisen. Aus dieser Tatsache wird in den Kapiteln 6.7.2.1
und 6.7.2.2 abgeleitet werden, dass die TGA-Experimente im kinetikdominierten Regime
durchgefihrt wurden und keine Limitierung durch den Stoff- oder Wéarmeaustausch aufgetre-
ten sind. Damit ist die Ermittlung der Kinetik der chemischen Umsetzung direkt ohne zusétzli-
che Modellierung des Stoff- oder Warmetransports maglich.

TGA-Untersuchungen mit dem Ziel der Reaktionsautklarung des Koksausbrands werden
in oxidierender Atmosphére durchgefihrt und gestalten sich wesentlich schwieriger als jene
for Trocknungs- und Ausgasungsprozesse. Die wesentlichsten Grinde hierfir sind einerseits
der Stofftransport des Reaktanten Sauerstoff an die Partikeloberfléche, sodass bei unge-
schickter Wahl der experimentellen Bedingungen eine nur schwierig auswertbare Uberlage-
rung der chemischen Kinetik und des Stoffiberganges auftritt. Andererseits ist der Koksab-
brand ein ausgepragt exothermer Vorgang, der zu einer spontanen Zindung und einherge-
hender unkontrollierter Selbsterwérmung der Probe fihren kann, sodass Gber tatséchliche
Partikeltemperaturen keine gesicherten Aussagen mehr getroffen werden kénnen. Russel et
al. (Russell et al., 1998) erléutern diese Probleme im Zuge der Entwicklung eines TGA-
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Verfahrens zur Bestimmung der Koksoxidationskinetik und zeigen, dass durch Untersuchung
sehr kleiner Probemengen (2-5 mg) und Anwendung von sauerstoffabgereicherter Ofenat-
mosphdre dennoch aussagekraftige Resultate erhalten werden kénnen. Durch die kleine
Probemenge mit gréBerer spezifischer Oberflache zur Ofenatmosphére wird einerseits der
Stofftransport signifikant erhéht und andererseits die unkontrollierte Temperaturerhéhung im
Falle der Zindung reduziert. Der geringere Sauerstoffgehalt fohrt zu einer Reduktion der
Oxidationsgeschwindigkeit, wodurch die Selbsterwérmung der Probe ebenfalls abgeschwdécht
wird. Untersuchungen bei mehreren Sauerstoffgehalten erlauben in der Folge die Extrapola-
tion der chemischen Reaktionsrate auf Luftverhdltnisse. Ahnliche Hinweise liefern auch die
Arbeiten von Véarhegyi et al. (Varhegyi et al., 2006; Varhegyi et al., 201 1b).

Die fur die vorliegende Arbeit zur Verfigung stehende TGA-Apparatur war fir belastbare
Untersuchungen des Koksabbrandes nur bedingt geeignet. Wéahrend die grofien Probemen-
gen der Trocknungs- und Volatilisierungsuntersuchungen (30 bis 70 mg) mit sehr guter Ge-
nauigkeit erfasst werden konnten, war die Waagenprézision fir die erforderlichen geringen
Probemengen fir den Koksabbrand nicht mehr ausreichend. Einerseits fihrte das Signalrau-
schen zu einer deutlichen Schwéchung der Signifikanz der TGA-Kurven selbst, andererseits
erschwerte die zu geringe Genauigkeit auch die Méglichkeit der erforderlichen Kompensati-
on des thermischen Auftriebs des Probentragers sowie des Strdmungswiderstandes gegen
den Spilgasstrom (siehe Russell et al., 1998); der Beitrag an Messungenauigkeit aufgrund
beider Effekte bezogen auf das Messsignal ist bei geringen Probemengen relativ grof3. Bei
den erwdhnten groflen Probemengen der Volatilisierungsuntersuchungen trugen diese Unsi-
cherheiten nur zu geringen Messfehlern bei. Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit durch-
gefuhrten TGA-Analysen des Koksabbrandes werden deshalb nicht zur Modellentwicklung,
sondern lediglich zur Validierung von Modellen aus der Literatur herangezogen.

Tabelle 3-7:  Wesentliche Parameter der durchgefihrten thermogravimetrischen Untersu-
chungen mit oxidierender Atmosphére

Bezeichnung Spilstrom O,- Volatilisierungs-  Startgewicht
(Luft / N, / gesamt) Gehalt programm [mg]
[Nml/min] [vol%)]
TGA 4-1 96,3/0,0/96,3 20,95 n.a. 12,46
TGA 4-2 58,8 /39,1/97,9 12,58 TGA 1-3 7,16
TGA 4-3 39,2 /58,9 /98,1 8,37 TGA 2-3 8,22
TGA 5-1 29,2/0,0/29,2 20,95 n.a. 12,45
TGA 5-2 19,6 /9,8/29,4 13,97 TGA 1-2 14,69
TGA 5-3 9,9/19,6/29,5 7,03 TGA 2-2 14,89

Nachdem durch TGA-Untersuchung des Volatilisierungsvorgangs in der TGA-Apparatur
eine Koksprobe hergestellt wurde, konnte durch Zugabe synthetischer Luft als Oxidationsmit-
tel der Koksabbrand untersucht werden. Zu diesem Zweck wurde nach Erreichen eines stati-
ondren Waagensignals unter Inertatmosphére bei gleichbleibender Temperatur (800 °C) das
Spilgas von Reinstickstoff auf synthetische Luft bzw. ein Gemisch aus Reinstickstoff und syn-
thetischer Luft umgeschaltet. Der einsetzende Koksabbrand wurde sodann bei konstanter
Temperatur von 800 °C gravimetrisch untersucht; Temperaturrampenprogramme wurden
zwar ebenfalls durchgefihrt, wurden fir die vorliegende Arbeit allerdings nicht herangezo-
gen. Durch unterschiedliche Mischung von synthetischer Luft mit Stickstoff als Spilgas wur-
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den in der TGA-Ofenatmosphére unterschiedliche Sauerstoffpartialdricke eingestellt und
untersucht. Insgesamt wurden 6 Experimente zum Koksabbrand mit unterschiedlichen Sauer-
stoffpartialdricken, Spilgas-Volumenstrémen und Einwaagen durchgefihrt. Eine Zusam-
menstellung dieser Experimente und alle wesentlichen Parameter sind in Tabelle 3-7 gege-
ben. Es wird klar, dass fir eine echte Modellentwicklung an dieser Stelle deutlich mehr Ver-
suchsléufe mit jeweils nur einem variablen Parameter durchgefihrt werden missten. Die

Validierung fertiger Literaturmodelle ist anhand der durchgefihrten Versuche allerdings sehr
gut méglich.

Als Ergebnis der Koksabbranduntersuchungen sind in Abbildung 3-6 die zeitlichen Ver-
lGufe der nichtkonvertierten Restmasse (normiert auf das jeweilige Gewicht bei Umschaltung
auf oxidierende Ofenatmosphére) aller durchgefthrten TGA-Experimente dargestellt. Auch
hier wurde zur Erhdhung der Ubersichtlichkeit die Anzahl der Kurvenpunkte stark ausge-
dunnt. Die blauen Kurven stellen dabei die Laufe mit hohem Spulgas-Volumenstrom dar, die

roten Kurven jene mit niedrigerem Volumenstrom. Jeweils drei unterschiedliche Sauerstoff-
partialdricke wurden untersucht.
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Abbildung 3-6: TGA-Kurven fir Koks aus dem Biomassebrennstoff Mais-Ganzpflanze in
oxidierender Atmosphére - nichtkonvertierte Restmasse in Abhéngigkeit von der Zeit bei ver-
schiedenen Spilgas-Volumenstrémen und Sauerstoffgehalten

Alle Kurven zeigen einen mehr oder weniger schnellen Umsatz des Kokses und schwenken
schlieBlich auf einen konstanten Wert ein, welcher dem inerten Aschenanteil im Brennstoff
entspricht. Im Unterschied zur Volatilisierung zeigt sich beim Koksabbrand wie erwartet ein
starker Einfluss des Sauerstoffgehaltes der Ofenatmosphére sowie des Spilgas-
Volumenstromes. Grob ausgedrickt ist bei einer Reduzierung des Sauerstoffgehaltes von 21
aus 14 vol% etwa von einer Verdoppelung der Abbranddauer auszugehen, bei weiterer Re-
duktion auf 7 vol% erfolgt eine weitere Verdopplung der Dauer. Der starke Einfluss des Spil-
gas-Volumenstroms auf die Abbranddauer macht dartiber hinaus deutlich, dass die durchge-
fohrten TGA-Untersuchungen sehr wesentlich durch den Stoffibergang limitiert werden und
zur mathematischen Beschreibung des Koksabbrandes als Schlussfolgerung eine Modell-
kombination aus chemischer Kinetik und Filmdiffusion zu entwickeln ist.
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4 Verbrennungskonzept, Ofengeometrie und ex-
perimentelle Untersuchungen

Die erwdhnten Sperzifika eines biogenen Brennstoffes resultieren in einer Reihe von Randbe-
dingungen fir ein Verbrennungskonzept und einen neu zu entwickelnden Verbrennungsap-
parat. Zu den wesentlichsten Eckpunkten zéhlen die Kontrolle der Verbrennungstemperatur
aufgrund des niedrigen Ascheschmelzpunktes, eine gestufte Verbrennung zur Reduktion der
Emissionen von Stickstoffoxiden sowie die Bereitstellung ausreichender Reaktionszeit fir ei-
nen moglichst vollstandigen Ausbrand hinsichtlich brennbarer Gase und reaktiver Kokskom-
ponenten im Feststoffstrom. Die Entwicklung eines innovativen Verbrennungssystems prégt
weitere Randbedingungen auf, die signifikante Verbesserungen zum bestehenden Stand der
Technik bieten sollen. Hierzu zéhlen die folgenden Zielfaktoren:

e eine kompakte und platzsparende Brennkammer, die zur Redukfion der thermi-
schen Tragheit (und damit zur Erhéhung der Betriebsdynamik) ein Mindestmaf3 an
Ausmauerungsmasse aufweisen soll

e hochstmégliche Effizienz der Verbrennung durch Verwendung von Rauchgasrezirku-
lation bei vergleichsweise niedrigen Luftverhéliniszahlen

e als Brennstoff soll jegliche Biomasse, die in Ballenform gebracht werden kann, ins
Auge gefasst werden; der Fokus soll auf kostenginstigem Material aus dem Bereich
agrarischer Reststoffe liegen

e Bereitstellung thermischer Energie in einem einzelnen Strom, im konkreten Fall ei-
nes HeiBgasstroms, unter Vermeidung von flUssigkeitsbasierten Kihlsystemen im
primdren Verbrennungsteil. Dadurch auch Vorteile im sicherheitstechnischen Kon-
zept der Anlage

e Bereitstellung thermischer Energie in einer Qualitat, die einen effizienten Betrieb ei-
ner dampfkreislaufbasierten Kraft-Warme-Kopplung sicherstellt

e hinsichtlich der AnlagengréBe wird ein dezentraler Leistungsbereich zwischen
500 kW,, und 5 MW, (Brennstoffwarmeleistung) angestrebt

All diese Sperzifika dienten als Ausgangspunkt fir die Entwicklung eines innovativen
Verbrennungskonzepts, welches in der vorliegenden Arbeit mit den Mitteln der Simulation
untersucht und optimiert wurde. Dieses spezielle Konzept wird im Folgenden detaillierter
dargestellt. Zur Erreichung der gesteckten Ziele wird zundchst eine globale Luftverhéltniszahl
zwischen 1,4 (fur groe Anlagen Gber etwa 1,5 MW,) und 1,7 (fir kleine Anlagen mit
500 kW,,) definiert. Dass eine stabile und vollstdndige Verbrennung des biogenen Brennstof-
fes unter diesen Verhdltnissen méglich ist, wurde in ausgedehnten Verbrennungsversuchen
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an einer Versuchsanlage mit einer Brennstoffwérmeleistung von 2,18 MW, nachgewiesen.
Die Nutzung von Brennstoffen mit deutlich unterschiedlichen Heizwerten oder Materialfeuch-
ten erfordert unter Umsténden eine Anpassung der Luftverhéliniszahlen, welche am besten
ebenfalls durch Verbrennungsversuche evaluiert werden kann. Wenn zur Vermeidung von
Ascheerweichung eine Verbrennungstemperatur im Bereich zwischen 750 bis 800 °C ange-
strebt wird, so ist bei den genannten Luftverhéliniszahlen ein relativ grofles volumetrisches
Rauchgasrezirkulationsverhdltnis von 1,0 bis 1,2 erforderlich (siehe Kapitel 5 und 8). Diese
Minimierung des Luftiberschusses bei gleichzeitiger Maximierung der Rauchgasrezirkulati-
onsrate fihrt zu einem hohen feuerungstechnischen Wirkungsgrad der Verbrennungsanlage.

Es wird eine dreistufige Verbrennung implementiert, die eine weitestgehende Trennung
der Ausgasung flichtiger Brennstoffkomponenten und der Verbrennung des festen Kokses
gemeinsam mit einer Stufung der Verbrennungsluftzufihrung vorsieht. Die Primédrzone wird
unterstéchiometrisch betrieben und bildet den Ort der Brennstofftrocknung und der Gasfrei-
setzung aus dem Brennstoff (Volatilisierung). Das zugefihrte Gasgemisch aus Verbrennungs-
luft und Rauchgasrezirkulat (oft auch als Wind bezeichnet) wird Gber eine Anzahl von Primér-
dusen direkt auf die Ballenoberflache geblasen. Die sich ausbildenden turbulenten Freistrah-
len sind so gestaltet, dass sie einen starken Impakt (Impulsaustausch) auf die Ballenoberfla-
che austben. Durch relativ hohe Gasgeschwindigkeit und hohe Turbulenz wird der Stoff-
und Wérmeaustausch zwischen Ballen und Gas signifikant gesteigert. Der relativ hohe Anteil
flichtiger Komponenten, der den meisten biogenen Brennstoffen eigen ist, kann auf diese
Weise deutlich effizienter und in kirzerer Zeit freigesetzt werden. Zusétzlich versorgt ein der
Ballenoberfldche direkt gegeniiber angeordnetes Strahlungsblech, welches aufgrund seiner
Ausfihrung auf hoher Temperatur gehalten wird, die endothermen Vorgénge in der Primér-
zone mit thermischer Energie. Die thermische Isolation des Strahlungsblechs gegeniber der
relativ kihlen inneren Brennkammerwand sorgt dafir, dass dieses Blech im Regelbetrieb
rotglihend ist.

Die in der Primdrzone freigesetzten brennbaren Gase werden in der Sekundérzone (Gas-
nachverbrennungszone) in zwei Stufen mit frischer Verbrennungsluft versorgt, sodass durch
Uberstéchiometrische Verhdlinisse ein weitestgehend vollsténdiger Ausbrand gewdhrleistet
wird. Die gestufte Luftzufihrung fuhrt zu einer deutlichen Reduktion in der Bildung von Stick-
stoffoxiden. Die Sekunddrluftdiisen in den beiden Ebenen der Luftzufihrung sind azentrisch
ausgerichtet und erzeugen im Verbrennungsgas einen Drall (in den beiden Ebenen gegen-
ldufig), wodurch die turbulente Sauerstoffeinmischung verbessert wird. Das Design der
Nachbrennzone bietet diesem Gas im Anschluss eine definierte Verweilzeit zur Erreichung
eines hohen Ausbrandgrades.

Die nichtflichtigen Komponenten des biogenen Brennstoffs gelangen im Anschluss an die
Volatilisierung in die Feststoff-Ausbrandzone. Diese ist als Rostverbrennung konzipiert und
wird in Form einer herkémmlichen und kommerziell erhéltlichen Unterschubfeuerung fur
Holzhackschnitzel realisiert, welche fur die Verbrennung von Biomassekoks adaptiert wurde.
Damit sind ein bivalenter Betrieb (Holzhackschnitzel oder/und Biomasseballen) sowie ein
zigiger Anlagenstart durch eine leistungsféhige Zusatzfeuerung maglich. Aufgrund des ho-
hen Heizwertes der residuellen Koksfraktion des Biomasseballens wird der Nachverbren-
nungsrost bei relativ hoher Rostbelastung betrieben (etwa 2,6 MW,/m?). Die kompakte
Bauweise und optimierte Primér- und Sekundérlufteindiisung fuhrt zu einer spezifischen Rost-
flache, die mit 0,386 m2/MW,, etwa halb so grof3 wie bei einer herkdmmlichen Zigarrenfeu-
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erung ist (Marutzky et al., 1999). Dennoch wird dem Feststoff ausreichend Verweilzeit zur
Verfigung gestellt, sodass in Kombination mit einer sehr genauen Temperaturregelung
(schnelle und intelligente Rezirkulationsgas- und Frischluftdosierung) und optimaler Sauer-
stoffeinmischung ein guter Ausbrandgrad in der ausgetragenen Aschefraktion erzielt werden
kann. Der Rost weist im heiflen Teil keine beweglichen Teile auf; der Ascheaustrag erfolgt in
radialer Richtung durch mehrachsiges Rutteln.

Alle drei Verbrennungszonen kénnen komplett unabhdngig voneinander mit Frischluft so-
wie Rezirkulationsgas beaufschlagt werden, sodass eine individuelle Regelung der Luftver-
haltniszahl und der Verbrennungstemperatur fir jede Zone realisierbar ist. Da der Verbren-
nungsapparat weitestgehend ausmauerungslos gestaltet ist, wird zur Begrenzung der Blech-
temperaturen der inneren Brennkammerwdnde eine Doppelmantelkonstruktion verwendet,
welche mit der Mischung aus Frischluft und Rezirkulationsgas durchstrémt wird. Dies fihrt
einerseits zu einer Kihlung der inneren Bleche und andererseits zu einer inhdrenten Gasvor-
warmung. Es ist sogar denkbar, das Luft/Rezirkulationsgas-Gemisch fir eine Zone durch den
Mantel einer anderen Zone zu leiten, um einen gezielten Wéarmetransport von einer exo-
thermen zu einer endothermen Verbrennungszone zu realisieren (z.B. von der Rostzone zur
Primérzone). Die Vorteile der ausmauerungslosen Konstruktion liegen in einer hohen Pro-
zessdynamik, in schnellen Anfahr- und Abfahrprozeduren sowie in einem hervorragenden
Lastfolgeverhalten. Durch einen entsprechend ausgekliigelten und schnellen Regelungsalgo-
rithmus kann Gber die zahlreichen Regelorgane ein stabiler Betrieb selbst bei schwankenden
Brennstoffeigenschaften sowie eine effiziente Steuerung transienter Betriebszusténde erreicht
werden. Ein verfahrenstechnisches Fliessbild des beschriebenen Verbrennungskonzepts ist
Abbildung 4-1 zu entnehmen (Rauchgasreinigungseinrichtungen sind der Einfachheit halber
nicht dargestellt).

( \ (Y
Heif3gas \ / \&

Wérmetauscher
Rauchgas
{% Rezirkulationsgas
Wind oben
Brennkammer %
Ballen :il‘ Wind mitte
. ©
Wind unten % /p\ Frischluft

----- </

Abbildung 4-1: Verfahrenstechnisches FlieBbild des Verbrennungskonzepts

Bei einem Kaltstart der Verbrennungsanlage aus dem Stand-by sind die Brennkammer-
temperaturen fir einen gestuften Verbrennungsbetrieb deutlich zu niedrig. Speziell die un-
terstéchiometrische Ausgasung in der Primdrzone verlangt Mindesttemperaturen von etwa
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600 °C, damit die endotherme Gasfreisetzung zur Erzeugung eines brennbaren Gases Gber-
haupt sinnvoll ablaufen kann. Wéhrend des Starts werden deshalb alle Zonen der Brenn-
kammer Uberstéchiometrisch betrieben, sodass durch die Verbrennung genug Wérme freige-
setzt wird, um den Ofen rasch auf Betriebstemperatur zu bringen. Die Zindung selbst wird
durch einen Betrieb der Unterschubfeuerung mit Holzhackschnitzeln erreicht, wodurch nach
etwa 10 Minuten eine ausreichende Temperatur des Verbrennungsgases erreicht werden
kann, sodass durch Beaufschlagung der Primérluftdisen mit reiner Verbrennungsluft der
Ballen selbststéndig gezindet werden kann. Anschlieend erfolgt das Hochfahren im
Uberstéchiometrischen Betrieb (,Dusenbetrieb”) bis dauerhaft und stabil eine kritische Min-
desttemperatur Gberschritten wird. Dann wird durch stufenweise Redukfion des Luftiber-
schusses in der Primérzone (Dosierung von Rezirkulationsgas) unter gleichzeitiger Luftzufuhr
in der Sekundérzone eine gestufte Verbrennung etabliert, ein Teil der Verbrennung also in
die Gasnachverbrennungszone verschoben (,Shiftbetrieb”). Diese Betriebsform stellt dann
den Standardbetriebszustand dar.

Die gesamte, durch die Verbrennung freigesetzte thermische Energie wird in Form eines
Heiflgasstromes bereitgestellt, wodurch die weitere energetische Nutzung nachhaltig verein-
facht wird. Durch die Trennung von Verbrennung und Wé&rmeauskopplung kann ein einfa-
cher und kostengunstiger Abhitzekessel fir HeiBgas verwendet werden. Neben der Dampfer-
zeugung beispielsweise in einem Rankine-Kreislauf (Produktion von elekirischer Energie
durch eine Dampfturbine oder einen Dampfmotor, Abwérme zur Fernwérme-Auskoppelung)
sind auch die direkte HeiBgasproduktion fir industrielle Trocknungsprozesse oder die An-
wendung eines Warmetrdigerdl-Kreislaufes Méglichkeiten der Nutzung der freigesetzten
thermischern Energie. In der vorliegenden Arbeit wird die Energienutzung nach der Verbren-
nung lediglich in Form eines nicht néher spezifizierten Wéarmetauschers implementiert.

Abbildung 4-2 zeigt eine Schnittdarstellung der Brennkammer, in der die beschriebenen
Charakteristika deutlich werden. Zusatzlich enthdlt diese Darstellung auch eine Detailansicht
der PrimérdUsen. Die Brennkammer mit einer Leistung von 2,18 MW,, enthélt sechs Primér-
disen, wobei die obere Disenreihe zur Verbesserung der Strahlverteilung auf der Ballen-
oberfléche einen 12°-Knick nach unten aufweist (die Freistrahlen erfahren aufgrund des
Verbrennungsgases aus der Rostzone eine Ablenkung nach oben). Die zwei linken sowie die
zwei rechten PrimardUsen enthalten weiters Drallkérper, die die Freistrahlen jeweils in eine
leichte gegenléaufige Drehung versetzen. Die beiden mittleren Disen sind drallfrei. Alle Pri-
mardisen sind dariber hinaus zur Erhéhung des Impulses der Freistrahlen mit einer Prall-
platte ausgestattet, die 50 % des Rohrquerschnittes abdeckt. Der Balleneinschub weist von
seiner Decke her eine Einschnirung auf, die eine verbesserte Abdichtung zwischen Wand-
blech und Ballen herbeifihren und damit zu einer Minimierung der Rickbrandgefahr beitra-
gen soll. Dies wird durch eine Kihlung des Einschubkanals durch mantelseitige Umstrémung
mit Primérgas unterstitzt. In der vorliegenden Arbeit sollen keine komplett bemaften Kon-
struktionsunterlagen sondern lediglich zur Orientierung die wichtigsten Abmessungen der
Brennkammer mit einer Brennstoffwérmeleistung von 2,18 MW,, gegeben werden. Die Héhe
der Brennkammer betrégt knapp 3,85 m von der Rostoberfléche bis zur Heiflgasleitung, der
Durchmesser des duBeren Mantels betrégt 2,4 m. Die Brennkammerseele weist einen Quer-
schnitt von 1,5x 1,5 m auf. Aus diesen Daten ergeben sich ein heifles Brennkammervolu-
men von etwa 6,159 m3 und ein spezifisches Brennkammervolumen von 2,81 m3/MW,,.. Die
Querschnittsfléche des Ballens betrdgt wie bereits erwéhnt 0,84 m?2 und die oberflachenspe-
zifische Wéarmeleistung weist entsprechend einen Wert von 2,6 MW,./m? auf. Der Durchmes-
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ser der Rostfeuerung betrdgt 0,644 m und ergibt eine aktive Rostoberfldche von 0,33 m2.
Bei einer rechnerischen Rostbelastung von 844 kW,, ergibt sich auch fir die spezifische
Waérmeleistung der Rostfeuerung ein Wert von 2,6 MW,/m2. Eine Zusammenfassung der
wesentlichsten kennzeichnenden Parameter des beschriebenen Feuerungskonzeptes ist in
Tabelle 4-1 dargestellt.

Tabelle 4-1:  Kennzeichnende Parameter der untersuchten innovativen Verbrennungs-
technologie

Parameter Wert im Auslegungszustand
Brennstoffwérmeleistung 2,18 MW,,
Wérmetauscherleistung 1,75 MW,
globale Luftverhaltniszahl 1,4
globales Rezirkulationsverhaltnis 1,17
Ballenquerschnittsfléche 0,84 m2
Hauptabmessungen aussen (Breite x Tiefe x Hohe) 2,4x2,4x3,85m
Hauptabmessungen Brennkammerseele 1,5x1,5x3,85m
heifles Gesamivolumen 6,159 m3
heifles Volumen Primérzone 2,714 m3
heisBes Volumen Sekundérzone 2,634 m3
heifles Volumen Rostzone 0,811 m3
spezifisches Brennkammervolumen 2,81 m3/MW,,
aktiver Querschnitt Primér- und Sekundérzone 2,25 m?
aktive Rostoberfléiche 0,33 m?
spezifische Rostbelastung 2,6 MW,

Die in der vorliegenden Arbeit dargestellten Simulationsrechnungen trugen maf3geblich zu
einer Optimierung des Brennkammerdesigns bei, der Uberwiegende Teil der in Kapitel 9
présentierten Ergebnisse beziehen sich auf die 2. Generation der Brennkammer. Abbildung
4-3 zeigt im Vergleich dazu die urspringliche Auslegung (1. Generation) des Verbrennungs-
apparates. Aufgrund technischer und finanzieller Rahmenbedingungen konnten nur gering-
figige VerbesserungsmafBnahmen auch umgesetzt werden, die sich im Wesentlichen auf die
Primarluftdisen, den Strahlungsschirm sowie die Konstruktion der Rostfeuerung beschrank-
ten. Basierend auf den Erfahrungen mit der 2. Generation wurde dann eine vollsténdig neuve
Konstruktion vorgeschlagen, die in Form einer kleineren Brennkammer mit einer Leistung von
480 kW,, auch realisiert wurde (3. Generation). Ein Schnittbild dieser Variante ist ebenfalls in
Abbildung 4-3 dargestellt (Kuttner et al., 2010). Neben der verfahrenstechnischen Maf3-
stabsreduktion sind die wesentlichsten Anderungen der Sekundérzone (Gasnachverbren-
nung) zuzuordnen. Die Dosierung von sekundérer Verbrennungsluft geschieht nur mehr auf
einer DUsenebene und an dieser Stelle wird der Querschnitt der Brennkammer zur Verbesse-
rung der Gaseinmischung deutlich eingezogen (,Wespentaille”). Durch eine wesentliche
Verléngerung der Verweilzeit in der Sekundérzone wird der Gasausbrand signifikant verbes-
sert und es kann eine Betriebsweise mit noch stérkerer Reduktion der NO,-Emissionen gefah-
ren werden. Auch die spezifische Rostfléche der Feststoff-Nachverbrennungszone wurde
merklich vergréBert, sodass bei gleichbleibender Grundflache des Verbrennungsapparates
ein deutlich besserer Ausbrand der Aschefraktion sichergestellt werden kann. Die Simulatio-
nen an dieser Geometrie sind allerdings nicht Gegenstand der vorliegenden Arbeit.
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Heissgasleitung
Brennkammerseele
Strahlungsschirm
Primérdisen
Brennkammermantel
Balleneinschub
Primdrgaszufihrung

Nachverbrennungsrost

Rostgaszufihrung

Abbildung 4-2: Schnittdarstellung des Verbrennungsapparats und Detailansicht der Primér-
dusen (Brennkammer der 2. Generation, Leistung 2,18 MW,,)

Abbildung 4-3: Schnittdarstellungen der Brennkammern unterschiedlicher Entwicklungsstufen
und Leistungsklassen (links: 1. Generation, 2,18 MW,,; rechts: 3. Generation, 480 kW,,)
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Die Brennkammern der 1. und der 2. Generation wurden in vollem MaBstab (2,18 MW,,)
in einer Versuchsanlage realisiert und an zwei verschiedenen Standorten Gber einen Zeitraum
von fast zwei Jahren betrieben und wissenschaftlich begleitet. Die ersten experimentellen
Arbeiten fanden am Standort des Kraftwerks Wien-Simmering statt und zielten auf eine grobe
Evaluierung der Verbrennungstechnologie, Abschétzung der Gréfien wesentlicher Betriebs-
parameter sowie eine Evaluierung und erste Optimierung der Brennkammer-Geometrie ab.
Die Brennkammer-Geometrie wahrend der durchgefthrten Untersuchungen entsprach im
Wesentlichen der 1. Generation. Die zonale Aufteilung des Ofens sowie die Gasbeauschla-
gung wurden konzeptkonform umgesetzt, als Wéarmesenke wurde ein Quenchkihler mit
Wasserdirekteinspritzung eingesetzt. Zwei Fotos dieser Versuchsanlage sind Abbildung 4-4
zu entnehmen.

Abbildung 4-4: Versuchsanlage am Standort KW Simmering (links: AuBenansicht Brenn-
kammer und HeiBgasleitung; rechts: Uberblick mit Quenchkihler im Vordergrund)

Nach Abschluss der experimentellen Arbeiten an der Versuchsanlage in Wien-Simmering
wurde die Brennkammer konstruktiv adaptiert und als 2. Generation am Standort Dirnkrut in
Niederésterreich implementiert. Die Brennkammer war hier in einer kompletten Pilotanlage
mit Dampfkreislauf, Stromproduktion durch Dampfmotor, Warmeauskopplung fir ein Nah-
wdrmenetz, Rauchgasreinigungsstrang (Zyklon und Tuchfilteranlage) sowie komplexem Bal-
leneinschubsystem und Ballenlager integriert. Diese Anlage wurde zur Demonstration der
Technologie Uber ldngere Zeitréume, zur weiteren Optimierung wesentlicher Anlagenpara-
meter sowie zur Entwicklung eines adéquaten Automatisierungssystems betrieben.

Abbildung 4-5 zeigt ein Panoramafoto der Kesselhalle dieser Pilotanlage. Abbildung 4-6
zeigt das rein elektrisch betriebene Balleneinschubsystem sowie die Kopfumlenkung der
Brennkammer und die HeiB3gasleitung zum Dampfkessel. Der wissenschaftlich-experimentelle
Betrieb der beiden Anlagen lieferte wertvolle Daten zur Validierung und Optimierung der in
der vorliegenden Arbeit entwickelten Modelle. Die solchermaflen gescharften Ansdtze unter-
stitzten umgekehrt die Weiterentwicklung der Brennkammergeometrie und der Betriebspa-
rameter der Anlage. Zundchst konnte aus den experimentellen Arbeiten sowie aus den Er-
kenntnissen der TGA-Untersuchungen eine ungefdhre Abbrandgeschwindigkeit des Ballens
abgeschatzt werden. Diese Abbrandgeschwindigkeit ist sehr wesentlich abhdngig von der
Intensitdt der Anstrdmung (also dem Volumenstrom des Frischluft/Rezirkulationsgas-

38



4 Verbrennungskonzept, Ofengeometrie und experimentelle Untersuchungen

Gemisches) sowie vom Sauerstoffgehalt des der Primérzone zugefihrten Gases (also dem
Verhdlinis aus Frischluft und Rezirkulationsgas). Fir das vorliegende Verbrennungskonzept
kann eine maximale Abbrandgeschwindigkeit von etwa 6 cm/min fir einen stabilen Dauer-
betrieb angegeben werden, sodass bei Ballen mit 180 cm Lénge etwa alle 30 Minuten ein
neuer Ballen zugefihrt werden muss. Die Querschnittsfléche des Ballens legt dann nur noch
die Anlagenleistung fest (zwei Ballen nebeneinander bedeuten doppelte Anlagenleistung bei
gleicher Einschubgeschwindigkeit). Auf diese Art und Weise kann die erforderliche Quer-

schnittsfléche beziehungsweise die Anlagengréfle bei vorhandenem Ballenmaf3 festgelegt
werden.

Abbildung 4-5: Pilotanlage am Standort Dirnkrut (von rechts nach links: Brennkammer,
Umlenkung der Heifgasleitung, Dampfkessel, Dampfarmaturen, Dampfmotor, Rauchgasfil-
ter), Quelle: Greenpower Anlagenerrichtungs- und Betriebs-GmbH

Abbildung 4-6: Pilotanlage am Standort Dirnkrut (links: Balleneinschubsystem; rechts: Kopf
der Brennkammer)

Weiters wurden reprdsentative Versuchsfahrten ausgewdhlt, die sich aufgrund des Last-
punktes und der konkreten Betriebsweise sowie aufgrund der vorhandenen Datenqualitét
und —konsistenz fir eine Bilanzierung eigneten. Wahrend eines stationéren Betriebszustandes
wurden dann Mittelwerte der wesentlichen Betriebsparameter gebildet, die die Grundlage fur
weiterfihrende CFD-Simulationen bildeten. In Tabelle 4-2 werden diese Ergebnisse fir eine
Versuchsfahrt an der Anlage in Simmering (S| ZF42, Bilanzzeitraum 177 Minuten) sowie eine
Versuchsfahrt an der Anlage in Dirnkrut (DK _ZF25, Bilanzzeitraum 152 Minuten) zusam-
mengefasst. Ein Volllast-Betriebszustand sowie eine Zwei-Drittel-Teillast werden in dieser
Tabelle mit dem Auslegungszustand verglichen. Heiflgas- und Rauchgasvolumenstrom konn-
ten an der Anlage in Dirnkrut zum Zeitpunkt der Versuchsdurchfihrung nicht erfasst werden,
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weshalb diese Werte rechnerisch ergdnzt werden mussten. Die Gehalte an Kohlenmonoxid
und Stickstoffoxiden im Rauchgas werden im Auslegungszustand nicht festgelegt, hier sind in
der Tabelle die behsrdlich vorgeschriebenen Emissionsgrenzwerte angefihrt.

Tabelle 4-2:  Wesentliche Ergebnisse zweier représentativer Versuchsfahrten an der
Verbrennungs-Pilotanlage im Vergleich zum Auslegungszustand

Parameter Einheit S| ZF42 DK ZF25  Auslegung
Lastpunkt % 109 64 100
Luftverhaltniszahl - 1,52 1,95 1,40
Rezirkulationsrate - 0,86 0,59 1,17
Sekundérzone

Frischluftstrom Nm3/h 1.633 97 1.538

Rezirkulationsgasstrom Nm3/h 770 631 810

Blechtemperatur °C 611 602 -
Primdrzone

Frischluftstrom Nm3/h 935 2.014 720

Rezirkulationsgasstrom Nm3/h 1.294 469 1.484

Blechtemperatur °C 346 154 -
Rostzone

Frischluftstrom Nm3/h 653 1.285 715

Rezirkulationsgasstrom Nm3/h 870 909 1.184

Blechtemperatur °C 468 524 -
Heif3gasstrom Nm3/h 6.576 (5.859) 6.856
Heiflgastemperatur °C 742 747 756
Rauchgasstrom Nm3/h 3.222 (3.850) 3.377
Rauchgastemperatur °C 178 149 160
Rosttemperatur °C 779 963 800
O,-Gehalt Rauchgas vol%, trocken 6,87 11,02 5,28
CO-Gehalt Rauchgas mo/ '\C“k“:r; T 58 239 (250)
NO,-Gehalt Rauchgas mgNOa/Nm?, 175 469 (250)

trocken

Der Bilanzzeitraum der Versuchsfahrt SI_ZF42 stimmt sehr gut mit dem Auslegungszu-
stand Gberein. Die Luftverhdltniszahl ist etwas zu hoch, die Rezirkulationsrate entsprechend
etwas zu niedrig. Aus diesem geringfigig unterschiedlichen Betriebszustand ergeben sich
auch die abweichenden Volumenstréme von Frischluft und Rezirkulationsgas in den drei
Verbrennungszonen. Hier ist allerdings noch die Messungenauigkeit der Volumenstrommes-
sung zu bericksichtigen, die in dieser Implementierung mit etwa 5 % angegeben werden
kann. Sehr wesentlich ist auch die Tatsache, dass die vorgeschriebenen Emissionsgrenzwerte
sehr bequem eingehalten werden kénnen. Im Gegensatz hierzu stellt der ausgewertete Bi-
lanzzeitraum der Versuchsfahrt DK _ZF25 einen Uberstéchiometrischen Teillastbetrieb dar,
der die Vorzige der gestuften Verbrennung sehr gut erkennen lésst. In Primar- und Rostzone
werden aufgrund der hohen Luftverhéltniszahl kaum unverbrannte Gase wie Kohlenmonoxid
oder verschiedene Kohlenwasserstoffe gebildet, sodass die Gasnachverbrennungszone weit-
gehend inaktiv geschalten ist (Disenbetrieb). Das Resultat dieses Betriebs ist ein deutlich zu
hoher Gehalt an Stickoxiden im Rauchgas. Die hohe Temperatur in der Rostzone (Gas und
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Wand) kombiniert mit hohen Gasvolumenstrémen lésst auf eine momentan sehr hohe Rost-
belastung schlieBen, die aufgrund der damit reduzierten Gasverweilzeit auch zu einer Erhé-
hung der Kohlenmonoxidkonzentration im Rauchgas fihrt. Ein solcher Betriebszustand ist
typisch fir einen Anfahrvorgang zur Temperierung der Verbrennungsanlage. In Summe zei-
gen die Versuchsergebnisse klar, dass das Verbrennungskonzept mit den im Rahmen der
Prozesssimulation avisierten Betriebsparametern in einer realen Grolanlage sehr gut um-
setzbar ist. Die auftretenden Abweichungen zwischen Experiment und Simulation bezie-
hungsweise Auslegungszustand sind gut erklérbar. Die gesammelten Messdaten sind fir eine
Validierung der entwickelten Modelle der Globalbilanzierung und der numerischen Stré-
mungssimulation von grofler Bedeutung und hoher Qualitét.

Aufgrund der geringen Masse besitzt der Verbrennungsapparat wie bereits eine hohe Dy-
namik, weshalb das instationére Verhalten fir die Prozessfihrung von grofier Bedeutung ist.
Die dezentrale Gréfe des Anlagenkonzepts und die Konstruktion der Brennkammer erlauben
in gewissem Umfang einen Start-Stopp-Betrieb der Verbrennungsanlage, weswegen auch der
Anfahrvorgang und die Temperierung fir den Prozess relevant sind.

Abbildung 4-7 zeigt Momentaufnahmen der brennenden Ballenoberfléche wahrend eines

solchen Anfahr- und Hochfahrvorganges.

Abbildung 4-7: Momentaufnahmen der brennenden Ballenoberfléche im Zuge des Anfahr-
vorganges der Verbrennungsanlage

Abbildung 4-8 zeigt den zeitlichen Verlauf der wesentlichsten Gas- und Brennkammer-
temperaturen  wéhrend des  knapp funfstindigen Versuchsbetriebs S| ZF42. Etwa
10 Minuten, nachdem die Unterschubfeuerung (Rost) gezindet wurde, ziindet instantan auch
der Ballen, was in einem sprungartigen Anstieg der Heiflgastemperatur zu erkennen ist.
Dann dauert es weitere 75 Minuten (etwa bis zur Versuchsminute 100), bis die Brennkammer
auf Betriebstemperatur ist und der regulére Betrieb (Shiftbetrieb) eingeleitet werden kann.

Weéhrend des Regelbetriebes durchbrechen die Phasen des Ballennachladens den konti-
nuierlichen Prozess. In Abbildung 4-8 sind diese Phasen grau hinterlegt und zeigen ihren
grofiten Einfluss auf die Rauchgastemperatur. Muss ein Ballen nachgeladen werden (wie
erwdhnt alle 30 Minuten), so wird der Vorschub gestoppt, der Einschubstempel vollsténdig
zurickgefahren, ein frischer Ballen Gber ein Schleusensystem eingelegt und dieser mit dem
Einschubstempel auf Kontakt nach vorne eingeschoben. Wéhrend dieses vier- bis fonfminiti-
gen Vorgangs erfolgt praktisch keine Brennstoffzufihrung, wesentliche Gasvolumenstréme
werden reduziert, die Ballenoberfléche brennt geringfigig in den Einschubkanal zuriick (etwa
5 c¢cm) und die abgegebene Heizleistung sinkt stark ab. Diese sehr nachteilige Prozedur war
an beiden Anlagenstandorten einzuhalten und fihrte zu einem stark instationdren Verhalten
des Anlagenbetriebs. Fir einen kommerziellen Langzeitbetrieb der Verbrennungsanlage ist
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der Einschub zu adaptieren und ein sekundédres Transportsystem anzuordnen, welches auch
wahrend der Nachladephase des Hauptstempels einen Vorschub des gerade brennenden
Ballens sicherstellt. Noch deutlicher ist der instationdre Betrieb in Abbildung 4-9 zu erken-
nen, in der die zeitlichen Verlaufe der analysierten Gasbestandteile (Sauerstoff, Kohlenmo-
noxid sowie Stickstoffmonoxid und Stickstoffdioxid) dargestellt sind. Stickstoffoxide werden als
NO, angegeben und gemeinsam mit Kohlenmonoxid auf einen Sauerstoffgehalt von 13 %
hochgerechnet. In dieser Form sind die tatséichlichen Emissionen mit den Emissionsgrenzwer-
ten von je 250 mg/Nm3, die als strichliete Gerade ebenfalls im Diagramm eingetragen
sind, zu vergleichen.
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Abbildung 4-8: Verléufe der relevantesten Gas- und Brennkammertemperaturen wéhrend
der représentativen Versuchsfahrt SI_ZF42

Abbildung 4-9 zeigt, dass der Emissionsgrenzwert fur Stickstoffoxide erst mit Erreichen der
gestuften Verbrennung nach Versuchsminute 100 eingehalten werden kann, dann aber im
Wesentlichen konstant wéhrend des gesamten Betriebes sehr deutlich. Die Kohlenmonoxid-
emissionen zeigen immer wieder deutlich ausgeprégte Spitzen, die vorwiegend auf die dis-
kontinuierlichen Ballennachladephasen zurickgefihrt werden kénnen. Hier kommt es immer
wieder vor, dass grofle Teile des Ballens aus dem Einschubkanal auf den Nachverbren-
nungsrost herabstirzen und damit sprungartig deutlich mehr Brennstoff verfigbar und in der
Folge ein ausgeprégter Sauerstoffmangel zu verzeichnen ist. Durch eine kontinuierliche Bal-
lenzufihrung kann dieses Problem zumindest deutlich reduziert werden. In den emissionsre-
levanten 30-Minuten-Mittelwerten verschwinden diese Spitzen aber, sodass die Emissions-
grenzwerte als Ganzes deutlich unterschritten werden kénnen.

Sehr wertvolle Informationen liefert auch die Analyse der ausgetragenen Rostaschefrakti-
on, welche fir beide prasentierten Versuchszeitrdume durchgefihrt wurde. Dabei zeigt sich,
dass kein vollsténdiger Ausbrand der Bodenasche erzielt werden kann und damit nennens-
werte Gehalte an brennbaren Komponenten (Koks) vorliegen, die zu einer Wirkungsgradre-
duktion beitragen. Die Analyse der Bodenasche von der Versuchsanlage in Simmering ergibt
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einen Inertstoffanteil von lediglich 36 wi% und entsprechend einen Glihverlust von 64 wi%,
der in einem oberen Restheizwert von 16,4 MJ/kg resultiert (Padouvas, 2003a). Die Elemen-
tarbilanz weist dabei Kohlenstoff als dominierende nichtinerte Komponente aus (21 wi%). Fir
einen effizienten Betrieb und eine sinnvolle Verwertbarkeit des Aschestromes ist dieser Koh-
lenstoffgehalt deutlich zu hoch. Die Analyse der Bodenasche von der Pilotanlage in Dirnkrut
zeigt bereits eine deutliche Verbesserung des Ausbrandgrades und einen Glihverlust von
10 wi% (Padouvas, 2004). Diese Groflenordnung ist fir technische Biomasseverbrennungs-
systeme durchaus nicht uniblich (Kaltschmitt et al., 2001).
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Abbildung 4-9: Verléufe der Gehalte an O2, CO und NOx wéhrend der représentativen
Versuchsfahrt SI_ZF42

Aus den aufgezeichneten Massenstrémen fir die Aschefraktionen am Bodenaustrag, am
Zyklon sowie am Tuchfilter kann unter Verwendung des Ballenmassenstroms und einer mittle-
ren Feuchte ein Sankey-Diagramm fir die Massenbilanz der festen Komponenten um die
Brennkammer erstellt werden. Dieses Diagramm ist in Abbildung 4-10 dargestellt. Aus dieser
Darstellung gehen die relative Bedeutung und die Zusammensetzung der einzelnen Asche-
fraktionen sehr gut hervor. Unter Annahme eines Heizwertes fir die organische Restfraktion
in den Aschestrdmen kann aus dieser Massenbilanz auch eine Energiebilanz fir den Ver-
suchsbetrieb ermittelt werden. Auch die Energiebilanz wurde in Form eines Sankey-
Diagramms erstellt und ist Abbildung 4-11 zu entnehmen.

Der Strahlungswérmeverlust konnte nicht experimentell bestimmt werden, sondern wurde
nach Ublichen Regeln der Technik abgeschatzt (Gunther, 1984; Marutzky et al., 1999;
Kaltschmitt et al., 2001; Béhmer et al., 2003; Joos, 2006). Die fihlbare Warme im Rauch-
gas enthdlt auch die durch Kondensation der Rauchgasfeuchte rickgewinnbare Wérmemen-
ge. Die relativ hohe Rauchgastemperatur und der hohe Wassergehalt im Gas resultieren in
einem thermischen Anlagenwirkungsgrad von 71 %. Die brennbaren Anteile in den Asche-
strémen sind zwar durchaus nennenswert, bedeuten aber keinen signifikanten Wirkungsgrad-
verlust.
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Feuchte: 84,8 kg/h

Verbrennung

Ballen roh:
565,1 kg/h

Organisch: 1,66 kg/h

Filterasche
64% Inert
36% Reaktiv

Anorganisch: 2,95 kg/h
Organisch: 4,82 kg/h

Anorganisch: 30,5 kg/h Zyklonasche

70% Inert
30% Reaktiv

Anorganisch: 11,26 kg/h

rganisch: 1,8 kg/h

Anorganisch: 16,24 kg/h Bodenasche

20% Inert
10% Reaktiv
Abbildung 4-10: Experimentell erarbeitete Massenbilanz fur die Feststoffphase wéhrend einer

représentativen Versuchsfahrt am Standort Dirnkrut

Wérmetauscher
1548,2 kW (71,0 %)

Strahlungswdrmeverlust
109 kW (5,0 % geschdtzt)

FUhlbare Wérme Rauchgas
448,2 kW (20,6 %)

CO im Rauchgas
1,4 kW (0,1 %)

FUhlbare Wérme Asche
5,1 KW (0,2 %)

, Brennbares Filterasche
v
13,7 kW (0,6 %)

Brennbares Zyklonasche
39,7 kW (1,8 %)

Brennbares Bodenasche
14,8 kW (0,7 %)

Abbildung 4-11: Energiebilanz fir eine représentative Versuchsfahrt am Standort Dirnkrut
akkumuliert aus experimentellen und theoretischen Daten

Die experimentellen Ergebnisse dieses Kapitels liefern in Summe einerseits die erforderli-
chen Randbedingungen fur die durchzufGhrenden Simulationen und andererseits eine sehr
gute Méglichkeit, die Vorhersagen der verschiedenen implementierten Modellansétze auf
ihre physikalische Relevanz zu untersuchen.
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5 Verbrennungsrechnung und Globalbilanzie-
rung

Fur die verfahrenstechnische Grundauslegung eines Verbrennungsprozesses ist die Globalbi-
lanzierung der wesentlichen Prozessstréme unter Anwendung einer mehr oder weniger detail-
lierten Verbrennungsrechnung von wesentlicher Bedeutung. Dariber hinaus ist die Anwen-
dung von numerischer Strémungssimulation nur unter Verwendung sinnvoller Randbedin-
gungen moglich. Diese Randbedingungen kénnen mit wesentlich geringerem Rechenauf-
wand mit den Methoden der Prozesssimulation bereitgestellt werden. Die Parametervariation
zur Erarbeitung der optimalen Betriebsparameter der Gesamtanlage kann nur mit der Glo-
balbilanzierung mit sinnvollem Aufwand durchgefihrt werden. Zur Minimierung des rechen-
technischen Aufwandes sollte die numerische Strémungssimulation nur fir einen bereits vor-
ab eingegrenzten Bereich méglicher Betriebspunkte eingesetzt werden. Damit bildet die Pro-
zesssimulation der Gesamtanlage unter Anwendung von Globalbilanzierung und Verbren-
nungsrechnung den ersten wesentlichen Schritt bei der Auslegung jeder verbrennungstechni-
schen Anlage.

In diesem Kapitel werden die in der vorliegenden Arbeit entwickelten und eingesetzten
Modelle und Modellimplementierungen dargestellt, die fir die Prozesssimulation des Ge-
samtverbrennungskreislaufes erforderlich sind. Der wichtigste Prozessschritt ist im konkreten
Fall die Verbrennung selbst, welche mit ausreichender Genauigkeit modelliert werden muss.
Es wird hier ein zweistufiger Modellierungsansatz présentiert, der fir das verfahrenstechni-
sche Basic Engineering von Biomasseverbrennungsanlagen eingesetzt werden kann. Im ers-
ten Schritt wird die Verbrennungskammer als Black Box betrachtet und vollsténdige Verbren-
nung vorausgesetzt. Damit kann die Gesamtanlage mit relativ geringem Aufwand bilanziert,
die wesentlichen Prozessstréme charakterisiert sowie die genannten Randbedingungen fir
die numerische Strémungssimulation zur Verfigung gestellt werden. Im zweiten Schritt wird
dann die Brennkammer in drei Verbrennungszonen aufgeteilt, die dann auch, wie im darge-
stellten Verbrennungskonzept gefordert, zum Teil unterstéchiometrisch betrieben werden
kénnen. Dadurch werden weitere wesentliche (theoretische) Betriebsparameter innerhalb der
Brennkammer zugénglich und kénnen fir das Anlagendesign verwendet werden. Die Ergeb-
nisse der Simulation mit dem in diesem Kapitel dargestellten Modellkomplex werden in der
Folge dann fir die verfahrenstechnische Grundauslegung der Verbrennungsanlage herange-
zogen, wobei nicht nur der optimale Betriebspunkt gefunden werden soll, sondern auch noch
wertvolle Informationen fir das Automatisierungssystem der realen Anlage im Falle der
Schwankung wesentlicher Betriebsparameter erstellt werden sollen.
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5.1 Verbrennung - Einzonenmodell

Bei der Verbrennung von fester Biomasse entstehen aus den Brennstoffbestandteilen und der
Verbrennungsluft unter Freisetzung von thermischer Energie Verbrennungsgase und feste
Rickstande. Um eine Brennkammer thermodynamisch beschreiben zu kénnen, werden daher
die elementare Zusammensetzung und der Heizwert des Brennstoffes sowie die Kenntnis der
formelmaBigen Zusammenhdnge zwischen Eingangs- und Ausgangszustdnden benétigt.
Diese Zusammenhdnge werden im Folgenden dargestellt, wobei die Brennkammer als ver-
fahrenstechnische Grundeinheit betrachtet wird, welche um die in Abbildung 5-1 dargestellte
Bilanzgrenze bilanziert wird.

A Mic: The s
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Mys s Toss Nas s Hu/BS
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Abbildung 5-1: Brennkammer als verfahrenstechnische Grundeinheit zur Bilanzierung

In der vorliegenden Arbeit wird fir die Globalbilanzierung des Verbrennungsapparates im
Rahmen des Einzonenmodells davon ausgegangen, dass die Verbrennung vollsténdig ab-
lauft, das hei3t kein CO entsteht und auch die abgefihrte Asche keine brennbaren Bestand-
teile mehr enthalt. Die Bildung von NO, in der Brennkammer wird im Zuge der Globalbilan-
zierung mit einem sehr vereinfachten Modell abgeschétzt (Kerschbaum et al., 2004). Die
Summe aller vorhandenen Stickstoffoxide wird in der vorliegenden Arbeit als NO, angege-
ben. Weiters wird angenommen, dass der gesamte Schwefelanteil des Brennstoffes als
Schwefeldioxid mit dem Heif3gas die Brennkammer verldsst und kein Schwefel in die Asche
eingebunden wird (worst-case-scenario). Die durch diese Annahmen in die thermodynami-
sche Betrachtung des Verbrennungsvorganges eingeschleppte Ungenauigkeit hat auf die
Ergebnisse in diesem Teil aber vernachléssigbaren Einfluss. Unter diesen Voraussetzungen
lasst sich die Verbrennung mit den folgenden Globalreaktionen beschreiben:

C+0, »CO, (5.1)
H+ lO - lH @) (5.2)
4 2 2 2 :
1
N + KNOQ,KonversionOZ - KNOQ,Konversion NOZ + 5 (] - KNOQ,Konversion )NZ (53)

$+0, - SO, (5.4)
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Neben der Gesamtmassenbilanz (Gleichung 5.5) gelten auch die Massenbilanzen der
einzelnen beteiligten Spezies (Gleichung 5.6 bis 5.12) jeweils bezogen auf die definierte
Bilanzgrenze:

Mgs + Me + Mz =My =My =0 (5.5)

MgsWc gs MCOQ /Mc T MrzWeo, pz ~MucWeo, He = 0 (5.6)

Mg W +lr'n Wiae M M, +m,,w — MW =0 (5.7)
BsWhp0 85 T ) Mas Wiigs HQO/ H Rz WHo0RZ HGWHOHG = :

MgsWigs T MeL W, L MN/MNQ T Mez (WNQ,RZ MN/MN2 T WNo, Rz MN/MNOQ)

(5.8)
—Myg (WNQ,HG MN/MNQ + WNo, He MN/MNOQ ): 0
mNOQ,Konversion + mRZWNOQ,RZ - mHGWNOQ,HG = O (59)
ln'ﬂ Ware Mo /Mg +mgw + My, W —MpcWene M. /M
o MesWoes Vo / o LW o, L rzW o, Rz BsWces Vo, / c
—lrh Wone Mo /M, —mh Mn. /M (5.10)

4 BS ¥¥'H,BS OQ/ H NO27 Konversion OQ/ NO2 .

— MgsW gs MOQ /Ms ~MycWo, e = 0
MpsWs ps MSOQ /Ms T MezWso, k2 =~ MucWso, He = 0 (5.11)
mBSWAsche,BS - mAsche = O (5] 2)

Fur die Zusammensetzung aller gasférmigen Stréme gilt, dass die Summe der Massen-
briche aller enthaltenen Komponenten gleich 1 sein muss:

Weo, T Wio T Wh, +Who, T Wo, Wso, =1 (5.13)

Fur die Zusammensetzung des eingangsseitigen Brennstoffstromes gilt analog, dass die
Summe der Massenbriche aller enthaltenen Komponenten gleich 1 sein muss (Gleichung
5.14). Hier ist allerdings zu bericksichtigen, dass Immediat- und Elementaranalysen Gbli-
cherweise auf den trockenen Brennstoff bezogen werden und deshalb die dort angegebenen
Gehalte der Komponenten zur Verwendung in den Massenbilanzen in der hier dargestellten
Variante um den Brennstoffwassergehalt korrigiert werden missen.

Weps +Wips T Wogs + Wips + Wsps +Wachess T Wiyo0,8 = | (5.14)

Die Berechnung des aus dem Brennstoff-Stickstoff entstehenden NO, erfolgt hierbei wie
bereits erwéhnt nach dem vereinfachten Modell von Kerschbaum et al. (Kerschbaum et al.,
2004). Wie von Salzmann et al. (Salzmann et al., 2001) und Winter et al. (Winter et al.,
1999) gezeigt, ist die Konversionsrate von Brennstoffstickstoff zu NO, umgekehrt proportio-
nal zum Stickstoffgehalt des Brennstoffes. Der theoretisch maximal mégliche NO,-
Massenstrom aus dem Brennstoff ist also mit einem brennstoffabhéngigen Konversionsfaktor
abzumindern. Mit dem Stickstoffgehalt des verwendeten Brennstoffes von 1,05 wi% l@sst sich
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aus den genannten Arbeiten ein brennstoffbezogener Konversionsfaktor von 0,15 abschét-
zen. Zu einer weiteren Reduktion des NO,-Gehaltes im Verbrennungsgas fuhrt die Anwen-
dung der Luftstufung, weshalb ein betriebsabhéngiger Konversionsfaktor einzufihren ist.
Dieser Faktor wurde von Kerschbaum et al. (Kerschbaum et al., 2004) basierend auf Feue-
rungsversuchen experimentell erarbeitet und validiert und ist als Funktion der globalen Luft-
verhéltniszahl (oft auch: Luftiberschusszahl) der Verbrennungsanlage angegeben (Gleichung

5.17).

mNOQ,Konversion = mBSWN,BS MNOQ /MN KNOQ,Konversion (5] 5)
mNQ,Konversion = mBSWN,BS MNQ /MN (] - KNOQ,Konversion) (5] 6)
KNOQ,Konversion = KNOQ,Konversion,BrennsfoH KNOQ,Konversion,Luﬂswfung (5 ]7)

=0,15(0,48454, —0,38)

Wie bereits erwéhnt ist zur Einstellung der Verbrennungskammertemperaturen die Rezirku-
lation von abgekihltem Rauchgas notwendig, wobei die Rezirkulationsrate als Verhaltnis aus
Rezirkulationsgasmengenstrom und Frischluffmengenstrom definiert ist. Da die Zusammen-
setzung beider Gasstréme nicht gleich ist, sind auch deren Normdichten unterschiedlich,
sodass zwischen volumetrischem (Gleichung 5.18) und massenbezogenem (Gleichung 5.19)
Rezirkulationsverhélinis unterschieden werden muss.

V.

R, = & (5.18)
VFL,STP

R =Tre (5.19)
Mg

Nun lésst sich der fir die Verbrennung minimal erforderliche Sauerstoffmassenstrom (sté-
chiometrische Sauerstoffmenge) bezogen auf den eingesetzten Brennstoffmassenstrom in
Anlehnung an Gunther (Ginther, 1984) und Joos (Joos, 2006) wie folgt darstellen:

m . % 1w %% %% w
09, C,BS H,BS N,BS $,BS 0,85
2 MOQ[ + — J (5.20)

— K 4 —

mBS MC 4 MH MN NO9 Konversion MS MO
Vereinfacht wird Ublicherweise mit einem Luftsauerstoffgehalt von 21 vol% gerechnet (ent-

spricht etwa 23,24 wi%), wodurch sich der minimale Luftbedarf der Verbrennung fir den

eingesetzten Brennstoff wie folgt ergibt:

ML i — Togin (5.21)
’ 0,2324
Bei der vorliegenden Biomasseverbrennung wird dem Verbrennungsraum der Sauerstoff
einerseits mittels Verbrennungsluft zugefihrt (Regelfall in der Verbrennungstechnik), aber
zusétzlich auch mit dem rezirkulierten Rauchgas. Beide Gasstréme sind bei der Bilanzierung
der Brennkammer zu bericksichtigen. Um eine méglichst vollstandige Verbrennung zu erzie-
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len, muss in der Verbrennungstechnik erfahrungsgeméf der Sauerstoff Gberstéchiometrisch,
das heiBt im Uberschuss zur Verfigung gestellt werden. Dieser Uberschuss wird durch die
Luftverhdltniszahl A beschrieben. Je nach Definition der Bilanzgrenze fir die Ermittlung der
Luftverhaltniszahl ergeben sich unterschiedliche Bestimmungsgleichungen. Wird die Bilanz-
grenze wie in Abbildung 5-2 dargestellt gelegt, so ist der Rezirkulationsgasstrom nicht bi-
lanzwirksam und man erhélt eine globale Luftverhéliniszahl fir die gesamte Verbrennungsan-
lage.

ey )
| [
(A 1 W) S e \ ) Mo T heg
l I ( / l
| )
: :
| ! Bilanz-
. ! ! grenze
e Te ey ! Brenn- ' 0
: ! i kammer . '
Mes, Tgs s hBS/ HU,BSI ez Ty s ey i
I |
| )
S S S S S F
mAsche' TAsche/ Cp,Asche

Abbildung 5-2: Definition der Bilanzgrenze zur Ermittlung der globalen Luftverhéliniszahl

Wird die Bilanzgrenze allerdings wie in Abbildung 5-3 gelegt, so ist der Rezirkulations-
gasstrom bilanztechnisch relevant und muss in der Berechnung der Luftverhéltniszahl beriick-
sichtigt werden. In diesem Fall erhélt man eine lokale Luftverhdliniszahl, die fir den Extrem-
fall der stéchiometrischen Verbrennung gleich ist der globalen Luftverhdliniszahl (und ge-
meinsam mit dieser den Wert 1 annimmt), sich im Regelfall aber von dieser unterscheidet.
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: :grenze
e, e e " Brenn- !
. -I kammer I
Mas, Tgs hBS'Hu,le ! mRZITRZIhRZ
l |
1 |
[ VR I [ —— d

mAsche/ TAsche ’ Cp,Asche

Abbildung 5-3: Definition der Bilanzgrenze zur Ermittlung der lokalen Luftverhéltniszahl

Die globale Luftverhaltniszahl errechnet sich nach Gleichung 5.22 (Ginther, 1984; Joos,
2006). Dabei kénnen die Luftmengenstréme sowohl als Massenstréme als auch als Normvo-
lumenstréme bericksichtigt werden.
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Ag = Mo _ .V“'STP (5.22)

mFL,min VFL,min,STP

Die Berechnung der lokalen Luftverhéltniszahl unter Bericksichtigung der Rauchgasrezir-
kulation erfolgt nach Gleichung 5.23. Da in der vorliegenden Arbeit davon ausgegangen
wird, dass sich alle Gasbestandteile wie Idealgase verhalten, kann in dieser Gleichung der
Volumenbruch durch den Molenbruch ersetzt werden.

My, W ) RoWo, r7
RZW 09 RZ 2,
_RETORE T my, (1 +

P Me + 0,2324 0,2324
: mFL,min mFL,min (5 23)
. % X . R.xo ) .
VFL,STP + 7RZ'S(T)P Q?Z'RZ VFL,STP (] + OIQQ]RZ ]
VFL,min,STP VFL,min,STP

Die Berechnung des Heilgasmassenstroms unter Bericksichtigung des betrieblichen Luft-
Uberschusses und der rezirkulierten Rauchgasmenge wird nach folgender Gleichung durch-
gefihrt:

. . MCOQ 1 MHQO NO9 K
My = Mps| Wcgs M +§WH,BS M T Wh,085 T Wiss M NO9 Konversion
C H N
(5.24)
MSOQ

No . . .
+ Wigs M (] - KNOQ,Konversion )+ W gs } + My +Mpz =Mooy min
N S

Die Zusammensetzung des austretenden Heiflgasstromes (bezogen auf den feuchten
Gasstrom) kann nach den Gleichungen 5.25 bis 5.30 ermittelt werden.

e Mco, . 595
WecopHe = MesW ¢ gs T MzW o, pz (5.25)
HG C
_ ] . MHQO ] . 5 26
WhoHe = Mes| Wi gs 5T Who0ss | MrzWco, rz (5.2¢)
Myg My 2
1 My, -k o : 507
WNoHG = MesWN Bs M — KRN0y konversion ) T MELWN, fL T Mz Wi, Rz (5.27)
HG N
_ . NO9 .
WNO,HG - . (mBSWN,BS KNOQ,Konversion +mRZWNOQ,RZj (528)
HG N
Wo,He = (mFLWOQ,FL T MpzWo, Rz _mOQ,min) (5.29)
HG
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1 .
WsopHe = | MesWsas
HG

Mso, .
— mRZWSOQ,RZ] (5.30)
s

Zur Ermittlung der Temperatur des Heif3gasstromes wird eine Energiebilanz um den
Verbrennungsapparat erstellt, wobei die Bilanzgrenze wie in Abbildung 5-1 dargestellt ver-
wendet wird. Diese Energiebilanz (Gleichung 5.31) beinhaltet neben den Energieinhalten der
Ein- und Ausgangsstréme auch die bei der Verbrennung freiwerdende chemisch gebundene
Energie des Brennstoffes in Form des unteren Heizwertes sowie die Energieverluste des Ofens
(Joos, 2006). Die spezifischen Enthalpien sowie der Heizwert sind dabei auf eine Referenz-
temperatur von 0 °C (273,15 K) bezogen.

Mg (HU,BS + hgg )"‘ Mg he +Mezhey = Magehache = Mighie —Qy =0 (5.31)

Die spezifischen Enthalpien, die in dieser Gleichung vorkommen, lassen sich nach den
Gleichungen 5.32 bis 5.36 ermitteln. Der Verlustwéarmestrom muss in dieser Gleichung ex-
tern vorgegeben und kann aus Literaturangaben (Joos, 2006; VDI, 2006) grob abgeschatzt
werden.

hys = CpmpBs (TBS _TRef) (5.32)
he, :Z:vx/iﬂcpm(TFL —TRef) mitie CO,,H,0O,N,,NO,O,, SO, (5.33)
hes :ZWi,Rsz,m,a(TRz ~T.;) mitieCO,,H,0O,N,,NO,O,,SO, (5.34)
hAsche = Cp,m,Asche (TAsche - TRef) (535)
his :zwi,Hch,m/i(THG —TRB{) mitie CO,,H,O,N,,NO,O,, SO, (5.36)

Die Ermittlung der mittleren isobaren Warmekapazitat ist speziell bei den Gasstromen
aufgrund der groflen Temperaturabhéngigkeit der Wéarmekapazitét von wesentlicher Bedeu-
tung. In der vorliegenden Arbeit wird die mittlere isobare Warmekapazitét vereinfacht als
linearer Mittelwert zwischen dem Wert der isobaren Warmekapazitat bei der jeweiligen Me-
diumstemperatur und dem Wert bei der Referenztemperatur gebildet (siehe Gleichung 5.37).

Cp,m,i _ Cp,i (TGcs );_ Cp,i (TRef ) (537)

Die hier verwendete Berechnung der spezifischen Enthalpien ist eine Néherung, die wie
erwdhnt speziell bei den Gasstrémen gewisse Ungenauigkeiten mit sich bringt. Fir eine ge-
nave Ermittlung der Enthalpien ist die Temperaturfunktion der isobaren Warmekapazitét zu
integrieren und an den Integrationsréndern auszuwerten (nach Joos, 2006):

TGas

Poos = D Wica J'cp,i(T)dT mitie CO,,H,0,N,,NO, O,, SO, (5.38)

TRef
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Die Arbeiten von Kerschbaum et al. (Kerschbaum et al., 2004) haben gezeigt, dass die
Ungenauigkeiten aufgrund dieser Vereinfachung bei der Bilanzierung von Verbrennungspro-
zessen im Wesentlichen nur untergeordneten Einfluss auf das Ergebnis haben.

5.2 Verbrennung — Dreizonenmodell

Nach der Berechnung von Temperatur, Zusammensetzung und Massenstrom der in
Abbildung 5-1 dargestellten Stoffstrdme mit dem in Kapitel 5.1 erléuterten Einzonenmodell
kann die Brennkammer zur Erhéhung des Detailgrades der Simulation in die konstruktiv aus-
gefihrten drei Verbrennungszonen unterteilt und diese mathematisch beschrieben werden
(zonales Ofenmodell). Ein Teil des Brennstoffes wird in der priméren Verbrennungszone ver-
brannt, der restliche Teil verbrennt in der Feststoffnachverbrennungszone, welche im konkre-
ten Fall als Rostfeuerung ausgefhrt ist. In der Primdrzone werden vorwiegend (aber nicht nur
und auch nicht ausschlieBBlich) die flichtigen Brennstoffkomponenten verwertet, in der Rost-
zone vorwiegend die nichtflichtigen Komponenten (Tiegelkoks). Werden eine oder beide
Zonen unterstdchiometrisch betrieben, so werden die entstehenden brennbaren Gasbestand-
teile in der sekunddren Verbrennungszone (Gasnachverbrennung) unter Anwendung des
Prinzips der Luftstufung vollsténdig nachverbrannt. Alle drei Zonen kénnen getrennt von ein-
ander mit Frischluft und mit Rezirkulationsgas versorgt werden.

In diesem Abschnitt wird gezeigt werden, dass zur Ermittlung der im Dreizonenmodell ge-
winschten Ergebnisse, vereinfachte Methoden der numerischen Strémungssimulation (CFD)
angewandt und mit den Methoden der Prozesssimulation gekoppelt werden missen. Somit
nimmt dieses Modell eine interessante Zwischenposition zwischen den genannten Methoden
ein. Die Implementierung vereinfachter CFD-Codes in Prozesssimulationsstrukturen, so wie
sie in dieser Arbeit gezeigt wird, bringt bei moderatem Berechnungsaufwand einen erhéhten
Detaillierungsgrad der Modellierung.

Zum Zwecke der Modellierung dieses Verbrennungsvorganges wird zunéchst als wichtigs-
ter Schritt der rohe Brennstoff fir den Verbrennungsapparat in zwei Pseudostréme unterteilt,
ein Brennstoffstrom verbrennt in der Primérzone, der zweite in der Rostzone. Die Zusammen-
setzung und der Heizwert der beiden Stréme haben wesentlichen Einfluss auf die Simulati-
onsresultate dieses Modells und sind entsprechend sorgféltig zu bestimmen. Dennoch bleibt
dieser Punkt die wichtigste Quelle fir Unsicherheiten der Simulationsergebnisse mit dem
zonalen Ofenmodell. Ein Schema der Stoffstréme und Bilanzgrenzen, welche im Dreizonen-
modell zu bericksichtigen sind, ist in Abbildung 5-4 gegeben. Es bleibt anzumerken, dass
diese strikte Trennung der Brennkammer in ihre drei Verbrennungszonen im realen Apparat
aufgrund der konstruktiven Ausfihrung sowie der stattfindenden Mischvorgénge nicht in die-
ser Ausprégung zu beobachten sein wird. Fir die Anlagenauslegung und die Bestimmung
adaquater Betriebspunkte der Verbrennungsanlage ist die Modellierung und Simulation des
dreigeteilten Verbrennungsapparates allerdings unentbehrlich.
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Abbildung 5-4: Bilanzierungsschema des Dreizonenmodells der Brennkammer

Die Berechnung der Zusammensetzung der beiden Pseudobrennstoffstréme aus dem ei-
gentlichen biogenen Brennstoff macht die Unterscheidung zwischen Rohbrennstoff (beinhaltet
die Brennstofffeuchte) und trockenem Brennstoff (TS = Trockensubstanz) erforderlich. Neben
der Feuchte besteht der Brennstoff noch aus flichtigen und nichtflichtigen Bestandteilen,

letztere werden weiter in reaktive (Koks) und nichtreaktive (Asche) Komponenten unterteilt
(siehe Gleichungen 5.39 und 5.40).

Wvolaﬁle,BS,roh + Wnonvoluti\e,BS,roh + WHQO,BS,roh = ] (539)

Wvolaﬁle,BS,TS + Wnonvoloﬁle,BS,TS = Wvolaﬁle,BS,TS + WKoks,BS,TS + WAsche,BS,TS = ] (540)

Fur die Aufteilung des Brennstoffes in die beiden Teilstréme sind die Gesamtmassenbilanz
sowie die Massenbilanz der Einzelkomponenten einzuhalten. Vereinfachend und den realen
Verhdltnissen besser entsprechend wird an dieser Stelle definiert, dass der Wassergehalt des
Brennstoffes ausschlieBlich in der Primérzone und der Aschenanteil ausschlielich in der
Rostzone umgesetzt werden.

Mgs, 15 prim T Mes 75 Rost — Mies, TS (5.471)

Mgs, 15 prim W volatile, 85,75 Prim T MBS, 75 Rost W volatile,85, TS Rost — 11185, 75 W volatile,BS, TS (5.42)
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mBS,TS,PrImWnonvolotile,BS,TS,Prim + mBS,TS,RosfWnonvolotile,BS,TS,Rosf = mBS,TSWnonvolotile,BS,TS (543)
mBS,roh,PrimWHQO,BS,roh,Prim = mBS,rohWHQO,BS,roh (544)
Mgs, 75 Rost W Asche BS, TS Rost — "M1Bs, T W Asche 85, TS (5.45)

Wie bereits erwdhnt findet der gréfite Teil der Verbrennung der flichtigen Komponenten
in der primdren Verbrennungszone statt, ein kleinerer Anteil wird allerdings erst in der Rost-
zone umgesetzt. Umgekehrt brennt in der Primérzone auch ein Teil der nichtflichtigen Kom-
ponenten ab, der vorwiegende Teil allerdings in der Rostzone. Um diese Effekte modellieren
zu kénnen, werden zwei Parameter eingefihrt, welche die Verbrennung der Nichtflichtigen
in der Primarzone (Gleichung 5.46) sowie die Verbrennung der Flichtigen in der Rostzone
(Gleichung 5.47) im Verhélinis zu den jeweiligen Mengen im Ausgangsbrennstoff beschrei-
ben. An dieser Stelle sei erwahnt, dass im Rahmen des hier angewandten Detaillierungsgra-
des der Modellierung das Abbrandverhalten des biogenen Brennstoffes in Abhéngigkeit ver-
schiedener Betriebsbedingungen im Verbrennungsapparat nicht bestimmt werden kann. For
die Erfassung der aufiretenden Effekte ist hier eine wesentlich genauere Modellbildung erfor-
derlich, die im Rahmen der Globalbilanzierung nicht sinnvoll durchzufihren ist. Um dieses
Abbrandverhalten innerhalb gewisser Grenzen gesichert vorhersagen zu kénnen ist die An-
wendung einer speziell erweiterten numerischen Strémungssimulation (siehe Kapitel 6) erfor-
derlich. Die beiden Parameter, welche das Abbrandverhalten im Rahmen der Globalbilanzie-
rung beschreiben, missen sinnvoll abgeschétzt und manuell vorgegeben werden:

I( _ mBS,TS,PrimWnonvoloﬁ\e,BS,TS,Prim 5 46
nonvolatile,Prim ( . )

Mgs, 15W nonvolatile,BS,TS

M5 15 Rost W volatile BS, T Rost 547
volatile,Rost . ( . )
Mgs, 1sW volatile BS, TS

Mit diesen Grundlagen ldsst sich anschlieBend die Immediatzusammensetzung der beiden
Brennstoffstrdme berechnen. Die Berechnung des Wassergehaltes des Primérzonenbrennstof-
fes erfolgt nach Umformung geméfB Gleichung 5.44, die des Aschengehaltes des Rostzo-
nenbrennstoffes erfolgt nach Gleichung 5.45.

Wvolatile,BS,TS (] - kvoloiile,Rosf ) (5 48)

Wvo|ofi|e,BS,TS,Prim = (-I ,( ) I(
volatile,BS, TS \! ™ K yolatile,Rost +Wnonvoluti|e,BS,TS nonvolatile,Prim

w volatile,BS,TS knonvolciile,Prim

Wnonvo|ofi|e,BS,TS,Prim = (-l I( ) I( (549)
Wvo|0ﬂ|e,BS,TS — Kyolatile,Rost + Wnonvo|0ﬂ|e,BS,TS nonvolatile,Prim
_ Wvo|ofi|e,BS,TSkvolofile,Rosf 5 50
W \olatile,BS, TS Rost — P (] K ) (5.50)
volatile,BS, TS™ volatile,Rost + Wnonvoloﬁle,BS,TS ~ Rnonvolatile,Prim
_ Wnonvoluﬂle,BS,TS (] - knonvolatile,Prim ) 5 5 -I
Wnonvoloﬁle,BS,TS,RosT - ( : )

Wvoloiile,BS,TSkvoloiile,Rost + Wnonvolmile,BS,TS (] - knonvoloiile,Prim )
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Im Anschluss an die Ermittlung der Immediatzusammensetzung der Brennstoffstrome kann
die Berechnung der Elementarzusammensetzung erfolgen. Die Kenntnis der Gehalte an C, H
und O ist fir die Berechnung des minimalen Sauerstoffbedarfes fir die Verbrennung dieser
Brennstoffstrome und in weiterer Folge fur die Ermittlung des Luftiberschusses notwendig.
Zur Ermittlung der elementaren Zusammensetzung der Brennstoffstrdme bei bekannter Im-
mediatzusammensetzung erfolgt nach dem Modell von Parikh et al. (Parikh et al., 2007),
siehe Gleichungen 5.52 bis 5.54. Dort wurden umfangreiche Analysen fester lignozellulosi-
scher Materialien durchgefihrt und mittels einfacher chemometrischer Methoden eine Korre-
lation zwischen Immediat- und Elementaranalyse erarbeitet. Die Autoren zeigen weiters, dass
die Ungenauigkeiten in der Bestimmung der Elementarzusammensetzung mittels der genann-
ten Korrelation vergleichsweise gering sind. Unter Bericksichtigung der Qualitétsschwan-
kungen des eingesetzten biogenen Brennstoffes sowie der konstruktiv ausgefihrten Auftren-
nung der einzelnen Verbrennungszonen im realen Apparat ist die Vorhersagegenauigkeit mit
der verwendeten Korrelation ausreichend.

Wepsts = 0,637Wops s T 0,450W e ps 1 (5.52)
Wigs,1s = OlO52WKoks,BS,TS + OlOéQWvoImiIe,BS,TS (5.53)
WopsTs = 0,304 Wioks,s,7s T 0,4 76Wvo|oﬂ|e,BS,TS (5.54)

Die Anwendung dieses Modells auf den verwendeten Rohbrennstoff Maisganzpflanze zur
Kontrolle ergibt akzeptable Bereiche fir den relativen Fehler der errechneten Elementarzu-
sammensetzung (Kohlenstoff: 1,1 %, Wasserstoff 7,0 % bei kleiner absoluter Abweichung,
Sauverstoff: 2,5 %). Vereinfachend werden die Gehalte an Stickstoff und Schwefel im Rost-
brennstoff Null gesetzt, diese Elemente werden vollstéindig dem Primérzonenbrennstoff zuge-
rechnet.

Bei bekannter Elementarzusammensetzung kann in weiterer Folge der minimale Luftbe-
darf bei der Verbrennung der beiden Pseudobrennstoffstréme ermittelt werden. Hierzu wer-
den Gleichung 5.20 und 5.21 auf die Primdrverbrennungszone und die Feststoffnach-
verbrennungszone angewendet. Anschlielend erfolgt die Berechnung der lokalen Luftver-
haltniszahlen der beiden Zonen (Bilanzgrenzen siehe Abbildung 5-4) analog zu Gleichung
5.23. Beide lokalen Luftverhéltniszahlen dirfen im verwendeten Modell auch Werte kleiner
als eins annehmen.

MRz primW 09 RZ,Prim

mFL,Prim + O 2324
Apim = : (5.55)

mFL,Prim,min

MRz Rost W 05 RZ Rost

mFL Rost +
’ 0,2324
Alkost = (5.56)

mFL,Rosf,min

Weil die sekundére Verbrennungszone nicht direkt mit Brennstoff versorgt wird, sondern
nur die unverbrannten Brennstoffbestandteile der beiden vorgelagerten Verbrennungszonen
erhalt, muss die lokale Luftverhdltniszahl fir diese Zone indirekt berechnet werden. Der mi-
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nimal notwendige Luftbedarf dieser Zone errechnet sich demnach aus der Summe der, auf
den stéchiometrischen Umsatz fehlenden Luftmengen der beiden vorgelagerten Verbren-
nungszonen. Die der Sekunddrzone tatséchlich zugefihrte Luftmenge wird auf diese Summe
bezogen und so die lokale Luftverhdliniszahl errechnet (siehe Gleichung 5.57).

Mgz,5ekW 0, RZ,Sek

T +
Me sek 0,2324

mFL,Prim,min (] - 2’ L,Prim )+ mFL,Rosf,min (.I - /1 L, Rost )

ﬂ’L,Sek = (5.57)

Mit dieser Gleichung werden nur dann sinnvolle Werte fir die Luftverhdliniszahl in der
Sekundérzone errechnet, wenn der Nenner des Bruches positiv ist. Wird der Nenner negativ,
so gelangen in die Sekundarzone keine brennbaren Gasbestandteile mehr, da in den vorge-
lagerten Verbrennungszonen bereits ausreichend Sauerstoff fir eine vollsténdige Verbren-
nung zugefihrt wurde. In diesem Fall muss der Sekundérzone kein Sauerstoff mehr zugefihrt
werden, jeder zugefhrte Sauerstoffstrom fUhrt dann theoretisch zu einem unendlich grofien
Luftiberschuss fur diese Zone.

Der nachste wesentliche Schritt bei der Modellierung des Dreizonenmodells ist die Cha-
rakterisierung der beiden Pseudobrennstoffstréme hinsichtlich ihres Heizwertes. Es bieten sich
hier eine Reihe von Modellierungsansétzen an, welche auf Basis der Elementar- oder der
Immediatanalyse des vorliegenden Brennstoffes den zu erwartenden Heizwert, meistens den
oberen Heizwert der Trockensubstanz, berechnen kénnen. In dieser Arbeit wird ein gemisch-
ter Ansatz verwendet, bei dem der Heizwert des Primérzonen- sowie des Rostzonenbrennstof-
fes jeweils als Mittelwert der Ergebnisse zweier unterschiedlicher Modellansétze gebildet wird
(siehe Gleichung 5.58). Das Modell nach Parikh et al. (Parikh et al., 2005) berechnet den
oberen Heizwert des rohen Biomassebrennstoffes mit hoher Genauigkeit, bei der Erstellung
der Berechnungsgleichung wurde aber nur eine vergleichsweise geringe Zahl koksartiger
Materialien bericksichtigt. Das Modell nach Cordero et al. (Cordero et al., 2001) zeigt bei
der Validierung am eingesetzten Rohbrennstoff zwar gréfiere Abweichungen, wurde aber
gegen eine gréBere Anzahl koksartiger Materialien validiert.

1
H 0BS,TS — 5(35 6/7WKoks,BS,TS +1 55/9Wvo|0ﬁ|e,BS,TS - 7'8WAsche,BS,TS (5.58)

+ 354/3WKoks,BS,TS +1 7018Wvo\oﬁ|e,BS,TS)

Die anderen untersuchten Modelle zur Berechnung des oberen Heizwertes brachten ent-
weder eine hohe Ungenauigkeit bereits bei der Berechnung des Rohbrennstoffes mit sich
(Demirbas, 1997) oder bildeten die Steigerung des Heizwertes mit sinkendem Gehalt an
flichtigen Brennstoffbestandteilen nur unzureichend ab (Channiwala et al., 2002). Aus dem
oberen Heizwert kann dann durch Subtraktion der Kondensationswérme des im Verbren-
nungsgas vorhandenen Wasseranteils der in den Gleichungen benétigte untere Heizwert
berechnet werden. Damit ist die Charakterisierung der Pseudobrennstoffstréme fir das zona-
le Ofenmodell der Globalbilanzierung abgeschlossen. Die im Rahmen der Simulationen in
dieser Arbeit verwendeten Daten sind Kapitel 14.1.2.4 zu entnehmen.

Bei bekanntem Heizwert der beiden Pseudobrennstoffstrome fehlt fir die Ermittlung der
beiden Temperaturen in der Primdr- sowie der Rostzone nun noch die Kenntnis der genauen
Zusammensetzung der Verbrennungsgase bei Verlassen der jeweiligen Zone. Nachdem bei-
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de Zonen auch unterstéchiometrisch betrieben werden kénnen und damit aufgrund der un-
vollstandigen Verbrennung noch brennbare Bestandteile in unbekannter Gewichtung enthal-
ten sind, gestaltet sich die Berechnung dieser Zusammensetzungen relativ schwierig. Der
gewdhlte Modellierungsansatz geht davon aus, dass der Primarzonenbrennstoff vollsténdig in
die Gasphase Ubergeht (kein nichtreaktiver Ascheanteil) und die gasférmigen Komponenten
dann mit der bereitgestellten Mischung aus Frischluft und Rezirkulationsgas teilweise ver-
brennt. Fir den Rostzonenbrennstoff gilt d@hnliches, wobei hier der inerte Ascheanteil die Zo-
ne in fester Form verlésst.

Deshalb ist zunéchst basierend auf der Zusammensetzung der beiden Pseudobrennstoff-
stréme die Zusammensetzung der jeweils entstehenden Ausgasungsprodukte (Flichtige, vola-
tiles) zu bestimmen. Nachdem die Gaszusammensetzung jedoch stark abhéngig von ver-
schiedenen Betriebsparametern ist, welche an dieser Stelle aus Grinden der Detaillierungs-
tiefe nicht bertcksichtigt werden sollen, wird hier fir jede Zone eine fixe Gaszusammenset-
zung angenommen, die aus Literaturangaben abgeschatzt werden kann. Vereinfachend wer-
den als Gaskomponenten nur N,, O,, H,O, CO, CO,, H, sowie eine Summenkohlenwas-
serstoffkomponente  C,H, bertcksichtigt; Stickstoff- und Schwefelkomponenten aus dem
Brennstoff werden vernachlgssigt. Die Summenkomponente CH, steht hier stellvertretend for
Methan und héhere Kohlenwasserstoffe, welche intermediér bei Verbrennung, Vergasung
und Pyrolyse von Biomassebrennstoffen entstehen, oft auch als VOC (volatile organic com-
pounds) bezeichnet.

Die Gehalte der genannten Komponenten in den jeweiligen Ausgasungsprodukten wur-
den aufbauend auf den Arbeiten von Adanez et al., Bassilakis et al., Ergidenler et al. und
vor allem Thunman et al. angenommen (Thunman et al.; Ergidenler et al., 1992;
Ergidenler et al., 1994; Adanez et al., 2001; Bassilakis et al., 2001; Thunman et al., 2001;
Adanez et al., 2003; Thunman et al., 2003) und zum Zwecke der Verwendung in dieser
Simulation adaptiert (siehe hierzu auch Kapitel 6.7.2.2). Diese Adaption wurde basierend
auf einem unverénderten Sauerstoftbedart bei der Verbrennung der entstehenden Ausga-
sungsprodukte im Vergleich zur Verbrennung der jeweiligen Pseudobrennstoffe durchgefihrt.
Diese exakte Ubereinstimmung ist Voraussetzung fir die korrekte Bestimmung der Luftver-
héltniszahl der einzelnen Verbrennungszonen. Dariber hinaus wurde die Zusammensetzung
der Ausgasungsprodukte noch basierend auf einer Minimierung des Fehlers in der Massen-
erhaltung der Einzelelemente C, H und O adaptiert. Eine genaue Einhaltung der Massenbi-
lanzen aller Einzelelemente bei gleichzeitig konstantem Sauerstoffbedarf ist nicht méglich,
durch geeignete Optimierungsschritte konnte der Fehler innerhalb dieser Einzelelement-
Massenbilanzen allerdings auf unter 1% gebracht werden. In Zonen mit verstarkter Verbren-
nung von Koksbestandteilen ist in diesem Zusammenhang zu bericksichtigen, dass die
Verbrennung von festem Kohlenstoff die Zufuhr von Sauerstoff aus der Gasphase voraussetzt
und in der Folge ein Gemisch aus CO und CO, vom Feststoff an die Gasphase abgegeben
wird (Zhou et al., 2005). Das Verhéaltnis von CO zu CO, wéhrend der Koksverbrennung (r¢)
ist nach Zhou et al. (Zhou et al., 2005) prinzipiell von der Feststofftemperatur abhéngig. Es
wird an dieser Stelle jedoch vereinfachend angenommen, dass CO und CO, jeweils in glei-
chem molarem Verhdltnis entstehen. Damit kann auch der Bedarf an O, fir diesen Vorgang
bestimmt und in der Massenbilanzierung der Einzelelemente bericksichtigt werden. Eine
genauere mathematische Formulierung des Vorganges der heterogenen Koksverbrennung ist
in Kapitel 6.7.2.3 dargestellt.
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Fur den in dieser Arbeit verwendeten Brennstoff kann die Summenformel der Komponente
CH, aus den genannten Arbeiten mit C; gHs approximiert werden. Als Molekulargewicht
ergibt sich in der Folge ein Wert von 26,66 g/mol. Stoffdaten wie Dichte, spezifische War-
mekapazitdt oder Warmeleitfahigkeit der Summenkomponente C.H, werden aus den Einzel-
komponenten (im Wesentlichen Methan, Ethan, Propan) zusammengesetzt. Fir den Massen-
strom der produzierten Gasstréme gilt die Massenerhaltung.

AnschlieBend werden die entstandenen Ausgasungsprodukte rechnerisch mit den jeweili-
gen Frischluft- und Rezirkulationsgasstrémen gemischt und die Konzentrationen der Einzel-
komponenten in der Gasmischung berechnet. Nun wird die Oxidation der brennbaren Be-
standteile CO, H, und CH, unter Beriicksichtigung der jeweiligen Reaktionskinetik (siehe
Kapitel 6.7.1) mit Sauerstoff mathematisch nachvollzogen. Hierbei kann der Sauverstoff ent-
weder Uberstéchiometrisch vorliegen, sodass die Reaktion stoppt, sobald die brennbaren
Bestandteile vollstandig verbraucht sind, oder der Sauerstoff liegt unterstéchiometrisch vor,
sodass die Reaktion stoppt, sobald der Sauerstoff erschépft ist. Durch die Beriicksichtigung
der unterschiedlichen Reaktionskinetiken fir die einzelnen Komponenten kann am Ende der
Berechnung quantifiziert werden, welche der Reaktionen in der Konkurrenz um limitierten
Saverstoff schneller ablaufen und welche langsamer, d.h. es kann ermittelt werden, in wel-
chem AusmaB die einzelnen brennbaren Bestandteile bis zur Sauerstofferschépfung oxidiert
werden kénnen. Die im Dreizonen-Verbrennungsmodell bericksichtigten Oxidationsreaktio-
nen sowie die Ansétze zur Formulierung der jeweiligen Reaktionsgeschwindigkeiten sind in
Tabelle 6-2 in Kapitel 6.7.1 dargestellt. Eine genaue Beschreibung der jeweiligen Ansdtze
und deren Herkunft sowie die zu erwartende Reaktionswérme pro umgesetztem mol Edukt
finden sich ebenfalls in diesem Kapitel.

Fur eine beliebige chemische Reaktion zweier Edukte zu zwei Produkten kann die Reakti-
onsgleichung normalisiert auf 1mol des Eduktes A wie folgt formuliert werden:

A+bB— cC+dD (5.59)

Fur die Formulierung der Reaktionsgeschwindigkeit wird der Einfluss der Zusammenset-
zung des Reaktionsgemisches Uber ein Potenzgesetz beschrieben. In der allgemeinen Form
sind sowohl die Konzentrationen der Edukte als auch die der Produkte fir die Beschreibung
der Reaktionsgeschwindigkeit zu bericksichtigen. Der Einfluss der Reaktionstemperatur auf
die Reaktionsgeschwindigkeit wird mit dem Ansatz nach Arrhenius bericksichtigt.

=8 =KD 0) e () ()5 0) (5.60
= S = =bK(T) <)k ()2 (1)t () 5.61)
= % = ck(T) () 22 () B (1) B (1) (5.62)
. =%=dk(T)c§;‘ ()2 () <2 (1) <2 () (5.63)
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Selbst unter der Annahme einer konstanten Reaktionstemperatur wird das Problem der
Konzentrationsverldufe von Edukten und Produkten in Abhdngigkeit von der Reaktionszeit
damit durch ein autonomes System nichtlinearer Differentialgleichungen erster Ordnung
beschrieben. Die direkte analytische Lésung dieses Problems ist nicht méglich, ein aufwéndi-
ger Lésungsweg wurde von Steeb et al. (Steeb et al., 1980) vorgeschlagen. An dieser Stelle
soll aber ein einfacher, stabiler und vor allem automatisierbarer Lésungsweg verwendet wer-
den, weshalb das Gleichungssystem numerisch gel&st wird.

Zum Zwecke der numerischen Lésung wird zundchst bei der allgemeinen Formulierung
der Reaktionsrate einer beliebigen Gaskomponente i (Gleichung 5.64) der Differentialquo-
tient unter Anwendung eines finiten Zeitschrittes in guter Néherung in einen Differenzenquo-
tient umgewandelt (Gleichung 5.65).

p=a K[Te (5.64)
6f m=1

Ac, .

S i P 5.65

o ==klle (5.65)

Durch Multiplikation der rechten Seite von Gleichung 5.65 mit dem finiten Zeitschritt
kann die Konzentrationsdnderung (Gleichung 5.66) und in weiterer Folge die Konzentration
der Gaskomponente i nach diesem Zeitschritt (Gleichung 5.67) ermittelt werden.

Ac, = Tat =k [ [ corat (5.66)
m=1
Cp—Ciy =rdh,, = ki,]HCmATHQ (5.67)
m=1

Die Konzentrationséinderungen werden nun solange schrittweise gebildet und aufsum-
miert, bis entweder die brennbaren Komponenten oder der Sauerstoff fir die Oxidation ver-
braucht ist. Da nach dem verwendeten Potenzgesetz aber die Reaktion mit sinkender Kon-
zentration der Edukte immer langsamer wird und sich die Edukte theoretisch erst nach un-
endlich langer Reaktionsdauer auf Null verbrauchen, wird hierfir eine Cut-Off-Untergrenze
eingefuhrt. Fallt die Konzentration einer Komponente unter diese Grenze, so wird die Kon-
zentration nullgesetzt. Am Ende dieses Berechnungsschrittes sind die Gaszusammensetzun-
gen der Austrittsstrome der Primér- sowie der Rostzone bekannt.

Simulationstheoretisch betrachtet entspricht diese Vorgangsweise einer numerischen
Strémungssimulation (CFD) im engeren Sinne. Es wird im vorgestellten Algorithmus die Kon-
tinuitatsgleichung in Form der Gesamtmassenbilanz und der Massenbilanz aller beteiligten
Gasspezies auf numerischem Wege gelést. Hierbei werden beziglich des Stofffransportes
lediglich die konvektiven Terme sowie die Quellen (chemische Reaktion) bericksichtigt und
die diffusiven Terme vernachléssigt. Da néherungsweise isotherm gerechnet wird, ist die
Energiegleichung nicht zu bericksichtigen. Aufgrund dieser Vereinfachungen ist keine Kop-
pelung von BilanzgréfBen zu bericksichtigen und das auftretende Gleichungssystem wére
nichtiterativ 16sbar. Hierzu wird die Methode der Finiten Volumina in eindimensionaler Form
angewendet. Die Diskretisierung der genannten Bilanzgleichungen erfolgt nach dem Up-
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wind-Verfahren erster Ordnung zur Ermittlung der Lésungsfunktion an den Zellgrenzen. Der
eindimensionale Lésungsraum stellt im hier verwendeten Ansatz die Zeit (Reaktionszeit) und
nicht den geometrischen Raum dar, was in der CFD unublich ist. Aber unter Bericksichti-
gung eines eindimensionalen konvektiven Transportes nach dem Prinzip des Rohrreaktors
steht die értliche Ausdehnung (Reaktionsraum) in linearem Zusammenhang mit der Reakti-
onszeit und ist somit gleichbedeutend. Die Diskretisierung des Lésungsraumes wurde sodann
nicht Gquidistant sondern mit adaptiver Schrittweite gewdhlt um die Genauigkeit der Lésung
zu erhdhen. Diese adaptive Schrittweite erfordert schliellich die Anwendung eines iterativen
Lésungsalgorithmus. Durch Variation der beschriebenen Cut-Off-Untergrenze lésst sich die
Gitterdichte variieren, sodass der Einfluss der zeitlichen Auflésung auf das Simulationsergeb-
nis analysieren |asst (Gitterkonvergenz). Es ist anzumerken, dass die hier getroffene Voraus-
setzung einer idealen Pfropfenstrémung fir diesen Reaktor eine starke Vereinfachung dar-
stellt. In einer genaueren Abbildung misste das nichtideale Verhalten der Brennkammer mit
Ruckvermischung, Kurzschlussstrémen und Strémungstotzonen bericksichtigt werden. In
sinnvoller Art und Weise kann dies jedoch nur durch eine vollsténdige, klassische CFD-
Simulation erfolgen. Fir die vorliegende Arbeit wurde daher entschieden, diese Nichtideali-
téten in der Prozesssimulation zu vernachléssigen und ausschlieBlich im CFD-Teil abzude-
cken. Die genannten, in der CFD gebrauchlichen, Bezeichnungen und Methoden werden
gemeinsam mit Hinweisen auf weiterfUhrende Literatur im Kapitel 6 ausfuhrlich erléutert.

AbschlieBend erfolgt die Ermittlung der Temperaturen der jeweiligen Austrittsstréme der
Verbrennungszonen in Anlehnung an das Einzonen-Verbrennungsmodell, wobei aber ledig-
lich die bereits genannten Komponenten beriicksichtigt werden, Schwefelkomponenten und
NO, werden vernachlassigt. Zunéchst muss allerdings ermittelt werden, welcher Anteil des
Heizwertes des eingebrachten Pseudobrennstoffes aufgrund eventueller unvollsténdiger
Verbrennung nicht freiwerden kann. Dies wird im vorliegenden Ansatz durch Skalierung des
oberen Heizwertes des jeweiligen Pseudobrennstoffes (ermittelt nach Gleichung 5.58) mit der
unvollstdndig freigewordenen Reaktionswérme der drei verwendeten Oxidationsreaktionen
angendhert. An dieser Stelle wird nur das Gleichungssystem fir die Primdrzone gezeigt, fir
die Rostzone gilt die analoge Berechnung.

WHQ,RG,PrimAHr,HQ—Ox + WCXHy,RG,PrimAHr,CXHy—OX + WCO,RG,PrimAHr,CO—Ox

kHO,Prim = (568)

WHQ,VOL,PrimAHr,HQ—Ox + WCXHY,\/OL,PrimAHr,CXHy—Ox +WeovorpimAM,co-os

Ho,BS,TS,Prim,skolierl = (] - kHO,Prim )L(O,BS,TS,Pmm (5.69)

Aus dem skalierten oberen Heizwert wird unter Bericksichtigung des Wassergehaltes des
Brennstoffes und des Verbrennungsgases der untere Heizwert des rohen Pseudobrennstoff-
stromes ermittelt, welcher in weiterer Folge in die Energiebilanz einzusetzen ist:

mBS,Prim (Hu,BS,Prim,skclierl + hBS,Prim )+ mFL,PrimhFL + mRZ,PrimhRZ - mAsche,PrimhAsche,Prim (5 70)

- mRG,PrimhRG,Prim - QV,Prim =0

Die noch unbekannten Terme in dieser Gleichung werden &hnlich wie im Einzonen-
Verbrennungsmodell berechnet (siehe Gleichungen 5.32 bis 5.36). Mit diesem Gleichungs-
system lassen sich die Temperaturen der Rauchgasstréme am Austritt der Primérverbren-
nungszone sowie der Rostzone ermitteln. Es wird nun angenommen, dass die Temperatur
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des Gasstromes am Austritt jeweils der Durchschnittstemperatur der gesamten Verbrennungs-
zone entspricht (Konzept des idealen Rihrkessels). Deshalb kann fir die Temperatur, welche
im Arrhenius-Ansatz der Reaktionsgeschwindigkeitsformulierung im vorherigen Berechnungs-
schritt einzusetzen ist, vereinfachend die Temperatur des Austrittsstromes der jeweiligen Zone
verwendet werden. Die Temperaturberechnung erfolgt deshalb an dieser Stelle auf iterativem
Wege.

Zuletzt sei noch erwéhnt, dass die Temperaturberechnung der beiden (teilverbrannten)
Rauchgasstréme der Primdr- sowie der Rostzone konzeptbedingt mit einigen Ungenauigkei-
ten behaftet ist. Die gréfite Unsicherheit wird durch die Annahme der Zusammensetzung der
Ausgasungsprodukte aus den beiden Pseudobrennstoffstrémen in die Berechnung einge-
schleppt. Eine weitere Quelle von Fehlern ist die Ermittlung der Zusammensetzung der Pseu-
dobrennstoffe selbst, sowie in geringerem Maf3e auch die numerische Erfassung der Oxidati-
onsreaktionen. Aus diesem Grund ist speziell die Berechnung der Zusammensetzung der
Rauchgasstréme ungenau. Aufgrund gréBenordnungsméfig vergleichbarer Wérmekapazitd-
ten der einzelnen Gaskomponenten (Ausnahme C,H, und H,O, Wasserstoff hat aufgrund
niedriger Konzentrationen nur geringen Einfluss) setzt sich diese Ungenauigkeit aber nur ab-
geschwdcht auf die Temperaturberechnung fort.

5.3 Modellierung peripherer Anlagenteile

In diesem Kapitel soll kurz auf die Modellierung der, neben der Verbrennung als Haupt-
Prozessschritt, weiteren fir die Simulation der Gesamtverbrennungsanlage essentiellen Anla-
genteile eingegangen werden. Im Wesentlichen handelt es sich hierbei um den Heif3gas-
Wérmetauscher zur Nutzung der bei der Verbrennung freiwerdenden Reaktionswérme sowie
um Mischpunkte bei der Mischung verschiedener Gasstrome (Rezirkulationsgas und Frisch-

luft).

5.3.1 Wdarmetauscher

Die Modellierung des Heiflgas-Wérmetauschers gestaltet sich aufgrund der Rahmenbedin-
gungen sehr einfach. Im Wesentlichen soll das Modell bei bekannter Zusammensetzung und
Temperatur des eintretenden HeiBgasstromes unter Verwendung einer vorgegebenen Tempe-
ratur des austretenden Kaltgasstromes den an die Sekundérseite des Wéarmetauschers iber-
tragbaren Nutzwérmestrom errechnen. Die Zusammensetzung des primérseitigen Gasstro-
mes bleibt unveréndert. Die zu bericksichtigenden Massen- und Wdarmestréme sowie die
verwendete Bilanzgrenze sind in Abbildung 5-5 dargestellt.

l .
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Abbildung 5-5: HeiBgas-Wdarmetauscher mit verwendeter Bilanzgrenze
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Die Energiebilanz an der definierten Bilanzgrenze ist in Gleichung 5.71 dargestellt. Die
spezifische Enthalpie des Heilgasstromes errechnet sich nach Gleichung 5.36, jene des
Kaltgasstromes nach Gleichung 5.72. Die Temperatur des Kaltgasstromes ist ein Parameter,
der extern vorzugeben ist.

mHGhHG _mKGhKG _QNmz =0 (5.77)

he = ZWI,KGCpIm,i (Te =Toy) mitie CO,,H,0,N,,NO,O,,SO, (5.72)

Eine eigene Variable fir den Verlustwdrmestrom des Wérmetauschers ist in diesem Mo-
dell nicht vorgesehen, ein etwaiger Warmeverlust kann direkt vom Nutzwérmestrom abgezo-
gen werden. Mit den bisher eingefihrten Variablen lasst sich nun der thermische Anlagen-
wirkungsgrad gemaf Gleichung 5.73 definieren.

QNUTZ

: : (5.73)
Megs (HU,BS + hyg )+ e, he,

77rh =

5.3.2 Mischer

Das Simulationsmodell der Verbrennungsanlage beinhaltet an drei Stellen die Mischung
zweier Gasstréme, genaver eines Frischluft- und eines Rezirkulationsgasstromes. Der abge-
hende Summenstrom wird im Rahmen der vorliegenden Arbeit als ,Wind” bezeichnet.
Abbildung 5-6 stellt die Mischung dieser Gasstrome und die zur Berechnung notwendigen
Parameter schematisch dar.
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Abbildung 5-6: Mischpunkt zweier Gasstréme zur Bilanzierung

Die Berechnung der Zusammensetzung und des thermodynamischen Zustandes des aus-
tretenden Gasstromes erfolgt unter Einhaltung der Gesamtmassenbilanz, der Massenbilanz
der Einzelkomponenten sowie der Energiebilanz um den Mischpunkt:

My + Mgz = Myq =0 (5.74)

Me Wip + Mg Wi —MyngWiwing =0 firie CO,,H,0,N,,NO, O,,5O, (5.75)

mFLhFL + mRZhRZ - mWinthind =0 (5.76)

Die spezifischen Enthalpien der jeweiligen Gasstréme berechnen sich nach den Glei-
chungen, die in Kapitel 5.1 angegeben wurden.
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5.4 Modellimplementierung und Problemlésung

Die beschriebenen Modelle fir die Globalbilanzierung der Biomasseverbrennungsanlage
wurden in einer kommerziellen Spreadsheet-Tabellenkalulationsumgebung (Microsoft® Of-
fice Excel® 2003 11.8328.8329 SP3) implementiert. Uber eine grafische Eingabemaske sind
die Randbedingungen der Simulation einzugeben und auch die wesentlichsten Simulations-
ergebnisse ersichtlich. Die Lésung des Gleichungsapparates erfolgt mittels eigens entworfe-
ner Problemléser innerhalb der Tabellenkalkulationsumgebung (Makrofunktionen). Ein
Screenshot der entwickelten Simulationsumgebung ist Abbildung 5-7 zu entnehmen.

Simulationsumgebung zur Globalbilanzierung von Biomasse-Verbrennungskreislaufen

ANGABEN: WESENTLICHE ERGEBNISSE:
Brennstoffwérmeleistung [kW] 2180 Ofenwirkungsgrad 99,77%
Ofenverlust 0,00%
Primar-Brennstoff Brennstoff, Mais-GP Hartmann/BIOBIB/Padouvas Ascheverlust 0,23%
Asche Asche, Mais-Ganzpflanze Biobib
Verbrennung Nichtflichtige in Primé&rzone [0-100%] 10,0 Thermischer Wirkungsgrad 79,41%
Verbrennung Fluchtige in Rostzone [0-100%) 5,0 Abgasverlust 20,36%
Temperatur Frischluft [°C] 20 Temperatur Heifigas [°C] 756,0
Temperatur Abgas [°C] 160 Volumenstrom Heifigas [Nm3/h] 6856
Lambda [-] 1,400 0O2-Gehalt Rauchgas [vol%,trocken] 6,053
Rezi/Frisch gesamt [Nvol/Nvol] 1,170 Volumenstrom Rauchgas [Nm?3/h] 3377
NOx-Gehalt Rauchgas [mgNO2/Nm?3 135
trocken @13% O2]
Frisch oben [Nvol/Nvol] 0,5174
Frisch mitte [Nvol/Nvol] 0,2421 Volumenstrom Frischluft [Nm3/h] 2973
Frisch unten [Nvol/Nvol] 0,2405 Volumenstrom Rezirkulation [Nm3/h] 3478
Rezi oben [Nvol/Nvol] 0,2329 Rezi/Frisch gesamt [gew/gew] 1,172
Rezi mitte [Nvol/Nvol] 0,4267 Heissgas/(Rezi+Frisch)ges [Nvol/Nvol] 1,063
Rezi unten [Nvol/Nvol] 0,3404 Abgas/Frischluft [Nvol/Nvol] 1,136
Warmeverlust Ofen [kW] 0 Brennstoffmassenstrom [kg/h] 565,1
Warmeverlust Primérzone [kW] 0 Brennstoffwarmeleistung [kW] 2180
Weérmeverlust Rostzone [kW] 0 Weérmetauscherleistung [kW] 1748
Dateiname: 2000 Lambda Anlage global [-] 1,400

CASE Lambda Verbrennungsteil lokal [-] 1,812

D:\Digser?arion\GloboIbilcnzierung\ Lambda Rostzone lokal [-] 1,800
Lambda Primérzone lokal [-] 0,700
. . Lambda Sekundé lokal [-

3-Zonenmodell Globalbilanzierung ambda Sekundérzone lokal [ 2858

|6sen erstellen Rezi/Frisch Sekundar [Nvol/Nvol] 0,527

Rezi/Frisch Primér [Nvol/Nvol] 2,062

Parametervariation zur Konstanthaltung einer abhéngigen Variablen: Rezi/Frisch Rost [Nvol/Nvol] 1,656
Abhéngige Variable Zeile 50

Abhdngige Variable Spalte 7 Brennstoffwarmeleistung Ballen [kW] 1336

Sollwert 745,7 Brennstoffwérmeleistung Rost kW] 844

Anzupassender Parameter Zeile 29 Brennstoffbelastung Rost [kg/h] 126,6
Anzupassender Parameter Spalte 3

Temperatur Primérzone [°C| 795,75

Parametervariation durchfishren Temperatur Rostzone [°C] 799,92

Abbildung 5-7: Screenshot der entwickelten Simulationsumgebung zur Globalbilanzierung
von Biomasse-Verbrennungskreisldufen

Der erste Schritt in der Globalbilanzierung ist die Simulation der Gesamtanlage unter
Anwendung des Einzonenverbrennungsmodells. Die Lésungsprozedur bei dieser Simulation
ist schematisch in Abbildung 5-8 dargestellt. Die gezeigte Lésungsprozedur beinhaltet eine
automatisierte Parametervariation zur Einstellung eines gewinschten Wertes fir eine beliebi-
ge abhdngige Variable unter Variation einer beliebigen unabhéngigen Variablen. Diese Pa-
rametervariation ist Gber die dulerste Iterationsschleife implementiert, innerhalb der die un-
abhdngige Variable mittels eines Newton-Raphson-Solvers solange angepasst wird, bis die
abhéngige Variable den geforderten Wert erreicht (Abweichung kleiner als 0,01). Durch
diese Funktion ist die Anwendbarkeit des Modells fir in der Prozesssimulation Gbliche Varia-
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tionsrechnungen deutlich gesteigert. Drei weitere Iterationsschleifen sind implementiert, wo-
bei zwei jeweils zur Ermittlung von Gastemperaturen unter Verwendung der temperaturab-
héngigen spezifischen Wérmekapazitéten der Gasbestandteile durchlaufen werden (Ab-
bruchkriterium fir die lteration ist die Abweichung von Soll- und Istwert von kleiner als
0,00001°C). Die dritte lterationsschleife ist aufgrund der Rickkopplungsschleife durch das
Rezirkulationsgas notwendig und verwendet das gleiche lterationsabbruchkriterium wie die
lterationen der spezifischen Warmekapazitdten. Diese drei lterationsschleifen zeigen sehr
rasches Konvergenzverhalten, als Eingangswert fir den lterationsschritt (n+1) kann einfach
das Ergebnis des lterationsschrittes n gesetzt werden, die Anwendung eines speziellen L&-
sungsalgorithmus ist nicht erforderlich.

Eine Simulation mit dem Einzonenmodell ohne Parametervariation dauert auf dem Refe-
renzrechner (Intel®Core™2 Quad CPU Q6600 2,4 GHz, 4 GB RAM) inklusive Speicherung
der Ergebnisse etwa 7 Sekunden. Die Simulation unter Anwendung der Parametervariation
zur Einstellung einer abhéngigen Variablen dauert je nach Typ von abhdngiger und unab-
hangiger Variable zwischen 35 und 55 Sekunden.

Am Ende der Simulation mit dem Einzonenmodell sind sowoh! die Massenstréome, die Zu-
sammensetzung sowie die thermodynamischen Zusténde von Heiflgas, Kaltgas, den drei
Rezirkulationsgasstrémen und den drei Windgasstrémen bekannt. Dariber hinaus stehen
auch bereits der Ofenwirkungsgrad sowie die sekunddrseitige thermische Leistung des Heif3-
gaswarmetauschers, der Abgasverlust sowie der Stickstoffoxidgehalt des Rauchgases zur Ver-
fogung.

Autbauend auf den Ergebnissen der Simulation mit dem Einzonenverbrennungsmodell er-
folgt im zweiten Schritt dann die Simulation mit dem Dreizonenmodell. Die Lésungsprozedur
fur dieses Modell ist schematisch in Abbildung 5-9 dargestellt. Auch in diesem Modell sind
an zwei Stellen lterationsschleifen fir den Lésungsprozess erforderlich. Eine Iterationsschleife
wird wiederum zur Berechnung von Gastemperaturen unter Verwendung von temperaturab-
héngigen spezifischen Wérmekapazitéten mit dem bereits genannten lterationsabbruchkrite-
rium verwendet. Die zweite lterationsschleife ist aufgrund der starken Temperaturabhéngig-
keit der chemischen Reaktionskinetik im Zuge der Berechnung der Rauchgaszusammenset-
zungen von Primér- und Rostverbrennungszone notwendig. Aus diesem Grund ist die auf-
wéndige Berechnung der Reaktionskinetiken innerhalb der lterationsschleife mehrmals zu
durchlaufen, wodurch die Simulation mit dem Dreizonenmodell relativ zeitaufwéndig ist.
Deshalb wird das lterationsabbruchkriterium wesentlich weniger rigoros gesetzt als bei den
anderen lterationsschleifen. Unterschreitet die Abweichung der fir die Kinetik verwendeten
Temperatur von der berechneten Rauchgastemperatur einen Wert von 1 %, so wird die Itera-
tion abgebrochen. Beide erwdhnten lterationsschleifen konvergieren rasch, sodass auch hier
als Eingangswert fir den lterationsschritt (n+1) einfach das Ergebnis des lterationsschrittes n
gesetzt werden kann und kein spezieller Solver angewendet werden muss.

Der wichtigste Schritt im Rahmen der Simulation mit dem Dreizonenverbrennungsmodell
ist wie bereits erwdhnt die reaktionskinetische Berechnung mit dem Ziel der Ermittlung der
Rauchgaszusammensetzung am Ende der Primér- sowie der Rostzone. Der Lésungsvorgang
for diesen Teilschritt ist in Abbildung 5-10 illustriert. Hier wird wie bereits in Kapitel 5.2 be-
schrieben die Konzentrationsdnderung der Edukte und Produkte innerhalb eins kurzen finiten
Zeitintervalls ermittelt. Nach n Schritten unterschreitet die Konzentration des Sauerstoffs oder
der brennbaren Komponenten im Reaktionsgemisch eine vorgegebene Cut-Off-Schwelle (in
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5 Verbrennungsrechnung und Globalbilanzierung

dieser Arbeit wurde ein Wert von 10 mol/I verwendet), womit die Reaktion endet und die
Gaszusammensetzung bei Verlassen der Reaktionszone angegeben werden kann. Vorausset-
zung hierfur ist wie bereits erwdhnt eine ideale Durchmischung des Reaktors ohne Sauerstoff-
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Temperatur fur Kinetik-
Berechnungen konvergent?

Der wesentlichste Parameter bei der numerischen Simulation der chemischen Reaktionski-
netik ist die Diskretisierung, in diesem Fall die zeitliche Diskretisierung des Reaktionsvorgan-
ges (Zeitschritt in Gleichung 5.67). Eine grobe Diskretisierung fohrt zwar zu sehr hohen Re-
chengeschwindigkeiten, allerdings auch zu teilweise groben Ungenauigkeiten innerhalb der
Berechnung. Die Grofle der verwendeten Zeitschritte hat aber nur indirekten Einfluss auf die
Genauigkeit der Berechnung, der wesentliche Faktor ist die Anderung der Konzentrationen
der Edukte innerhalb der jeweiligen Zeitschritte. Deshalb wird in dieser Arbeit eine adaptive
Schrittweite eingefihrt, bei der die Lange des jeweiligen Zeitschritts so gewdhlt wird, dass die
maximale Konzentrationsénderung aller beteiligten Reaktanten innerhalb des Zeitschritts
kleiner als ein festzulegendes Limit bleibt. Die Intervalldauer, welche zur Einhaltung dieses
Limits erforderlich ist, wird innerhalb jedes einzelnen Schritts mittels Newton-Raphson-Solver
ermittelt.
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Konzentrationen
Ausgasungsprodukte

> Kinetik Schritt 1

-

y

Variation Zeitschritt Kinetik

]
Max. Konzentrations-

Schwelle anderung unter
vorgegebenem Schwellwert?

Nein

Ja

1/

/

Konzentrationen nach
Schritt 1

Konzentration Sauerstoff und
Nein Konzentrationen von

Schwelle H, oder C,H, oder CO
> 0 (Uber Cut-Off-Schwelle)

Ja

Kinetik Schritt 2

/

Variation Zeitschritt Kinetik

]
Max. Konzentrations-

Schwelle anderung unter
vorgegebenem Schwellwert?

Nein

Ja

\/

y

Konzentrationen nach
Schritt 2

Konzentration Sauerstoff und
Nein Konzentrationen von

Schwelle >\, oder C,H, oder CO
> 0 (Uber Cut-Off-Schwelle)

Ja

Kinetik weitere n Schritte

Konzentrationen nach
Schritt n

Konzentration Sauerstoff und
Konzentrationen von

Nein

A

y

Schwelle >\ oder C,H, oder CO
> 0 (Uber Cut-Off-Schwelle)

i

/

Konzentrationen nach
Reaktionsende

Abbildung 5-10: Lésungsprozedur der reaktionskinetischen Berechnungen im Dreizonen-

verbrennungsmodell

67



5 Verbrennungsrechnung und Globalbilanzierung

Der Einfluss, den die Wahl des Konzentrationsénderungs-Limits auf den Konzentrations-
verlauf der Gasbestandteile hat, ist in Abbildung 5-11 dargestellt. Hier sind die Konzentrati-
onsverléufe fir einen exemplarischen Satz von Reaktionsrandbedingungen (Anfangskonzent-
rationen aller Gaskomponenten sowie Reaktionstemperatur) unter Verwendung mehr oder
weniger feiner zeitlicher Diskretisierung aufgetragen. Es sind Verldufe fir ein Konzentration-
sénderungs-Limit von 40 %, 25 %, 10 %, 1 % und 0,1 % gegeben. Die Kurven fir die Limits
1 % und 0,1 % sind in der Darstellung kaum mehr zu unterscheiden.
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— CxHy 1%
—CxHy 0,1%
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Abbildung 5-11: Konzentrationsverléufe der reaktionsbestimmenden Gaskomponenten im
Dreizonenverbrennungsmodell fir verschiedene zeitliche Diskretisierungen

Das Diagramm zeigt, dass sich die Kurven mit feiner werdender Auflésung immer mehr
aber auch immer langsamer einem ,wahren” Konzentrationsverlauf néhern, der mit infinite-
simal feiner Auflésung zu ermitteln ist. Bei grober Auflésung, sprich hoher erlaubter Konzent-
rationsdnderung in jedem Zeitintervall, weichen sowohl der Konzentrationsverlauf als auch
die erreichten Konzentrationen zum Reaktionsende zum Teil stark von den ,wahren” Werten
ab. Tabelle 5-1 zeigt die Gaszusammensetzung bei Reaktionsende, welche mit dem Dreizo-
nenmodell unter Anwendung verschiedener Werte fir das Konzentrationséinderungs-Limit
und die Cut-Off-Schwelle fir den gleichen exemplarischen Satz von Reaktionsrandbedin-
gungen errechnet wird.

Um einen leistungsféhigen Kompromiss aus Genauigkeit und Rechendauer zu erhalten,
wird ein Konzentrationsénderungs-Limit von 10 % empfohlen, um ausreichende Gitterkon-
vergenz sicherstellen zu kénnen. In dieser Arbeit wird zur Erhéhung der Genauigkeit aller-
dings ein Limit von 1 % verwendet. Unter Verwendung dieses Limits sind fur durchschnittliche
Feuerungsbedingungen zwischen 2000 und 2500 diskrete Zeitschritte bis zum Erreichen des
Endes der chemischen Reaktion erforderlich. Die Simulation mit dem Dreizonenverbren-
nungsmodell dauert auf dem Referenzrechner fir ein Limit von 10 % etwa 28 Sekunden und
for ein Limit von 1 % etwa 104 Sekunden sofern nur ein Iterationsschritt aufgrund konvergen-
ter Reaktionstemperatur notwendig ist. Muss die korrekte Reaktionstemperatur allerdings wie

68



5 Verbrennungsrechnung und Globalbilanzierung

oben beschrieben erst iterativ ermittelt werden, so sind je nach Startwert zwischen 2 und 6
lterationen notwendig, wodurch sich die Rechendauer fir das Dreizonenmodell mit einem
Konzentrationsénderungs-Limit von 1 % auf 3,5 bis 9 Minuten verldngert.

Tabelle 5-1:  Gaszusammensetzung bei Reaktionsende errechnet mit dem Dreizonen-
verbrennungsmodell fir unterschiedliche Einstellungen der numerischen
Diskretisierung

Acmax = 40% Acmox =25% Acmox =10% ACmOX = ],O% Acmax = O,] %

_4 _ -5 _ -5 _ -7 -8
Ccuioff = ] O Ccufoff - ] O Ccufoff - ] O Cevtoff = 1 O Ccufoff = ] O

CcO 7,14 6,41 6,06 5,83 5,81
CO, 14,40 15,32 15,70 15,98 16,00
CH, 0,34 0,41 0,46 0,49 0,49
H, 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H,O 14,61 14,48 14,38 14,33 14,32
O, 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N, 63,51 63,39 63,39 63,38 63,38

Am Ende der Simulation mit dem Dreizonenverbrennungsmodell stehen als zuséatzliche
Ergebnisse nun auch noch die lokalen Luftverhdltniszahlen und die zu erwartenden Gastem-
peraturen der einzelnen Verbrennungszonen zur Verfigung. DarGber hinaus liegen auch die
Verteilung der Brennstoffwérmeleistung und des Brennstoffmassenstromes zwischen Primér-
zone und Rostzone vor, womit die erste Dimensionierung des Nachverbrennungsrostes még-
lich ist.
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6 Numerische Strémungssimulation

Numerische Strémungssimulation, kurz auch CFD (Computational Fluid Dynamics), bezeich-
net im Wesentlichen die Beschreibung fluiddynamischer Phdanomene, also in Bewegung be-
findlicher Fluide, mit den Methoden der Strémungsmechanik und der numerischen Problem-
l6sung (Tu et al., 2008). Mit der laufend steigenden Leistung moderner Computersysteme
entwickelte sich die CFD von anfénglich rein akademischen Anwendungen zu einem heute
sehr weit verbreiteten und hoch geschétzten Werkzeug des Ingenieurswesens (Paschedag,
2004). Einfache Strémungsphdnomene kénnen oft noch analytisch beschrieben werden, die
meisten Vorgénge von praktischem Interesse sind aufgrund ihrer Komplexitat aber nicht mehr
direkt, sondern nur mehr numerisch zu lsen. Hierzu wird leistungstéhige Computerhardware
und Software benétigt. Neben dem Wissen Gber die mathematische Beschreibung der physi-
kalischen Vorgénge ist auch detailliertes Wissen zur numerischen Lésung komplexer nichtli-
nearer Gleichungssysteme erforderlich. Dadurch ergibt sich eine intensive Verflechtung der
Strémungsmechanik mit den Fachbereichen Mathematik, Numerik und Computerwissen-
schaften, wodurch CFD zum komplexen interdisziplinéren Instrument wird. Aufgrund der ver-
stérkten Anwendung der Methode in der Industrie ist heute aber eine Reihe kommerzieller
Programme auf dem Markt, mithilfe derer auch der in der Strémungsmechanik weniger ver-
sierte Ingenieur sinnvolle CFD-Simulationen durchfihren kann. Die Software-Pakete werden
auch laufend weiter entwickelt und damit die Anwendbarkeit auf Probleme in der verfahrens-
technischen Praxis mehr und mehr verbessert (Paschedag, 2004).

Gerade die Tatsache, dass CFD-Resultate heute mit relativ wenig Hintergrundwissen pro-
duziert werden kénnen, birgt auch die gréfite Gefahr bei der Anwendung der Methode. Die
eingesetzten Modelle zur Beschreibung der physikalischen Effekte haben konkrete Anwen-
dungsbereiche, auflerhalb derer sie ungiltig oder ungenau sind. Die bis heute unvollsténdig
verstandene Turbulenz bringt Stochastik und Unsicherheit in die Simulation. Die numerische
Herangehensweise verursacht Ungenauigkeiten oder Fehlerquellen aufgrund der rdumlichen
Aufldsung und der Diskretisierung der Bilanzgleichungen. Und schlief3lich héngt die Qualitat
eines Simulationsergebnisses nicht unwesentlich von der Art und Qualitadt der angesetzten
Randbedingungen ab (Anderson et al., 1992). Alles in allem ist die CFD damit kein Allheil-
mittel, in das blind vertraut werden darf. Bei kritischer Ergebnisinterpretation durch den er-
fahrenen Ingenieur unter Kenntnis der méglichen Fehlerquellen und Ungenauigkeiten ist die
CFD jedoch ein hervorragendes Werkzeug bei der Untersuchung von Vorgdngen, bei denen
Strdmungen eine relevante Rolle spielen (Paschedag, 2004). Sie erméglicht Einblicke, die
zum tieferen Verstéindnis eines Systems beitragen kénnen, sie liefert Ergebnisse, die experi-
mentell kaum oder nur schwer erfassbar sind, sie bietet die Méglichkeit der Entwicklung und
Optimierung von Systemen in deutlich kirzeren Zeitrdumen. Die momentane Entwicklung
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von Rechnerkapazitét fir die Simulation und die Degression der Kosten fir die Infrastruktur
sowie die vielen wissenschaftlichen Arbeiten zur Verbesserung der Modellierung und die Be-
reitstellung verbesserter experimenteller Daten zur Parametrierung und Validierung tragen
dazu bei, dass CFD kinftig noch intensiver, mit héherer Genauigkeit und héherem Detaillie-
rungsgrad angewendet werden wird (Anderson et al., 1992; Anderson, 1995; Paschedag,
2004; Thevenin et al., 2008; Tu et al., 2008).

CFD in der Verfahrenstechnik ist meist ein komplexes Gebiet, da nicht nur das Stré-
mungsfeld beschrieben werden muss, was im Falle von Mehrphasenproblemen schon
schwierig genug ist, sondern auch der Umsatz in chemischen Reaktionen, Stoff- und Energie-
transport. Reaktionsgeschwindigkeiten schneller chemischer Reaktionen, wie es Verbren-
nungsreaktionen meistens sind, sind experimentell oft schwierig zu erfassen (Temperaturen,
Ofenatmosphdre) und von der Mischungskinetik oftmals schwierig zu entkoppeln. Meistens
gelangt man hier relativ rasch an die Grenzen der Bereitstellung physikalisch korrekter Pa-
rameter fir die Modellierung aber auch an die Grenzen der Rechnerleistung. Aus diesem
Grund haben CFD-Ergebnisse in der Verfahrenstechnik oft Néaherungscharakter und die
Qualitét der Ergebnisse ist oft nicht einfach abzuschéatzen (Paschedag, 2004). Deshalb ist es
dem erfahrenen Ingenieur Uberlassen, CFD-Ergebnisse zu interpretieren und die wesentli-
chen Schlussfolgerungen dort zu ziehen, wo es die Genauigkeit von Modellierung und Simu-
lation zulassen. Mit Bedacht eingesetzt liefert CFD damit auch in der Verfahrenstechnik einen
wesentlichen Beitrag sowohl zur detaillierten Analyse eines Reaktors und auch zur Erlangung
eines grundlegenden Versténdnisses Uber die ablaufenden Prozesse. Immerhin ist CFD heute
das einzige Werkzeug, welches mit vertretbarem Aufwand die zeitlich und 6rtlich aufgelésten
Verhdltnisse in sonst nur schwer zugénglichen Reaktorsystemen abbilden kann (Paschedag,
2004). Dariber hinaus ist die Untersuchung des Strémungsfeldes ohne Beeinflussung durch
ein Messgerdt moglich (Wandeffekte).

Die Liste erfolgreicher Anwendungen der numerischen Strémungssimulation bei verfah-
renstechnischen Fragestellungen in der publizierten Literatur ist lang und es kénnen an dieser
Stelle nur ausgewdhlte Arbeiten erwdhnt werden. Bereits in der Dissertation von Zinser aus
dem Jahr 1985 (Zinser, 1985) wird die heterogene Verbrennung technischer Brennstoffe
(Steinkohle-Staubfeuerung) mittels CFD beschrieben. Es werden Strémung, Turbulenz, Reak-
tion und Strahlung mit Modellen beschrieben, die teilweise auch heute noch in Verwendung
sind. Die Ubereinstimmung der relevanten Simulationsergebnisse mit experimentellen Daten
ist hervorragend. Die Optimierung kohlegefeuerter Verbrennungsapparate speziell mit dem
Ziel der Minimierung von Stickstoffoxidemissionen sind Inhalt der Arbeiten von Zamescu et
al. (Zarescu et al., 2002) und Stopford (Stopford, 2002), beide aus dem Jahr 2002. Trotz
der komplexen Modellierung der NO,-Entstehung zeigen beide Arbeiten das grofie Potential
der Methode fir die Prozess- und Apparateoptimierung. Ein weiteres gutes Beispiel wissen-
schaftlicher Anwendung von CFD ist die Dissertation von Scharler aus dem Jahr 2001
(Scharler, 2001). Hier wird der kommerzielle Solver FLUENT® fur die Beschreibung der
Verbrennung von Biomasse in Rostfeuerungen verwendet und fihrt zu einem tieferen Ver-
sténdnis der auftretenden physikalischen Effekte. Die Arbeit von Dixon et al. aus dem Jahr
2005 (Dixon et al., 2005) zeigt die Anwendung von CFD bei der Entwicklung einer innovati-
ven Methode der Bagasse-Verbrennung und stellt mehrere erfolgreiche Optimierungsschritte
auf Basis der erzielten Simulationsergebnisse vor. Eine weitere hervorragende Arbeit stellt die
Dissertation von Klason von 2006 dar (Klason, 2006.), in der éhnlich wie bei Scharler die
Biomasse-Rostfeuerung modelliert und untersucht wird. Sehr detailliert werden dort die ver-
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wendeten Methoden beschrieben und die entwickelten Modelle an einfachen Testféllen vali-
diert. Eine Zusammenfassung von Methoden, die heute zur modellméBigen Beschreibung
befeuerter Kraftwerke zur Verfigung stehen, wird beispielsweise im Standardwerk von Epple
et al. (Epple et al., 2009) gegeben.

Der folgende Abschnitt beleuchtet alle wesentlichen Aspekte der CFD fir die vorliegende
Arbeit in relativ hoher Detaillierung. Wéhrend der Recherche fir die vorliegende Arbeit wur-
de deutlich, dass zwar alle relevanten Informationen fir den Anwender und Entwickler ver-
fogbar, jedoch Uber eine Vielzahl von Publikationen verteilt sind. Aus diesem Grund er-
scheint es dem Verfasser hilfreich, diese Informationen in einem ausfuhrlichen Kapitel zu
bundeln.

6.1 Grundlagen der Numerischen Strémungssimulati-
on (CFD)

Betrachtet man die Grundlagen der CFD genauer, so wird deutlich, dass diese auf drei
Standbeinen ruht. Ohne eine Reihung darzustellen, lauten diese wie folgt:

e Verwendete Modelle zur Beschreibung der physikalischen Effekte
e Diskretisierung des Lésungsraumes
e Randbedingungen

Klar ist, dass die Strémungssimulation nur so gut sein kann, wie die eingesetzten Modelle
zur Beschreibung der Wirklichkeit. Neben den Erhaltungsgleichungen zur Beschreibung des
Impuls- und Energietransports sind bei verfahrenstechnischen Fragestellungen speziell auch
die Modellierung des Stoffumsatzes und des Stofftransportes, der Turbulenz der Strémung,
des Energieaustauschs durch Warmestrahlung sowie die Beschreibung heterogener oder
mehrphasiger Bereiche von grofler Bedeutung. Auf die Modellierung wird in der vorliegen-
den Arbeit intensiv eingegangen; hier sind bereits viele Modelle standardméBig verfigbar,
einige mussten aber erst selbst entwickelt oder erweitert werden. Beide Ansdtze verlangen in
einer wissenschaftlichen Arbeit eine adédquate Validierung.

Da die CFD ein numerisches Werkzeug ist, ist auch die Diskretisierung von grofer Bedeu-
tung. Hierzu zahlt die raumliche Diskretisierung, die in Quantitét (werden Modelle auf 1000
oder TMillion Zellen angewandt; beides kann in der jeweiligen Situation sinnvoll sein) und
auch in Qualitét (nicht alle Diskretisierungsschemata erlauben gleiche numerische Qualitat
der Ergebnisse) zu bericksichtigen ist. Dazu gehéren aber auch die Diskretisierung der Mo-
dellgleichungen sowie die Algorithmen zur Generierung einer numerischen Lésung. Eine
gute Diskretisierung ist Voraussetzung fir gute Ergebnisse (numerische Diffusion).

Das dritte wesentliche Kriterium sind die verwendeten Randbedingungen, sprich die Zu-
sténde und Stoffstréme an den Eintritts- und Austrittsstellen der Simulationsdomane. Selbst
das héchstentwickelte CFD-Modell ist zum Scheitern verurteilt, wenn kein geschlossenes Sys-
tem an Randbedingungen aufgestellt werden kann. Fir die vorliegende Arbeit werden die
Ergebnisse der Globalbilanzierung in verwendbare CFD-Randbedingungen umformuliert.
Aufgrund des Rechenaufwandes ist klar, dass nicht alle méglichen Szenarios mit CFD simu-
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liert werden kénnen; hier muss auf Basis der Globalbilanzierung eine fundierte Vorauswahl
getroffen werden. Wird allen drei Standbeinen ausreichende Aufmerksamkeit gewidmet, so
kénnen aussagekréaftige CFD-Resultate erwartet werden.

Zur Beschreibung der physikalischen Vorgdnge innerhalb der Simulationsdoméne werden
Bilanz- und Modellgleichungen hergeleitet und entwickelt, die in den meisten Fallen gekop-
pelte partielle Differentialgleichungen darstellen. Darunter fallen Erhaltungsgleichungen fur
Masse (Kontinuitétsgleichung), Spezies, Impuls (z. B. Navier-Stokes-Gleichung) und Energie,
sowie Modellgleichungen zur Beschreibung von Turbulenzeffekten, des Stoffiberganges und
chemischer Reaktionen sowie des Strahlungswérmeaustausches. Eine analytische Lésung ist
nur in den wenigsten Fallen méglich (Paschedag, 2004), sodass in der Regel eine numeri-
sche Lésung des Gleichungssystems erforderlich wird. Hierzu werden die partiellen Differen-
tialgleichungen des kontinuierlichen Strémungsgebietes in ein algebraisches Gleichungssys-
tem auf einem diskretisierten Strémungsgebiet umgewandelt. Die Festlegung der diskreten
Punkte im Raum, auf die die Gleichungen angewandt werden, wird als Diskretisierung oder
Vernetzung des Modellgebiets bezeichnet. Die Herleitung des algebraischen Gleichungssys-
tems wird als Diskretisierung der Gleichungen bezeichnet. Das so entstandene Gleichungs-
system ist sodann mithilfe von Computern Iésbar (Paschedag, 2004).

Zur Lsung des genannten Gleichungssystems wurde eine Reihe verschiedenster Metho-
den entwickelt, die sich im Wesentlichen wie folgt unterteilen lassen (Paschedag, 2004):

¢ Finite-Differenzen-Methode (FDM)
e Finite-Volumina-Methode (FVM)
e Finite-Elemente-Methode (FEM)
e Lattice-Boltzmann-Methode (LBM)

Die im Bereich der klassischen CFD momentan am héufigsten zum Einsatz gelangende,
und auch in der vorliegenden Arbeit verwendete, Methode ist die Methode der Finiten Volu-
mina, auf die in den folgenden Kapiteln ndher eingegangen werden soll.

Das erste unmittelbare Ziel der durchgefihrten CFD-Simulationen ist die Ermittlung
ortsaufgeloster Losungsfelder fir Gasgeschwindigkeit, Gaszusammensetzung und Tempera-
tur. Hierfur ist die Bilanzierung von Impuls, Masse und Energie fir alle finiten Volumenele-
mente der Simulationsdomdne erforderlich. Diese wird verkérpert durch die Impulsbi-
lanz/Navier-Stokes-Gleichung, die Kontinuitatsgleichung, die Speziesbilanzen sowie die
Energiebilanz. Der Einfluss von Turbulenz auf die Strémung und auf chemische Reaktionen
(Impuls, turbulente Diffusion) wird modelliert. Die Kinetik chemischer Reaktionen wird eben-
falls modelliert. Homogene Gasphasenreaktionen sind dabei im Wesentlichen Sand der
Technik; heterogene Reaktionsschritte wahrend des Abbrandes des festen Brennstoffes wer-
den aber durch einen in der vorliegenden Arbeit selbst entwickelten Modellansatz erfasst.
Auch das fluiddynamische Verhalten des Brennstoffs (Widerstand gegen Durchstrémung) ist
zu modellieren. Diese Modelle werden gemeinsam mit den Bilanzgleichungen fir jede finite
Volumenzelle angesetzt. Durch Aufprégung von Randbedingungen (Stoffstréme und Zu-
standsparameter an Ein- und Ausgéngen der Simulationsdomdne) wird das erhaltene Ge-
samtmodell zum mathematisch |6sbaren Problem. Die Lésung des Problems erfolgt auf nu-
merischem Weg, wobei in der vorliegenden Arbeit die Gasphase und die feste Brennstoff-
phase zundchst getrennt voneinander geldst und anschlieBend zusammengefihrt werden.
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Die wiederholte (iterative) Lésung beider Phasen fihrt in der Folge zur Lésung des Gesamt-
problems.

Fur eine tiefergehende Einfihrung in die CFD sei auf die sehr umfangreiche Literatur ver-
wiesen. Ein sehr anwendungsorientierter Zugang zur die CFD findet sich beispielsweise bei
Tu et al. (Tu et al., 2008). Eine Sammlung von Beispielen, bei denen CFD erfolgreich zur
Problemlésung und Optimierung eingesetzt werden konnte, ist Thevenin et al. (Thevenin et
al., 2008) zu entnehmen.

AbschlieBend sei an dieser Stelle angemerkt, dass in der vorliegenden Arbeit ausschlief3-
lich stationdre Strdmungssimulation betrieben wird. Instationére CFD ist heute durchaus bei
einfachen Problemen bereits zum Stand der Technik geworden, ist fir komplexere Anwen-
dungen allerdings extrem rechenaufwéndig. Je nach relevanter kritischer Zeitskala ist das
gesamte Losungsfeld innerhalb mehr oder weniger kurzer Zeitschritte wiederholt zu |6sen
(time-stepping); die Simulation der physikalischen Effekte wahrend einer Realminute kann bei
komplexeren Problemstellungen auch auf leistungsféhigen Rechnern durchaus mehrere Wo-
chen umfassen. Es ist davon auszugehen, dass fir die vorliegende Arbeit der mégliche Wis-
senszuwachs einer instationéren Simulation nicht im Verhdlinis zum zusétzlichen Aufwand
steht.

6.2 Diskretisierung des Lésungsraumes und Gitterge-
nerierung

Wie bereits erwdhnt ist zur Lésung des aufgestellten Gleichungssystems eine Diskretisierung
des Lésungsraumes durchzufGhren. In dieser Arbeit erfolgt die Lésungsermittlung mit der
Methode der Finiten Volumina (FVYM). Im Zuge dieser Diskretisierung wird der gesamte inte-
ressierende Strémungsraum (Simulationsdoméne) in eine endliche Zahl von Kontrollvolumen
mit bestimmtem Rauminhalt (ungleich Null) unterteilt. Wichtig dabei ist, dass jede Methode
der CFD dabei von der Kontinuumstheorie ausgeht, das Fluid also als kontinuierlich betrach-
tet wird und keine Einzelmolekile aufgelést werden. In der CFD-Community ist seit langem
bekannt, dass die Qualitét des Ergebnisses einer CFD-Analyse nicht nur von den eingesetz-
ten Modellen, sondern auch sehr wesentlich vom verwendeten Gitter abhéngt (Hélling et al.,
2004). Die numerisch besten Ergebnisse werden erhalten, wenn dass rdumliche Gitter eine
Strukturierung aufweist (strukturiertes Gitter), die Methode ist allerdings auch auf blockstruk-
turierte oder unstrukturierte Gitter anwendbar (Paschedag, 2004). Die Lésung wird bei der
FVM nicht fur die einzelnen Gitterpunkte ermittelt, sondern als représentativer Wert fur die
durch das Gitter erzeugten Zellen. Die Diskretisierung der Differentialgleichungen erfolgt hier
also durch Integration Gber jede einzelne diskrete Volumenzelle; zur Bilanzierung der Bilanz-
groBen werden deren Flisse Uber die einzelnen Zellgrenzen integriert. Paschedag
(Paschedag, 2004) beschreibt die Methode zwar als weniger Ubersichtlich als andere, hebt
dafir aber die physiknahe Vorgangsweise und die anschauliche Fehlerabschétzung als we-
sentliche Vorteile hervor. Bereits die dltesten CFD-Codes verwenden FVM zur Problemlésung
und auch in den heute meistverbreiteten kommerziellen Produkten wird diese Methode he-
rangezogen.
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Im folgenden Abschnitt werden zundchst die Grundlagen der Gittergenerierung fir nume-
rische Zwecke erértert und anschlieBend wird auf einen speziellen Aspekt der Diskretisierung
in dieser Arbeit, den Mehrgitter-Ansatz, eingegangen. AbschlieBend wird das Gitter der in
der vorliegenden Arbeit untersuchten Ofengeometrie in detaillierter Form dargestellt.

6.2.1 Grundlagen der Gittergenerierung

Die Diskretisierung des dreidimensionalen Simulationsraumes beginnt Gblicherweise mit der
zweidimensionalen Diskretisierung von Flachen (dies kénnen reale Wande oder auch interne
Hilfsfléchen sein), aus denen im Anschluss wiederum Uber verschiedene Algorithmen das
Volumengitter aufgebaut werden kann. Bei dieser Vorgangsweise bleiben dem Gitterentwick-
ler die meisten Méglichkeiten zur Anpassung des Gitters an die jeweils zu diskretisierende
Geometrie. Oberfléchengitter kénnen sich in der Regel aus Dreieckszellen oder/und Vier-
eckszellen zusammensetzen; einige andere CFD-Solver erlauben auch héhere Polygone. Die
daraus abzuleitenden Volumengitter bestehen dann aus Tetraedern, Pentaedern wie Keilen
(wedges) oder Pyramiden sowie aus Hexaedern (Quader, Wirfel). Alle Oberfléachengitter,
die in der vorliegenden Arbeit verwendet wurden, bestehen aus Viereckszellen und sind még-
lichst strukturiert oder blockstrukturiert ausgefihrt; in vielen Teilbereichen konnte auf ein
unstrukturiertes Gitter aber nicht verzichtet werden. Zur Erstellung der Geometrien der in
dieser Arbeit untersuchten Apparate sowie zur Erstellung der Gitter fir die Simulation wurde
die kommerzielle CFD-Preprozessor-Software GAMBIT® in den Versionen 2.0 bis 2.4 des
Unternehmens ANSYS, Inc. verwendet.

Die Veranschaulichung der unterschiedlichen Diskretisierungsschemata soll im Folgenden
anhand einiger einfacher Beispiele durchgefihrt werden. Abbildung 6-1 zeigt verschiedene
Oberflachengitter auf einer quadratischen Fléche. Es sind sowohl dreieckige (durchwegs
unstrukturiert) als auch viereckige Zellen (strukturiert sowie zur Anpassung der rédumlichen
Auflésung auch unstrukturiert) dargestellt. Der Algorithmus zur Erstellung eines strukturierten
Gitters wird im Preprozessor als map bezeichnet, jener fir unstrukturierte Gitter wird als pave
bezeichnet. Die Abbildung macht auch klar, welche Vorgangsweise zu wéhlen ist, wenn in
speziellen Bereichen der Geometrie zur Erhéhung der rdumlichen Auflésung (und verbesser-
ten Abbildung geometrischer Details) das Gitter verfeinert werden muss. In Abbildung 6-2
sind die méglichen Diskretisierungsschemata fir eine Dreiecksfléche bildhaft dargestellt,
wobei eine solche im besten Fall blockstrukturiert, ansonsten lediglich unstrukturiert diskreti-
siert werden kann. In Abbildung 6-3 sind schlieBlich mégliche Gitterstrukturen fir eine kreis-
formige Flache (strukturiert, blockstrukturiert und unstrukturiert) dargestellt.

|
[T

Abbildung 6-1: Strukturiertes und unstrukturiertes Gitter mit Viereckszellen sowie unstruktu-
riertes Gitter mit Dreieckszellen am Beispiel des Oberflachengitters auf einem Quadrat
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Abbildung 6-2: Blockstrukturiertes und unstrukturiertes Gitter mit Viereckszellen sowie un-
strukturiertes Gitter mit Dreieckszellen am Beispiel des Oberfléchengitters auf einem gleich-
seitigen Dreieck
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Abbildung 6-3: Strukturiertes, blockstrukturiertes und unstrukturiertes Gitter mit Viereckszellen
sowie unstrukturiertes Gitter mit Dreieckszellen am Beispiel des Oberfléchengitters auf einem
Kreis

Aus den Oberflachengittern kann durch Projektion entlang einer Projektionslinie das ent-
sprechende Volumengitter aufgebaut werden. Diese Projektfionslinie muss weder zwingend
eine Gerade sein, noch eine Fléchennormale auf die Quellenflache darstellen; Quell- und
Deckfléche missen nicht parallel sein. Sofern der geometrische Kérper topologisch korrekt
definiert ist, kann der verwendete Diskretisierungsalgorithmus das Volumengitter in den meis-
ten Fallen auch korrekt erstellen. Der Algorithmus, der diese raumliche Diskretisierung durch
Projektion durchfihrt, wird im verwendeten Geometrie-Preprozessor als cooper-Algorithmus
bezeichnet. Entlang der Projektionslinie darf das Gitter nur strukturiert sein (die Seitenfléchen
des topologischen Quaders kénnen also nur mit map diskretisiert werden, wéhrend die
Quelle durchaus auch pave sein darf), es ist aber dennoch auch ein nicht-dquidistantes Git-
ter zur lokalen Erhdhung der rdumlichen Auflésung zugelassen.

Wie bereits erwdhnt, unterstitzt in den kommerziellen Produkten eine Reihe von Algorith-
men den Entwickler bei der Gittergenerierung. Einen sehr detaillierten Einblick zu Aufbau
und Erzeugung strukturierter Gitter gibt die Arbeit von Farrashkhalvat et al. (Farrashkhalvat et
al., 2003). Auch unstrukturierte Gitter werden dort kurz angesprochen. Eine Einfihrung in
das Thema der Gittergenerierung wird auch bei Cebeci (Cebeci et al., 2005) gegeben, wéh-
rend Details zu Methoden der Gittergenerierung bei Chung (Chung, 2002), Lohner (Léhner,
2001) und Date (Date, 2005) angesprochen werden.

Alle Volumengitter in dieser Arbeit verwenden ausschlieBlich Hexaeder zur Diskretisierung.
Durch diese Auflage wird zwar die Gittergenerierung speziell bei unregelméfBigen und kom-
plexen Geometrien schwierig und sehr aufwéndig, in der Literatur wird aber bestatigt
(Anderson, 1995; Léhner, 2001; Chung, 2002; Farrashkhalvat et al., 2003; Lomax et al.,
2003; Leveque, 2004; Paschedag, 2004; Cebeci et al., 2005; Date, 2005; Tu et al.,
2008), dass rein hexaedrische Gitter eine Simulation von héherer Qualitat erlauben (vorwie-
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gend unter den Aspekten der numerischen Diffusion, Konvergenzverhalten und der Lésungs-
stabilitét). Das Handbuch des verwendeten CFD-Solvers FLUENT® merkt dariiber hinaus an
(FLUENT, 2005), dass die Einsparung von Volumenzellen durch Streckung der einzelnen
Kontrollvolumina in eine Raumrichtung bei hexaedrischen Zellen effektiver durchgefGhrt wer-
den kann, da solche Zellen ein hdheres Langen-zu-Breiten-Verhélinis tolerieren. Dieser Pa-
rameter ist zur Bestimmung der Qualitat eines Gitters von grofler Wichtigkeit, da damit die
rédumliche Verzerrung der Zellen, nach Paschedag (Paschedag, 2004) die Entartung vom
reguldren geometrischen Kérper, und damit deren Tendenz zur Verursachung numerischer
Instabilitdten und numerischer Diffusion quantifiziert wird. Je nach Quelle spricht man hier
vom Léngenverhdlinis, aspect ratio, scewness factor oder equi-angle-scew. Vorwiegend der
letzigenannte Parameter wird im kommerziellen Produktpaket FLUENT®/GAMBIT® verwendet
und soll fur die schlechteste Zelle im Gitter einen Wert von 0,98 (besser 0,96) nicht iber-
schreiten, um das Konvergenzverhalten und die numerische Diffusion nicht negativ zu beein-
flussen (FLUENT, 2005). Zusétzlich bestimmt auch ganz allgemein die rédumliche Auflésung
eines Gitters die Qualitat der durchzufihrenden Simulation. Feinere Gitter erlauben generell
die bessere Auflésung von Details der auftretenden Strémung und weisen parallel dazu auch
geringere numerische Diffusion und allgemein genauere Ergebnisse auf (Paschedag, 2004;
FLUENT, 2005). Deshalb sind Bereiche mit feinen Details in der Apparategeometrie sowie
Bereiche mit hohen Gradienten der BilanzgréBen besonders hoch aufzulésen. Da auf der
anderen Seite aber aus Grinden des rechentechnischen Autwandes die Gesamizahl der
Kontrollvolumina auf ein Minimum zu beschréanken ist, muss das zu erstellende Gitter lokale
Verfeinerungen sowie Bereiche stérkerer Zellausdinnung aufweisen.

Neben der Tatsache, dass in dieser Arbeit ausschlieBlich hexaedrische Volumenzellen
verwendet wurde, wurde auch darauf Wert gelegt, das Gitter méglichst entlang der zu erwar-
tenden Hauptstrémungsrichtung auszurichten (zumindest in Bereichen, wo dies méglich ist),
um der numerischen Diffusion entgegenzuwirken (FLUENT, 2005). Ein weiterer wesentlicher
Einflussfaktor fur die Qualitét eines Gitters sind geringe rédumliche Gradienten in der Zell-
groBe. Speziell sind grofie Springe der Abmessungen von einer Volumenszelle auf die
Nachbarzelle zu vermeiden, will man ein Gitter mit verninftigem Konvergenzverhalten pro-
duzieren. Liegt das Verhalinis der Kantenldngen zweier benachbarter Zellen in einer Raum-
richtung néamlich Gber etwa 2, so ist héufig mit Lésungsoszillationen oder unphysikalischen
Springen von BilanzgréBen zu rechnen (Paschedag, 2004). Soll also zur Erhéhung der Auf-
|6sung geometrischer Details in verschiedenen Zonen des untersuchten Apparates lokal die
Zellzahl erhéht werden, so hat dies vorsichtig und gleichméfig zu erfolgen. Abbildung 6-4
zeigt die Méglichkeiten der lokalen Gitterverfeinerung auf einem strukturierten sowie einem
unstrukturierten Gitter. Bei einem strukturierten Gitter kann die Anzahl der Knoten auf einan-
der gegeniberliegenden Kanten nicht einseitig erhéht werden, weshalb hier Gitterverfeine-
rungen problematisch sind. Der Ubergang zu feineren Gittern ist deshalb mit unstrukturierten
Gittern wesentlich besser handhabbar (siehe Abbildung 6-4 rechts). Speziell bei den Gittern
der untersuchten Verbrennungsapparate wurde zur lokalen Gitterverfeinerung (beziehungs-
weise umgekehrt bei der Ausdinnung des Gitters in Bereichen niedrigerer Gradienten der
Bilanzgréfen) dieser Ansatz des abschnittsweise unstrukturierten Netzes verfolgt. Speziell die
Bereiche mit feinen geometrischen Details sowie Bereiche, in denen gréfiere Gradienten im
Geschwindigkeits- oder Temperaturfeld zu erwarten waren, wurden mit der genannten Me-
thode lokal héher aufgeldst.
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Abbildung 6-4: Lokale eindimensionale Gitterverfeinerung auf einem strukturierten Oberfla-
chengitter (links) sowie zweidimensionale Gitterverfeinerung auf einem unstrukturierten
Oberflachengitter (rechts)

Ein wesentlicher Punkt bei der Lésung des erhaltenen Gleichungssystems auf der diskreti-
sierten Lésungsdoméine ist die Uberprifung auf Gitterunabhéngigkeit beziehungsweise Git-
terkonvergenz. Mit diesen beiden Untersuchungen kann abgeschétzt werden, ob die erzielte
Lésung, unter Berucksichtigung der Genauigkeit der restlichen Simulation, von der Art und
Feinheit der réumlichen Auflésung als unabhéngig erachtet werden kann. Ublicherweise
spricht man von Gitterunabhdngigkeit, wenn sich die Lésung auch bei Anwendung eines
anders strukturierten Gitters bei etwa gleicher Auflésung innerhalb gewisser Toleranzgrenzen
nicht éndert. Gitterkonvergenz als zusatzlicher Parameter sagt aus, dass sich die Losung
auch bei einem feineren Gitter innerhalb dieser Fehlergrenzen nicht mehr andert (Wilcox,
1994). Zumindest eine Bestdtigung, dass die erzielte Lésung in ihren wesentlichen Punkten
von der Gitterauflésung unabhéngig ist, sollte jeder CFD-Untersuchung beigefigt werden.
Eine einfache Methode der Prifung auf Gitterkonvergenz (und durch Abwandlung auch zur
Prifung auf Gitterunabhdngigkeit) ist die Extrapolation nach Richardson, die beispielsweise
der Arbeit von Wilcox (Wilcox, 1994) entnommen werden kann. Hier wird die Simulation auf
einem Gitter mit doppelter Aufldsung wiederholt und die Ergebnisse mit dem urspringlichen
Gitter verglichen. Aus der Differenz beider Ergebnisse kann der Diskretisierungsfehler abge-
schétzt werden (fur Details siehe Wilcox, 1994). Diese Vorgangsweise bietet sich auch fir
Ergebnisse auf unterschiedlich strukturierten Gittern an. In der vorliegenden Arbeit wurde
diese Vorgangsweise zur Prifung auf Gitterkonvergenz (und in den wichtigen Teilbereichen
der Apparategeometrie auch zur Prifung auf Gitterunabhéngigkeit) herangezogen, wobei fur
den Vergleich jeweils Strémungsgeschwindigkeitskomponenten, Turbulenzparameter, Gas-
temperatur und die fihrenden Gaskomponenten auf ausgewdhlten Raumpunkten ausgewer-
tet wurden.

Nach der Erzeugung der Geometrie und des Gitters im CFD-Preprozessor GAMBIT® er-
folgt der Export in den verwendeten CFD-Solver FLUENT®, wo die weitere Problemdefinition
durchgefihrt wird. Hier werden die geometrischen Rénder der Simulationsdomédne sowie die
Zu- und Ablaufe definiert (siehe Kapitel 6.9). Flachen, die lediglich zur Unterstitzung der
Gittergenerierung in die Geometrie inkludiert wurden und keine physische Relevanz haben,
werden als inferior definiert und sind somit fir Strémung, Diffusion und Strahlung vollsténdig
durchlassig. Auch einzelne Volumenbereiche kénnen getrennt voneinander definiert werden.
So sind beispielsweise Fluiddomdnen und Festkérperdoménen (nur Wérmeleitung) imple-
mentierbar.
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6.2.2 Mehrgitter-Ansatz

Der Grundgedanke des Mehrgitter-Ansatzes ist die Anwendung der Modell- und Erhaltungs-
gleichungen fur meist (aber nicht notwendigerweise) zwei unterschiedliche Phasen auf unter-
schiedliche numerische Gitter, die jedoch den selben physikalischen Raum bedecken
(Paschedag, 2004). Da meist nur zwei unterschiedliche Gitter Verwendung finden, spricht
man hier fachsprachlich héufig von Dual-Grid-Verfahren. Fir beide Gitter sind die jeweiligen
Modellansétze zu implementieren und die entsprechenden Erhaltungsgleichungen (Bilanz-
gleichungen) zu l&sen. Um ein physikalisch korrektes Gesamtmodell zu erhalten, sind die
BilanzgréBen der beteiligten Gitter Uber Austauschterme miteinander zu verknipfen. Zur
Ermittlung dieser Austauschterme sind Ubergangsmodelle fir Masse, Spezies, Energie, Im-
puls und dergleichen anzusetzen. Die Austauschterme werden volumenspezifisch gehalten,
sodass bei den zwangsléufig auftretenden unterschiedlichen Zellgroflen der beiden Gitter
eine ortsaufgeléste Gitterinterpolation durchzufihren ist. Eine schematische Darstellung des
Mehrgitter-Ansatzes wird in Abbildung 6-5 gegeben. Nicht zu verwechseln ist dieser Ansatz
mit der Mehrgitter-Methode zur Beschleunigung des Konvergenzverhaltens numerischer
Problemstellungen, bei der Iterationen auf unterschiedlich feinen Gittern durchgefiohrt wer-
den (Paschedag, 2004), meist zundchst grobe und danach feinere Gitter. Hier wird die phy-
sikalische Domaéne jeweils ausschlieBlich durch ein einzelnes Gitter représentiert und folglich
auch nur ein Satz von Modellgleichungen gelést.

Gitter 1

Austauschterme

Gitter 2

Abbildung 6-5: Grundgedanke des Mehrgitter-Ansatzes

In der vorliegenden Arbeit kann fir die Fluiddoméne ein nahezu beliebiges Gitter imple-
mentiert werden, die Simulation der Feststoff-Phase geschieht jedenfalls auf einem zweiten
Gitter, welches voll strukturiert und aus hexaedrischen Zellen aufgebaut ist. Die Austausch-
terme zwischen beiden Gittern umfassen den Gesamtmassenstrom, die Massenstréme von n
gasférmigen Komponenten sowie den Wéarmestrom. Weiters werden eine Reihe von Stoffei-
genschaften (Dichte, Wéarmeleitfahigkeit, Prandtl-Zahl des Gases) sowie Betriebsbedingun-
gen innerhalb der jeweiligen Phasen (Gasgeschwindigkeit, Sauerstoffpartialdruck) unterein-
ander ausgetauscht. Der grofle Mehrwert dieses Ansatzes liegt darin, das Simulationsgitter
der jeweiligen Anwendung genau anpassen zu kénnen. Wéhrend for die Fluidphase Massen-
, Spezies- und Energiebilanzen dreidimensional betrachtet und gelést werden missen, kann
durch ein eigenes Gitter fur die Festphase die Aufgabenstellung deutlich vereinfacht werden.
So missen Massen- und Speziesbilanzen nur noch eindimensional aufgelést werden, wo-
durch eine deutliche Beschleunigung der Lésungsfindung zu erreichen ist (die Energiebilanz
bleibt dreidimensional). AuBerdem kénnen die Modelle auf beiden Gittern unabhéngig von-
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einander entwickelt und die Simulationen unabhéngig voneinander durchgefihrt werden.
Dadurch sind eine Steigerung der Ubersichtlichkeit und eine Verbesserung der Modellvalidie-
rung zu erreichen. Die Vorteile der Methode rechtfertigen fur die vorliegende Arbeit den er-
forderlichen Mehraufwand deutlich, sodass die Implementierung zweckmaBig ist.

6.2.3 Untersuchte Geometrie des Verbrennungsapparates und
deren Diskretisierung

Die Untersuchung der verschiedenen Konstruktionen des dargestellten Verbrennungsappara-
tes mit den in der vorliegenden Arbeit dargestellten Modellansétzen wurde im Wesentlichen
mit drei verschiedenen Ofengeometrien durchgefihrt. Diese Grundgeometrien entsprechen
in etwa den auch experimentell untersuchten Brennkammer-Generationen. Alle Geometrien
enthielten konstruktive Details, die zum Zwecke der Designoptimierung ein- oder ausgeschal-
tet werden konnten.

Da sich die vorliegende Arbeit auf die Entwicklung und Validierung von Simulationsmo-
dellen fokussiert, werden lediglich Ergebnisse einer einzelnen Brennkammergeometrie darge-
stellt und die beiden anderen Geometrien an dieser Stelle weitgehend vernachlassigt. Um
eine Einordnung der in der vorliegenden Arbeit genauer dargestellten Geometrie zu ermég-
lichen, werden jedoch einige Parameter aller untersuchten Geometrien einander gegeniber-
gestellt.

Numerisch untersucht wurden demnach die Brennkammern der ersten Generation (Geo-
metrie V1) sowie der zweiten Generation mit unterschiedlicher Detailtiefe (Geometrien V2a
und V2b). Wahrend der Diskretisierung der genannten Geometrien wurde besonderer Wert
auf ausreichend hohe Auflésung in den strémungstechnisch relevanten Bereichen sowie auf
hohe Qualitat des erzeugten Gitters gelegt. Zur Erlangung dieser Gitterqualitét wurden wei-
testgehend hexaedrische Zellen verwendet (tetraedrische Zellen wurden nur dort eingesetzt,
wo eine andere Vernetzung nicht méglich war) und auf eine méglichst geringe Zellverzerrung
geachtet (die einzelnen Zellen weichen méglichst wenig vom gleichméfigen geometrischen
Grundkérper ab). Die wesentlichsten beschreibenden Kenngréen der verwendeten numeri-
schen Gitter sind in Tabelle 6-1 gegenibergestellt.

Tabelle 6-1:  Charakteristische Kenngréf3en der verwendeten Gitter der untersuchten
Ofengeometrien
Parameter V1 V2a V2b
Zellzahl 1.304.367 3.925.562 638.454
Anteil Tetraederzellen 93,8 % 20,2 % 0

Gitterqualitat
(Verteilung scewness factor)

0,0 bis 0,2 13,8 % 45,5 % 54,1 %
0,2 bis 0,4 54,3 % 32,6 % 25,7 %
0,4 bis 0,6 29,6 % 17,7 % 16,3 %
0,6 bis 0,8 2,3 % 4,1 % 4,0 %
0,8 bis 0,99 0,01 % 0,1% 0
Anzahl Zellflachen 2.758.147 11.046.955 1.961.289
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Die Geometrie Vlenthdlt vorwiegend tetraedrische Volumenzellen und nur im Bereich
zwischen Priméarluftdisen und Ballenoberflachen sowie in der Rohrleitungen hexaedrische
Zellen. Dies war die erste Geometrie, die ziigig und ohne groflen Aufwand diskretisiert wer-
den musste, um méglichst frih mit den ersten Simulationen beginnen zu kénnen. In der Ge-
ometrie V2a wurden die ersten VerbesserungsmaBBnahmen implementiert und ein wesentlich
hoher aufgeléstes Gitter generiert. Der Tetraederanteil wurde auf 20 % reduziert und diese
Zellen finden sich vorwiegend im Bereich des oberen und unteren Kegelstumpfs der Brenn-
kammerseele, im Bereich der Primarluftdisen, an der Ballenstirnfléiche sowie im Bereich der
Primar- und Sekundarlufteintritte in den Ofenmantel. Mit knapp vier Millionen Zellen liegt
eine sehr speicher- und rechenintensive Geometrie vor, die aber andererseits aufgrund der
Auflésung sehr detaillierte Aussagen zuldsst. Die Geometrie V2b wurde hinsichtlich geomet-
rischer Details und Auflésung deutlich einfacher gestaltet und speziell fur die effiziente Simu-
lation mit dem Gesamtmodell der heterogenen Verbrennung ausgelegt. Diese Geometrie
kommt génzlich ohne Tetraederzellen aus. Die Gitterqualitat aller hier prasentierten Geomet-
rien reicht aus um ein gutmitiges Konvergenzverhalten wahrend der numerischen Simulation
zu ermdglichen. Die Entwicklung des komplexen heterogenen Verbrennungsmodells wurde
aufgrund des einfachen und effizienten Gitters fast ausschliesslich anhand der Geometrie
V2b durchgefihrt. Deshalb wurde entschieden, in dieser Arbeit lediglich Ergebnisse von die-

ser Geometrie darzustellen.

Abbildung 6-6: Gitter der Geometrie V2b (links: Mantel- und AuBenfléichen; rechts: Brenn-
kammerseele und Balleneinschub)

Abbildung 6-6 und Abbildung 6-7 enthalten unterschiedliche Schnittdarstellungen dieser
Geometrie sowie Detailansichten der Primarluftdisen und des Nachverbrennungsrostes.
Rund um die Primérluftdisen und im Nachverbrennungsrost weist das Gitter auch eine etwas
erhdhte Auflésung auf, um in gewissem Umfang die relavanten Vorgédnge in diesen Berei-
chen abbilden zu kénnen. Bei der Gasnachverbrennungszone féllt auf, dass im erstellten
Gitter fur die beiden DUsenebenen bereits Dusen sowohl fur Links- als auch fir Rechtsdrall
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vorgesehen sind. Durch einfaches Ein- und Ausschalten fester Wande kann damit im Solver
direkt und in ein und demselben Gitter eine Geometrievariation durchgefihrt werden.

Ziel dieser Geometrie ist eine gute Wiedergabe der globalen Phénomene, die fir die Be-
schreibung der heterogenen Verbrennung relevant sind; auf feine Strémungsdetails wurde
kein Wert gelegt. Durch die geringe Zellzahl und die hohe Gitterqualitét ist eine schnelle
Konvergenz der Lésung der Gasstrémung zu erwarten, sodass der Simulation der Festphase
mehr Aufmerksamkeit geschenkt werden kann. Die Brennkammer wurde effizient und mit
wenigen Details abgebildet; etliche Charakteristika wurden dahingehend modifiziert, dass
ein rein hexaedrisches Gitter fir die Vernetzung verwendet werden konnte. Statt runden
Querschnitten wurden haufig achteckige Querschnitte realisiert (Nachverbrennungsrost,
Heifigasleitung). Die Primardisen wurden zwar rund aber ebenfalls sehr einfach gehalten.
Die in Geometrie V2a voll aufgeldsten Drallapparate wurden hier der Einfachheit halber
nicht implementiert. Auch die Luftzufihrung zur Primérzone wurde deutlich vereinfacht.

Abbildung 6-7: Gitter der Geometrie V2b (links: Schnittdarstellung; rechts oben: Detailan-
sicht Prim@rdisen; rechts unten: Detailansicht Nachverbrennungsrost)

Fur alle verwendeten Gitter der vorliegenden Arbeit (homogene Gasphase als auch Fest-
stoffzonen) wird das folgende Koordinatensystem verwendet: die x-Richtung verlguft horizon-
tal mit positivem Vorzeichen parallel zur Balleneinschubrichtung, die z-Richtung verléuft verti-
kal mit positivem Vorzeichen nach oben; die y-Richtung stellt die zweite horizontale Achse
dar mit positivem Vorzeichen entsprechend der ,Rechten-Hand-Regel”. Der Koordinaten-
Ursprung liegt fur die x- und die y-Achse auf der Symmetrielinie der Brennkammer, der Null-
punkt der Hochachse liegt auf halber Héhe zwischen den beiden Primérdisenebenen (ent-
sprechend auch auf halber Hohe des Brennstoffballens).

Die beiden Regionen der Brennkammer, die festen Brennstoff enthalten (Ballen und
Nachverbrennungsrost) werden im Dual-Grid-Verfahren behandelt und sind entsprechend fir
die Gasphase und die Feststoffphase unterschiedlich diskretisiert. Fir die vorliegende Arbeit

82



6 Numerische Strémungssimulation

wird angenommen, dass der Feststoff-Massenstrom in der Ballenregion nur exakt in einer
Richtung verlguft (in x-Richtung im kartesischen Koordinatensystem), sodass ein réumlich
ausgerichtetes und orthogonales Gitter verwendet wird. Da aufgrund des Impaktes der Pri-
marluftdisen auf die Ballenoberfléche driliche Unterschiede des Abbrandbildes zu erwarten
sind, wird der Ballen dreidimensional aufgelést. Dabei verléuft die x-Richtung parallel zur
Einschubrichtung und die Ballenoberfléche wird durch eine y-z-Ebene gebildet (y horizontal,
z vertikal). Es wird ausschlieBlich vollstrukturiertes hexaedrisches Gitter verwendet. Damit
werden fir die spatere Simulation im externen Feststoff-Solver optimale geometrische Vor-
aussetzungen geschaffen.

@

Abbildung 6-8: Verwendete Gitter in der Ballenregion (links: Feststoffgitter; rechts oben:
Gasphasengitter in der Geometrie V2b; rechts unten: Gasphasengitter in der Geometrie
V2a)

Hinsichtlich der Auflésung im Ballenvolumen ist ein Kompromiss zu finden. Wird eine ho-
he Auflésung gewdhlt, so missen die Inhomogenitéten des Feststoffes beriicksichtigt werden
(Kolben, Blatter, Stéingel). Da der Ballen eingeschoben wird, éndern sich die Inhomogenita-
ten auf dem Gitter aber mit der Zeit, sodass eine instationdre Simulation des Verbrennungs-
apparates durchzufihren wére. Trotz aller vereinfachten Modelle, die in den nachfolgenden
Abschnitten beschrieben werden, liegt eine instationére Simulation klar nicht im Fokus der
vorliegenden Arbeit. Deshalb wurde eine rdumliche Auflésung gewdhlt, die grob genug ist,
den Feststoff ohne Einschréinkung als homogen annehmen zu kénnen und andererseits fein
genug ist, um alle wesentlichen Details des Einflusses des Strémungsfeldes auf die Verbren-
nung abbilden zu kénnen (z.B. Brennflecken aufgrund der Primérdisen). In y-Richtung wur-
den 40 Zellen und in z-Richtung 24 Zellen realisiert (Ortsauflésung entsprechend 0,03 m).
Fur die x-Richtung wurde eine Diskretisierung gewdhlt, die am Eintritt eine Auflésung von
0,09 m und an der Ballenoberfléche eine Auflésung von 0,03 m erlaubt. Die eindimensio-
nale Verfeinerung des Gitters erfolgt zur Vermeidung zu hoher Gittergradienten in mehreren
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kleinen Schritten. Die Zellzahl in x-Richtung betrégt ebenfalls 40. Das gesamte dreidimensi-
onale Gitter des Ballens besteht dementsprechend aus 38.400 hexaedrischen Zellen. Auf-
grund der Tatsache, dass bei der vorliegenden Implementierung Modellbeschreibung und
Simulationsergebnisse in einem einzigen Datenfile vereint sind, ergeben sich zwangslaufig
relativ grofe Dateien (etwa 585 MB). Damit ist die hier dargestellte Diskretisierung mit
38.400 Zellen als oberes Limit fir eine praktikable Simulation mit dem vorliegenden System
anzusehen. Das verwendete Gitter fir den Feststoff in der Ballenregion ist gemeinsam mit
den Gittern fur die Gasphase in dieser Region der Geometrien V2a und V2b in Abbildung
6-8 dargestellt. Wéhrend das Gasphasengitter der Geometrie V2b denselben physikalischen
Raum abdeckt wie das Feststoffgitter, wird in der komplexeren Geometrie V2a nur ein Teil
des Ballens auch gasphasenseitig aufgeldst. AuBBerdem ist der Ballen nicht mehr exakt qua-
derférmig, sondern durch die ,Ballendiise” eingeschnirt. Der Datenaustausch zwischen bei-
den Gittern durch Gitterinterpolation gestaltet sich deshalb etwas schwieriger und bleibt bis
zu einem gewissen Grad approximativ.

Im Brennstoffbett auf dem Nachverbrennungsrost ist im Gegensatz zum Ballen aufgrund
der fluiddynamischen Strémungsverhdélinisse nicht zu erwarten, dass eine dreidimensionale
Auflésung zu einem nennenswerten Wissensgewinn fihren kann. Es wird angenommen, dass
das Bett lateral keine Gradienten aufweist sondern nur entlang der Betthdhe entsprechend
des Abbrand-Fortschrittes. Aus diesem Grund wird auch fir Simulationen mit der komplexen
Brennkammergeometrie lediglich ein eindimensional aufgeléstes Rostbett mit 20 Zellen (Dis-
kretisierung 0,025 m) verwendet.

6.3 Bilanzgleichungen

Bilanzgleichungen sind das Herzstick der numerischen Strémungssimulation und der Start-
punkt der Modellierung. Bilanzgleichungen sind Erhaltungssétze fur die extensiven Bilanzgré-
en im betrachteten System, also im Wesentlichen Masse, Impuls und Energie. Bei der Ablei-
tung der differentiellen Bilanzgleichungen werden die Bilanzgréfen in Abhéngigkeit von in-
tensiven Transportgréflen wie Geschwindigkeit, Temperatur oder Konzentration ausgedriick.
Diese werden entsprechend der bilanzierten Flisse durch das betrachtete Stromungsgebiet
transportiert und durch positive oder negative Quellen (Senken) veréndert. Transportgréfien
sind in der Regel abhéngige Variablen; als unabhéngige Variablen sind im Wesentlichen die
drei Ortskoordinaten und die Zeit zu betrachten. Bilanzgleichungen stellen damit unter Be-
ricksichtigung der jeweiligen Erhaltung jeweils eine Berechnungsgleichung fur eine Trans-
portgréfle zur Verfigung, wobei aufgrund des konvektiven Transportterms immer auch der
Strémungsgeschwindigkeitsvektor sowie als Proportionalitétsfaktoren die physikalischen
Stoffwerte zu bericksichtigen sind (adaptiert von Anderson et al., 1992; Anderson, 1995;
Paschedag, 2004). Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit verwendeten Stoffwerte und de-
ren Approximationsfunktionen sind in Kapitel 14.1.1 zusammengefasst.

Bilanzgleichungen sind aufgrund ihres Charakters prazise und wie bereits erwéhnt diffe-
rentiellen Charakters. Erst wenn verschiedene physikalische Effekte abgebildet werden ms-
sen, ist eine Modellbildung unter Anwendung phénomenologischer Gleichungen (beispiels-
weise thermodynamische oder kinetische Beziehungen, Turbulenzmodellierung) erforderlich,
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wodurch die Bilanzgleichungen nicht mehr prézise, sondern mit einer gewissen Ungenauig-
keit und Unsicherheit behaftet sind. Diese sind in der Regel in ihrer Gréflenordnung ab-
schatzbar.

Im Folgenden wird naher auf die einzelnen auftretenden Bilanzgleichungen eingegangen,
diese aber nur soweit beschrieben, als dies fur die vorliegende Arbeit relevant ist. Zum vertie-
fenden Studium sei auf weiterfihrende Literatur verwiesen (Anderson, 1995; Paschedag,

2004; Blazek, 2007; Tu et al., 2008).

6.3.1 Kontinuitatsgleichung

Eine sehr wesentliche Erhaltungsgréfie ist die Masse, deren Erhaltung durch die Kontinuitéts-
gleichung beschrieben wird. Da im Rahmen der CFD nur nichtrelativistische Systeme be-
trachtet werden, kann im System Masse weder erzeugt noch vernichtet werden, die Erhaltung
ist also quellfrei (Paschedag, 2004). Davon unberihrt ist allerdings die Tatsache dass auf-
grund chemischer Umwandlungen und Reaktionen eine Verénderung der Massenanteile
einzelnen Spezies auftreten kann. Dies betrifft weiters auch den Massenaustausch zwischen
fester Phase und homogener Gasphase, welche, wie spater noch ausfihrlich erldutert wer-
den soll, auf unterschiedlichen réumlichen Gittern beschrieben werden. Die Gesamtmassen-
bilanz in differentieller Form wird als Kontinuitétsgleichung bezeichnet und ist in vektorieller
Schreibweise in Gleichung 6.1 dargestellt (Paschedag, 2004; FLUENT, 2005).

o _

2 ¥pv) 61)

Die linke Seite dieser Gleichung entspricht dem Speicherterm, die rechte Seite entspricht
dem konvektiven Term; die Gleichung enthdlt keinen diffusiven Teil und wie erwdhnt auch
keinen Quellterm. Die Kontinuitétsgleichung enthdlt lediglich Ableitungen erster Ordnung
und ist deshalb mathematisch einfacher als die anderen Bilanzgleichungen.

6.3.2 Speziesbilanzen

Die Kontinuitétsgleichung stellt eine Gesamtmassenbilanz dar und wenn ein Mehrstoffsystem
betrachtet wird, bei dem die Verteilung der einzelnen Gasspezies von Interesse sind, die dar-
Uber hinaus auch noch chemische Reaktionen miteinander eingehen, so ist eine getrennte
Bilanzierung der einzelnen Spezies erforderlich. Da mit der Gesamtmassenbilanz und der
Bilanzen aller beteiligten Spezies zu viele Bestimmungsgleichungen vorhanden sind, werden
iblicherweise alle Spezies bis auf eine (aus Grinden der Genauigkeit meist die Uberschuss-
komponente) sowie die Gesamtmassenbilanz gelést. Da chemische Reaktionen neben der
Temperatur auch von den lokalen Konzentrationen der beteiligten Komponenten abhéngen,
wird die massenbezogene Bilanzierung zur Vereinfachung in den meisten Féllen in eine stoff-
bezogene Bilanzierung umformuliert. Fir die Komponente i ist die vektorielle Speziesbilanz
(Konzentrationsbilanz) in Gleichung 6.2 dargestellt (Paschedag, 2004).

% = Ve, +V(D,Vc,)+S. (6.2)
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Die linke Seite der Gleichung bezeichnet wieder den Speicherterm. Die rechte Seite der
Gleichung beinhaltet den konvektiven Transport, den diffusiven Transport sowie einen all-
gemeinen Quellterm (positiv oder negativ). Der in dieser Gleichung vorkommende moleku-
lare Diffusionskoeffizient ist hier jeweils fir die Komponente i in der komplexen Gasmischung
anzugeben. Da in der Literatur aber Ublicherweise lediglich binére Diffusionskoeffizienten zu
finden sind, ist hier eine Mittelung erforderlich. Der verwendete CFD-Solver mittelt den Diffu-
sionskoeffizient in der komplexen Mischung dabei aus den eingegebenen bindgren Diffusions-
koeffizienten (FLUENT, 2005). Da in der vorliegenden Arbeit aber Uber das gesamte Strd-
mungsgebiet hochturbulente Strémungen behandelt werden und die hierbei auftretenden
turbulenten Stoffaustauchterme um Gréflenordnungen Gber den molekular-diffusiven Stoff-
austauschtermen liegen, ist der dabei gemachte Fehler vernachléssigbar (Paschedag, 2004).

Der Quellterm in Gleichung 6.2 ist vom CFD-Solver als universelle Schnittstelle fir benut-
zerspezifische Modellierung vorgesehen. Standardméfig beschreibt dieser Quellterm die
Stoffumwandlung durch homogene Gasreaktionen. Wie diese Stoffumwandlung modelliert
ist, wird in Kapitel 6.7 beschrieben. Andererseits wurde dieser Quellterm in der vorliegenden
Arbeit auch fir die Modellierung des Stoffaustausches zwischen fester Phase (Brennstoff) und
Gasphase herangezogen.

6.3.3 Impulsbilanz

Zur Ermittlung des Geschwindigkeitsfeldes in bewegten Fluiden ist die Impulsbilanz aufzustel-
len und zu l8sen. Der Impuls eines strémenden Fluidelements ist hierbei definitionsgemaf
das Produkt aus Masse und Geschwindigkeit (Siekmann et al., 2007). Hier wird der Impuls-
transport durch Konvektion, die molekulare Reibung (Schub- und Normalspannungen im
Fluid) sowie von aulen auf das System wirkende Krafte (hier im Wesentlichen Druck und
Gravitation) bilanziert. In vektorieller Schreibweise ist eine solche Impulsbilanz allgemeiner
Form in Gleichung 6.3 dargestellt (Paschedag, 2004; FLUENT, 2005).

a7/0:=-V(,ovv)—Vr—Vp+,og+$p (6.3)

Auch hier bildet der linke Teil der Gleichung den Speicherterm ab, wéhrend die rechte
Seite den konvektiven Impulstransport, die molekulare Reibung (diffusiver Term), den Einfluss
der duBeren Krafte Druck und Gravitation sowie einen sehr allgemeinen Quellterm (positiv
oder negativ) darstellt. Durch diesen Quellterm kann beispielsweise der Impulsaustausch bei
Durchstrémen eines pordsen Mediums implementiert werden, welcher sich makroskopisch
durch einen Strémungsdruckverlust GuBert.

Der Spannungstensor, der den molekularen Impulsaustausch beschreibt, ist eine Funktion
der Geschwindigkeit und von Stoffwerten. Dieser Zusammenhang wird Gber die Rheologie
und hier im Wesentlichen Gber die (molekulare) Viskositat des Fluids beschrieben (Spurk et
al., 2006). In der vorliegenden Arbeit wird die Strémung von Gasen beschrieben, die als
newtonsche Fluide (zur Beschreibung siehe Sigloch, 2009) betrachtet werden kénnen (Visko-
sitdt héngt nicht von der Scherspannung ab). Da keine grofien polyatomaren Gasmolekile
sondern einatomige und kleine mehratomige Gase beschrieben werden, kann der Dilatati-
onskoeffizient nach Paschedag (Paschedag, 2004) mit guter Néherung vernachldssigt wer-
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den, sodass der in Gleichung 6.3 enthaltene Spannungstensor durch den vereinfachten new-
tonschen Schubspannungsansatz beschrieben werden kann:

men=UWV+@WYLEWCWVB (6.4)

Das hochgestellte T bedeutet, dass der entsprechende Vektor zu transponieren ist, 8 stellt
den Einheitstensor dar. Bewegungsgleichungen fir rheologisch komplexere Fluide sind bei-
spielsweise in Spurk et al. (Spurk et al., 2006) dargestellt.

Zur SchlieBung des Gleichungssystems aus Kontinuitdtsgleichung (Gleichung 6.1) und
Impulsbilanz (Gleichung 6.3) und damit zur Ermittlung des dreidimensionalen Geschwindig-
keitsfeldes fehlt lediglich der Druck (Paschedag, 2004). Dieser ist aber zunéchst unbekannt
und Teil der Lésung. Um eine Bestimmungsgleichung fir den Druck zu erhalten ist bei der
Simulation kompressibler Strémungen eine Zustandsgleichung fur das betrachtete Fluid an-
zuwenden. In der vorliegenden Arbeit treten lediglich niedermolekulare Gase ab, fur die als
Zustandsgleichung in sehr guter Néherung die ideale Gasgleichung verwendet werden kann.
Da im konkreten Anwendungsfall das Konvergenzverhalten des kompressiblen Ansatzes bes-
ser war als das des inkompressiblen Ansatzes, wurde ein Grofdteil der hier dargestellten Si-
mulationen mit diesem Ansatz beschrieben. Unter der Annahme konstanter Dichte (und da-
mit auch Inkompressibilitat) und konstanter Viskositét vereinfachen sich die anzuwendenden
Gleichungen signifikant (vereinfachte Kontinuitatsgleichung siehe Gleichung 6.5, vereinfach-
te Impulsbilanz siehe Gleichung 6.6).

Vv =0 (6.5)
opv 2
W=-vav+77V v=Vp+pg+S, (6.6)

Die vereinfachte Impulsbilanz wird in dieser Form als Navier-Stokes-Gleichung bezeich-
net. Im Gegensatz zum vollen Gleichungssatz fir kompressible Systeme ist hier keine Zusatz-
beziehung fur die Berechnung des Druckes erforderlich (Anderson et al., 1992; Paschedag,
2004). Das Gleichungssystem ist allerdings nur eingeschrénkt giltig, da sowohl Anderungen
der Temperatur als auch Anderungen in der stofflichen Zusammensetzung des Fluids zu Ver-
anderungen der Dichte und der Viskositat des realen Fluids fihren. Fir die Anwendung in
Verbrennungsprozessen ist daher von der Verwendung des vereinfachten Gleichungssystems
abzuraten. In der vorliegenden Arbeit wurde der vereinfachte Ansatz lediglich zur schnellen
Ermittlung erster Ergebnisse sowie zur Berechnung eines Strdmungsfeldes fir die Initialisie-
rung komplexerer Simulationen verwendet.

6.3.4 Energiebilanz

Die Energieformen, die in natirlichen Systemen (und speziell auch in Verbrennungsappara-
ten) auftreten kénnen, sind sehr vielféltig, weshalb deren Bilanzierung aufwéndiger ist als die
Bilanzierung von Masse oder Impuls. Ublicherweise wird fur Bilanzierung zunéichst die innere
Energie betrachtet, die mit Ausnahme der kinetischen und der potentiellen Energie alle Ener-
gieformen eines Systems beinhaltet (Paschedag, 2004). Wird dann die Gesamtenergie als
Summe aus innerer, kinetischer und potentieller Energie bilanziert, so gilt grundsatzlich der
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Energieerhaltungssatz und die Bilanz fir das Gesamtsystem muss quellfrei sein. Diese Ener-
giebilanz ist in ihrer dreidimensionalen Darstellung in Gleichung 6.7 dargestellt (Paschedag,
2004; FLUENT, 2005; Spurk et al., 2006).

—(lpvz +puj = -V(%pvz +pujv +AV2T =Vpv - V(t-v)+ p(v-g)

2 (6.7)
+> hd +S,

Auch hier beschreibt die linke Seite der Gleichung den Speicherterm fur die Energie als
Summe von innerer und kinetischer Energie. Die rechte Seite enthdalt die Terme fir den kon-
vektiven Energietransport, fir den Energietransport durch Warmeleitung (diffusiver Term), for
die Arbeit durch Druckkréfte, fur die Arbeit durch viskose Reibung, fur die Arbeit durch Gra-
vitation, fir den Energietransport durch Massendiffusion der Komponente i sowie einen all-
gemeinen Quellterm. Dieser Quellterm erméglicht die Bericksichtigung nicht direkt betrach-
teter Energieformen wie Reaktionswérme aus chemisch gebundener Energie (homogene
sowie heterogene Reaktionsschritte), Wéarme der Phasenumwandlung, Strahlungswérme und
dhnliche. Jedoch gilt fir das Gesamtsystem in jedem Fall der Energieerhaltungssatz.

Der Warmeleitungsterm ist im betrachteten Fall for die Vereinfachung einer isotropen
Warmeleitfahigkeit formuliert; eine Vereinfachung, die fir das betrachtete System sehr gut
erfollt ist.

Fur die Beschreibung laminarer oder stagnanter Strémungen kann die Energiebilanz um
den Wéarmetransport durch molekulare Diffusion erweitert werden (siehe FLUENT, 2005). Fir
den vorliegenden hochturbulenten Strémungsbereich ist dieser Term jedoch vernachlassig-
bar. Ublicherweise werden in verfahrenstechnischen Anwendungen bei der Simulation in-

kompressibler Strémungen auch die kinetische Energie sowie die Arbeit durch Druckkréfte
vernachléassigt (FLUENT, 2005).

6.4 Turbulenzmodellierung

Die Beschreibung der Turbulenz in strémenden Fluiden stellt nach Ansicht der meisten Exper-
ten eines der gréBten ungeldsten wissenschaftlichen Probleme unserer Zeit dar (Wilcox,
1994; Du Sautoy, 2011). Selbst eine exakte Definition des Effektes ist schwierig, weshalb
Turbulenz Ublicherweise durch charakteristische Eigenschaften erfasst wird. Im Gegensatz zur
laminaren Strémung weist turbulente Strémung einen irreguléren oder chaotischen Verlauf
auf. Turbulenz ist gekennzeichnet durch die Ausbildung von Wirbelstrukturen, die kontinuier-
lich Gber einen extrem breiten Bereich von Léngenskalen auftreten. Turbulenz ist aufgrund
der auftretenden Wirbelstreckung immer dreidimensional; zweidimensionale Approximatio-
nen kénnen Turbulenz nicht in ausreichendem Mafle beschreiben. Turbulenz ist immer auch
zeitabhéngig, wobei hier die Zeit mehr ist als eine zusétzliche Dimension, da Turbulenz
durch zuféllige und/oder chaotische Fluktuationen charakterisiert ist. Aus diesem Grund ist
die Turbulenz nicht mit deterministischen, sondern nur mit statistischen Methoden zu erfas-
sen. Turbulenz ist weiterhin ein Phédnomen der Kontinuumsmechanik. Selbst die kleinsten
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Wirbelstrukturen sind signifikant gréfer als molekulare Langenskalen. Turbulente Wirbel-
strukturen zeigen kaskadische Effekte. Die grofite turbulente kinetische Energie wohnt den
grofiten Turbulenzballen inne. Diese zerfallen in immer kleinere Wirbel (kleinere Langenska-
len) und geben die turbulente kinetische Energie an diese weiter (Austausch mechanischer
Energie). Wird mit der Wirbelgréfe als charakteristischer Lénge eine Reynoldszahl ermittelt,
so wird deutlich, dass diese bei kleineren Wirbeln immer kleiner und der Einfluss der moleku-
laren Viskositat immer gréfler wird. Bei den kleinsten turbulenten Wirbeln ist der Einfluss der
molekularen Viskositat des Fluids so hoch (Reynoldszahl in der GréBenordnung 1), dass hier
die turbulente kinetische Energie irreversibel in Warme dissipiert wird. Weiters weist eine
turbulente Strémung stark erhéhte Diffusivitét auf. Durch die turbulenten Bewegungen wird
der Austausch von Masse, Impuls und Energie signifikant verstarkt und liegt um GréBenord-
nungen Uber dem Transport in laminaren Strémungen. Abschlielend entsteht Turbulenz aus
der nichtlinearen Interaktion zwischen Tragheitskraften und molekularen Reibungskréften
(Viskositéit) wie sie in der Navier-Stokes-Gleichung beschrieben wird und sie tritt nur bei ho-
hen Reynoldszahlen (Verhdlinis aus Trégheits- und Viskositétskréften) auf (adaptiert aus

Wilcox, 1994).

Bei den meisten ingenieurstechnischen Anwendungen treten heute turbulente Strémungen
auf, so auch in der vorliegenden Arbeit. Meist ist dies auch aufgrund des erhéhten Stoff- und
Energieaustausches erwiinscht. Die Bericksichtigung der Turbulenz bei der mathematischen
Beschreibung der physikalischen Vorgdnge in diesen Anwendungen ist damit unumgénglich
und bringt eine nicht zu vernachlassigende Steigerung der Komplexitat mit sich.

Grundsdtzlich kénnen zwei verschiedene Ansdtze bei der Beriicksichtigung von Turbulenz
im Zuge numerischer Strémungssimulation unterschieden werden: direkte numerische Simu-
lation der turbulenten Strémung sowie Modellierung der turbulenten Effekte. Dariber hinaus
sind heute auch Mittelwege zwischen diesen beiden Extrema Gblich, bei denen grofie Wirbel
direkt simuliert und kleine Wirbel modelliert werden. Ein kurzer Uberblick tber die Maglich-
keiten der Beschreibung der Turbulenz im Rahmen von CFD-Simulationen ist bei Persson
(Persson, 2001) gegeben.

Das vorgestellte Gleichungssystem, insbesondere auch die Navier-Stokes-Gleichung sind
in ihrer dreidimensionalen und zeitabhéngigen Form prinzipiell dazu in der Lage, auch tur-
bulente Strémungen zu beschreiben. Hierzu ist lediglich eine rédumliche Diskretisierung erfor-
derlich, die auch die kleinsten Wirbelstrukturen, dort wo die turbulente kinetische Energie
dissipiert wird, in ausreichendem Maf3e auflésen kann. Da in diesem Fall keine zusdtzliche
Modellierung erforderlich ist, nennt man diesen Ansatz Direkte Numerische Simulation
(DNS). Da in diesem Fall keine zuséatzliche Modellierung erforderlich ist, nennt man diesen
Ansatz Direkte Numerische Simulation (DNS). Nachdem Turbulenz wie bereits erwdhnt ein
irreguldres und chaotisches Verhalten zeigt, ist zur Ermittlung eines relevanten makroskopi-
schen Strémungsbildes lediglich eine statistische Mittelung durchzufihren. Zur Abschétzung
erforderlichen der réumlichen und zeitlichen Auflédsung wird das Kolmogoroft-
Mikroléingenmaf (beschreibt die GréBenordnung der kleinsten turbulenten Wirbel) sowie das
Kolmogoroft-Mikrozeitmaf} (beschreibt die GréBenordnung der Dauer des Wirbelzerfalls der
kleinsten turbulenten Wirbel) herangezogen. Die Definitionen fir diese Léngen- und Zeitma-
e sind in den Gleichungen 6.8 und 6.9 angefihrt (Wilcox, 1994).
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L3 V4
nKolmogoroff = [?] (68)
12
|4
Tkolmogoroff = (;j (69)

Eine Abschétzung von Wilcox (Wilcox, 1994) auf Basis dieser GréBen ergibt zur Beschrei-
bung einer einfachen, voll ausgebildeten turbulenten Kanalstrémung einen direkten Zusam-

menhang zwischen der Reynoldszahl der untersuchten Strémung und der erforderlichen
Stutzstellenzahl fir die DNS (siehe Gleichung 6.10).

Npus = (3Re)” (6.10)

Bei dieser Abschéatzung ist zu beachten, dass zur Einsparung von Stitzstellen bereits eine
+Ausdinnung” in Regionen mit gréBeren Kolmogoroff-Skalen implementiert ist. Wilcox
(Wilcox, 1994) berechnet hieraus eine erforderliche Anzahl rdumlicher Stitzstellen von Gber
2 Milliarden fur eine Strémung bei einer fir praktische Anwendungen interessanten Rey-
noldszahl von 230.000. Weiters wird abgeschéatzt, dass zur Erreichung einer statistisch aus-
sagekraftigen Lésung auf diesem numerischen Gitter etwa 114.000 Zeitschritte berechnet
werden mussen. Gleichung 6.10 zeigt, dass Strémungen mit niedrigen Reynoldszahlen auf-
grund der geringeren Zahl an erforderlichen rdumlichen Stitzstellen tendenziell mit DNS
einfacher zu erfassen sind. Die groBe Mehrzahl technischer Strémungen findet aber im voll
turbulenten Bereich bei sehr hohen Reynoldszahlen statt (Wilcox, 1994; Paschedag, 2004).
Aus diesen Fakten wird deutlich, dass ingenieurstechnisch interessante Strémungen in kom-
plexeren verfahrenstechnischen Apparaten mit heute verfigbaren Rechnerleistungen mit DNS
nicht erfassbar sind. Experten schétzen, dass sich diese Situation auch in absehbarer Zukunft
nicht wesentlich verbessern wird (Wilcox, 1994; Anderson, 1995; Ferziger et al., 2002;
Lomax et al., 2003; Paschedag, 2004; Blazek, 2007; Tu et al., 2008).

In der Literatur sind heute bereits zahlreiche Beispiele der erfolgreichen Anwendung di-
rekter numerischer Simulation auf spezielle und meist isoliert betrachtete turbulente Stré-
mungsformen dokumentiert (Freistrahl bei niedriger Reynoldszahl: Yuu et al., 1996; Back-
ward facing step bei niedriger und mittlerer Reynoldszahl: Yee et al., 1999; Kopplung von
Verbrennung und turbulenter Strémung: Veynante et al., 2002). Fir die in dieser Arbeit be-
trachtete Problemstellung mit verschiedenartigen hochturbulenten Strémungsformen, intensi-
ver Koppelung mit chemischen Reaktionen, Strahlungswérmeaustausch sowie Bericksichti-
gung des biogenen Festbrennstoffes kommt DNS nicht in Frage.

Der zweite, grundlegend unterschiedliche, Ansatz zur Bericksichtigung der Turbulenz bei
Strémungssimulationen ist die Mittelwertbildung. Unter der Annahme, dass sich die Zeitska-
len der Hauptstromung und die der Turbulenz stark unterscheiden, kénnen alle turbulenten
Schwankungsgréfien Uber die Zeit gemittelt werden. Dieser Ansatz wird als Reynolds-
Mittelung (Reynolds Averaged Navier-Stokes, RANS) bezeichnet und ist heute bei ingenieurs-
technischen Anwendungen die Standardmethode der Turbulenzimplementierung. Grundsétz-
liche Vorgangsweise bei dieser Methode ist die Berechnung der die Hauptstrémung charak-
terisierenden Mittelwerte unter Bericksichtigung des Einflusses der turbulenten Schwankun-
gen (Wilcox, 1994; Paschedag, 2004). Bei der Mittelung der Grundgleichungen treten Ter-
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me auf, die a priori unbekannt sind und deshalb modelliert werden missen (SchlieBungs-
problem der Turbulenzmodellierung). Hierfir werden die klassischen Turbulenzmodelle ver-
wendet. Nachdem diese Methode in der vorliegenden Arbeit intensiv angewendet wurde,
wird sie auch ausfuhrlicher dargestellt. Der generelle Ansatz der Reynolds-Mittelwertbildung,
die Modellierung der Turbulenzphdnomene im Rahmen von RANS, die Beschreibung der
Turbulenzverhdlinisse in Wandnéhe sowie der Rickschluss vom turbulenten Impulstransport
zum turbulenten Transport von Masse und Warme ist dem Kapitel 14.2 im Anhang zu ent-
nehmen.

Aufgrund der stetig steigenden Rechnerleistung, die fir numerische Strémungssimulatio-
nen zur Verfigung steht, entwickelt sich heute die CFD relativ stark in Richtung detaillierterer
Beschreibung turbulenter Strémungen. Ein vielversprechender Ansatz hierbei ist die Large-
Eddy-Simulation (LES). Bei diesem Konzept werden grofie Wirbelstrukturen auf dem verwen-
deten Gitter aufgelést und direkt simuliert, wahrend kleinskalige Wirbel modelliert werden.
Die Abgrenzung, welche Wirbel direkt simuliert (resolvable scale) und welche modelliert wer-
den (subgrid scale), wird durch die Vorgabe einer entsprechenden Filterfunktion getroffen. Im
Gegensatz zu RANS ist diese Filterung also rédumlich und nicht zeitlich zu verstehen. Wilcox
schatzt in seiner grundlegenden Arbeit zur Turbulenzbeschreibung (Wilcox, 1994), dass die
Anzahl erforderlicher Gitterstitzstellen fir eine hochwertige LES etwa eine GréBenordnung
unter jener fir eine DNS anzusetzen ist. Die Grundlagen sowie einige Anwendungen dieser
Methode sind sehr ausfGhrlich bei Lesieur et al. (Lesieur et al., 2005) dargestellt. Ein Ver-
gleich zwischen LES und RANS bei der Simulation chemischer Reaktionen ist beispielsweise
bei Novozhilov (Novozhilov, 2001) dargestellt. Eine Anwendung von LES auf turbulente
thermische Freistrahlen ist Ma et al. (Ma et al., 2007) zu entnehmen, wéhrend Jahnke et al.
(Jahnke et al., 2004) die Mischeigenschaften eines Freistrahles im Coflow untersucht. Thi-
baut et al. (Thibaut et al., 1998) zeigt eine Anwendung in der Verbrennungstechnik und Ib-
sen et al (Ibsen et al., 2004) prasentiert LES im Zusammenhang mit diskreten Partikeln. Noch
vor der DNS finden im Bereich der Turbulenzbeschreibung mittels Large Eddy Simulation
heute die meisten wissenschaftlichen Arbeiten statt.

Eine Abwédgung des rechentechnischen Aufwandes sowie des Konvergenzverhaltens ge-
gen die zu erzielende Genauigkeit, speziell im Zusammenspiel mit Modellansétzen fir che-
mische Reaktion, Wérmestrahlung oder heterogene Verbrennung, favorisiert sehr klar die
Verwendung von RANS-Modellen fir die Beschreibung der Turbulenz in den durchzufihren-
den komplexen Gesamisimulationen des Verbrennungsapparats. Heute sind zahlreiche For-
men dieser klassischen Modelle verfigbar und fir die vorliegende Arbeit war die qualifiziere
Auswahl des geeignetsten Modells von grundlegender Bedeutung. Folgende Turbulenzmo-
delle sind fUr diese Arbeit von Relevanz und wurden in einer genaueren Untersuchung evalu-
iert:

e Spalart-Allmaras

e Standard-k-¢

e RNG-k-¢

e Realizable k-¢

e Standard-k-®

e SST-k-o

e Reynolds-Stress-Modell
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Die Ergebnisse der genannten Evaluierung sowie die Auswahl des geeignetsten Turbu-
lenzmodells fur die Gesamtsimulation des Verbrennungsapparates sind in den Kapiteln 7.1
und 14.4 ausgefihrt.

6.5 Modellierung von Mehrphasenstréomungen

Bei der Modellierung von Feststoffverbrennungsprozessen ist prinzipiell davon auszugehen,
dass eine zumindest zweiphasige Strémung vorliegt. Einerseits kénnen Partikel festen Brenn-
stoffs durch die Gasstrémung aufgewirbelt und transportiert werden, andererseits kann auch
durch die Verbrennung selbst partikulérer Staub entstehen. Es ist also das fluiddynamische
Regime einer partikelbeladenen Gasphasenstrémung zu betrachten (FLUENT, 2005). Dabei
ist die Gasphase als kontinuierliche und die partikulére Phase als disperse Phase aufzufassen
(Paschedag, 2004; FLUENT, 2005). Fir die Simulation solcher disperser Systeme werden
heute im Wesentlichen zwei verschiedene Methoden eingesetzt: das Euler-Lagrange-
Verfahren sowie das Euler-Euler-Verfahren.

Beim Euler-Lagrange-Verfahren wird nur die kontinuierliche Phase durch Kontinuitétsglei-
chung und Impulsbilanz beschrieben, fir die Dispersphase werden lediglich Partikelbahnen
einer gréBeren Anzahl von Partikeln durch das Strémungsfeld der Fluidphase ermittelt
(Paschedag, 2004; FLUENT, 2005). Dabei kann der Einfluss der einzelnen Phasen aufein-
ander (Phaseninteraktion) durch Wechselwirkungsterme modelliert werden. Fir partikelbela-
dene Gasstromungen, bei denen die disperse Phase maximal 10 % des Gesamtvolumens
einnimmt, wird der Euler-Lagrange-Ansatz empfohlen (FLUENT, 2005). Beim Euler-Euler-
Verfahren werden dagegen beide Phasen als kontinuierlich und sich gegenseitig durchdrin-
gend aufgefasst. Fir beide Phasen werden Konfinuitétsgleichung und Impulsbilanz aufge-
stellt, die aufgrund der Einfihrung eines Volumenanteils fir jede der beteiligten Phasen ge-
ringfigig adaptiert werden missen (Paschedag, 2004; FLUENT, 2005). Das Verfahren ist
mathematisch und rechentechnisch autwéndiger, vermag aber deutlich héhere Disperspha-
senanteile (oft bis zur dichtest moglichen Packung) als das Euler-Lagrange-Verfahren zu be-
waltigen (Paschedag, 2004).

Der experimentelle Betrieb der Verbrennungs-Versuchsanlage zeigte durch visuelle Begut-
achtung der Verbrennungsvorgénge im Inneren der Brennkammer sehr deutlich, dass der
Phasenanteil der Dispersphase Staub weit unterhalb der Grenze von 10 % zu erwarten ist.
Aus diesem Grund kann postuliert werden, dass fir eine gute und effiziente Beschreibung
der Mehrphasenstrémung in dieser Arbeit das Euler-Lagrange-Verfahren (oft auch Lagrangi-
an Tracking oder Particle Tracking) heranzuziehen ist. Eine deutliche Vereinfachung in der
Modellierung fir die vorliegende Arbeit wurde dadurch erzielt, dass der Staub einerseits als
inert angenommen wurde (keine Verbrennung und kein Stoffaustausch) und andererseits
keine Phaseninteraktion (kein Einfluss auf Impuls- und Energiebilanz) beriicksichtigt wurde.
Die Lésungsprozedur wird dadurch dahingehend vereinfacht, dass zunéchst das einphasige
Gasstromungsfeld gelést wird und im Anschluss die Partikelbahnen der partikuléren Phase
berechnet werden kénnen (post-calulation, post-processing), da ja kein Einfluss der Partikel-
stromung auf die Gasstrémung zu bericksichtigen ist. Eine signifikante Reduktion des erfor-
derlichen Rechenaufwandes bei gleichzeitiger Erhéhung der Stabilitét des Lésungsvorganges
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sind die Folgen dieser Vereinfachung. Auf der anderen Seite sind aufgrund dieser Vereinfa-
chung die Oxidation brennbarer Staubpartikel sowie deren Ausbrand und die Bildung von
Russ nicht erfassbar. Dennoch sind grundlegende Aussagen zum Verhalten des Staubes im
Ofen méglich: Verweilzeiten und Verweilzeitverteilungen, Verteilung des Staubes in der
Brennkammer, Akkumulation und Anbackungen an Brennkammerwdnden, Strémungstotzo-
nen und strémungsinduzierte Staubablagerungen in der Brennkammer. Dartber hinaus ist in
gewissem Umfang auch die Partikeltemperatur sowie deren Verlauf wéhrend des Transports
durch die Brennkammer abschéatzbar, wenn davon ausgegangen wird, dass die Reaktions-
warme aufgrund des geringen Volumens und der grofien spezifischen Oberflache des Staubs
gegeniber dem Warmetransport zwischen Fluid und Partikel vernachlassigbar ist. Damit ist
die Tendenz zum Aufschmelzen der Staubpartikel und zur Verschlackung der Brennkammer
quantifizierbar.

Ein Spezialtall des Lagrangian-Tracking wird in der vorliegenden Arbeit zur weiterfGhren-
den Analyse des Stromungsfelds angewandt. Durch die Anwendung des Euler-Lagrange-
Verfahrens auf masselose Partikel, die der Fluidstrémung perfekt folgen, kénnen die mittlere
Verweilzeit und die Verweilzeitverteilung fir die Gasstrémung ermittelt werden (bei Verwen-
dung einer statistisch ausreichenden Anzahl von verfolgten Partikeln). Diese Daten liefern
wertvolle Aussagen zur strémungsdynamischen Qualitdt des Verbrennungsapparates, zur
Abschatzung des Vorkommens von Strémungstotzonen, Strémungskurzschlissen und Rick-
strombereichen. Die Verweilzeit des Gases liefert weiters Hinweise auf den méglichen
Ausbrand brennbarer Gase (die 3 Ts der Verbrennungstechnik: time, temperature, turbulen-
ce).

WeiterfGhrende Informationen Uber die genannten Verfahren zur Beschreibung von Mehr-
phasenstrémungen sind der einschldgigen Literatur zu entnehmen. Paschedag (Paschedag,
2004) liefert einen grundlegenden Einstieg in die Materie mit zusétzlicher Beriicksichtigung
des Konzepts der Populationsbilanzen. Sommerfeld sowie Crowe et al. (Sommerfeld, 1996;
Crowe et al., 1998) beschéftigen sich sehr intensiv mit der Entwicklung und Anwendung des
Euler-Lagrange-Verfahrens, wéhrend bei Hill sowie bei van Wachem et al. (Hill, 1998; van
Wachem et al., 2001) sehr ausfihrlich das Euler-Euler-Verfahren dargestellt und die ver-
schiedenen Implementierungen verglichen werden.

Die Erweiterung der bereits implementierten Mehrphasenmodellierung hinsichtlich eines
Verbrennungsmodells fir die partikulére Staubfraktion wirde einen signifikanten Wissensge-
winn bedeuten und steht deshalb auf der Liste zukinftiger Arbeiten sehr weit oben. Hierzu
kénnten prinzipiell dieselben Strukturen und Modellansétze verwendet werden, wie sie bereits
for die Verbrennung des festen Brennstoffs in den immobilen Volumina des Ballens und des
Rostbetts entwickelt wurden (siehe Kapitel 6.7.2). Es ist allerdings davon auszugehen, dass
for die Anwendung dieses Modellkomplexes auf den Ausbrand der Staubfraktion eine direk-
tere Kopplung zwischen der Lésungsprozedur der fluiden und der festen Phase gefunden
werden muss. Im Idealfall misste also das Feststoffverbrennungsmodell direkt im kommer-
ziellen CFD-Solver implementiert und gelést werden (im Gegensatz zur Implementierung in
einem externen Solver, sequentieller Problemlésung und anschlieBenden Datenaustauschs).
Zwei gute Beispiele fur die Applikation von Feststoffverbrennungsmodellen in partikelbelade-
nen Gasstromungen und die Implementierung dieser Modelle in géngige CFD-Codes liefern
die Arbeiten von Syred et al. sowie von Lu et al. (Syred et al., 2007; Lu et al., 2008). Lu et
al. beispielsweise wenden in ihrer Arbeit ein sehr dhnliches Verbrennungsmodell auf die Par-
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tikelverbrennung an, wie es auch in der vorliegenden Arbeit entwickelt und implementiert
wurde. Sie erzielen mit den entwickelten Modellen sehr gute Ubereinstimmung mit den Er-
gebnissen eigener experimenteller Untersuchungen (Lu et al., 2008). Syred et al. zeigen in
ihrer Arbeit, dass die im kommerziellen CFD-Solver FLUENT®  bereits implementierten Mo-
delle fur die heterogene Verbrennung fir viele Anwendungsfélle nur unzureichende Ergebnis-
se liefern kénnen (Syred et al., 2007). Im Anschluss zeigen die Autoren, wie verbesserte Mo-
dellansétze mit dem kommerziellen Solver kombiniert werden kénnen, um die Vorhersage-
qualitét zu verbessern, rdumen aber gleichzeitig ein, dass auf diesem Gebiet noch erhebli-
cher Forschungsbedarf besteht.

Weitere interessante und erwdhnenswerte Forschungsbemihungen wurden in den Arbei-
ten von Keer et al. (Keer et al., 2003; Kaer et al., 2004) dokumentiert. Die Autoren erweitern
den CFD-Solver FLUENT® um einen Modellkomplex, der das Verhalten von Flugasche und
Staub in strohgefeuerten Rostverbrennungssystemen in sehr guter Qualitét beschreiben kann.
Damit kann die Ablagerung von Asche durch Impaktierung sowie Aufschmelzung an den
Brennkammerwdnden, sowie die Tendenz zur Verschlackung sehr gut abgebildet werden. In
ihren Arbeiten vernachléssigen die Autoren zwar die Verbrennungsvorgénge in der partikula-
ren Phase, die Qualitét der Ergebnisse bleibt davon aber offensichtlich unbeeinflusst. In wei-
terer Folge muUsste der Transport der Staubfraktion durch die Gasstrémung untersucht wer-
den, wobei speziell die nichtsphérische Struktur des Staubes zu beriGcksichtigen ist. Yin et al.,
ebenfalls in der Forschergruppe um Seren Keer, entwickelten beispielsweise ein Modell zur
Beschreibung zylindrischer Staubpartikel innerhalb einer mit Weizenstroh befeuerten Verbren-
nungsanlage (Yin et al., 2003; Yin et al., 2004) und erzielen damit gute Ergebnisse. Die
Anwendung solcher Modelle fir die vorliegende Simulationsarbeit wirde ebenfalls einen
deutlichen Wissenszuwachs liefern.

6.6 Strahlungsmodellierung

Da der Strahlungswérmeaustausch nach dem Stefan-Boltzmann-Gesetz mit der vierten Po-
tenz der Temperatur zunimmt, ist die Bericksichtigung dieses Warmetransportmechanismus
in Verbrennungsapparaten unumgdnglich (Keramida et al., 2000). Die Strahlungsmodellie-
rung ist dabei ein relativ komplexes Thema, das sehr gut in der Literatur dargestellt ist
(Mishra et al., 1998; Viskanta, 2008). Die im eingesetzten CFD-Solver verfigbare Modellie-
rung ist fUr die betrachtete Problemstellung sehr gut geeignet (Knaus et al., 1997; FLUENT,
2005), weshalb hier kein zusdtzlicher Modellieraufwand erforderlich ist. Aus diesem Grund
wird an dieser Stelle nur ein kurzer Einblick in die verwendete Modellierung gegeben.

Zur Modellierung des Strahlungswérmeaustausches wird zundchst die Erhaltungsglei-
chung der Gesamtstrahldichte unter Bericksichtigung eines am Strahlungsaustausch teil-
nehmenden Mediums angesetzt. Die Gesamtstrahldichte eines Strahlers gibt an, welche
Strahlungsleistung der Kérper auf allen Frequenzen in eine gegebene Richtung pro Flachen-
einheit und pro Raumwinkeleinheit aussendet. Die hierbei getroffene Vereinfachung, dass die
Strahlungsintensitdt keine spektrale Abhéngigkeit aufweist, erméglicht lediglich die Simulati-
on von grauer Strahlung, was im vorliegenden Fall keine wesentliche Einschrankung darstellt
(FLUENT, 2005). Soll nichtgraue Strahlung mitbericksichtigt werden, so ist Gberdies noch
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Uber den gesamten Frequenzbereich zu integrieren. Die Erhaltungsgleichung der Gesamt-
strahldichte ist damit die Grundgleichung des Strahlungswérmeaustausches und ist in Glei-
chung 6.11 dargestellt (FLUENT, 2005; Bordbar et al., 2008).

di(rs) +(a+o)(r,s)=an’ a’ + 2 f/(rlsr)q)(s -5')dQ’ (6.11)

ds Y

Die Gleichung beschreibt den Transport der Gesamtstrahldichte entlang des Richtungs-
vektors s und bericksichtigt dabei die Absorption, Emission und Streuung durch ein am
Strahlungsaustausch teilnehmendes Medium. Im Vergleich zu konvektivem oder diffusivem
Transport ist der Transport von Strahlungsenergie nicht an ein Medium gebunden (elekiro-
magnetische Strahlung), kann aber sehr wohl mit Materie interagieren. Fir die Anwendung
in der Finiten-Volumen-Methode bedeutet dies, dass eine Rechenzelle nicht nur mit ihren
direkten Nachbarzellen, sondern mit allen sichtbaren Zellen der Doméne interagiert (Klason
et al., 2008). Aus diesem Grund ist eine analytische Lésung des Strahlungswérmetransports
for technische Anwendungen im Augenblick nicht zweckméBig durchfihrbar (Knaus et al.,
1997; Mishra et al., 1998; Viskanta, 2008). Aus diesem Grund sind eine Reihe von Model-
lierungsansdtzen mit entsprechenden vereinfachenden Annahmen entwickelt worden, von
denen viele Eingang in kommerzielle CFD-Solver gefunden haben. Einen Uberblick ber
diese Ansdtze liefert die einschlégige Literatur (Knaus et al., 1997; Mishra et al., 1998;
Bordbar et al., 2008; Viskanta, 2008).

Die aktuelle Version des in dieser Arbeit verwendeten CFD-Solvers FLUENT bietet eine
Reihe von Standardmodellen zur Verwendung an, die jeweils fir spezielle Anwendungen
geeignet sind: das DTRM-Modell (Sazhin et al., 1996a; Keramida et al., 2000; Wen et al.,
2000; Xue et al., 2001; Stephenson, 2003), das P1-Modell (Sazhin et al., 1996b), das Ros-
seland-Modell (FLUENT, 2005), das Surface-to-surface-Modell (FLUENT, 2005) sowie das
Discrete-Ordinates-Modell (Knaus et al., 1997; Mishra et al., 1998; FLUENT, 2005; Paul,
2008; Viskanta, 2008).

Aufgrund der Féhigkeit des Discrete-Ordinates-Modells (DO-Modell) zur verldsslichen Be-
schreibung spezieller Verhélinisse, die im vorliegenden Fall eines Biomasseverbrennungsap-
parates anzutreffen sind, wurde dieses Modell fir alles Simulationen in der vorliegenden
Arbeit verwendet. Diese Verhdlinisse umfassen die optische Dichte des Strahlungsproblems
(mit einer optischen Dichte der Gréflenordnung 1 berechnet nach FLUENT (FLUENT, 2005)
und Gunther (Ginther, 1984) ist das hier behandelte Problem als optisch dinn und damit
simulationstechnisch aufwéndiger anzusehen), die Anwesenheit von Gaskomponenten, die
intensiv.am Strahlungswérmeaustausch teilnehmen (CO, und H,O), die Streuungseffekte
durch eine partikulére Dispersphase, das Auftreten nichtgrauer Strahlung (obwohl in dieser
Arbeit nicht bericksichtig) sowie das Auftreten sehr lokaler Wérmestrahlungsquellen
(FLUENT, 2005). Die erfolgreiche Anwendung des DO-Modells auf Probleme in der
Verbrennungstechnik wird in der Literatur vielfach beschrieben (Knaus et al., 1997; Scharler
et al., 2000a; Huttunen et al., 2004; Sheng et al., 2004; Mueller et al., 2005; Hajek et al.,
2006; Bordbar et al., 2008; Heikkinen et al., 2008; Klason et al., 2008; Viskanta, 2008;
Yin et al., 2008). Zur schnellen Ermittlung erster Ergebnisse sowie fur die Initialisierung kom-
plexerer Simulationen wurde neben dem DO-Modell auch das einfachere DTRM-Modell
verwendet. Da in der vorliegenden Arbeit aber lediglich Ergebnisse des DO-Modells présen-
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tiert werden, sei das DTRM-Modell an dieser Stelle nicht weiter erléutert, sondern auf die
Literatur verwiesen.

Bei Anwendung des DO-Modells wird die Erhaltungsgleichung der Gesamtstrahldichte
(radiative transfer equation, RTE, siehe Gleichung 6.12) als Transportgleichung formuliert
(sieche Gleichung 6.12) und fir eine einstellbare endliche Zahl von Raumrichtungen (ange-
geben durch den Richtungsvektor s) geldst. Jede Raumrichtung s entspricht daher einer
Transportgleichung fir die Gesamtstrahldichte (Mishra et al., 1998; FLUENT, 2005;
Viskanta, 2008).

4z
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Durch die Formulierung der Gesamtstrahldichte als Transportgréfie ist die Beschreibung
des Strahlungsenergieaustausches mathematisch ident mit der Beschreibung des konvektiven
oder diffusiven Stoff- und Energieaustauschs, weshalb auch dieselben L&ésungsstrategien
verwendet werden kénnen. Ein umfangreicher Uberblick ber moderne Implementierungen
des DO-Modells sowie Strategien zur Lésung der Gleichungssysteme ist in einer Arbeit von
Balsara (Balsara, 2001) gegeben. Eine genaue Beschreibung des DO-Modells, speziell in
Hinblick auf die réumliche Modellierung, findet sich in FLUENT (FLUENT, 2005).

Neben den festen Oberfldchen des Verbrennungsapparates nimmt auch die Gasatmo-
sphére, und hier aufgrund ihrer Molekilstruktur speziell die beiden Komponenten CO, und
H,O, am Strahlungsenergieaustausch teil (Celik et al., 1996). Zur Bericksichtigung des Ab-
sorptions- und Emissionsverhaltens dieser Gaskomponenten, die speziell in der Simulation
von technischen Verbrennungsprozessen relevant sind, wird an dieser Stelle das Weighted-
Sum-of-Grey-Gases-Modell (WSGGM) verwendet. Dieses Modell stellt einen idealen Kom-
promiss aus Genauigkeit und rechentechnischem Aufwand dar (FLUENT, 2005). Vereinfa-
chend wird hier Absorptions- und Emissionskoeffizient fir das Gas gleichgesetzt und deren
Wert in Abhéngigkeit der Gehalte an Kohlendioxid und Wasserdampf berechnet. Fir Tem-
peraturbereiche, die fir Biomasseverbrennungen Gblich sind, ist das Modell gut geeignet
(FLUENT, 2005). Eine genaue Modellformulierung sowie die erforderlichen Modellparame-
ter fir das WSGGM sind der Literatur zu entnehmen (siehe Sazhin et al., 1996a; Kim et al.,
2000). Ein ausgewdhltes Beispiel fur die erfolgreiche Anwendung des Modells in der
Verbrennungssimulation findet sich bei Saario (Saario et al., 2005).

6.7 Verbrennungsmodellierung

Verbrennung (Oxidation) ist eine chemische Reaktion, deren Verlauf im Wesentlichen vom
Reaktionsgleichgewicht sowie von der Reaktionsgeschwindigkeit (Kinetik) bestimmt wird. In
technischen Verbrennungsapparaten ist die Kinetik von entscheidender Bedeutung, da hier
der Reaktion nur eine begrenzte Zeit fir ihren Ablauf zur Verfigung gestellt wird. Danach
verlasst das Gas den Verbrennungsapparat und wird im nachfolgenden Wéarmetauscher
abgekihlt, womit die Reaktion faktisch beendet wird. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist damit
direkt fir den Ausbrandgrad verantwortlich. Chemische Reaktionsgeschwindigkeiten sind wie
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folgt definiert (Stoff- oder Massenabnahme pro Zeiteinheit bezogen auf das Reaktionsvolu-
men):

=ty (6.13)
vV ot

oty oM (6.14)
vV ot

Um die Kinetik einer Reaktion zu modellieren, ist in der Reaktionstechnik eine Superposi-
tion aus einem konzentrationsabhdngigen Term (Potenzgesetz) und einem temperaturabhén-
gigen Term (Arrhenius-Gesetz) Ublich (siehe Gleichung 6.15).

I =f1(TGAS)Xf2(Cr‘) (6.15)

Wie die Reaktionskinetik einer beliebigen Reaktion in Abhdngigkeit von Temperatur und
Zusammensetzung mathematisch beschrieben werden kann, wurde bereits in Kapitel 5.2 bei
der Entwicklung des Dreizonenmodells fir die Globalbilanzierung ausgefthrt. Die mathema-
tischen Zusammenhénge sowie die erforderlichen Parameter zur Beschreibung des konkreten
Stoffsystems sind den Gleichungen 5.59 bis 5.63 zu entnehmen.

Diese Ausfihrungen gelten im Wesentlichen fir homogene chemische Reaktionen, in die-
sem Fall Gasphasenreaktionen, bei denen die Reaktanten ideal durchmischt vorliegen. Bei
der Verbrennung von Feststoffen liegt eine heterogene Verbrennung vor, bei der eine Reihe
zusdtzlicher Reaktionsschritte zu beriicksichtigen ist. Diese Schritte umfassen im Wesentlichen
den Stoffibergang der Reaktanten zwischen der festen und der gasférmigen Phase (Adsorp-
tion und Desorption). Auch diese Schritte sind sehr stark von der lokalen Durchmischung der
benachbarten Gasphase, also vom konvektiven und diffusiven Stofftransport abhéngig. Eine
schematische Darstellung des Verbrennungsmodells, welches fir die komplexe Gesamtsimu-
lation des Verbrennungsapparates verwendet wurde, ist in Abbildung 6-9 dargestellt. Die
Abbildung ist zur Erhdhung der Ubersichtlichkeit aschefrei dargestellt, da im entwickelten
Modell die Aschefraktion chemisch unveréndert bleibt und lediglich Temperaturverénderun-
gen erfdhrt. Ein dhnliches Grundkonzept der Modellierung heterogener Verbrennungsvor-
génge von Strohbiomasse wurde beispielsweise bei Zhou et al. (Zhou et al., 2005) vorge-
stellt.

Das Verbrennungsmodell beinhaltet 10 Leitkomponenten in der homogenen Gasphase,
von denen drei zur Beschreibung der brennbaren Gasbestandteile (CH,, CO, H,) und weite-
re drei zur Beschreibung der Stickstoffoxidemissionen aus dem Brennstoff-Stickstoff (NH;,
HCN, NO) verwendet werden. Die restlichen vier Komponenten sind Verbrennungsluftbe-
standteile (O,, N,) oder Verbrennungsprodukte (CO,, H,O). Die heterogenen Reaktions-
schritte (Trocknung oder Wasserverdampfung, Ausgasung oder Volatilisierung, Koksab-
brand) machen sich fir die homogene Gasphase dadurch bemerkbar, dass sie eine Quelle
(oder Senke) von Gaskomponenten und Energie darstellen, welche von einer Vielzahl von
Parametern der Gasphase und der festen Brennstoffphase abhédngen. Im Gleichklang damit
andert sich auch die Zusammensetzung und Beschaffenheit der festen Phase. Die weiteren
Reaktanten fir die homogenen Gasphasenreaktionen werden dem Verbrennungsapparat
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Uber die zonalen Eintritte von Verbrennungsluft und Rezirkulationsgas zugefihrt, am Austritt
verlgsst die Gasmischung nach erfolgter Reaktion den Apparat (und die CFD-Domane).

| Wasser
(Feuchte)

.Q A_“.i_ = ‘ SEETE = = > - %:
% Verdampfung ‘5 Volatilisierung ‘ Koksabbrand &
= 2 < 2 o o
W v
H,O CH,, CO, CO,,  CO, CO,, O, CH
o Hy, HoO, NHz,  NHy, HCN, co’'
2 | Eintritt HCN, NO, N, NO, N, o
N, [Verbrennungs, . 6w LG H, 2
|uf LT - aF :
HQO ot COY+ 022 N C02 2 AUSTFIH HQO
o H, + O, > H,0 Heifgas :gsN
2 C NH; + O, - NO + H,0 + H
N, | Eintritt 37T 2 2 2 NO
2 Rezirkulations- NH; + NO - N, + H,0 + H, O
1,0 gas HCN + O, > NO + CO + H, Homogene N
COQ HCN + NO s NQ + CO + H2 Gosphose 2

Abbildung 6-9: Schematische Darstellung des implementierten Verbrennungsmodells (Asche
im Brennstoff ist der Einfachheit halber nicht dargestellt)

Im folgenden Abschnitt werden zundchst die homogenen Gasphasenreaktionen beschrie-
ben, welche im kommerziellen CFD-Solver bereits in ausreichendem Mafle zur Verfigung
gestellt werden. Der Aspekt der Durchmischung der Reaktionspartner ist aber selbst bei ho-
mogener Gasphasenreaktion von grofler Bedeutung, da bei schnellen Reaktionen dies der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt sein kann. Es ist also die Vermischung von Gaskompo-
nenten durch konvektiven Transport, molekulare Diffusion und turbulente Diffusion gemein-
sam mit der reinen chemischen Reaktionsrate zu bericksichtigen. Das entstehende Modell-
system ist relativ komplex und die Lésung (des meist sehr steifen Gleichungssystems) ist nicht
trivial. Die Literatur und der kommerzielle CFD-Solver stellen fir diese Kopplung von Turbu-
lenz und Kinetik aber eine Vielzahl von Modellen und die zugehérigen Informationen bereit.

Im Anschluss an die Behandlung der homogenen Gasphasenreaktionen wird ein Algo-
rithmus fur die Behandlung der heterogenen Reaktionsschritte entwickelt, welcher Aspekte
abbildet, die im kommerziellen CFD-Solver noch nicht verfigbar sind. Basierend auf einer
umfangreichen Literaturstudie wurde im Rahmen der vorliegenden Arbeit ein entsprechendes
Modell entwickelt und in einer weitverbreiteten Simulationsumgebung implementiert, wo nun
durch Einsatz géngiger Lésungsalgorithmen ein zuvor definiertes Problem-Setup gelést wer-
den kann. Dieses externe Modell zur Abbildung der heterogenen Verbrennung tauscht exten-
siv Daten mit dem kommerziellen CFD-Solver aus, und ergibt in Summe einen Simulations-
apparat zur addquaten Gesamtbeschreibung des Verbrennungsapparates.

Eine hervorragende Einfihrung in die mathematische Beschreibung und Simulation der
Verbrennungstechnik sowohl bei gasférmigen als auch festen Brennstoffen liefert Keating in
seiner Arbeit (Keating, 2007). Eine kurze EinfGhrung in die Erfassung von Verbrennungspro-
zessen mit CFD-Methoden wird auch bei Westbrook et al. (Westbrook et al., 2004) gege-
ben. Die verschiedenen Ansétze zur Beschreibung turbulenter Verbrennungsprozesse mittels
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CFD, die heute Stand des Wissens sind, werden beispielsweise bei Peters (Peters, 2004) erér-
tert. Bei Jéger et al. (Jager et al., 2007) findet sich eine hervorragende EinfGhrung in die
Theorie und Modellierung reaktiver turbulenter Stromungen. Die Entwicklung von Modellen
zur Beschreibung der Verbrennung und der Entstehung von Luftschadstoffen (NO,, Russ,
flichtige Kohlenwasserstoffe) fur fossile Kohlen sowie fir verschiedene Biomassen wird in
einem Uberblicksbeitrag von Williams et al. (Williams et al., 2001) erlgutert.

6.7.1 Beschreibung der homogenen Gasphasenreaktionen

Die Theorie homogener Gasphasenreaktionen ist seit langem gut bekannt und in der Lite-
ratur vielfach ausfihrlich dokumentiert (Glassman, 1996; Baerns et al., 1999; Veynante et
al., 2002; Hanel, 2004; Emig et al., 2005; Glassman, 2008). Selbst komplexe Reaktions-
mechanismen mathematisch hochwertig zu modellieren ist damit heute Stand der Technik.
Die Schwierigkeiten bei der Beschreibung chemischer Reaktionen und chemischer Reaktions-
kinetik liegen in der Charakterisierung der beteiligten Komponenten (Spezies).

Oxidationsreaktionen von Kohlenwasserstoffen, wie sie in letzter Instanz auch die
Verbrennung von Biomasse darstellen, sind héufig durch sehr komplexe Reaktionsmecha-
nismen mit einer grolen Zahl beteiligter Spezies. Oftmals verléuft die Oxidation in mehreren
Stufen unter Bildung einer Reihe von Zwischenprodukten; radikalische Molekile sind meis-
tens zu bericksichtigen. Die Struktur vieler dieser Oxidationsreaktionsmechanismen ist heute
ebenfalls relativ gut erforscht, doch die grole Anzahl an Reaktionen und Reaktionspartnern
ist problematisch. Fur viele Reaktionen kann durchaus angenommen werden, dass sie irre-
versibel ablaufen und sich kein Reaktionsgleichgewicht einstellt. Dies gilt aber nicht immer,
sodass experimentell (oder mittels ab-initio-Methoden auch rechnerisch) Gleichgewichtspa-
rameter zur Beschreibung des Stoffsystems ermittelt werden missen. Noch schwieriger gestal-
tet sich die Situation, wenn die Reaktionskinetik quantitativ erfasst werden muss. Hier sind fur
alle Reaktionen und alle Reaktionspartner die beschreibenden Parameter (Arrheniusparame-
ter, Potenzen im Potenzgesetz = Reaktionsordnung) zu bestimmen, wobei die hohe Paralleli-
tét durch ablaufende Konkurrenzreaktionen sowie die oft sehr hohe Reaktionsgeschwindig-
keit die messtechnische Erfassung solcher Systeme signifikant erschwert. Daraus folgt, dass
die Datenlage hinsichtlich der Reaktionskinetik fir viele Félle in der wissenschaftlich zugéng-
lichen Literatur relativ dinn ist; oft ist ihre Giltigkeit nur innerhalb gewisser Grenzen von
Betriebsparametern garantiert.

Aufgrund der Aufgabenstellung fir die vorliegende Arbeit wurde zur Beschreibung der
Verbrennungsvorgdnge im Apparat ein Modell gewéhlt, welches auf der Definition und der
Bilanzierung (Stofftransport) von Gaskomponenten beruht. Da bei Durchfihrung numerischer
Strémungssimulation jede zusatzliche Gaskomponente eine zusatzlich zu 16sende Bilanzglei-
chung verursacht (siehe Kapitel 6.3.2), sind bei einem Stoffsystem mit N Komponenten als
neben der Kontinuitdtsgleichung noch N-1 Speziesbilanzen zu lésen (die Uberschusskompo-
nente ergibt sich aus der Gesamtbilanz). Um die numerische Stabilitét des Gesamtmecha-
nismus und das Konvergenzverhalten des numerischen Modells zu verbessern, sollte also der
Gasphasenreaktionsmechanismus so einfach wie méglich gehalten werden (Zhou et al.,
2005). Aus diesem Grund und aufgrund der Datenlage hinsichtlich der Reaktionskinetik
muss sich der Entwickler bei der Modellierung der chemischen Vorgdnge im Rahmen einer
CFD-Simulation auf eine beschrdnkte Anzahl von Leitkomponenten und &quivalent auf eine
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beschréinkte Anzahl von charakteristischen Summenreaktionsgleichungen festlegen. Diese
erste Tatigkeit im Rahmen der Modellierung des chemischen Systems beeinflusst die spatere
Aussagekréftigkeit der erzielten Ergebnisse mafigeblich. Nachdem die vorliegende Arbeit
ingenieurwissenschaftlichen Hintergrund hat, wurde diese Auswahl unter dem Gesichtspunkt
getroffen, messtechnisch zugéngliche Parameter und Effekte am realen Verbrennungsapparat
bei den wesentlichen Betriebszusténden méglichst effizient abzubilden. Dabei handelt es sich
beispielsweise um die Rauchgaszusammensetzung am Austritt, Gas- und Oberflachentempe-
raturen an bestimmten Stellen, die beobachtete gestufte Verbrennung bei bestimmten Be-
triebsbedingungen und dergleichen.

Als Leitspezies fir brennbare Gasbestandteile wurden CO, H, sowie eine néher zu defi-
nierende Summenkomponente C,Hy festgelegt. Zur Beschreibung der Bildung von Stickstoff-
oxiden aus dem im Brennstoff enthaltenen Stickstoff wurden die Komponenten NH;, HCN
und NO implementiert (Details in Kapitel 6.7.2.4). SchlieBlich wurden noch die Luftbestand-
teile O, und N, sowie CO, und H,O als Verbrennungsprodukte in das System der Leitspezies
der homogenen Gasphase aufgenommen. Diese 10 Spezies sind Reaktionsteilnehmer an
einem System aus 7 chemischen Reaktionen der homogenen Gasphase, die ebenfalls so
ausgewdhlt wurden, dass sie das System méglichst effizient beschreiben kénnen und den-
noch in der Lage sind, alle wesentlichen Effekte der Biomasseverbrennung in ausreichendem
MaBe zu beschreiben. Auch hier ist zu postulieren, dass jede zusétzliche Reaktionsgleichung
das Gleichungssystem des Gesamt-CFD-Modells aufgrund der mathematischen Steifheit um
ein Vielfaches komplexer und damit schwieriger zu l&sen (Konvergenzverhalten) und weniger
|6sungsstabil macht. Bereits im Jahr 2000 haben Hill et al. in ihrer Arbeit beschrieben (Hill et
al., 2000), dass die Bericksichtigung der groen Anzahl der, fir Verbrennungsprozesse rele-
vanten, NO,-Reaktionen und Reaktionsmechanismen (die Autoren sprechen von mehreren
hundert Reaktionsgleichungen) in einem komplexen CFD-Gesamtmodell rechentechnisch
und mathematisch viel zu aufwéndig ist. Stattdessen wird empfohlen, wenige Reaktionsglei-
chungen mit Globalcharakter zu verwenden, die in der Lage sind, das reale Verhalten abzu-
bilden. Obwohl mathematisch und vor allem computertechnisch mittlerweile radikale Fort-
schritte gelungen sind, ist die Kombination mehrerer hundert Reaktionsgleichungen mit tur-
bulenter Strémung in einem komplexen Verbrennungsapparat auch heute noch nicht Stand
der Technik. Aus diesem Grund wurde der von Hill et al. (Hill et al., 2000) vorgeschlagene
Zugang auch in der vorliegenden Arbeit verfolgt. Die beriicksichtigten Reaktionsgleichungen
der homogenen Gasphase sind in Abbildung 6-9 dargestellt. Sehr éhnliche Gasspezies und
Gasphasenreaktionen wurden auch in den wissenschaftlichen Arbeiten von Torbern Klason
verwendet, der sehr erfolgreich die Verbrennung von Holzbiomasse in Rostfeuerungssyste-
men mit Mitteln der numerischen Strémungssimulation untersucht hat (Klason, 2006; Klason
et al., 2007).

Die Summenkomponente fir brennbare Kohlenwasserstoffe CHy setzt sich im Wesentli-
chen aus CH,, C,H, und C;Hg zusammen, die der Einfachheit halber zu einer Pseudokom-
ponente zusammengefasst wurden. Im Fachjargon der Verbrennungstechniker kann diese
Komponente auch als VOC (volatile organic carbon) oder flichtiger organischer Kohlenstoff
aufgefasst werden. In dieser Arbeit wird die Zusammensetzung der entstehenden gasférmi-
gen Komponenten wahrend des Volatilisierungsschrittes als konstant angenommen und da-
mit bleibt auch das Verhdaltnis von Kohlenstoff und Wasserstoff in der Summenkomponente
fixiert. Dieses Verhdltnis betréigt 1,8 zu 5,0 (auf molarer Basis), die vereinfachte Summen-
formel von C,Hy lautet also C, gHso. Das Molekulargewicht betrégt damit 26,66 g/mol, die
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molare Standardbildungsenthalpie A4H? betragt -365,613 kJ/mol und die Reaktionsenthalpie
der Oxidation mit O, zu CO und H,O 4H, betragt -16.426,0 ki/kg. Wie diese Daten genau
ermittelt wurden, wird in Kapitel 6.7.2.2 bei der Beschreibung des heterogenen Reaktions-
schrittes der Volatilisierung hergeleitet.

Tabelle 6-2:  Bericksichtigte chemische Reaktionen und Modellierung der Reaktionskine-
tik for die homogene Gasphase (Verbrennungsreaktionen)

Reaktionsgleichung Reaktionsgeschwindigkeitsansatz Quelle
CH, +2150,
1.  —18C0+25H,0 r, ,=10729-10" exp(— 15'312j.cgf;686 cyate AUS dieser
v GAS Y Arbeﬁ
AH, =-437,91kJ/mol

CO+050, - CO
2 2 Feo, = 2239-10% exp| - 20.446 Ceq - €L 05 FLUENT,
AH, =-282,98 kdJ/mol ' s 2 20 5005
H,+050, - H,0
N h s =987 -10° exp - 3728 . o, FLUENT,
AH, =-241,83 kJ/mol ’ s 2005

Tabelle 6-3:  Zusétzlich beriicksichtigte chemische Reaktionen und Modellierung der Re-
aktionskinetik fir die homogene Gasphase (Modell zur Bildung von Stick-

stoffoxid)
Reaktionsgleichung Reaktionsgeschwindigkeitsansatz Quelle
NH, +O,
4: —NO+H,0+0,5H, g 4 =121 1o exp(— 8.000] . Cgf 'CE{; " Cng Tas gggﬁ ool
AH, = -225,52 kJ/mol GhS
NH, +NO ,
5. —N,+H,0+05H, r,. .=873-10"exp 2067 o “Cus * Tons Brink et al.,
' GAS 2001
AH, = -578,99 kJ/mol
HCN +0, |
6 —>NO+CO+05H, r s =10-10" exp ~11.238 Co, -Cuon Hill et al.,
' Tens 2000
AH, =-275,31kJ/mol
HCN+NO .
7: =N, +CO+05H, ., =30-10"exp _10.063 “Cpo * Cron Hill et al.,
’ oas 2000

AH, =-503,50 kdJ/mol

Die Reaktionsgleichungen, welche fir die Modellierung der homogenen Gasphasenreak-
tionen im Rahmen der in dieser Arbeit durchgefihrten CFD-Simulationen bericksichtigt wur-
den, sind in Tabelle 6-2 zusammengefasst. Diese Tabelle enthélt jene drei Reaktionen, die
stellvertretend fir alle Verbrennungsreaktionen abgebildet wurden. Die Oxidation von Was-
serstoff und Kohlenmonoxid wird einstufig modelliert, die Oxidation der Kohlenwasserstoff
erfolgt zweistutig mit Kohlenmonoxid als intermedigrem Reaktionsprodukt (z. B. auch bei
Adanez et al., 2003 oder Williams et al., 2001). Vier weitere Gasphasenreaktionen wurden
bertcksichtigt, die fir das Modell der Beschreibung der Stickstoffoxid-Bildung aus dem im
Brennstoff vorhandenen Stickstoff bendtigt werden. Diese Reaktionsgleichungen sind in
Tabelle 6-3 gegeben. Die Beschreibung des Stickstoffoxid-Modells selbst ist Kapitel 6.7.2.4
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zu entnehmen. Beide Tabellen enthalten neben der Summenreaktionsgleichung und der
Reaktionsstéchiometrie auch den verwendeten Ansatz zur Beschreibung der Reaktionskinetik.
Hier ist die Superposition aus dem temperaturabhéngigen Exponentialterm nach Arrhenius
und dem Potenzgesetz fir den Einfluss der Reaktantkonzentrationen zu bericksichtigen. Zwei
der Reaktionsgleichungen aus dem Stickstoffoxid-Modell (jene fir NH;) bericksichtigen ei-
nen zusatzlichen Potenzterm fir die Reaktionstemperatur. Weiters sind auch noch die Reakti-
onsenthalpien angegeben, welche jeweils aus den Standardbildungsenthalpien der Reakti-
onsteilnehmer (Lide, 2004) ermittelt wurden. Die Literaturquellen, aus welchen die Globalre-
aktionsmechanismen sowie die Anséize zur Reaktionsgeschwindigkeit bezogen wurden, sind
in den beiden Tabellen ebenfalls verzeichnet. Wie bereits in Kapitel 5.2 erléutert, wurden fur
die Entwicklung des Dreizonen-Verbrennungsmodells im Rahmen der Globalbilanzierung
ebenfalls die drei Verbrennungsreaktionen in Tabelle 6-2 verwendet.

In den meisten Fallen sind fir die verwendeten Gaskomponenten mehrere globale Reak-
tionspfade und vor allem mehrere Parametersédtze fir die Kinetik publiziert, sodass auf Basis
der jeweiligen Gultigkeitsbereiche (Verbrennungstemperatur, Konzentrationsbereiche) und
der vorhandenen Betriebsparameter der Verbrennungsanlage eine Auswahl getroffen werden
musste. Die Oxidation von CO wird in dieser Arbeit als sehr wesentlich eingestuft, weshalb
dieser Schritt auch genauer untersucht wurde. Hierzu wurden die kinetischen Ansdtze mehre-
rer Literaturquellen (Fenimore et al., 1957; Howard et al., 1973; Leuckel et al., 1979;
Mueller et al., 1999; Shin et al., 2000; Costa et al., 2003; FLUENT, 2005) in einer Parame-
terstudie anhand des Rohrreaktor-Modells untersucht und der Einfluss wesentlicher Betriebs-
parameter auf den Reaktionsverlauf untersucht. Basierend auf den Ergebnissen dieser Unter-
suchungen wurde in dieser Arbeit der kinetische Ansatz des FLUENT-Handbuchs (FLUENT,
2005) verwendet. Die Parameter dort werden im Ubrigen gleich von mehreren unabhéngi-
gen Literaturstellen bestétigt. Saastamoinen et al. haben in einer Arbeit (Saastamoinen et al.,
2000) eine komplexere Formulierung fir die Umsatzkinetik der CO-Oxidation erarbeitet, die
nach ihrer Darstellung in einem breiteren Temperaturbereich die experimentellen Ergebnisse
abbilden kann. Im verwendeten CFD-Solver kann diese Formulierung aufgrund ihrer Struktur
aber nicht ohne weiteres Gbernommen werden. Da die Programmierung weiterer benutzer-
definierter Subroutinen vermieden werden sollte, blieb dieser Ansatz unbericksichtigt. Die
Oxidationskinetik der Summenkomponente C,H, wurde aus den Kinetiken der drei leichten
Kohlenwasserstoffe, aus denen die Pseudokomponente im Wesentlichen besteht, abge-
schétzt. Hierzu wurden die drei parallelen Oxidationsreaktionen fir die angenommene Zu-
sammensetzung (siehe Kapitel 6.7.2.2) bei verschiedenen typischen Betriebsbedingungen
des Verbrennungsapparates angesetzt und die Abnahme der Gesamtmolzahl an Edukten
Uber der Reaktionszeit aufgezeichnet. Die Reaktionskinetiken fur die drei Einzelkomponenten
konnten der FLUENT-internen Datenbank (FLUENT, 2005) entnommen werden. Diese Ab-
nahme wurde anschlieBend mit einer neuen Oxidationskinetik (Arrhenius und Potenzgesetz)
approximiert.

Auch fur die Oxidationsreaktion von NHj; wurden mehrere Literaturstellen analysiert
(Fenimore et al., 1961; Mitchell et al., 1982; Brink et al., 2001) und schlieBlich die Daten
von Brink, Kilpinen und Hupa (Brink et al., 2001) implementiert. Der dortige Mechanismus
stellt eine, fir Verbrennungsprozesse nachgewiesenermafien zuldssige, Vereinfachung des
deutlich komplexeren Mechanismus von Kilpinen et al. (Kilpinen et al., 1999; Coda Zabetta
et al., 2001) dar. Die Kinetiken der HCN-Reaktionen aus der Uberblicksarbeit von Hill (Hill
et al., 2000) entstammen dem relativ bekannten DeSoete-Mechanismus. Dieser Mechanis-
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mus wurde von Norstrom et al. (Norstrom et al., 2000) relativ ausgiebig gemeinsam mit
anderen Mechanismen untersucht und hinsichtlich seiner Eignung bei der CFD-Simulation
zur Ermittlung der Stickstoffoxid-Entstehung bei der Biomasseverbrennung bewertet. Ein guter
Uberblick tber die genauen Reaktionsmechanismen der NO,-Vorléuferspezies NH; und
HCN wird in der sehr detaillierten Arbeit von Dagaut et al. (Dagaut et al., 2008) gegeben.
In realen Verbrennungsatmosphdren laufen erwartungsgeméf deutlich mehr Reaktionen mit
Stickstoffkomponenten ab als die hier bericksichtigten direkten Oxidations- und Reduktions-
reaktionen von NH; und HCN. Wie beispielsweise zwei Arbeiten des Forscherteams um
Franz Winter (Wargadalam et al., 2000; Loeffler et al., 2002) zu entnehmen ist, tragen spe-
ziell die in vielen Verbrennungssystemen relevanten Radikale und radikalischen Zwischen-
produkte der Kohlenwasserstoffoxidation intensiv zum reaktionstechnischen Umsatz (vorwie-
gend zur Oxidation) der NO,-Vorléufersubstanzen bei. Die verwendeten Reaktionsgeschwin-
digkeitsansétze wurden allesamt in technischen Verbrennungsatmosphéren ermittelt, berick-
sichtigen diese Nebenreaktionen also bereits in einem globalen Ansatz. Damit ist aber auch
klar, dass die verwendeten Parameter von der Gaszusammensetzung der Verbrennungsat-
mosphdre abhéngig und keineswegs als allgemeingiltig zu betrachten sind. In Summe sind
die Reaktionen der Stickstoff-Komponenten deutlich langsamer als die Ubrigen Verbren-
nungsreaktionen und eine genaue Modellierung der chemischen Umsetzung unter Berick-
sichtigung der chemischen Kinetik ist fir die Vorhersage der zu erwartenden NO,-Emissionen
unerlasslich (Hill et al., 2000).

Aus den Reaktionsraten kann direkt die Quelle/Senke fir die jeweilige Speziesbilanz in
Massen- oder Molform ausgedrickt werden. Aus der Reaktionsenthalpie kann Uber den mo-
laren Umsatz im Anschluss die Wérmeténung der Einzelreaktion ermittelt werden, welche als
Warmequelle/Senke in die Energiebilanz einflief3t.

Wie bereits eingangs erwdhnt, ist bei der detaillierten Betrachtung chemischer Reaktionen
in turbulenten Strémungen die Koppelung der Mischung der Reaktanten durch Konvektion
sowie laminare und turbulente Diffusion mit der chemischen Reaktionsrate selbst zu bertck-
sichtigen. Der konvektive Stofftransport wird gemeinsam mit dem Strémungsfeld ermittelt. Die
Bericksichtigung der laminaren Diffusion erfolgt unter Anwendung des Fick“schen Gesetzes
und der Angabe von Diffusionskoeffizienten (FLUENT, 2005). Hierfir kénnen entweder die
Diffusionskoeffizienten der einzelnen Komponenten in der komplexen Gasmischung verwen-
det werden, Gruppen bingrer Diffusionskoeffizienten oder Anséitze aus der kinetischen Gas-
theorie (FLUENT, 2005). Da die laminare Diffusion bei turbulenten Strémungen wie in der
vorliegenden Anwendung aber um mehrere GréBenordnungen kleiner ist als die turbulente
Diffusion, reicht an dieser Stelle die Verwendung eines konstanten Diffusionskoeffizienten fir
alle Gaskomponenten aus. Dieser Wert wird aus Literaturdaten fir unendlich verdinnte Mi-
schungen ermittelt (FLUENT, 2005).

Neben dem konvektiven Stofftransport ist also die turbulente Diffusion der Haupteinfluss-
faktor fur die Durchmischung der Reaktionsteilnehmer. Die Koppelung zwischen turbulenter
Mischung und Reaktionskinetik ist in den meisten Féllen relativ komplex und mathematisch
sowie rechentechnisch aufwdndig. Es gibt natirlich eine Reihe vereinfachter Ansétze, bei
denen jeweils einer dieser Faktoren als dominierend und damit geschwindigkeitsbestimmend
angenommen wird. Der jeweils andere physikalische Effekt wird vernachlassigt (beispielswei-
se die mischungsdominierten Modelle eddy-breakup-model und mixed-is-burned-model oder
das kinetikdominierte Modell laminar-finite-rate). Es sind eine ganze Reihe von Arbeiten pub-
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liziert, bei denen solche einfacheren (und mathematisch wesentlich weniger aufwéndigen)
Modelle erfolgreich eingesetzt werden konnten (z.B. Manickam et al., 1998; Wen et al.,
2000; Novozhilov, 2001; Xue et al., 2001).

Die Oxidationsreaktion von CO sowie speziell die bericksichtigten Reaktionen im Stick-
stoffoxid-Modell sind allerdings vergleichsweise langsam ablaufende Reaktionen, sodass
sowohl die turbulente Durchmischung auf kleinskaliger Ebene als auch die chemische Reak-
tionsrate gesamtgeschwindigkeitsbestimmend sind. Infolgedessen sind beide Effekte in einem
Modell zur Beschreibung der Verbrennung zu bericksichtigen, was in der vorliegenden Ar-
beit durch die Anwendung des Eddy-Dissipation-Concept-Modells (EDC) geschah. Dieses
Modell geht auf frihe Arbeiten von Hjertager und Magnussen (Magnussen et al., 1977;
Magnussen et al., 1979; Magnussen, 1981) zurick und wurde seither mehrfach erweitert
und verfeinert (Magnussen, 1989; Golovitchev et al., 2002; Magnussen, 2005). Das Modell
ist im verwendeten CFD-Solver fertig implementiert (species transport approach) und bedarf
keiner weiteren Parametrisierung. Da eine wechselweise Beeinflussung von Strémungs-
feld/Turbulenzfeld und Verbrennungsreaktion vorliegt, sind beide Submodelle gekoppelt und
zeitgleich zu l8sen. Der Einfluss des Turbulenzfeldes auf die chemische Reaktion ist gréfier als
der Einfluss in umgekehrter Richtung; auBBerdem ist die Berechnung komplexer chemischer
Reaktionen in der Simulationsdoméne mit dem EDC-Modell rechnerisch aufwéndig. Aus
diesem Grund bietet der verwendete CFD-Solver die Méglichkeit, nicht bei jedem lterations-
schritt zur Lasung des Geschwindigkeits- und Turbulenzfeldes auch die chemische Reaktion
und damit die Anderung der érilich aufgelésten Gaszusammensetzung zu ermitteln. For
komplexe Simulationen wurde etwa in dieser Arbeit nur bei jedem zehnten lterationsschritt
auch das homogene Verbrennungsmodell gelést. Dadurch kann bessere Konvergenz und
eine stabilere Lésung erreicht werden. Die Ergebnisse fir die homogenen Gasphasenreakti-
onen sind generell vielversprechend und werden im Kapitel 7.2 néher beleuchtet.

Das EDC-Modell baut inhaltlich auf der Kaskadierung der Turbulenz hinsichtlich der Wir-
belskalen und der turbulenten kinetischen Energie auf (siehe hierzu Kapitel 6.4). Die grofien
Wirbel in der turbulenten Strémung sind fir die Produktion turbulenter kinetischer Energie
verantwortlich und tauschen diese mechanische Energie untereinander (auch in Richtung
kleinerer Skalen) sowie in Richtung der Hauptstrémung aus (Magnussen et al., 1977;
Magnussen, 2005). Die Dissipation der turbulenten kinetischen Energie findet dagegen vor-
wiegend in den kleinsten Wirbelstrukturen aufgrund der molekular wirkenden Kréfte statt.
Magnussen (Magnussen et al., 1977) errechnet, dass etwa 75 % der Dissipation auf dieser
Ebene stattfinden. Die Bereiche der turbulenten Feinstruktur werden als lokal isolierte Regio-
nen aufgefasst, die nur einen kleinen Bruchteil des Volumens des gesamten Strémungsrau-
mes einnehmen (Magnussen et al., 1977).

Diese turbulente Feinstruktur bildet nun den Reaktionsraum fir die stattfindenden chemi-
schen Reaktionen, da im EDC-Modell postuliert wird, dass die (fir die chemische Reaktion
erforderliche) molekulare Mischung der Reaktanten ausschliellich und vollsténdig in den
feinskaligen Wirbeln vollzogen wird (Magnussen et al., 1977). Der Volumenanteil der Stré-
mungsdoméne, der von den kleinskaligen turbulenten Wirbeln ausgefillt wird, wird infolge-
dessen als ideal durchmischter, homogener Reaktor modelliert. Dass dieser Ansatz physika-
lisch vertretbar ist, leitet Magnussen in seiner Arbeit (Magnussen, 2005) gut nachvollziehbar
ab. Hier kénnen beliebig komplexe Reaktionen und deren chemische Kinetik angesetzt wer-
den (Magnussen, 1989). Neben der innigen Durchmischung der Reaktionspartner ist auch
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noch eine ausreichende Temperatur fir die chemische Reaktion ausschlaggebend, sodass
der Bruchteil des moglichen Reaktionsraumes ermittelt werden muss, der auch tatséchlich for
eine chemische Reaktion zur Verfigung steht (Magnussen et al., 1977). Unter Beriicksichti-
gung der lokalen Bedingungen in diesem feinskaligen Wirbelreaktor kann die chemische
Reaktion Uber das kinetische Modell sowie eine Bilanzierung von Masse, Stoff und Energie
erfasst werden (Magnussen, 2005). Alle Ebenen gréfBerskaliger Wirbel sind lediglich fir den
Stofftransport der Reaktanten in diesen Reaktionsraum zustéindig. Wenn nun das tatséchlich
zur Verfigung stehende Reaktionsvolumen sowie der Stofftransport in dieses Reaktionsvolu-
men mathematisch ermittelt werden kénnen, kann gemeinsam mit der chemischen Reakti-
onskinetik ein vollstandiges Modell entwickelt werden, welches die turbulente Durchmischung
mit der chemischen Reaktionsrate koppelt.

Unter der Voraussetzung anndhernd isotroper Turbulenz (Magnussen et al., 1977) leitet
Magnussen in seinem EDC-Modell einen Gleichungsapparat her, mit dem aus den Turbu-
lenzparametern der Strémung (ermittelt mit dem jeweiligen Turbulenzmodell) auf das Reakti-
onsvolumen und den Stofftransport geschlossen werden kann. Damit sind bereits aus der
Turbulenzsimulation alle Parameter zur Bericksichtigung der turbulenten Durchmischung der
Reaktionspartner bekannt und keine zusétzlichen Approximationen sind erforderlich. Aus
diesem Grund ist speziell fir eine hochqualitative Simulation von Verbrennungsvorgéngen
auch die prazise Erfassung der Turbulenzkenngréfien des strémenden Mediums von ent-
scheidender Bedeutung. Ungenaue Turbulenzmodellierung trégt bereits nicht unwesentliche
Fehlerquellen in die Verbrennungsrechnung hinein. Der komplexe Gleichungsapparat des
EDC-Modells ist in den Arbeiten von Magnussen selbst (Magnussen et al., 1977; Magnussen
et al., 1979; Magnussen, 1981; Magnussen, 1989; Magnussen, 2005) sowie in der Uber-
sichtsarbeit von Ertesvag et al. (Ertesvag et al., 2000) ausfihrlich dokumentiert. Diese Arbei-
ten beinhalten auBerdem bereits Anwendungen des Modells zur Beschreibung sehr schneller
chemischer Reaktionen (mischungsdominiert), sowie langsamer, kinetikdominierter Reaktio-
nen. Der Einfluss der Reaktionsgeschwindigkeit der reinen chemischen Reaktion auf Simula-
tionsergebnisse des EDC-Modells wird in begrenztem Umfang in einer Arbeit von Gran et al.
(Gran et al., 1997) beleuchtet. Kurze Gberblicksartige Einfihrungen zum Thema EDC-Modell
finden sich auch bei Schmidt et al. (Schmidt et al., 2003; Schmidt et al., 2004) sowie im
Handbuch des verwendeten CFD-Solvers (FLUENT, 2005). Letztgenannte Stelle liefert dar-
Uber hinaus noch Kriterien zur Auswahl von Modellen zur Beschreibung chemischer Reaktio-
nen.

Von der erfolgreichen Anwendung des EDC-Modells bei der Beschreibung von Verbren-
nungsprozessen wird in der Literatur vielfach berichtet. Die Verbrennung in einer Gasturbine
wird beispielsweise bei Gran et al. (Gran et al., 1994) beschrieben, wéhrend Micklow et al.
(Micklow et al., 2002) die Vorgénge im Dieselmotor mit speziellem Fokus auf die Russbil-
dung betrachten. Eine erfolgreiche Anwendung bei der CFD-Simulation von Gasbrennern
wird unter anderem auch bei Fleck et al. (Fleck et al., 2003) beschrieben. Vergleiche von
Simulationsergebnissen mit experimentellen Daten im Bereich der Kohlenwasserstoff-
Oxidation sowie der Stickstoffoxid-Reduzierung mittels Methan-Reburning liefern Magel et al.
in ihren Arbeiten (Magel et al., 1996a; Magel et al., 1996b; Magel et al., 1996c¢). Auch
Anwendungen des Modells bei der Simulation komplexerer, technisch interessanter Prozesse
sind dokumentiert: Verbrennung unter Anwesenheit turbulenter Freistrahlen bei Wen et al.
(Wen et al., 2000), Gasphasenreaktionen unter typischen Betriebsbedingungen der Verga-
sung bei Rehm et al. (Rehm et al., 2009), Beschreibung der Co-Verbrennung von Kohle und
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Stroh in einem grofen industriellen Kessel bei Keer et al. (Keer et al., 1998), Behandlung der
Gasphasenreaktionen im Rahmen der Biomasseverbrennung bei Scharler und Obernberger
(Scharler et al., 2000a; Scharler et al., 2000b; Obernberger, 2003). Die Anwendung bei
der Beschreibung homogener Flissigphasenreaktionen wurde in den Arbeiten von Hjertager
et al. (Hjertager et al., 2000; Hjertager et al., 2002) bewertet, wobei auch ein Vergleich zu
anderen Methoden (propability density function — pdf) durchgefihrt wurde. Eine zusammen-
fassende Beschreibung des EDC-Modells und seiner Erweiterungen gemeinsam mit einer
ganzen Reihe verschiedener Anwendungen wird schlieBlich in einer Arbeit von Golovitchev et
al. (Golovitchev et al., 2002) prasentiert.

6.7.2 Beschreibung der heterogenen Reaktionsschritte wéhrend
der Verbrennung fester Biomasse

Wenn qualifizierte Voraussagen Uber das Verhalten des festen Brennstoffes wéhrend der
Verbrennung gemacht werden sollen, bzw. auch zur Erhéhung der Detaillierung der fluiddy-
namischen Verhdlinisse, ist eine Modellierung des Feststoffes zumindest bis zu einem gewis-
sen Grad erforderlich. Dabei ist darauf Acht zu legen, dass eine De-tailtiefe gewdhlt wird,
die gerade ausreichend ist, um aufgrund der erzielbaren Ergebnisse die erwinschten Aussa-
gen ftreffen zu kédnnen und das Gesamtmodell dennoch Uberschaubar und robust bleibt.
Hierbei sind die Vereinfachungen, die eine stationdre Strémungssimulation bereits mit sich
bringen, zu bericksichtigen; dies macht sich insbesondere dadurch bemerkbar, dass sinn-
vollerweise ein homogener (und zeitlich unverdnderbarer) Brennstoff angenommen wird. Die
exzessive Modellierung von Details ist (heute noch) nicht sinnvoll, es muss darauf geachtet
werden, dass die Gesamtsimulation stabil bleibt und innerhalb einer verninftigen Zeitspanne
ein aussagekraftiges Ergebnis liefern kann.

Im vorliegenden Ansatz werden die heterogenen Verbrennungsschritte wie folgt unter-
schieden: Trocknung (Verdampfung/Verdunstung der Brennstoff-Feuchte), Ausgasung der
flichtigen Brennstoffkomponenten (Volatilisierung, Pyrolyse, Thermolyse), Ausbrand der resi-
duellen Feststoffkomponenten (Koksabbrand). Wesentlich bei diesem Ansatz ist dabei, dass
Trocknung/Volatilisierung und Koksabbrand als aufeinanderfolgende Reaktionsschritte auf-
gefasst werden. Im Zuge des Austreibens der flichtigen Komponenten wird der Koks also erst
nach und nach gebildet. In der Literatur sind auch Arbeiten bekannt (z. B. Vérhegyi et al.,
2011b), wo der Gesamtprozess aus parallel ablaufenden Reaktionen aufgefasst wird, also
gedanklich in der rohen Biomasse bereits ein Koksanteil vorhanden ist, der bei héheren
Temperaturen und unter Anwesenheit von Sauerstoff oxidiert werden kann. In der genannten
Arbeit wird aber gezeigt, dass die erzielbaren Ergebnisse mit beiden Modellansétzen zumin-
dest fir Weizenstroh nahezu vollstéindig gleich sind, die Vorgdnge Volatilisierung und Koks-
abbrand thermisch also weit genug separiert sind. Generell ist zu sagen, dass der Ansatz von
Folgereaktionen aufgrund der gréfieren physikalischen Nahe gegeniber jenem von Parallel-
reaktionen vorzuziehen ist.

Hinsichtlich der heterogenen Reaktionsschritte wurden verschiedene Formulierungen aus
der Literatur analysiert und verifiziert und ein Submodell fir die Behandlung des Festbrenn-
stoffes erstellt. Dieses Modell simuliert den Feststoff auf einem eigenen Rechengitter, welches
als solches geometrisch komplett unabhdngig vom Gitter des CFD-Solvers (Dual Grid ap-
proach) angesetzt wurde. Zwischen beiden Gittern findet sehr intensiver Datenaustausch statt
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um die Teilergebnisse des eines Solvers als Eingangsgréfen im anderen Solver verwenden zu
kénnen. Das heterogene Verbrennungsmodell ermittelt fir die Ubergeordnete Strémungssi-
mulation die ortsaufgeléste Freisetzung der verschiedenen Gaskomponenten (im Falle des
Saverstoffs ist eine Senke zur Erfassung des Sauerstoffverbrauches im Zuge der Koksverbren-
nung implementiert) sowie die Quellen bzw. Senken volumetrischer Warme zur Modellierung
der Warmeténung der Verbrennungsschritte (es wird zu zeigen sein, dass die reine Volatilisie-
rung ein endothermer Vorgang ist, bei dem Energie zugefihrt werden muss). Um diesen
Zweck zu erfillen, ist das Aufstellen und Lésen der Massenbilanz, verschiedener Speziesbi-
lanzen fir alle beteiligten Komponenten und Elemente sowie der Energiebilanz erforderlich.
Werden Gravitation, kinetische Energie und Anderungen im Druck vernachldssigt, so ist die
Lésung einer eigenen Impulsbilanz nicht notwendig (Thunman et al., 2003). Im Zusammen-
hang mit der Freisetzung von Gaskomponenten wird auch ein Modell zur Vorhersage der
Bildung von Stickstoffoxiden aus dem Brennstoff-Stickstoff (Hauptquelle von Stickstoffoxiden
for diese Arbeit) angewendet. Dieses Modell wurde ebenfalls aus der Literatur Gbernommen
und adaptiert. Es umfasst die heterogene Freisetzung sogenannter NO,-Precursor-Spezies
und die nachfolgende Weiterreaktion dieser Spezies in der homogenen Gasphase zu NO
sowie N,. Weiters wird Gber die Abschétzung der Oberflachentemperatur des Feststoffes der
Strahlungswérme-Austausch mit der Verbrennungskammer (Gasatmosphére und feste Ober-
flachen) abgebildet. SchlieBlich werden die fluiddynamischen Eigenschaften des Brennstoff-
volumens, sprich die wesentlichen Parameter zur Ermittlung des Druckverlustes bei Durch-
strdmung, ermittelt.

Weil die Implementierung dieses Submodells ,Festbrennstoff” eine Neuentwicklung dar-
stellt und damit ein erhhter Bedarf an Monitoring und Uberprisfung von Teilergebnissen
gegeben ist, wurde dieses Modell in einem sehr Ubersichtlichen externen Solver implemen-
tiert. AuBerdem sind die Méglichkeiten, die der kommerzielle CFD-Solver FLUENT® hinsicht-
lich der Behandlung von Festphasen bietet, relativ begrenzt und fir die Beschreibung kom-
plexer heterogener Verbrennungsschritte ist eine eigenstdndige Modellierung (user-defined
functions, user-defined subroutines) erforderlich. Andererseits ist fir diese duale Implementie-
rung die teilweise doppelte Modellierung und Lésung von Grundgleichungen wie Massenbi-
lanz und Energiebilanz erforderlich. Da diese Grundgleichungen dann aber speziell fur die
ieweilige Phase aufgestellt werden kénnen, ergibt sich eine etwas einfachere Beschreibung
mit geringerer Komplexitgt. Die Lésung der fluiddynamischen Doméne im kommerziellen
CFD-Solver und die Lésung der Vorgdnge in der festen Phase mit dem selbst programmier-
ten Solver erfolgen also getrennt voneinander in separaten Schritten. An den Schnittstellen
erfolgt jeweils nach Erreichen eines konvergenten Ergebnisses im jeweiligen Rechengitter ein
Datentransfer zwischen den beiden Modellimplementierungen (den beiden Rechengittern) zur
Aktualisierung der jeweiligen Randbedingungen und die Simulation der beiden Teildomdnen
wird neuerlich durchgefihrt. Dieser Datentransfer spiegelt im Wesentlichen den Massen- und
Energietransport zwischen den beiden Phasen wider (dariber hinaus auch noch die Be-
schreibung des fluiddynamischen Verhaltens des Feststoffes). Dieser Vorgang wird solange
wiederholt, bis die Lésung in sich konvergent ist, das heifit die beiden Teilmodelle konver-
gent sind und die Austausch-Matrix sich nicht mehr wesentlich éndert. Bevor die einzelnen
Schritte der heterogenen Verbrennungsmodellierung im Folgenden genauer beschrieben
werden, soll an dieser Stelle ein kurzer Querschnitt Gber relevante Literaturarbeiten gegeben
werden.
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Frihe Arbeiten zur pyrolytischen Zersetzung von Holz und holzartiger Biomasse kénnen
bei Roberts (Roberts, 1970) und Murty Kanury (Murty Kanury, 1972) gefunden werden. Die
Autoren beschreiben, wie auf Basis von TGA-Untersuchungen die Kinetik der Volatilisierung
ermittelt werden kann. Sie schlagen bereits den Arrhenius-Ansatz fir die Temperaturabhdn-
gigkeit und Reaktionen erster Ordnung hinsichtlich der Reaktantmasse vor. Anhand eigener
Untersuchungen oder Daten aus der Literatur werden Kinetikansétze erarbeitet. Auch Nunn
(Nunn et al., 1985a; Nunn et al., 1985b) modelliert mit diesem Ansatz die Volatilisierung
von Holz und Lignin aus Holz und untersucht dariber hinaus noch die Zusammensetzung
der Produkte (gasférmige Komponenten, Teer und Koks) sowie die Abhéngigkeit dieser Zu-
sammensetzung von der Pyrolysetemperatur. Arbeiten zur Aufklérung der molekularen Zu-
sammensetzung von Produkten der Holzpyrolyse finden sich beispielsweise in den Arbeiten
von Evans et al. (Evans et al., 1987a; Evans et al., 1987b), fir Mais und Stroh sind Analy-
senergebnisse bei Koé$ et al. (Kods et al., 1983) zu finden. Eine weitere grundlegende Ar-
beit zur Holzpyrolyse, in der bereits neben der Kinetik der Umsetzung auch der Wérmeiber-
gang bericksichtigt wird, findet sich bei Pyle et al. (Pyle et al., 1984). Die Autoren fihren
eigene experimentelle Untersuchungen durch und modellieren die pyrolytische Umsetzung
unter Bertcksichtigung verschiedener Prozessregime.

Der néchste Schritt nach der Betrachtung der Biomasse als Einkomponentensystem in der
Literatur ist die Modellierung der komplexen Biomasse als Mehrkomponentensystem. Sehr
gute Uberblicksarbeiten hinsichtlich verschiedener Pyrolyse-Mechanismen und Modellie-
rungsansdtze vorwiegend fir reine Zellulose, aber auch fir Mischungen aus Zellulose, Hemi-
zellulose und Lignin, sowie fir Holz oder biogene Abfallstoffe liefert die Forschergruppe um
Colomba Di Blasi (Di Blasi, 1993; Di Blasi, 1998). Die Autoren erwéhnen Schwierigkeiten in
der Festlegung der Reaktionsordnung der Pyrolyse zumindest fir einen Teil der konstituieren-
den Komponenten (nullter Ordnung, erster Ordnung, auch gebrochene Ordnungen wurden
verdffentlicht). Die verschiedenen Mechanismen werden komparativ untersucht und deren
Resultate dargestellt; ein quantitativer Vergleich mit experimentellen Ergebnissen wird nicht
gezogen. Eine weitere Gruppe von Forschern um Vdarhegyi beginnt in den spaten 1980er
Jahren mit strukturierten und technisch hervorragenden Arbeiten zur Kinetikaufklarung der
Pyrolyse verschiedener biogener Materialien. Zu Beginn (Vérhegyi et al., 198%9a) werden
auch hier die Reinstoffe Zellulose und Hemizellulose untersucht und die Pyrolyse mit ver-
schiedenen Modellen beschrieben (einstufige Reaktion, Serie von Folgereaktionen, Parallel-
und Konkurrenzreaktionen). Die spéteren Arbeiten umfassen komplexere Biomassen und vor
allem neue Modellierungsansétze, auf die spater eingegangen werden soll. Fir die Pyrolyse
von Reinzellulose wurde mit dem Broido-Shafizadeh-Mechanismus (z. B. bei Varhegyi et al.,
1994) ein komplexer Modellapparat entwickelt, der die Vorgdnge sehr gut und in allge-
meingiltiger Form abbilden kann und bis heute seine Gultigkeit hat. Weitere Ergénzungen
zur Modellierung der Zellulosepyrolyse wurden in der Folge beispielsweise von Demirbas
(Demirbas, 2000) oder Li et al. (Li et al., 2001) vorgeschlagen. Im Gegensatz zur Pyrolyse
von Zellulose oder Hemizellulose ist jene von Lignin ein sehr komplexer und weniger er-
forschter Prozess. Eine sehr gute Arbeit zur Autkldrung des Mechanismus der Thermolyse von
Lignin kann aber beispielsweise bei Klein et al. (Klein et al., 2008) gefunden werden. Gute
Uberblicksarbeiten zum Stand des Wissens bei der Pyrolyse von Biomasse sowie deren Kom-
ponenten finden sich bei Peters et al. (Peters et al., 2003a; Peters et al., 2003b) sowie bei
Basu et al. (Basu et al., 2009).
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Ein relativ frihes und bereits sehr leistungsféhiges Modell zur Beschreibung der Pyrolyse
komplexerer Biomassen wurde von Koufopanos et al. (Koufopanos et al., 1991) vorgestellt.
Auch dieses Modell unterscheidet die Komponenten Zellulose, Hemizellulose und Lignin.
Vom Umwandlungsschema her wird der Biomassebrennstoff zunéchst in einem ersten Schritt
Laktiviert”, meist erklart durch Depolimerisationsschritte und Kettenverkirzung und anschlie-
end in zwei Konkurrenzreaktionen zu Teer und Gas sowie zu Koks umgewandelt. Dieses
Modell wird auch von Srivastava und seinen Koautoren (Srivastava et al., 1996; Jalan et al.,
1999) bei der Modellierung der Pyrolyse verschiedener lignozellulosehaltiger Biomassen
verwendet. Ein zweistufiges Modell der Volatilisierung verwendet auch Babu in seinen Arbei-
ten (Babu et al., 2003b; Babu et al., 2003a; Babu et al., 2004a; Babu et al., 2004b; Babu
et al., 2006) und erzielt damit gute Ubereinstimmungen. Das Modell wurde im Laufe der
Jahre um weitere physikalische Effekte erweitert (Wérmetransport, Wérmetbergang) und
erlaubt auch die Beschreibung des Koksabbrandes. Liu et al.(Liu et al., 2002b) entwickelten
ein Modell, welches im Wesentlichen einstufig ist und zwei Pseudokomponenten zur Be-
schreibung des thermischen Degradationsprozesses verwendet, die zwar keine direkte physi-
kalisch-chemische Entsprechung im Brennstoff haben, aber dennoch die Kinetik der unter-
suchten Biomassen sehr gut abbilden kénnen.

Prinzipiell kann davon ausgegangen werden, dass eine héhere Zahl von Komponenten
die beobachtete TGA-Kinetik besser approximieren kann, die Entsprechung der verwendeten
Pseudokomponenten mit im Brennstoff tatséichlich enthaltenen Komponenten erhdhen aber
die Universalitat. Steigert man die Anzahl der Komponenten gedanklich, so erhalt man
schlieBlich Modelle mit verteilter Aktivierungsenergie (distributed activation energy model
DAEM). Hier wird zwar nur eine einzige Globalreaktion verwendet (nur Biomasse als Kom-
ponente), aber durch Verteilung der Aktivierungsenergie (Gauss-Verteilung) kann die Anwe-
senheit verschiedener Volatilisierungskinetiken simuliert werden. Dieser Ansatz ist zwar ma-
thematisch aufwéndiger in der Implementierung, erzielt aber bei einer geringeren Anzahl
anzupassender Modellparameter eine bessere Ubereinstimmung mit experimentellen Ergeb-
nissen. Die erfolgreiche Anwendung der DAEM-Methode fir die Pyrolyse von Holzbiomassen
wird in den Arbeiten von Adanez und de Diego (de Diego et al., 2002; Adanez et al., 2003;
de Diego et al., 2003) demonstriert. Besonders geprégt wird der DAEM-Ansatz aber von der
bereits erwdhnten Forschergruppe um Gdbor Varhegyi, die in zahlreichen Arbeiten (Varhegyi
et al., 2002; Vérhegyi et al., 2006; Becidan et al., 2007b; Varhegyi et al., 2009; Varhegyi
et al., 2010; Vdarhegyi et al., 201 1a; Trnini¢ et al., 2012) das Modell fir unterschiedlichste
Biomassen erfolgreich anwendet. Ebendort sowie bei den Arbeiten von Sonobe et al. und
Wang et al. (Sonobe et al., 2008; Wang et al., 2008) finden sich auch Analysen und Mo-
dellierungen fir Weizenstroh und Maiskolben. In allen Arbeiten wird eine sehr gute Uberein-
stimmung mit den Experimenten erzielt. Aufgrund der Komplexitgt ist die DAEM-Methode
relativ selten in Kombination mit CFD ganzer Verbrennungsapparate zu finden. Die Arbeit
von Rostami et al. (Rostami et al., 2004) ist eine von wenigen Ausnahmen, bei denen die
DAEM speziell fir CFD-Zwecke adaptiert wird, meistens werden herkémmliche einstufige
chemische Reaktionen erster Ordnung fur ein bis drei Komponenten verwendet. In den Ar-
beiten von Grammelis et al. (Grammelis et al., 2005) und Becidan et al. (Becidan et al.,
2007b) werden die verschiedenen Pyrolysemechanismen untersucht und verglichen (DAEM,
global einstufiges Modell mit Potenzgesetz 1. Ordnung, 4-Komponenten-Modell mit Potenz-
gesetz n-ter Ordnung, mehrstufige Mechanismen mit Folgereaktionen). Die Autoren empfeh-
len fir die praktische Anwendung Mehrkomponenten-Ansdtze mit zumindest drei Komponen-
ten sowie das DAEM-Modell.
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Fur die Entwicklung der Struktur des Gesamtverbrennungsmodells der vorliegenden Arbeit
waren speziell vier Arbeiten aus der Literatur von grofier Bedeutung, welche mehr oder weni-
ger komplexe Modelle fir die Verwendung in der Simulation eines technischen Verbren-
nungsapparates adaptiert haben. Thunman und Leckner (Thunman et al., 2003) entwickel-
ten ein allgemeingiltiges eindimensionales Modell fir die Verbrennung von Biomasse in
Festbetten, aus dem einige Anleihen beziglich der Bilanzierung der festen und gasférmigen
Phase entnommen werden konnten. Das Modell beinhaltet weiters die Beschreibung von
Massen- und Stoffaustausch, Diffusion in der Gasphase im Lickenraum des Betts, Dispersion
des Feststoffs, Warmeaustausch und Strahlung im Bett. Die Struktur des Modells floss direkt
in die Modellentwicklung der vorliegenden Arbeit ein, da die Autoren jedoch kaum Werte
relevanter Modellparameter verdffentlichen, ist kein direkter Vergleich méglich. Zhou und
seine Koautoren verdffentlichen in einer Arbeit (Zhou et al., 2005) ein hervorragendes Mo-
dell fur die heterogene Verbrennung von Stroh im Festbett, dessen Ergebnisse gegen experi-
mentelle Resultate validiert und dessen Parameter in einer ausgedehnten Sensitivitdtsanalyse
untersucht wurden. Das dort dargestellte Modell ist eine Weiterentwicklung des schon bei
van der Lans et al. (van der Lans et al., 2000) entwickelten Algorithmus. Das Modell liefert
fir den genannten Anwendungsfall sehr gute Resultate und ist mathematisch sehr Gbersicht-
lich strukturiert. Das Modell von Zhou et al. wurde deshalb als Grundlage fir das Verbren-
nungsmodell der vorliegenden Arbeit gewdhlt. Durch die Verwendung eines kommerziellen
CFD-Solvers in der vorliegenden Arbeit konnten einige Aspekte der Arbeit von Zhou ausge-
klammert und der bereits verfigbaren Implementierung Gberlassen werden. Stoffsystemrele-
vante Parameter mussten in Anlehnung an die Werte bei Zhou allerdings eigens entwickelt
werden. An einigen Stellen erfolgte dariber hinaus eine zusdtzliche Detaillierung des Mo-
dells. Abschlieflend sei das Modell von Wurzenberger et al. genannt (Wurzenberger et al.,
2002), welches ebenfalls alle Aspekte der heterogenen Verbrennung von Biomasse abdeckt
und sehr detailliert ist (Trocknung, Pyrolyse, Koksabbrand, homogene Gasphasenreaktio-
nen). Neben der Beschreibung des Festbrennstoffbettes wurde auch noch ein verbrennendes
Einzelpartikel modelliert.

Zu Beginn der Modellierung der heterogenen Verbrennungsvorgénge (inklusive des
Wérme- und Stoffaustausches) muss die Entscheidung getroffen werden, ob Transportvor-
génge im festen Brennstoffpartikel von Relevanz sind (und deshalb mitmodelliert werden
missen) oder nicht. DiBlasi (Di Blasi, 1997; Di Blasi et al., 2001b) fihrt hier die Unterschei-
dung eines thermisch dinnen und eines thermisch dicken Regimes ein. Ein thermisch dinnes
Regime liegt demnach vor, wenn der externe Warmetransport zur Partikeloberfléche wesent-
lich kleiner ist als der intrapartikuldre Warmetransport aufgrund der Wérmeleitfahigkeit im
Partikel. Dies tritt beispielsweise bei hinreichend kleinen Partikeln, bei hohen Wéarmeleitféhig-
keiten und geringen Warmekapazitéten im Partikel sowie bei niedrigen Aufheizraten auf (Di
Blasi, 1997; Di Blasi et al., 2001b). In einem solchen Fall kann dann eine uniforme Vertei-
lung aller BilanzgréBen und Parameter im Partikel angenommen werden, Sekundéarreaktio-
nen im Partikel (z.B. sekundére Spaltung von Teeren und héheren Kohlenwasserstoffen) kén-
nen aufgrund der kurzen Verweilzeiten vernachléssigt werden und es ist von einem geringe-
ren Einfluss der physikalischen Brennstoffparameter (Partikelgréfle, Warmeleitfahigkeit,
Warmekapazitat, Feststoffpermeabilitat) auf das Abbrandverhalten auszugehen (Di Blasi,
1997; Di Blasi et al., 1999c). Dem sehr starken Einfluss der Partikelgréfie auf das Verbren-
nungsregime widmeten sich Galgano et al. in ihrer Arbeit (Galgano et al., 2004). Die An-
nahme eines homogenen Partikels wahrend des gesamten Verbrennungsvorganges fihrt zu
einer signifikanten Vereinfachung wéhrend der Modellbildung. Im Gegensatz zum thermisch
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diunnen Regime treten im thermisch dicken Regime aber ausgepragte Gradienten im Partikel
auf, speziell hinsichtlich Temperatur und Zusammensetzung. In einem solchen Fall ist auch
das Innere der thermisch dicken Partikel zu modellieren und gekoppelt mit der Gasphase zu
|6sen. Hierfur sind in der Literatur sehr viele Beschreibungsansdtze, beispielsweise nach dem
shrinking-core-Konzept, verfigbar (Miyanami et al., 1977; Mousqués et al., 2001; Thunman
et al.,, 2002; Galgano et al., 2003; Bharadwaj et al., 2004; Galgano et al., 2004;
Migliavacca et al., 2005).

Zur Abschétzung, ob der Wérmetransport am Feststoffpartikel (und damit der gesamte
Volatilisierungs- und Abbrandvorgang) mit einem thermisch dinnen oder thermisch dicken
Regime beschrieben werden kann, wird in der Literatur (Di Blasi et al., 2001b; Hagge et al.,
2002; Galgano et al., 2004) die Verwendung der Biot-Zahl Bi empfohlen. Diese dimensi-
onslose Kennzahl setzt den Warmetransport von der Umgebung zur Partikeloberfléche ins
Verhéltnis zum intrapartikuldren Wérmetransport durch Wérmeleitung. Im in dieser Arbeit
vorliegenden Fall der Festbettverbrennung am Ballen und am Rostbett erfolgt der extraparti-
kulare Warmetransport durch Konvektion und abschnittsweise verstérkt auch durch Strah-
lung. Zur vereinfachten Abschédtzung wird an dieser Stelle lediglich der konvektive Wérme-
Ubergang vom Gas auf den festen Brennstoff beriicksichtigt und die Biot-Zahl kann durch
Gleichung 6.16 ermittelt werden (Galgano et al., 2004). Die Beschreibung des konvektiven
Warmeiberganges zur Partikeloberfléche erfolgt mit einer Nusselt-Korrelation fir die lami-
nare Parallelanstrémung einer ebenen Platte (siehe Gleichung 6.17), die ebenfalls von der
Literatur (Galgano et al., 2004; VDI, 2006) empfohlen wird.

gi = e (6.16)
22,
Vo |
| Eny |
Nu=0,332Pr"®*Re"  mit Nu= % und Re=lter (6.17)
ﬂg UQ

Berechnet man nun die Biot-Zahl fir einen stellvertretenden Basisfall im Brennstoffballen,
so werden unter Annahme eines ausschlielich konvektiven Warmetransportes zur Partikel-
oberflache Werte zwischen 0 und 1,6 erhalten (zwischen 0,8 und 1,5 fir das Rostbett). Eine
ortsaufgeldste Darstellung der Biot-Zahl im Ballen fir einen solchen Fall findet sich in
Abbildung 14-1. Die Regionen mit verstarkter Gasentwicklung (Trocknung, Volatilisierung
und beginnender Koksabbrand) sind als ausgeprdgte Maxima der Biot-Zahl zu erkennen.
Die Bereiche der Biot-Zahlen Uber 1 fallen mit Gebieten mit hohem Strahlungswérmeaus-
tausch zusammen, wodurch der externe Warmetransport signifikant erhdht und die Biot-Zahl
reduziert wird. Unter Anwendung der Abschétzung der Biot-Zahl fir Strahlungswérmeaus-
tausch, die von DiBlasi et al. und von Galgano et al. publiziert wurden (Di Blasi et al.,
2001b; Galgano et al., 2004), kann davon ausgegangen werden, dass alle Teile des hete-
rogenen Brennstoffes (Ballen und Rostbett) Biot-Zahlen von unter 1 aufweisen, der extraparti-
kulare Warmeubergang also den Vorgang dominiert. Damit ist die Annahme, dass der
Waérmeaustausch im vorliegenden Fall in einem thermisch diinnen Regime verléuft, durchaus
gerechtfertigt (Di Blasi et al., 2001b; Galgano et al., 2004). Dennoch sollte an dieser Stelle
verzeichnet werden, dass dieser Ansatz eine Vereinfachung darstellt; fir spatere Arbeiten
kann eine Erweiterung des heterogenen Verbrennungsmodells in Richtung der Beschreibung
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thermisch dicker Partikel unter Anwendung des shrinking-core-Ansatzes zur Steigerung der
Universalitét und der Modellgenauigkeit empfohlen werden.

Viele Biomassen erfahren wéhrend der Thermolyse eine Verénderung der Partikelgrofie.
Diese ist neben der Art der Biomasse, deren Feuchte und dem Ausgasungsverhalten vor al-
lem auch abhdangig von den Betriebsbedingungen, unter denen die thermische Zersetzung
stattfindet. Fur verschiedenen Holzarten wurde dieses Verhalten beispielsweise von DiBlasi et
al. (Di Blasi et al., 2001b) untersucht. Bei Holz kann bei niedrigen Aufheizraten ein Schwin-
den (shrinking — PartikelgréBBenreduktion) und bei héheren Aufheizraten ein Schwellen (Erhé-
hung der PartikelgréBe) beobachtet werden. Sowohl Schwinden als auch Schwellen kénnen
zu durchaus ausgeprdgten PartikelgréBBendnderungen im Bereich von 15 % fihren. Dariber
hinaus wird bei hohen Ausgasungsraten auch von der Méglichkeit des strukturellen Bruches
und der Rissbildung im Biomassepartikel berichtet (Di Blasi et al., 2001b). Eine Untersu-
chung des Schwindens und eine Modellierung des Einflusses auf die Pyrolyse von Holz wurde
in einer Arbeit von Hagge und Bryden (Hagge et al., 2002) durchgefihrt. Die Autoren stellen
aufgrund der Ergebnisse fest, dass der Einfluss des Schwindens auf die Pyrolyse im thermisch
dionnen und im thermisch dicken Regime (bei kleinen sowie bei mittleren Biot-Zahlen) ver-
nachléssigbar ist. Lediglich bei sehr hohen Biot-Zahlen Gber 10 (thermal wave pyrolysis re-
gime) ist ein nennenswerter Einfluss festzustellen. Da in der vorliegenden Arbeit eine aussa-
gekréftige Untersuchung zum Verhalten des verwendeten Brennstoffes nicht durchgefihrt
werden konnte, wird das Schwinden und Schwellen nicht im entwickelten Modell bericksich-
tigt. Die Struktur des heterogenen Verbrennungsmodells erlaubt aber eine spdtere Erweite-
rung durch Hinzufigen orts- oder betriebsparameterabhéngiger Feststoffparameter wie der
PartikelgroBe.

Trocknung Volatilisierung Koksabbrand
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Abbildung 6-10: Schematische Darstellung des implementierten Modells der heterogenen
Verbrennung von Biomasse
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Das entwickelte Modell der heterogenen Verbrennungsvorgdnge beinhaltet die Trocknung
des Brennstoffes (Freisetzung von Wasserdampf und Senke fur Energie in Form der Ver-
dampfungsenthalpie), die Ausgasung bzw. Pyrolyse (Freisetzung des flichtigen Brennstoffan-
teils in Form eines brennbaren Gasgemisches) unter Bericksichtigung der drei konstituieren-
den Biomassekomponenten Zellulose, Hemizellulose und Lignin, sowie Verbrennung des
wahrend der Pyrolyse entstehenden Koks (unter Freisetzung von Energie, Konsumation von
Saverstoff und Entstehung eines gasférmigen CO/CO,-Gemisches). Eine schematische Dar-
stellung der Modellierung dieser Schritte ist Abbildung 6-10 zu entnehmen. Die Trocknung
und die Volatilisierung werden als rein kinetikdominiert approximiert, wéhrend fir den Koks-
abbrand aufgrund der erforderlichen Diffusion des Eduktes Sauerstoff zur Reaktionsstelle auf
der Feststoffoberfléche zusdtzlich zur kinetischen Umsetzung auch der Stoffibergang zu be-
ricksichtigen ist. Die Berechnung der Feststofftemperatur geschieht durch gleichzeitiges L&-
sen der Massen- und Energiebilanz und bericksichtigt einen Feststoff, der durch chemische
Umwandlung (Volatilisierung, Koksabbrand) eine Wérmeténung erféhrt und gleichzeitig
durch Konvektion, Wéarmeleitung und Strahlung mit seiner Umgebung im Warmeaustausch
steht (z. B. auch bei Adanez et al., 2003). Zusatzlich wurde ein einfaches Modell zur Ab-
schétzung der Entstehung von Stickstoffoxiden aus dem im Brennstoff enthaltenen Stickstoff
implementiert. Im Folgenden werden alle Details des heterogenen Verbrennungsmodells und
seine Koppelung mit dem kommerziellen CFD-Solver erléutert.

6.7.2.1 Trocknung des Feststoffes — Wasserverdampfung

Biomasse enthdlt Ublicherweise nennenswerte Gehalte an Feuchte. Dieses Wasser ist entwe-
der durch Kapillarkréfte in den Poren der Biomasse gespeichert oder wird durch intramole-
kulare Krafte an die Mikrostruktur der Biomasse gebunden. Diese Feuchtigkeit verdunstet
aufgrund der erhdhten Temperaturen vor oder wéhrend dem eigentlichen Verbrennungspro-
zess. Wie sich die Phasen der Brennstofftrocknung mit jener der Volatilisierung in Abhéngig-
keit verschiedener Prozessparameter Uberlagern oder separieren kénnen, wird in der Literatur
(Saastamoinen et al., 1996; Galgano et al., 2004; Thunman et al., 2004) beschrieben. Fur
die Modellierung in der vorliegenden Arbeit werden beide Phasen unabhdngig voneinander
betrachtet, kénnen also je nach Betriebsbedingungen sowohl separiert als auch simultan
ablaufen.

Wenn der Brennstoff in feuchter Form vorliegt, muss dem Trocknungsvorgang im Zuge
der heterogenen Verbrennung auch in der Modellbildung Rechnung getragen werden. Ver-
schiedene Arbeiten (Saastamoinen et al., 1996; Galgano et al., 2004) haben gezeigt, dass
durch die Trocknung eines Brennstoffes auch dessen globales Pyrolyse- und Verbrennungs-
verhalten beeinflusst wird (Zindzeitpunkt, Zindenergie, Ausgasungsrate, Zusammensetzung
und Heizwert der flichtigen Komponenten, Abbrandrate der residuellen Koksbestandteile).
AuBerdem ist durch die endotherme Verdampfung der Brennstofffeuchte bei Autheizprofilen
mit konstanter Rate ein Temperaturplateau im Bereich des Normalsiedepunktes von Wasser
zu beobachten (Galgano et al., 2004). Als Verdampfungsenthalpie von Wasser 4H,,, wur-

den dabei in der vorliegenden Arbeit 2.500,9 kl/kg (bei 0 °C) und 2256,5 kl/kg (bei
100 °C) verwendet. Diese Werte und die dahinterliegende Temperaturfunktion wurden dem
VDI-Warmeatlas entnommen (VDI, 2006) und im Modell implementiert, wodurch auch die
temperaturabhéngige Wéarmesenke bei niedrigeren Temperaturen als dem Normalsiede-
punkt erfasst ist. In der Literatur (Galgano et al., 2004) sind dariber hinaus auch Formelzu-
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sammenhdnge zur Bericksichtigung des Einflusses der Brennstofffeuchte auf die Ver-
dampfungsenthalpie dokumentiert. Die Gultigkeitsbereiche und die Qualitat dieser Formel-
zusammenhénge sind allerdings unklar, speziell weil der Gleichungsapparat eine ausge-
prégte Sprungstelle bei einer Brennstofffeuchte von 30 % aufweist. Da der vorliegenden Ar-
beit relativ niedrige Wassergehalte zugrunde liegen (8 % bis maximal 15 %) und weil die
vorhandenen Approximationsfunktionen lediglich fir Holz, nicht aber fir Stroh oder Mais-
ganzpflanze vorliegen, wird ein solcher Einfluss der Brennstofffeuchte auf die Verdampfung-
senthalpie nicht bertcksichtigt.

In der vorliegenden Arbeit wurde zur Beschreibung des Uberganges von brennstoffge-
bundenem Wasser zu gasférmigem Wasser ein kinetischer Ansatz gewdhlt. Dabei beschreibt
ein modifizierter Arrhenius-Ansatz die Temperaturabhéngigkeit und ein Potenzgesetz erster
Ordnung die Abhéngigkeit vom Restwassergehalt im Brennstoff. Die Reaktionsgleichung, die
den formalen Ubergang von brennstoffgebundenem Wasser zu dampfférmigem Wasser be-
schreibt, ist in Gleichung 6.18dargestellt, die Bestimmmungsgleichung fir den Stoffumsatz
ist in Gleichung 6.19 gegeben. Die relevanten Modellparameter des Brennstofftrocknungs-
modells sind in Tabelle 6-4 zusammengefasst. Die Modellparameter des Trocknungsschrittes
wurden gemeinsam mit den Modellparametern des Volatilisierungsschrittes ermittelt, die ge-
naue Vorgangsweise der Parameteroptimierung und Kurvenregression wird deshalb in Kapi-
tel 6.7.2.2 erlautert.

H,O s = H,O ag) (6.18)
My, 85 Mo, oas renz |° Eproo | .

of == of =—Ao "TBS —Tio | -exp TRT. "Mi0,8s (6.19)
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Tabelle 6-4:  Verwendete Parameter des Trocknungsmodells

Parameter Einheit Wert
Praexponentieller Faktor Ao 1/s 2,291.10*
Aktivierungsenergie E nioo J/mol 84.767
Grenztemperatur Brennstofftrocknung T .o K 470
Potenz Brennstofftrocknung b - 7/

Die Startwerte zur Parameteroptimierung des Prdexponentiellen Faktors und der Aktivie-
rungsenergie in dieser Formulierung konnten der Arbeit von Bryden et al. (Bryden et al.,
2003) entnommen werden. Zur Anpassung des Modells an die Ergebnisse der TGA des hier
zum Einsatz gelangenden Brennstoffes musste aber eine temperaturabhédngige Erweiterung
eingefihrt werden. Diese Erweiterung wurde in Form eines Potenzgesetzes entwickelt, wo-
durch auch der Praexponentielle Faktor signifikant geéndert werden musste. Zur Ermittlung
der Parameter der Bestimmungsgleichung des Stoffumsatzes wurden TGA-Ergebnisse heran-
gezogen, die mit unterschiedlichen Aufheizraten (10, 20 und 40 °C/min), sowie mit unter-
schiedlichen Inertgasvolumenstrémen und unterschiedlichen TGA-Einwaagen gewonnen
wurden. Der Vorgang der Kurvenregression ist dabei analog zu jenem, der fir den Volatili-
sierungsvorgang verwendet wurde, eine genaue Beschreibung ist deshalb in Kapitel 6.7.2.2
zu finden. Die gesammelten Modellparameter fir alle untersuchten TGA-Experimente sind in
Tabelle 14-12 zusammengestellt. Es stellt sich heraus, dass diese regressierten Parameter fir
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alle untersuchten Kurven innerhalb sehr enger Bereiche liegen (Aktivierungsenergien von
83.399 bis 85.510 J/mol, Schwankung um etwa 2,5 %). Innerhalb der erforderlichen Ge-
navigkeit kann also ein Modell entwickelt werden, welches von der Aufheizrate und vom
Stoffibergang als unabhdngig betrachtet werden kann. Die arithmetischen Mittelwerte aller
regressierten Parameter wurden deshalb in die Modellbestimmungsgleichung eingesetzt (z. B.
Aktivierungsenergie 84.767 J/mol).
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Abbildung 6-11: TGA-Auswertung des Trocknungsschrittes des Maisganzpflanzenbrennstoffs
verglichen mit Ergebnissen des eigenen Trocknungsmodells und mit Messungen von Cai
(Cai et al., 2007) und dem Modell von Bryden (Bryden et al., 2003) — nichtkonvertierte
Restmasse in Abhédngigkeit von der Temperatur

In Abbildung 6-11 sind die Ergebnisse der thermogravimetrischen Untersuchungen am
Maisganzpflanzen-Brennstoff bei unterschiedlichen Autheizraten, Inertgasstrdmen und TGA-
Einwaagen fur den Trocknungsschritt (nichtkonvertierte Restmasse als Funktion der Tempera-
tur) dargestellt (die Betriebsbedingungen der einzelnen Experimente ist Tabelle 3-6 zu ent-
nehmen). Die experimentellen Daten sowie deren Regressionen werden durch die Ergebnisse
des oben erlduterten eigenen Trocknungsmodells ergénzt. Zusatzlich werden die Ergebnisse
mit den experimentellen Resultaten von Cai et al. (Cai et al., 2007) verglichen, die in ihrer
Arbeit die Trocknung von Weizenstroh sowie von Maishalmen untersucht (Aufheizrate
30 °C/min) und mittels Weibull-Ansatz modelliert haben. Auflerdem werden noch Ergebnisse
des Trocknungsmodells von Bryden et al. (Bryden et al., 2003), welches fir nicht ndher spe-
zifiziertes Holz unter dhnlichen Aufheizraten entwickelt wurde, gegenibergestellt. Die Summe
aller durchgefihrten TGA-Analysen ergibt einen mittleren Brennstoffwassergehalt der unter-
suchten Proben von 8,9 wt%, welcher sehr genau mit den 8,65 wit% nach den externen
Brennstoffanalysen aus Tabelle 3-3 Gbereinstimmt. Zur besseren Vergleichbarkeit wurden die
Literaturdaten, welche allesamt bei unterschiedlichen Wassergehalten ermittelt wurden, linear
auf einen Wassergehalt von 8,9 wi% skaliert. Da alle Arbeiten in der Literatur von Umwand-
lungsreaktionen erster Ordnung ausgehen, ist dieser Ansatz legitim. Abbildung 6-11 zeigt
auch, dass die Trennung zwischen Trocknungs- und Ausgasungsphase nicht stark ausgeprégt
ist, da bereits vor Erreichen eines vollsténdig getrockneten Brennstoffes die Volatilisation
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beginnt. Diese Phase ist am neuerlichen Abfall der nichtkonvertierten Restmasse bei Tempe-
raturen Uber 125 °C zu erkennen, welcher direkt an ein schwach ausgepragtes Plateau an-
schlieft. Dieses Plateau ist bei niedrigeren Heizraten stérker ausgeprégt als bei hdheren Ra-
ten. Die Uberschneidung von Trocknung und Volatilisation steigt also mit zunehmender Heiz-
rate, was in dieser Form auch der Literatur (Saastamoinen et al., 1996; Galgano et al.,
2004; Thunman et al., 2004) zu entnehmen ist. Eine dhnliche Diagrammdarstellung der
nichtkonvertierten Restmasse in Abhéngigkeit von der Zeit findet sich in Abbildung 14-2.

Es zeigt sich, dass die Abbildung des realen Trocknungsverlaufes durch das eingesetzte
Trocknungsmodell sehr gut ist und speziell die temperaturabhdngige Erweiterung im Ver-
gleich zum Modell von Bryden et al. (Bryden et al., 2003) eine signifikante Verbesserung fir
den hier eingesetzten Brennstoff bringt. Auf der anderen Seite ist genau dieser Anteil dafir
verantwortlich, dass die vollsténdige Trocknung des Brennstoffes erst bei relativ hohen Tem-
peraturen vorhergesagt wird (bei 200 °C verbleibt immer noch ein theoretischer Restwasser-
gehalt von 0,14 wit%). Dieses Faktum ist fir die weitere Modellbildung und Simulation aber
ohne Relevanz. Das unverénderte Modell nach Bryden et al. kann aufgrund der beobachte-
ten grofBen Abweichungen bei mittleren Trocknungstemperaturen aber fir den hier verwen-
deten Brennstoff nicht angewandt werden. Die sehr gute Ubereinstimmung der eigenen Un-
tersuchungen mit der Arbeit von Cai et al. (Cai et al., 2007) bestatigen die Qualitét und
Eignung der eingesetzten Untersuchungsmethode. Da bei Cai et al. die Simulation mit dem
Weibull-Modell die experimentellen Resultate nahezu perfekt wiedergibt, ist davon auszuge-
hen, dass das Weibull-Modell auch fir die vorliegende Arbeit anwendbar wére.
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Abbildung 6-12: TGA-DTG-Auswertung des Trocknungsschrittes des Maisganzpflanzen-
brennstoffs bei verschiedenen Aufheizraten verglichen mit den Ergebnissen des verwendeten
Trocknungsmodells - spezifische Verdampfungsrate in Abhdngigkeit von der Temperatur

Zusatzlich zur Abbildung des Trocknungsverlaufes in Form der nichtkonvertierten Restmas-
se zeigt Abbildung 6-12 die spezifische Verdampfungsrate der Brennstofffeuchte als Funktion
der Temperatur. Hier werden zur besseren Ubersichtlichkeit nur drei der insgesamt neun
untersuchten TGA-Experimente dargestellt. Diese experimentellen Resultate werden mit den
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Einzelregressionen sowie mit dem oben angefihrten Trocknungsmodell verglichen. Wie bei
TGA-DTG-Kurven tblich, decken Kurven, die eine nach der Zeit abgeleitete Gréfie darstel-
len, selbst die kleinsten Diskrepanzen zwischen Experiment und Simulation auf. Entsprechend
ist die Ubereinstimmung der experimentellen und theoretischen Trocknungsraten etwas
schlechter als dies bei der nichtkonvertierten Restmasse der Fall war. Dennoch ist die Uber-
einstimmung zwischen Messung und Modell bemerkenswert gut. Die Maxima der Verdamp-
fungsrate werden bei allen Temperaturrampen bei etwas zu niedrigen Temperaturen vorher-
gesagt, die Absolutwerte der Verdampfungsraten werden geringfigig Uberschétzt. Beriick-
sichtigt man die Detaillierung des gesamten Modells der heterogenen Verbrennung sowie die
Aufldsung der anzuwendenden réumlichen Gitter in der Simulation, ist die Vorhersage des
Trocknungsverlaufes und der Verdampfungsrate mit dem eingesetzten Modell von sehr hoher
Qualitat.

Abbildung 6-11 und Abbildung 6-12 zeigen weiters, dass mit steigender Autheizrate die
Maxima der Verdampfungsrate (sowie der gesamte Trocknungsverlauf selbst) in Richtung
héherer Temperaturen wandern, was durch das erarbeitete Modell ebenfalls sehr gut wie-
dergegeben wird. Es sei angemerkt, dass diese Verschiebung in Richtung héherer Tempera-
turen nicht durch eine Limitierung der Trocknungskinetik durch den Wé&rmetransport und
WarmeUbergang, sondern lediglich durch die héhere Aufheizrate und damit verbunden die
niedrigere Verweilzeit in den einzelnen Temperaturintervallen hervorgerufen wird.

Neben einer kinetischen Modellierung der Brennstoffirocknung, welche hier vorgestellt
wird, sind in der Literatur auch noch weitere Methoden dokumentiert. Relativ héufig wird ein
temperaturabhéngiges Gleichgewichtsmodell zur Beschreibung der Trocknung verwendet (z.
B. Larfeldt et al., 2000a; Shin et al., 2000; van der Lans et al., 2000; Wurzenberger et al.,
2002; Zhou et al., 2005). Dabei wird postuliert, dass sich der Wasserdampf im Gleichge-
wicht mit der Brennstofffeuchte befindet, wodurch der Partialdruck an Wasser in der Gaspha-
se durch den temperaturabhdngigen Séttigungsdampfdruck limitiert ist. Solche Modelle be-
ricksichtigen Ublicherweise neben dem Wérme- auch den Massentransfer am Partikel. Eine
weitere Methode wird als Modell konstanter Verdampfung bezeichnet und basiert auf einer
thermodynamischen Bilanzierung des verdampfenden Wassers und der hierfir zur Verfigung
gestellten Energiemenge. Dieses Modell wird bei Peters et al. (Peters et al., 2003a) vorge-
stellt. Mueller et al. verwenden in ihrer Arbeit (Mueller et al., 2005) einen etwas anderen
Ansatz und ermitteln den Trocknungsverlauf in Abhéngigkeit des Warmeaustausches zwi-
schen Partikel und Umgebung. Der Warmeaustausch (durch Konvektion und durch Strah-
lung) wird durch die Autoren modelliert und abgeschétzt. Der Anteil des Wassers, der bereits
verdampft ist in Relation zur gesamten Brennstofffeuchte wird sodann dem Verhdltnis aus
bereits ausgetauschter Wérme und insgesamt erforderlicher Verdampfungswérme gleichge-
setzt und kann auf diese Weise ermittelt werden. Grindliches Literaturstudium zeigt aber,
dass der kinetische Ansatz von der Mehrheit der Autoren aufgrund seiner Einfachheit und
Analogie zur Voldtilisierung favorisiert wird. In einer Untersuchung von Jurena et al. (Jurena
et al., 2009) wird das in der vorliegenden Arbeit entwickelte Trocknungsmodell bei der
Trocknung von Stroh mit anderen Modellen verglichen und gezeigt, dass alle untersuchten
Modelle physikalisch sehr sinnvolle und vergleichbare Ergebnisse liefern. Nachdem das ei-
gene Modell damit in einer externen Arbeit unter etwas anderen Betriebsbedingungen getes-
tet wurde, kann von einer guten Anwendbarkeit ausgegangen werden.
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AbschlieBend sei als wesentlichste Voraussetzung der Giltigkeit des kinetischen Ansatzes
der Brennstofftrocknung die Unabhéngigkeit des Vorganges von den Verhdéltnissen in der
Gasphase genannt. Einerseits muss in der Gasphase der Wasserdampfdruck immer deutlich
unterhalb der Séttigung liegen, um keine Verlangsamung der Trocknungskinetik durch die
Einstellung eines Gleichgewichtszustandes herbeizufihren. Andererseits muss der Stoffiber-
gang vom Partikel ans Gas sowie der Strofftransport durch die Grenzschicht in das Kernfluid
ausreichend schnell sein, um ein diffusionslimitiertes Regime auszuschlieBen, welches in letz-
ter Instanz wieder dazu fohren wirde, lokal an der Phasengrenze aufgrund des hohen
Dampfdruckes die Einstellung eines Verdampfungsgleichgewichts zu erzwingen. Auflerdem
muUssen auch der Wéarmetransport im Partikel und in der Kernstrdmung sowie der Warme-
Ubergang zwischen den Phasen ausreichend schnell sein, um eine Limitierung des reinen
kinetisch dominierten Vorganges auszuschlielen (bzw. so gering wie méglich zu halten). Um
aus der TGA hierzu Aussagen zu generieren wurden sowohl Analysen mit unterschiedlichen
Inertgas-Spilstrémen sowie mit unterschiedlichen Einwaagen durchgefihrt. Die Analysen
zeigen, dass weder der Inertgasvolumenstrom noch die unterschiedliche Einwaage im unter-
suchten Bereich einen eindeutigen und nennenswerten Einfluss auf den Trocknungsprozess
nehmen. Damit kann im Wesentlichen ein Einfluss von Stoff- und Wérmeibergang ausge-
schlossen und weiters angenommen werden, dass mit den TGA-Experimenten tatsdchlich die
reine Kinetik des Trocknungsvorganges erfasst wurde. Der Schluss auf die Verhdltnisse am
realen Brennstoff im realen Verbrennungsapparat kann damit aber noch nicht gezogen wer-
den. Hier liefern die Betrachtungen zur Biot-Zahl eingangs dieses Kapitels sowie die Arbeiten
mehrerer Autoren (Koufopanos et al., 1991; van der Lans et al., 2000; Di Blasi et al., 2001;
Galgano et al., 2004; Zhou et al., 2005) die Erkenntnis, dass die Vereinfachung des Simu-
lationsproblems durch Rickfihrung der Verhélinisse auf ein thermisch dinnes Regime zulds-
sig und angebracht ist. Die Vernachléssigung von Stoff- und Wéarmetransport und die alleini-
ge BerUcksichtigung der Umwandlungskinetik ist also zuldssig.

6.7.2.2 Ausgasen der flichtigen Bestandteile — Volatilisierung

Biomassebrennstoffe sind in der Regel durch hohe Gehalte flichtiger Komponenten charak-
terisiert die bei erhéhten Temperaturen ohne die Einwirkung weiterer Reaktanten umgesetzt
werden. Diese Umsetzung wird in der Literatur haufig auch als Volatilisierung oder Pyrolyse
bezeichnet und ist chemisch gesehen eine thermolytische Zersetzung. In der Literatur wird
Uberwiegend davon ausgegangen, dass diese Volatilisierung unabhdngig vom Vorhanden-
sein eines Oxidationsmittels, also vor allem auch bei Abwesenheit von Sauerstoff ablauft.
Um die Volatilisierung also getrennt vom Koksabbrand untersuchen zu kénnen, wird im Re-
gelfall zunachst die Ausgasung isoliert bei verschiedenen Temperaturprogrammen in inerter
Atmosphdre untersucht und anschlieBend unter oxidierenden Bedingungen der Koksabbrand
analysiert. Allerdings ist bekannt, dass auch die Volatilisierung durch die Anwesenheit von
Sauerstoff beeinflusst wird. Die Arbeiten von Varhegyi et al. (Mészdros et al., 2004; Vérhegyi
et al., 2011b) zeigen, dass Sauerstoff eine beschleunigende Wirkung auf den Volatilisie-
rungsvorgang hat und charakteristische Punkte in diesem Prozess bereits bei niedrigeren
Temperaturen erreicht werden. Der Sauerstoffeinfluss auf die Volatilisierung ist zumindest fir
Weizenstroh und Weidenholz nicht sonderlich grof3 (Varhegyi et al., 2011b), muss aber bei
der Modellierung berucksichtigt werden, sobald der Prozess im realen Apparat von nen-
nenswerten Gehalten an Sauerstoff begleitet wird. Die Volatilisierung im Verbrennungsappa-
rat, welcher in der vorliegenden Arbeit beschrieben werden soll, verlauft konstruktionsbedingt
bei sehr niedrigen Sauerstoffgehalten (sofern der Eintrag von Falschluft Gber das Ballenzu-
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fuhrsystem hintangehalten werden kann), sodass es durchaus vertretbar erscheint, den Ein-
fluss des Sauerstoffs auf den Pyrolyseprozess zu vernachldssigen.

Neben den verfahrenstechnischen Prozessen der Vergasung und Pyrolyse ist der Vorgang
auch ein fundamentaler Schritt bei der heterogenen Verbrennung (Di Blasi, 1997). Bei der
Volatilisierung entsteht neben einem Gasgemisch auch eine residuelle Kokskomponente (die
in weiterer Folge nur unter Anwesenheit eines zusatzlichen Oxidationsmittels umgesetzt wer-
den kann) sowie ein Gemisch flissiger Komponenten, Ublicherweise als Teere bezeichnet.
Weiterfihrende Informationen sind beispielsweise den Arbeiten von Di Blasi (Di Blasi, 1998;
Di Blasi et al., 1999b; Di Blasi et al., 1999¢; Di Blasi, 2000; Di Blasi et al., 2001a) oder
Zhou (Zhou et al., 2005) zu entnehmen. Zahlreiche Arbeiten beschaftigen sich weiters mit
dem Einfluss der Betriebsbedingungen der Pyrolyse auf die Verteilung der entstehenden Pro-
dukte. Hier seien die frihen Arbeiten von Beaumont (Beaumont et al., 1984), Scott (Scott et
al., 1988), Horne (Horne et al., 1996) und Piskorz (Piskorz et al., 1998) erwdahnt, die den
Einfluss von Temperatur, Verweilzeit, Autheizrate, Partikelgréfie und —feuchte auf den Verlauf
und die Produkte der Pyrolyse untersucht haben. Bei der Modellbildung der vorliegenden
Arbeit wird davon ausgegangen, dass die flissigen Pyrolyseprodukte selbst weiterreagieren
und zum gréfiten Teil gasférmige Bestandteile bilden. Dieser Vorgang der Sekundérdekom-
position wird bereits bei Curtis et al. (Curtis et al., 1988) beschrieben und vereinfacht die
eingesetzten Modelle signifikant. Die Teerprodukte werden bei der Volatilisierung gleich den
gasférmigen Produkten zugerechnet, von denen entsprechend mehr gebildet werden; Gbrig
bleibt lediglich Koks. Die Betriebsbedingungen in herkémmlichen Verbrennungsanlagen
stellen eine Ofenatmosphdre sicher, die durch ausreichend Temperatur und Verweilzeit den
weiteren Abbau von Teeren forciert. Auch die Beobachtungen bei den Verbrennungsexperi-
menten in dieser Arbeit konnten bestétigen, dass bei stationdr laufendem Verbrennungsbe-
trieb flissige Zwischenprodukte zu vernachléssigen sind.

Umwandlungskinetik der Volatilisierung

Volatilisierung von Biomasse ist reaktionstechnisch ein relativ komplexer Vorgang, der Gbli-
cherweise nicht mit einer einzelnen Reaktion beschrieben werden kann. Die beobachteten
TGA-Verlaufe der Biomasse, welche in inerter Atmosphdre gewonnen werden, kénnen aber
mit einem relativ einfachen Modell mit einer bestimmten Anzahl von Parallelreaktionen mit
unterschiedlichen Umwandlungskinetiken beschrieben werden (beispielsweise bei Skodras et
al., 2006). Genauer gesagt kann fir jede konstituierende Biomassekomponente eine eigene
Abbaukinetik angesetzt werden und die thermische Degradation der Gesamtbiomasse als
die Summe des Abbaus der konstituierenden Einzelkomponenten beschrieben werden
(Skodras et al., 2006). Damit wird postuliert, dass die einzelnen Komponenten in der kom-
plexen Biomasse dieselbe Abbaukinetik wie die Reinstoffe (oder Modellsubstanzen) aufwei-
sen; eine Annahme, die in der Literatur weitestgehend akzeptiert ist (Orfao et al., 1999;
Williams et al., 2001). Urspringlich wurde diese Modellierung fir die Kohleverbrennung
entworfen und spdter dann fir die Biomassepyrolyse adaptiert (Jones et al., 1999; Jones et
al., 2000). Viele Autoren haben diese Methode bereits erfolgreich angewandt; Arbeiten fin-
den sich beispielsweise bei Orfao et al., 1999; Larfeldt et al., 2000b; Vamvuka et al., 2003;
Gomez et al., 2005; Radmanesh et al., 2006. Der Detaillierungsgrad der Modellierung und
damit die Vorhersagegenauigkeit sind relativ einfach Gber die Zahl der betrachteten Einzel-
komponenten steuerbar, der mathematische Aufbau ist einfach. In der Literatur sind zahlrei-
che Arbeiten mit dieser Modellierung verfigbar beginnend mit einer einzelnen Komponente
(z. B. Ghaly et al., 1993; Antal et al., 1995; Liang et al., 2000; Stenseng et al., 2001a; Lu
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et al., 2008), zwei Komponenten (z. B. Vdarhegyi et al., 1989b), drei Komponenten (z. B.
Vamvuka et al., 2003; Radmanesh et al., 2006), vier Komponenten (z. B. Vamvuka et al.,
2003; Grammelis et al., 2005; Skodras et al., 2006) und sogar finf Komponenten (z. B.
Gronli et al., 2002). Auch Gomez (Gomez et al., 2005) verwendet in seiner Arbeit vier
Pseudokomponenten, benennt diese aber nicht explizit. Alle Arbeiten demonstrieren mehr
oder weniger genau, wie aus den Ergebnissen der durchgefihrten TGA-Experimente allge-
meingultige kinetische Modelle entwickelt werden kénnen. Noch bessere Ubereinstimmung
kinetischer Modelle mit TGA-Ergebnissen ist oft mit der DAEM-Methode zu erreichen. Sehr
gute Ergebnisse durch Anwendung dieser Methode konnten fir éhnliche Biomassen wie hier
von Vérhegyi und seinen Koautoren erzielt werden; einige dieser Arbeiten sollen an dieser
Stelle erwdhnt werden (Vérhegyi et al., 2006; Varhegyi et al., 2009; Varhegyi et al., 2010;
Varhegyi et al., 2011a; Vdarhegyi et al., 2011b). Eine weitere, mathematisch sehr einfache,
Methode der Beschreibung der Volatilisierung von Biomasse geben Yang et al. in ihrer Arbeit
(Yang et al., 2006). Dort werden Modellstoffe fir die konstituierenden Biomassekomponen-
ten Zellulose, Hemizellulose und Lignin erst einzeln und dann in synthetischen Gemischen
thermogravimetrisch untersucht und im Anschluss der zeitliche thermolytische Massenverlust
durch Anwendung einer multiplen linearen Regression modelliert.

Der folgende Abschnitt skizziert die in dieser Arbeit verwendete Modellierung des Volatili-
sierungsprozesses. Aufgrund der Struktur des Modells wird in der Literatur héufig von einem
lumped-parameter-Modell gesprochen. Die trockene und aschefreie feste Biomasse (waf)
wird in drei Pseudokomponenten unterteilt, die zwecks Vereinfachung als Zellulose (Cell),
Hemizellulose (Hcell) und Lignin (Lign) bezeichnet werden. An dieser Stelle soll aber fest-
gehalten werden, dass in dieser Arbeit keine Strukturautklérung der Biomasse durchgefihrt
wurde und die ermittelten Gehalte der drei Pseudokomponenten im Modell keineswegs der
realen Zusammensetzung der Biomasse entsprechen missen. Die Gehalte der drei verwen-
deten Pseudokomponenten wurden rechnerisch so ermittelt, dass die beobachteten TGA-
Kurven mit dem Modell méglichst genau abgebildet werden konnten, sind also rein theoreti-
sche Werte. Vergleicht man die ermittelten Gehalte der Pseudokomponenten mit der tatséch-
lichen Zusammensetzung &hnlicher Biomassen aus der Literatur, sind aber Ahnlichkeiten
erkennbar, die die entsprechende Benennung der Pseudokomponenten durchaus rechtferti-
gen.

Die drei Pseudokomponenten werden ihrerseits weiter unterteilt in einen volatilen Anteil
(vol) und in einen nichtvolatilen Anteil (nonvol). Die Summe der Masse aller volatilen Anteile
ergibt die Masse an Gas, welches beim Prozess der Volatilisierung freigesetzt wird. Die
Summe der Masse aller nichtvolatilen Anteile ergibt die reaktive Kokskomponente, die im
nachfolgenden Schritt des Koksabbrandes (Ausbrand der residuellen Feststoffkomponenten)
mit Sauverstoff oxidiert wird. In der Summe mit der Asche wird diese Komponente schlief3lich
als Tiegelkoks bezeichnet. Diese Aufteilung und die zugehdrige heterogene Reaktion ist in
Gleichung 6.20 dargestellt. Wie die jeweiligen Massenstréme der volatilen und nichtvolatilen
Komponenten aus den Modellparametern (Massengehalte) ermittelt werden, ist in den Glei-
chungen 6.21, 6.22 und 6.23 dargestellt. Zur Modellierung der Massenabnahme der volati-
len Anteil der einzelnen Pseudokomponenten wird zundchst davon ausgegangen, dass der
Stoffibergang keine Rolle spielt und die Volatilisierungsreaktion rein kinetikdominiert ist. Wie
bereits an anderen Stellen dieser Arbeit kommen auch hier ein Arrhenius-Ansatz fir die Ab-
héangigkeit von der Partikeltemperatur und ein Potenzansatz fir die Abhéngigkeit der volati-
len Restmasse zum Einsatz. Wie die meisten Autoren vergleichbarer Arbeiten (beispielsweise
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Orféo et al., 1999; Larfeldt et al., 2000b; Gronli et al., 2002; Vamvuka et al., 2003;
Gomez et al., 2005; Radmanesh et al., 2006) wird auch in dieser Arbeit davon ausgegan-
gen, dass Voldtilisierung eine Zerfallsreaktion erster Ordnung ist und ein linearer Zusam-
menhang zwischen reaktiver Restmasse und Reaktionsrate besteht. Lediglich Srivastava et al.
postulieren in ihren Arbeiten (Srivastava et al., 1994; Srivastava et al., 1996), dass bei nied-
rigen Temperaturen bei der Pyrolyse frischer Biomasse eine Reaktion nullter Ordnung vor-
liegt, die Umwandlungsgeschwindigkeit also nicht von der Restmasse, sondern ausschlief3lich
von der Temperatur abhéngt. Das Modell, das sie fir ihre Arbeiten und Schlussfolgerungen
verwenden, stammt von Koufopanos et al. (Koufopanos et al., 1991) und enthélt neben der
kinetischen Umsetzung bereits eine sehr genaue Beschreibung von Wéarmeibergangseffek-
ten. Die Bestimmungsgleichungen der Volatilisierungsraten der einzelnen Pseudokomponen-
ten fur die Modellierung in der vorliegenden Arbeit sind den Gleichungen 6.24, 6.25 und
6.26 zu entnehmen.

Trockene Biomasse = Cell g, +Hcell g +Lign g, + Ashgg) =
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0,145 .7

Lign

Fur die Pseudokomponente Lignin wird wéhrend der Parameteroptimierung ein relativ
niedriger Wert fir die Aktivierungsenergie ermittelt, um die Ergebnisse der TGA-Experimente
speziell bei den héheren Temperaturen abzubilden. Daraus resultiert aber, dass die chemi-
sche Umsetzung dieser Komponente bereits bei sehr niedrigen Temperaturen einsetzt. Dieses
Verhalten wird zwar auch von anderen Autoren berichtet (z. B. bei Di Blasi et al., 2001b), im
hier beobachteten Umfang resultiert dieser Effekt allerdings in einer inakzeptabel berschétz-
ten Massenabnahme im Bereich der Brennstofftrocknung bei 70 bis 150 °C. Zur Kompensa-
tion dieses unerwinschten Effektes wird fur Lignin eine Dampfungsfunktion eingefihrt, die
den Ligninumsatz unterhalb von Temperaturen von 82 °C unterbindet und bis zu einer Tem-
peratur von 182 °C in gleitendem Ubergang freigibt. Hierfir wird aufgrund der einfachen
und direkten Implementierbarkeit die Funktion tangens hyperbolicus verwendet, die einen gut
einstellbaren gleitenden Ubergang von 0 auf 1 erméglicht (unter Angabe einer mittleren
Temperatur und der Breite des Ubergangsgebietes). Der Verlauf dieser Lignindémpfungs-
funktion und ihre Auswirkung auf die Qualitat der Modellierungsgenauigkeit bei der Be-
schreibung des Experimentes TGA 1-1 ist in Abbildung 6-13 dargestellt (die Betriebsbedin-
gungen der einzelnen TGA-Experimente ist Tabelle 3-6 zu entnehmen). Der Einsatz dieser
Dampfungsfunktion ist durchaus auch physikalisch zu erklaren, da bei noch nicht vollsténdig
abgeschlossener Wasserverdampfung auf Partikelebene die Verdampfungsenthalpie dazu
fohrt, dass die Feststofftemperatur tiefer als die umgebende Gastemperatur liegt, sodass die
erforderliche Aktivierungsenergie fir den einsetzenden Ligninumsatz noch nicht erreicht wer-
den kann. In der Literatur wird nach dem Wissensstand des Autors von keiner vergleichbaren
Dampfungsfunktion berichtet.
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Abbildung 6-13: Auswirkung der Lignindémpfung auf die Regression des Experimentes
TGA 1-1 - nichtkonvertierte Restmasse in Abhdngigkeit von der Temperatur

122



6 Numerische Strémungssimulation

Neben den beiden Parametern fir die Dédmpfungsfunktion von Lignin enthélt das Volatili-
sierungsmodell in Summe 12 Parameter, die an die experimentellen Resultate der thermo-
gravimetrischen Untersuchungen anzupassen sind (fir jede Pseudokomponente sind das der
Préexponenielle Faktor und die Aktivierungsenergie im Arrhenius-Ansatz sowie der Gehalt
der jeweiligen Komponente im trockenen und aschefreien Brennstoff sowie der nichtvolatile
Anteil). Fir den Brennstoff im Ausgangszustand gilt, dass die Summe aller drei Pseudokom-
ponenten (auf waf-Basis) 100 ergeben muss. Weiters muss die Summe aller nichtvolatilen
Beitrédge dem reaktiven Koksanteil im Tiegelkoks (aus der Immediatanalyse) entsprechen. Es
verbleiben also zwei Freiheitsgrade weniger und wéhrend der Kurvenregression sind deshalb
10 Parameter anzupassen (die beiden Massenanteile fir Lignin werden jeweils aus der Diffe-
renz ermittelt). Diese Kurvenregression wurde fir jedes TGA-Experiment separat durch Mini-
mierung der Summe der Fehlerquadrate zwischen modellierter und gemessener TG-Kurve
(residueller Massenanteil in % Gber der Versuchszeit) durchgefGhrt. Als Startwerte fir die Op-
timierung der Parameter wurden Werte fir vergleichbare Biomassen aus verschiedenen Lite-
raturarbeiten (Wagenaar et al., 1994; Raveendran et al., 1995; Di Blasi et al.,, 1999¢;
Grammelis et al., 2005; Radmanesh et al., 2006; Skodras et al., 2006; Maiti et al., 2007)
herangezogen. Fur die Minimierung selbst wurde ein herkémmlicher Newton-Raphson-Solver
verwendet, welcher in sequentieller Folge alle Parameter optimierte. Durch oftmalige Wie-
derholung dieses Minimierungsschrittes sowie durch die Auswahl geeigneter Startbedingun-
gen kann sichergestellt werden, nicht nur ein lokales, sondemn ein globales Optimum zu er-
reichen. Die nach dieser Kurvenregression erhaltenen Parameter sind fir alle verwendeten
TGA-Experimente des Volatilisierungsschrittes in Tabelle 14-13 zusammengefasst. Es ist fest-
zuhalten, dass bereits nach wenigen lterationsdurchldufen eine sehr gute Kurvenapproxima-
tion erreicht wird, das Lésungsgebiet rund um das Optimum dann aber sehr flach, die Kon-
vergenz also sehr langsam wird. Das Konvergenzkriterium (relative Anderung der Fehler-
quadratsumme) wurde deshalb relativ strikt gewdhlt, sodass fir die Endoptimierung sehr
viele Iterationsdurchléufe erforderlich waren.
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Abbildung 6-14: TGA-Auswertung Maisganzpflanzenbrennstoffs im gesamten Volatilisati-
onsbereich verglichen mit den Regressionen der einzelnen Experimente - nichtkonvertierte
Restmasse in Abhéngigkeit von der Zeit
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Als Zwischenergebnis zeigt Abbildung 6-14 die TGA-Auswertungen aller untersuchten Ex-
perimente bei unterschiedlichen Autheizraten, Inertgasstrémen und TGA-Einwaagen und
vergleicht diese mit den optimierten Kurvenregressionen fir die Einzelexperimente. Die sehr
gute Ubereinstimmung zwischen Messung und Regression bestétigt die gute Anwendbarkeit
des gewdhlten Modells mit drei Pseudokomponenten und Arrhenius-/Potenzansatz. Ein Dia-
gramm welches auf der Abszisse statt der Zeit die Temperatur verwendet ist in Abbildung
14-3 dargestellt.

Fur die Entwicklung eines Modells fir die Volatilisierung missen nun aus den Regressi-
onsparametern fir die einzelnen TGA-Kurven méglichst allgemeingiltige Parameter abgelei-
tet werden. Da die Parameter unterschiedlichen Inertgasstréme sowie die unterschiedlichen
TGA-Einwaagen relativ &hnlich sind und vor allem keine eindeutigen Tendenzen bei der
Anderung dieser Einflussgréen zu erkennen sind, kann vereinfachend davon ausgegangen
werden, dass die Voldatilisierung (zumindest im TGA-Experiment) nicht durch den Stoffober-
gang limitiert wird. Damit ist for den Volatilisationsprozess dhnlich wie fir den Trocknungs-
vorgang also von einem stofflich (und thermisch) diinnen Regime auszugehen. Diese Aussa-
ge macht Sinn, da wie bereits oben erwdhnt, neben der Biomasse fir die Umsetzung keine
weiteren Reaktanten an die Partikeloberfléche transportiert werden missen. Auch das Vor-
handensein von Umsetzungsprodukten in der Gas- und Feststoffphase hat keinen limitieren-
den Einfluss. Zur Modellbildung kénnen also die Regressionsparameter aller untersuchten
TGA-Experimente arithmetisch gemittelt werden. Hinsichtlich der unterschiedlichen Aufheizra-
ten sind allerdings geringfigige Unterschiede zu erkennen. Wéhrend die Parameter fur die
Rampen 20 °C/min und 40 °C/min relativ éhnlich sind, weichen sie fir die Rampe mit
10 °C/min bei Hemizellulose und speziell bei Zellulose starker ab. Wie bereits in Kapitel 3.2
erwdhnt, sind fir den realen Verbrennungsvorgang ohnehin nur Aufheizraten zwischen 20
und 40 °C/min interessant, weshalb die Mittelwertbildung zur Ermittlung der Modellparame-
ter nur diese beiden Rampen inkludiert und die Autheizrate von 10 °C/min unbericksichtigt
bleibt. Die solchermaflen ermittelten Modellparameter sind in Tabelle 6-5 zusammengefasst.
Abschlieflend sei angemerkt, dass aufgrund des flachen Lésungsgebietes rund um das Op-
timum selbst stark unterschiedliche Kurvenparameter oft nur eine schwache Auswirkung auf
die Qualitat des Kurven-Fits aufweisen, die Vorhersagequalitét des Modells durch gemittelte
Parameter im relevanten Betriebsbereich also nicht wesentlich eingeschrénkt wird.

Die ermittelten Modellparameter ergeben gemeinsam mit den Modellgleichungen (Glei-
chungen 6.20 bis 6.26) das in dieser Arbeit verwendete Volatilisierungsmodell. Mit diesem
Modell kann sowohl die Freisetzung der volatilen gasférmigen Bestandteile, als auch die
Bildung der reaktiven Kokskomponente aus der frischen Biomasse beschrieben werden. Auch
Uber die Zusammensetzung des Brennstoffes zu verschiedenen Zeitpunkten des Thermolyse-
vorgangs bzw. an verschiedenen Positionen des in den Verbrennungsapparat eingeschobe-
nen Ballens kann mit diesem Modell eine Aussage getroffen werden. Dies wird in Kapitel
6.7.2.5 weiter ausgefihrt.

Das entwickelte Modell und die ermittelten Parameter wurden in der Folge zur Beschrei-
bung der experimentell erhaltenen TGA-Ergebnisse herangezogen. Abbildung 6-15 zeigt als
Ergebnis dieser Modellierung die nichtkonvertierte Restmasse aller untersuchten TGA-
Experimente in Abhdngigkeit von der Versuchszeit und vergleicht diese mit den Vorhersagen
des entwickelten Modells. Zusétzlich sind noch die Kurven mit den einzeln regressierten Pa-
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rametern eingetragen. Eine dhnliche Darstellung jedoch in Abhangigkeit von der Temperatur

findet sich in Abbildung 14-4.

Tabelle 6-5:  Verwendete Parameter des Volatilisierungsmodells
Parameter Einheit Wert
Praexponentieller Faktor Zellulose Iog(ACe”) 1/s 11,544
Aktivierungsenergie Zellulose E acel J/mol 124.158
Startgehalt Zellulose wl wi%, waf 54,60
Nichtvolatiler Anteil Zellulose Wi, wi% 0,535
Praexponentieller Faktor Hemizellulose |og(AHce”) 1/s 5,031
Aktivierungsenergie Hemizellulose E pricen J/mol 74.796
Startgehalt Hemizellulose wo wi%, waf 16,40
Nichtvolatiler Anteil Hemizellulose Wi wi% 42,566
Praexponentieller Faktor Lignin |Og(ALign) 1/s -2,647
Aktivierungsenergie Lignin Eptian J/mol 3.413
Startgehalt Lignin ngn wi%, waf 29,00
Nichtvolatiler Anteil Lignin i wi% 41,891
Lignindémpfung Temperaturbreite TLgi K 100
Ligninddmpfung Mediantemperatur TLEid K 405
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Abbildung 6-15: TGA-Auswertung des Maisganzpflanzenbrennstoffs im gesamten Volatilisa-
tionsbereich verglichen mit den Regressionen der einzelnen Experimente sowie den Ergebnis-

sen des verwendeten Volatilisierungsmodells -
von der Zeit

nichtkonvertierte Restmasse in Abhd&ngigkeit
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Beide Abbildungen zeigen, dass die Vorhersage des Masseverlustes des festen Brennstof-
fes wahrend der Ausgasungsphase fir die Autheizraten 20 °C/min und 40 °C/min hervorra-
gend sind, wihrend die Ubereinstimmung fur die Rate 10 °C/min relativ bescheiden ausféllt.
Hier wird der zeitliche Verlauf des Massenverlusts durch Anwendung des Modells Uberschétzt
und ein zu schneller Ausgasungsprozess vorhergesagt. Es liegt relativ klar auf der Hand, dass
dieses Verhalten nicht durch das Vorhandensein einer Limitierung der Umwandlungskinetik
durch den Warme- oder Stoffibergang hervorgerufen werden kann, da in einem solchen
Fall die Umsetzungsgeschwindigkeit fir kleinere Temperaturgradienten tendenziell unter-
schatzt werden musste. Dies ergibt sich aus der Annahme, dass der geringste Einfluss des
Waérmeibergangs bei niedrigen Autheizraten zu erwarten ist; auf den Einfluss des Stoffiber-
gangs kann daraus nur indirekt aufgrund der Analogie des Stoff- und Wérmetransports ge-
schlossen werden. Dass die TGA-Untersuchungen tatséchlich in einem thermisch dinnen,
also kinetikdominierten Regime durchgefihrt wurden, bestétigen dariber hinaus auch die
Versuchsléufe mit unterschiedlichem Inertgasvolumenstrom sowie mit unterschiedlicher Ein-
waage. Die Parameter der einzeln regressierten Kurven zeigen relativ deutlich, dass diese
schlechtere Vorhersagequalitét damit zusammenhéngt, dass die Versuche mit 10 °C/min
einen breiteren Bereich der Umwandlung sowohl fir Zellulose als auch fir Hemizellulose
aufweisen. Dies geht daraus hervor, dass fir diese beiden Komponenten im Zuge der Einzel-
regression niedrigere Aktivierungsenergien gemeinsam mit héheren Praexponentiellen Fakto-
ren ermittelt wurden, wodurch sich die Volatilisierung dieser Komponenten iber einen breite-
ren Zeit- und Temperaturbereich erstreckt. Ohne die Einfihrung weiterer Modellierungs-
schritte und zusétzlicher anzupassender Parameter ist dieses Verhalten nicht abbildbar. Da
aber gezeigt werden kann, dass in dieser Arbeit lediglich Rampen zwischen 20 und
40 °C/min interessant sind, wird von einer weiteren Detaillierung des Modells abgesehen.
Die Vorhersagequalitat fir den relevanten Bereich ist den Erfordernissen entsprechend sehr
gut.
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Abbildung 6-16: TGA-DTG-Auswertung des Maisganzpflanzenbrennstoffs im gesamten Vo-
|latilisationsbereich fur eine Rampe von 20°C/min verglichen mit der Einzelregression, dem
Ergebnis des verwendeten Volatilisierungsmodells sowie den Beitréigen der einzelnen Pseu-
dokomponenten — spezifische Volatilisierungsrate in Abhéngigkeit von der Temperatur
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Eine noch prézisere Darstellung sowohl des experimentellen Verlaufes als auch der Mo-
dellierungsqualitat erlaubt die zeitliche Differenzierung des Massenverlustes, also die Ausga-
sungsrate. Da alle Versuchsléufe (und auch der Verlauf, der mit dem Volatilisierungsmodell
ermittelt wurde) mit unterschiedlichen Einwaagen durchgefihrt wurden, muss fir eine einheit-
liche Darstellung die Anderung der Masse mit der Zeit auf die jeweilige Restmasse bezogen
werden; nur so kénnen die unterschiedlichen Experimente miteinander verglichen werden.
Abbildung 6-16 zeigt nun eine solche differentielle thermogravimetrische Analyse (DTG), die
in der Literatur in @hnlicher Form vielfach verwendet wird (Ghaly et al., 1993; Arenillas et
al., 2001; Conesa et al., 2001; Stenseng et al., 2001a; Gronli et al., 2002; Gomez et al.,
2005; Skodras et al., 2006; Sonobe et al., 2008), fir das TGA-Experiment TGA 2-1, wel-
ches bei einer Autheizrate von 20 °C/min, hohem Inertgasstrom und hoher Einwaage durch-
gefohrt wurde. Abbildung 14-5 zeigt die gleiche Darstellung fir ein Experiment mit
40 °C/min. Fur eine gute Aussagekraft wird in beiden Diagrammen die spezifische Ausga-
sungsrate Uber der inversen absoluten Temperatur aufgetragen (die relativ schmalen Um-
wandlungsbereiche bei niedrigen Temperaturen werden dadurch gedehnt, was die Analy-
sierbarkeit verbessert), die sekundére Abszisse bildet aber zur besseren Orientierung °C ab.
Eine solche Darstellungsform wird in der Literatur fallweise als Arrhenius-Plot bezeichnet (z.
B. Ergidenler et al., 1994; Janse et al., 1998; Russell et al., 1998; Liang et al., 2000;
Biagini et al., 2006). Zusétzlich zu den experimentellen Ergebnissen sind die Ergebnisse des
Modells sowohl als Summe als auch die Beitrédge der einzelnen Pseudokomponenten in den
Diagrammen dargestellt.

Die Diagramme zeigen hervorragend die Volatilisierungsvorgénge der einzelnen Pseudo-
komponenten. Bei niedrigen Temperaturen ist ein relativ breiter Wasser-Peak zu erkennen,
auf den unmittelbar ein Tal folgt, in der integrierten Darstellung entspricht dies der Flachstel-
le nach der Trocknung. AnschlieBend ist der sehr ausgeprégte und scharfe Peak der Zellulo-
se-Umwandlung zu erkennen, der durch einen kleineren und weniger ausgeprégten Hemizel-
lulose-Peak abgelést wird. Die Pseudokomponente Lignin ist Uber einen sehr weiten Tempe-
raturbereich aktiv; die Umwandlung beginnt bei etwa 330 °C und liefert auch noch bei
Temperaturen Gber 800 °C einen Beitrag. Bereits bei Orfao et al. (Orfao et al., 1999) wird
festgehalten, dass Zellulosepyrolyse durch einen scharfen Peak, der durch eine einzelne
Umwandlungsreaktion ausgeldst wird, hervorragend beschrieben werden kann. Die Autoren
erwdhnen weiters, dass die Pyrolyse von Hemizellulose (Modellstoff Xylan) und vor allem
Lignin aber nicht mehr exakt mit Einzelreaktionen nachgebildet werden kénnen, sondern
komplexere Reaktionsschemata erforderlich sind.

Die beiden Diagramme enthillen, dass die experimentellen Daten nach der Hemizellulo-
seumwandlung (Uber einer Temperatur von etwa 550 °C) noch weitere kleine Umwand-
lungspeaks enthalten, die durch eigene Pseudokomponenten in niedrigen Gehalten abgebil-
det werden kénnten. Abschlieend kann gefolgert werden, dass ein Volatilisierungsmodell fir
Lignin im Idealfall fir Temperaturen Gber 550 °C in dieser Diagrammdarstellung einen linea-
ren Abfall mit sinkender inverser Temperatur vorhersagen sollte. Die reine Superposition
eines Arrhenius-Ansatzes mit einem Potenzgesetz erlaubt aber ein solches Verhalten nicht.
Hier wére zu untersuchen, ob in der Literatur geeignete Methoden fir eine prinzipiell andere
und bessere Modellierung der Ligninumsetzung gefunden werden kann, méglicherweise mit
der DAEM-Methode, die in den Arbeiten von Vdrhegyi (Varhegyi et al., 2002; Varhegyi et
al., 2009; Varhegyi et al., 2010; Vérhegyi et al., 2011a) sehr ausfohrlich dokumentiert ist.
Fur die vorliegende Arbeit ist die Vorhersage sowohl des Massenverlustes des Feststoffes als
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auch der Ausgasungs- und damit Gasentstehungsrate, welche mit dem entwickelten Modell
erzielt werden kann, von ausreichender Qualitét. Der einfache und robuste mathematische
Aufbau, die gute Konvergenz bei Lésungsprozessen sowie die einfache Implementierbarkeit
in komplexere Modellumgebungen gaben den Ausschlag fir die Verwendung des Ansatzes
in der vorliegenden Arbeit.
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Abbildung 6-17: Korrelation der ermittelten kinetischen Parameter fir Trocknung und Volati-
lisierung (Kompensationseffekt) aller TGA-Experimente des untersuchten Maisganzpflanzen-
brennstoffs und Vergleich mit Ergebnissen der Zellulosepyrolyse aus dem Ubersichtsbeitrag
von Chornet und Roy (Narayan et al., 1996)

Ein interessanter Nebenschauplatz im Zuge der thermogravimetrischen Analyse ergibt sich
bei einer néheren Untersuchung der kinetischen Parameter, die fur alle durchgefihrten TGA-
Experimente regressiert wurden. Dabei stellt sich heraus, dass eine Korrelation zwischen Akti-
vierungsenergie und Prédexponentiellem Faktor besteht, der in TGA-spezifischer Literatur als
Kompensationseffekt (compensation effect) bekannt ist (Ergidenler et al., 1994; Narayan et
al., 1996; Skodras et al., 2006). Der lineare Zusammenhang zwischen dem natirlichen
Logarithmus des Prdexponentiellen Faktors und der Aktivierungsenergie ist fir die Ergebnisse
dieser Arbeit in Abbildung 6-17 dargestellt und mit Werten der Zellulosepyrolyse aus einem
Ubersichtsbeitrag von Chornet und Roy aus dem Jahre 1980 verglichen, welche der Arbeit
von Narayan et al. (Narayan et al., 1996) entnommen werden konnten. Auch diese experi-
mentellen Ergebnisse folgen einem linearen Verlauf, allerdings mit kleinerer Steigerung und
gréBerem Offset. Neben der guten Ubereinstimmung mit der ermittelten linearen Regressi-
onsfunktion wird aus dieser Abbildung auch deutlich, dass sich die kinetischen Parameter der
Brennstofftrocknung relativ deutlich von jenen der Brennstoffvolatilisierung unterscheiden.
Die physikalische Grundlage des Kompensationseffektes wird in der Literatur kontroversiell
diskutiert, Narayan et al. (Narayan et al., 1996) arbeiten allerdings heraus, dass dieser
Kompensationseffekt méglicherweise auf der thermischen Verzégerung (thermal lag), also
des limitierten Warmetransportes im Feststoffpartikel und in der Gasphase, sowie auf der
thermischen Tréagheit der eingesetzten Temperaturmessung beruht. Die Autoren zeigen in
ihrer Arbeit, wie diese thermische Verzdégerung speziell fir hohe Aufheizraten (rapid pyrolysis)
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sowie fir Umwandlungsprozesse mit hoher Wérmeténung von grofler Bedeutung ist und bei
unvorsichtiger Analyse grob falsche kinetische Parameter ermittelt werden kénnen. Die Arbeit
liefert damit eine plausible Erklérung fir die grolen Unterschiede der kinetischen Parameter,
die in der Literatur gefunden werden kénnen (Narayan et al., 1996). Fir die vorliegende
Arbeit kann der Kompensationseffekt sehr gut als Plausibilitétscheck herangezogen werden.

Vergleicht man die in dieser Arbeit verwendeten Aktivierungsenergien der Reinkomponen-
ten (Zellulose, Hemizellulose und Lignin) mit Werten aus der Literatur, wird die breite Streu-
ung der Parameter deutlich. Neben der breit akzeptieren Aktivierungsenergie fir den Rein-
stoff Zellulose von 238 kJ/mol (Varhegyi et al., 1989a; Véarhegyi et al., 1994; Antal et al.,
1995) finden sich in der Literatur Werte fir Zellulose in der komplexen Biomasse von bei-
spielsweise 101 fur Stroh (Skodras et al., 2006), 145 for Baumwolle (Vamvuka et al., 2003;
Grammelis et al., 2005), 184 bis 200 fir Reisschalen (Font et al., 2001; Radmanesh et al.,
2006) sowie Werte von 200 und mehr fir holzartige Biomassen (Biagini et al., 2002;
Senneca et al., 2002a; Vamvuka et al., 2003; Grammelis et al., 2005; Skodras et al.,
2006). Der in dieser Arbeit ermittelte Wert von 124 kJ/mol ordnet sich in diese Reihung un-
terschiedlicher Biomassen sehr gut ein. Nachdem sich Zellulose und Hemizellulose wéahrend
der Pyrolyse sehr &hnlich verhalten, gelten diese Aussagen fir Hemizellulose mit einer niedri-
geren Aktivierungsenergie von etwa 75 kJ/mol (in dieser Arbeit) sinngeméf3 genauso. Auf-
grund der Verhaltensghnlichkeit von Zellulose und Hemizellulose bei der thermolytischen
Umsetzung werden diese beiden Komponenten begrifflich haufig zur Holozellulose zusam-
mengefasst (Di Blasi et al., 2001a). Eine sehr gute thermogravimetrische Analyse fir diese
beiden Komponenten im Stéingel der Sonnenblume liefern Varhegyi und Koautoren in einer
frihen Arbeit (Varhegyi et al., 198%9b), die im Gegensatz zu den spdteren Arbeiten von
Varhegyi noch nicht die DAEM-Methode, sondern zwei einstufige Parallelreaktionen verwen-
det. Fur Zellulose werden in dieser Arbeit 172 kJ/mol und fir Hemizellulose 89 kJ/mol als
Aktivierungsenergie ermittelt. Als Grund fur die Abweichung der kinetischen Parameter in der
komplexen Biomassematrix von den zu erwartenden Werten der Reinstoffe (vor allem Avi-
cel® Zellulose) diskutieren die Autoren Inhomogenitéten, Unreinheiten und morphologische
Unterschiede die in der Biomasse vorhanden sind. Durch die entstehende unterschiedliche
thermische Zugénglichkeit der Zellulosebestandteile in der Biomasse verbreitern sich die
Umwandlungspeaks in der DTG-Analyse und die ermittelten kinetischen Parameter nehmen
aus mathematischen Grinden kleinere Werte an (Varhegyi et al., 1989b). In einer weiteren
Arbeit (Varhegyi et al., 1989a) zeigen Vérhegyi und seine Koautoren, dass im Gegensatz zu
reiner Zellulose die Thermolyse der Hemizellulose (Modellstoff Xylan) genaugenommen nicht
mehr mit einer einzigen Umwandlungsreaktion beschrieben werden kann, sondern zumindest
zwei Reaktionsschritte beobachtet werden kénnen (Doppelpeck in der Umwandlungsrate).
Fur technische Anwendungen ist die genaue Auflésung dieses Verhaltens aber irrelevant.

Lignin verhdlt sich im Vergleich zu Holozellulose ausgeprdagt unterschiedlich. Lignin pyro-
lysiert nicht wie Zellulose und Hemizellulose in einem engen, sondern in einem sehr breiten
Temperaturbereich, dies macht auch Abbildung 6-16 deutlich. Die Ligninumsetzung beginnt
bereits bei sehr niedrigen Temperaturen im Bereich der Brennstofffrocknung und ist erst bei
sehr hohen Temperaturen und entsprechend langen Umsetzzeiten abgeschlossen. Auflerdem
ist die pyrolytische Ligninumsetzung exotherm (Di Blasi et al., 2001b). Die in der Literatur
berichteten Aktivierungsenergien fir Lignin in der jeweils untersuchten Biomasse streuen
ebenfalls zum Teil erheblich. Grammelis et al. berichten in ihrer Arbeit (Grammelis et al.,

2005) einen Wert von 30 kJ/mol fir Olivenkerne, 31 kJ/mol fir Baumwolle und 28 kJ/mol
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fur Holzpellets. Dies deckt sich sehr gut mit den Angaben von Vamvuka et al. (Vamvuka et
al., 2003), die fir Olivenkerne einen Bereich von 29 bis 42, fir Baumwolle etwa 30 und fur
Abfallholz einen Bereich von 34 bis 42 kJ/mol angeben. Fir Reisschalen wurde bei Radma-
nesh (Radmanesh et al., 2006) ein Wert von 64 kJ/mol ermittelt, Skodras et al. geben in
ihrer Arbeit (Skodras et al., 2006) einen Wert von 75 kJ/mol fir eine nicht néher spezifizierte
Strohart an. Die Angaben zur Akfivierungsenergie des Ligninumsatzes in verschiedenen
Holzarten reichen von 18 (Biagini et al., 2002) Gber 28 (Grammelis et al., 2005) bis zu
87 kJ/mol (Skodras et al., 2006). In der vorliegenden Arbeit wurde zur optimalen Abbildung
des ermittelten TGA-Verhaltens des Maisganzpflanzen-Brennstoffs ein Wert von 3,4 kJ/mol
for die Aktivierungsenergie von Lignin ermittelt, welcher im Vergleich zu den in der Literatur
dokumentierten Werten auffallend klein ist. Auf welcher Biomasseneigenschaft diese niedrige
Ligninaktivierungsenergie beruht, ist unklar und es waren weiterfGhrende thermogravimetri-
sche Untersuchungen mit den einzelnen Teilen der Energiepflanze Mais erforderlich, um
beispielsweise den Einfluss des relativ hohen Gehaltes an Ol in den Kérnern des Kolbens zu
erfassen. Solche Untersuchungen wurden im Ansatz bei Raveendran (Raveendran et al.,
1995) begonnen, die Ableitung kinetischer Parameter fir die einzelnen Pflanzenteile ist aus
dieser Arbeit allerdings nicht maglich.

Zahlreiche Arbeiten in der Literatur wahlen eine vereinfachte Modellierung und beschrei-
ben die kinetische Umsetzung nur mit einem Satz kinetischer Parameter (eine Pseudokompo-
nente). Dadurch ist die direkte Vergleichbarkeit mit dem in dieser Arbeit eingesetzten Modell
natirlich eingeschrankt, bei gedanklicher Mittelwertbildung der Aktivierungsenergien der
Einzelkomponenten sind jedoch zumindest eine qualitative Einschdtzung und ein Vergleich
mit weiteren Literaturarbeiten méglich. Ghaly et al. beschreiben in ihrer Arbeit (Ghaly et al.,
1993) einen Bereich von 58 bis 102 kJ/mol fir verschiedene Strohsorten und verschiedene
Temperaturbereiche. Stenseng et al. (Stenseng et al., 2001a) untersuchten sowohl das Ab-
bauverhalten als auch die Warmetdnung bei der Pyrolyse von Weizenstroh unter Anwendung
einer Aufheizrate von 40 °C/min und ermittelten hierfir eine Akfivierungsenergie von
55,6 KJ/mol. Im Vergleich dazu verwenden Jones et al. (Jones et al., 2000) in ihrer Arbeit
zur CFD-Simulation eines Fallrohr-Verbrennungsapparates einen vergleichsweise hohen Wert
von 239 kJ/mol fir Weizenstroh. Lu et al. entwickeln in ihrer Arbeit (Lu et al., 2008) ein sehr
gutes partikuldres Modell fir die Verbrennung von Ségemehl verschiedener Holzarten und
ermitteln hierfir ebenfalls eine einstufige Einkomponentenkinetik. Die Autoren erhalten for
die Akfivierungsenergie je nach Holzart Werte zwischen 73 und 177 kJ/mol. Abschliefend
berichten Liang et al. (Liang et al., 2000) von einer Aktivierungsenergie von 67 kJ/mol fir
einen lignozellulosischen biogenen Reststoff aus der Papierindustrie fir die vereinfachte Mo-
dellierung mit einer einzelnen Umwandlungsreaktion.

Hinsichtlich der Zusammensetzung der frischen Biomasse betreffend Zellulose, Hemizellu-
lose und Lignin (fallweise auch noch extrahierbare Bestandteile als vierte Komponente —
extractives) sind selbst fir dhnliche Biomassen stark streuende Werte zu finden. Die Ursache
hierfir sind einerseits die unterschiedlichen Bestimmungsmethoden, die fir die Strukturauf-
klarung in der komplexen Biomasse verwendet werden sowie deren Fehlergrenzen. Anderer-
seits wird in vielen Literaturarbeiten ein &éhnlicher Weg wie in dieser Arbeit eingeschlagen,
dass die konstituierenden Pseudokomponenten der Einfachheit halber lediglich aufgrund der
GréBenordnung der jeweils ermittelten Aktivierungsenergien benannt werden ohne zusétzli-
che Strukturinformation oder Analysenergebnisse zu haben (z. B. Orféo et al., 1999). Aus
diesen Grinden sei von einem quantitativen Vergleich abgeraten, eine Prifung der Gréfen-
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ordnungen und der Plausibilitét kann aber durchaus sinnvoll sein. Tabelle 6-6 fihrt einige in
der Literatur berichtete Biomassezusammensetzungen an und vergleicht diese mit den Ergeb-
nissen der vorliegenden Arbeit. Einige der Analysen fihren dabei neben den drei Hauptkom-
ponenten auch noch die extrahierbaren Bestandteile getrennt an. Um die einzelnen Quellen
und Biomassen vergleichen zu kénnen, werden in dieser Zusammenstellung diese extrahier-
baren Bestandteile der Komponente Lignin zugeordnet. Bei den Arbeiten, in denen Maiskol-
ben untersucht wurden, ist kein Olgehalt angegeben, weshalb anzunehmen ist, dass gere-
belte Maiskolben ohne Maiskérner untersucht wurden.

Tabelle 6-6: In der Literatur berichtete Zusammensetzungen verschiedener Biomassen im
Vergleich zur vorliegenden Arbeit (wo extrahierbare Bestandteile angegeben
sind, wurden diese der Komponente Lignin zugeschlagen)

Quelle und Art der Biomasse Zellulose Hemizellulose Lignin
[wi%, waf] [wi%, waf] [wi%, waf]

Diese Arbeit (Mais-Ganzpflanze) 54,60 16,40 29,00
Maiskolben

Raveendran et al., 1995 39,90 28,42 31,68

Demirbas, 2004 52,33 32,12 15,54
Maissténgel

Raveendran et al., 1995 45,62 25,21 29,17
Weizenstroh

Wagenaar et al., 1994 41,67 29,17 29,17

Raveendran et al., 1995 34,19 32,40 33,41

Di Blasi et al., 1999¢ 34,82 34,82 30,36

Demirbas, 2004 33,18 45,39 23,98

Skodras et al., 2006 20,58 65,28 14,14
Reisschalen

Wagenaar et al., 1994 35,29 29,41 35,29

Raveendran et al., 1995 39,97 31,03 28,99

Di Blasi et al., 1999¢ 34,27 34,27 31,45
Reisstroh

Raveendran et al., 1995 42,82 26,27 30,90

Radmanesh et al., 2006 59,60 22,22 18,18
Senfstroh

Maiti et al., 2007 47,16 28,86 23,98
Baumwollabfdlle

Vamvuka et al., 2003 47,63 16,58 35,78

Grammelis et al., 2005 48,30 17,60 34,10

Hinsichtlich der Koksbildung sind die Literaturangaben relativ einheitlich. Die meisten Au-
toren (z. B. Raveendran et al., 1996b; Strezov et al., 2004) bestdtigen, dass die gréfiten
Beitrdge zur Formierung der reaktiven Kokskomponenten durch die Volatilisierung von Lignin
geliefert werden, wéhrend Zellulose und Hemizellulose nur relativ kleine Beitréige liefern. Im
vorliegenden Modell liefert tatséchlich Zellulose eine sehr geringe Koksausbeute wdhrend
Lignin einen groflen Anteil zeigt. Auch ein groBBer Anteil der Hemizellulose wird im vorliegen-
den Modell in reaktiven Koks umgewandelt, was beispielsweise auch bei Orfao et al. (Orfao
et al., 1999) festgehalten wird. Aufgrund des relativ geringen Anteils der Hemizellulose in
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der frischen Biomasse ist der Gesamtbeitrag zur Kokskomponente aber trotzdem klein. Ver-
gleicht man die nichtvolatilen Anteile der Biomassekomponenten aus der vorliegenden Arbeit
mit jener von Orfdo (Orfdo et al., 1999), so sind durchaus qualitative Ubereinstimmungen
festzustellen (Zellulose: 0,5 % vs. 5,1 %, Hemizellulose 42,6 % vs. 20,5 %, Lignin 41,9 % vs.
37,4 %).

Umwandlungsenthalpie der Volatilisierung

Die Umwandlung der flichtigen Brennstoffbestandteile in gasférmige Komponenten und
Koks wird @hnlich wie die Verdampfung von Wasser in Abhédngigkeit der jeweiligen Biomasse
von einer Phasenumwandlungsenthalpie (Warmetdnung) begleitet. Diese Volatilisierung-
senthalpie 4H , ist mittels TGA-DSC (differential scanning calorimetry) prinzipiell relativ gut

experimentell ermittelbar. Fur die vorliegende Arbeit war eine entsprechende Versuchsappa-
ratur nicht verfigbar, sodass auf Literaturarbeiten zurickgegriffen werden musste.

Die genaue Ermittlung der Phasenumwandlungsenergie ist selbst bei Anwendung einer
modernen Versuchsapparatur relativ schwierig, da eine genau energetische Bilanzierung und
die Bericksichtigung der fuhlbaren Wéarmen des eintretenden Inertgas-Spilstromes sowie des
austretenden, heilen Gasstromes erforderlich ist. Méglicherweise auch aus diesem Grund
sind die Angaben in der Literatur relativ divergent; alle analysierten Arbeiten deuten jedoch
gleichermafBen darauf hin, dass die absolute Gréfle der Volatilisierungsenthalpie im Ver-
gleich zum Heizwert des Biomassebrennstoffes relativ klein ist (im Bereich zwischen 5 und
10 %). Weiters ist aus den Literaturarbeiten auch keine eindeutige Aussage zu generieren, ob
die Voldtilisierung als endothermer oder als exothermer Prozess aufgefasst werden kann.
Strezov et al. (Strezov et al., 2004) arbeiten relativ gut heraus, dass die Pyrolyse von Zellulo-
se und Hemizellulose ein schwach ausgeprégter endothermer Vorgang sind, die Pyrolyse von
Lignin und die anschlieBende Bildung des reaktiven Kokses allerdings klar exotherm ist. Die
Arbeit fokussiert sich auf verschiedene Holzarten und da diese Biomasse relativ grofie Gehal-
te an Lignin aufweist, ist folglich die gesamte Volatilisierung exotherm. Die Autoren ermitteln
fir Pinienholz etwa -40, fir Kiefernholz etwa -55 und fir Eichenholz etwa -176 ki/kg bezo-
gen auf die trockene Biomasse (Strezov et al., 2004). Auch Koufopanos et al. (Koufopanos
et al., 1991) und Thunman et al. (Thunman et al., 2001) liefern dhnliche Aussagen zu den
Einzelkomponenten und ermitteln eine Volatilisierungsenthalpie zwischen -200 und -
250 kJ/kg fior nicht ndher spezifiziertes Holz. Bryden et al. haben in einer frihen Arbeit
(Bryden et al., 1996) fur Holz vereinfacht angenommen, dass die Umsetzung thermisch neut-
ral ist (Umwandlungsenthalpie Null), in einer spateren Arbeit (Bryden et al., 2002) fir diese
Biomasse allerdings einen Wert von -420 kJ/kg angegeben. Auf der anderen Seite kommen
Galgano et al. (Galgano et al., 2004) zu der Erkenntnis, dass die Pyrolyse von Birkenholz
endotherm ist und eine Umwandlungsenthalpie von +430 ki/kg aufweist. In einer Uber-
sichtsarbeit von Daugaard et al. (Daugaard et al., 2003) schlieBlich wird die Holzpyrolyse
als relativ stark endothermer Prozess dokumentiert mit einer Umwandlungsenthalpie von
+1460 fur Eichenholz und +1640 ki/kg fir Pinienholz. Die Autoren dieser Arbeit untersuch-
ten auch lignozellulosische Biomassen, die den in dieser Arbeit betrachteten Biomassen rela-
tiv nahe kommen und ermittelten fir Haferspelzen einen Wert von +780 und fir Maisstroh
einen Wert von 41350 kJ/kg trockene Biomasse. In der Arbeit von van der Lans et al. (van
der Lans et al., 2000), die sich auf die Simulation der Strohverbrennung in realen Verbren-
nungsapparaten konzentriert, setzen die Autoren aufgrund der relativ dinnen Datenlage
ebenfalls vereinfachend an, dass die Umwandlung thermisch neutral verléuft. Aus der Sum-
me dieser Literaturdaten wurde fir die vorliegende Arbeit ein Wert fir die Volatilisierung-
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senthalpie AH , der Mais-Ganzpflanze von +500 ki/kg trockener Biomasse angenommen.

In weiterflhrenden Arbeiten wére eine genaue Untersuchung dieses Brennstoffparameters
mittels TGA-DSC empfehlenswert. Unter dem Strich ist jedoch aus allen analysierten Litera-
turarbeiten zu postulieren, dass der Einfluss der Volatilisierungsenthalpie auf das Simulati-
onsergebnis relativ gering ist.

Zusammensetzung des bei der Volatilisierung entstehenden Gases

Wie bereits eingangs erwéhnt entstehen wéhrend des Volatilisierungsvorganges aus der fri-
schen Biomasse einerseits Gas und andererseits Teere und reaktiver Koks. Die Teere werden
in dieser Arbeit als tempordre Zwischenprodukte angenommen, die nach ihrer Entstehung
sofort durch Sekundérdekomposition (Bryden et al., 1996; Di Blasi et al., 1999¢) in flichtige
Gase aufgespalten werden (und deshalb im Modell keine Beriicksichtigung finden). In einer
Arbeit von Colomba di Blasi (Di Blasi et al., 1999¢) wird sehr gut herausgearbeitet, dass die
Pyrolyse agrarischer Reststoffe, und hier besonders von Weizenstroh, Teere mit hoher Reakti-
vitdt liefert, die sehr rasch in nichtkondensierbare gastérmige Bestandteile (vorwiegend CO,
aber auch C,H, und CH,) thermolysiert werden. Auch die Ausbeute an Koks ist nach dieser
Untersuchung fur agrarische Reststoffe vergleichsweise hoch. Die in der vorliegenden Arbeit
betrachtete Verbrennungstechnologie weist Betriebsparameter auf (relativ hohe Temperatu-
ren und lange Verweilzeiten des Brennstoffs im Stadium der Pyrolyse), die nach der Arbeit
von Di Blasi et al. (Di Blasi et al., 1999¢) eine minimale Ausbeute an Koks (entsprechend
Immediatanalyse), minimale Ausbeute an Teeren (Sekundéarspaltung zu nichtkondensierbaren
Gasen) und deshalb maximale Ausbeute an nichtkondensierbaren flichtigen Bestandteilen
ermdglicht.

Wéhrend die Zusammensetzung des entstehenden Kokses relativ einfach zu ermitteln ist
(neben den inerten Aschebestandteilen im Wesentlichen Kohlenstoff), ist die Zusammenset-
zung der gasférmigen Produkte relativ schwierig zu erfassen. Grundsatzlich gilt natirlich,
dass die Elementarbilanzen fir die wesentlichsten Brennstoffbestandteile (Kohlenstoff, Was-
serstoff, Sauerstoff, Stickstoff) geschlossen bleiben muss. Bei bekannter Elementarzusammen-
setzung des Brennstoffs und unter Annahme, dass der reaktive Koks nur aus Kohlenstoff (so-
wie geringen Mengen an Stickstoffkomponenten, siehe Kapitel 5) besteht, lésst sich die ele-
mentare Zusammensetzung der gastérmigen Produkte als Mittel Gber die gesamte Volatilisie-
rung ermitteln. Aus dieser Elementarzusammensetzung sind im Anschluss die Gehalte aller in
der homogenen Gasphase bericksichtigten Gasspezies zu ermitteln (CO, CO,, H,, H,O,
Stickstoffspezies), wobei die Summenkomponente C,H, einerseits die htheren Kohlenwasser-
stoffe abbilden soll und andererseits in gewissem Umfang fir die SchlieBung der Elementar-
bilanz herangezogen werden kann. Eine zusétzliche Komplikation entsteht dadurch, dass die
Zusammensetzung der gasférmigen Produkte wahrend des Pyrolysevorganges nicht konstant,
sondern zeitlich variabel und von einer ganzen Reihe von Einflusstaktoren abhéngig ist (z. B.
Zusammensetzung und Struktur des verbleibenden Feststoffes, Temperatur). Einige Arbeiten
von Di Blasi und seinen Koautoren (Di Blasi et al., 1999¢; Di Blasi et al., 2001b) beschafti-
gen sich mit diesen Zusammenhdngen am Beispiel agrarischer Reststoffe und erértern den
Einfluss von Temperatur und Autheizrate sowie der Biomassezusammensetzung auf die Ver-
teilung der Pyrolyseprodukte (Gas, Teer, Koks). Der Einfluss der Feststofftemperatur auf die
Gaszusammensetzung wurde ebenfalls untersucht und quantifiziert. Dabei zeigt sich, dass
sich im untersuchten Temperaturbereich von 400 bis 700 °C die Verhdlinisse zwischen CO,,
CH, und C2-Kohlenwasserstoffen zur Referenzkomponente CO durchaus um bis zu 50 %
verschieben kénnen. Interessant dabei ist, dass die Analyse zeigt (Di Blasi et al., 2001b),
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dass bei héheren Feststofftemperaturen auch héhere Gehalte an CO,, CH, und C2-
Kohlenwasserstoffen zu erwarten sind. Eine dhnliche Analyse fir Olivenkerne kann bei Blan-
co Lopez et al. (Blanco Lépez et al., 2002) gefunden werden, die ebenfalls bei hoheren
Pyrolysetemperaturen héhere Kohlenwasserstoffgehalte ermitteln konnten. Im Gegensatz zu
Di Blasi sinkt in dieser Arbeit aber der Gehalt von CO, bei steigenden Temperaturen. Bei
Bassilakis et al. (Bassilakis et al., 2001) ist schlieBlich fir Weizenstroh eine sehr detaillierte
Analyse der nichtkondensierbaren flichtigen Pyrolyseprodukte mit einer grofen Zahl organi-
scher Komponenten in Abhéngigkeit von der Temperatur gegeben. Die Autoren erhalten
auch einen relativ grofien Anteil kondensierbarer Produkte (Teere), die sie aber keiner weite-
ren Elementaranalyse unterziehen. Da in der vorliegenden Arbeit die Teerkomponenten ge-
danklich aufgrund der Sekundérdekomposition zu nichtkondensierbaren Gasbestandteilen
umgesetzt werden, ist zumindest die Elementarzusammensetzung der Teerkomponenten er-
forderlich, um die Zusammensetzung der nichtkondensierbaren Komponenten zu ermitteln.
Aus diesem Grund muss die sonst sehr umfangreiche Literaturstelle fir die Modellentwick-
lung dieser Arbeit unbericksichtigt bleiben.

Fur die in dieser Arbeit relevanten Biomassen sind betriebsparameterabhéngige Untersu-
chungen aussténdig, weshalb von einer fixen Gaszusammensetzung wéhrend der Volatilisie-
rung ausgegangen. Es finden also weder Betriebsbedingungen im Verbrennungsapparat
noch die sich édndernde Zusammensetzung und Struktur der nichtkonvertierten festen Bio-
masse Bericksichtigung bei der Ermittlung der Gaszusammensetzung des flichtigen Brenn-
stoffanteils. Prinzipiell wére die Erfassung und Analyse der gasférmigen Pyrolyseprodukte
wédhrend der thermogravimetrischen Untersuchung méglich; in der Literatur finden sich zahl-
reiche Arbeiten, in denen (teilweise auch in Abhéngigkeit von den Betriebsbedingungen) fur
verschiedene Biomassen solche Analysen durchgefihrt wurden (Di Blasi et al., 1999¢; van
der Lans et al., 2000; Bassilakis et al., 2001; Di Blasi et al., 2001b; Thunman et al., 2001;
Blanco Lépez et al., 2002; Boateng et al., 2006; Radmanesh et al., 2006; Lee et al.,
2007). Eine entsprechende experimentelle Apparatur mit einer Kopplung eines TG-
Analysators und eines leistungsféhigen Gasanalysensystems stand fir die vorliegende Arbeit
allerdings nicht zur Verfigung, sodass fir die hier betrachteten Brennstoffe keine verldssli-
chen experimentellen Daten vorliegen. Aus diesem Grund musste auf Basis vorhandener
Literaturarbeiten und unter Einhaltung der Elementar- und Energiebilanzen auf theoretischem
Wege eine reprasentative Gaszusammensetzung ermittelt werden. Da die kontinuierliche
Verbrennung von Biomasse einen Vorgang kontinuierlich fortgesetzter Pyrolyse beinhaltet,
macht die Annahme einer zeitlich konstanten Gaszusammensetzung aber durchaus Sinn. Di
Blasi und Koautoren zeigen in einer ihrer Arbeiten (Di Blasi et al., 1999c¢), dass sich die Gas-
zusammensetzung bei der Pyrolyse von Weizenstroh hinsichtlich der Hauptkomponenten CO
und CO, fur einen relativ breiten untersuchten Temperaturbereich nur unwesentlich édndert,
wodurch ein weiters Argument fir eine konstante Zusammensetzung geliefert wird.

Das erstellte Modell der Volatilisierung ist strukturell aber dennoch in der Lage, fir jede
diskrete Zelle auch eine zeitlich verénderliche Gaszusammensetzung zu verarbeiten, sodass
bei Vorliegen verlasslicher Daten eine entsprechende Erweiterung relativ einfach durchge-
fohrt werden kann. In diesem Fall ist aber besonderer Wert auf die Einhaltung der Elemen-
tarbilanz zu legen. Generell scheint die Modellierung und Simulation der Gaszusammenset-
zung aber aufgrund der Heterogenitat der biogenen Brennstoffe eine grofie Herausforderung
zu sein. Lee et al. prasentieren dennoch in einer ihrer Arbeiten (Lee et al., 2007) eine Reihe
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von Simulationswerkzeugen, mit denen eine solche Vorhersage fir bestimmte Biomassen
innerhalb gewisser Grenzen méglich ist.

Tabelle 6-7:  Zusammensetzungen der flichtigen Pyrolyseprodukte fir verschiedene Bio-
massen, Vergleich der Werte dieser Arbeit mit Werten fir verschiedene
Holzarten aus der Literatur

Quelle und Art der Biomasse Elementaranalyse  Gaszusammensetzung Flich-
Rohbiomasse tige Komponenten
[wi%, waf] [wi%]
Diese Arbeit C: 49,43 CO: 32,02
(Mais-Ganzpflanze) H: 6,57 CO,: 13,46
0O: 43,80 CH, 76: 23,66
H,: 0,40
H,O: 30,46
Thunman et al., 2001; Thunman et al., C: 53,84 CO: 42,67
2003 H: 5,97 CO,: 14,85
(Birkenholz) O: 40,20 CH; 9600.02: 25,01
H,: 0,58
H,O: 16,89
Thunman et al., 2001 C: 50,29 CO: 39,89
(Fichtenholz) H: 6,80 CO,: 13,76
O: 42,91 CH,2600,09: 24,67
H,: 0,41
H,O: 21,26
Bryden et al., 1996 unbekannt CO: 21,66
(allgem. Laubholz) CO,: 13,61
CH1,5QOO,00283 29,23
H,: 5,92
H,O: 29,59
Adanez et al., 2003 unbekannt CO: 29,20
(Pinienholz) CO,: 1,00
CHj;3,: 3,80
H,: 14,00
H,O: 52,00

Fir stroh- oder halmgutartige Biomassen sind hinsichtlich der Zusammensetzung der
wéhrend der Pyrolyse entstehenden Gase aus der Literatur kaum Informationen extrahierbar.
Fur Holz sind aber einige Literaturarbeiten bekannt, die mit hoher Qualitét und &hnlichen
Betriebsbedingungen die durchschnittliche Gaszusammensetzung wdhrend der Pyrolyse un-
tersucht haben. In Tabelle 6-7 sind diese Gaszusammensetzungen fir verschiedene Holzar-
ten dargestellt und werden mit den Werten aus der vorliegenden Arbeit verglichen. Konden-
sierbare Teerbestandteile werden, sofern sie ermittelt wurden, der Summenkomponente hé-
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herer Kohlenwasserstoffe C,H,O, zugerechnet. Die in der jeweiligen Arbeit verwendete mola-
re Summenformel dieser Summenkomponente ist in der Tabelle ebenfalls angegeben. Als
Anhaltspunkt enthalt die Tabelle auch noch die Elementaranalyse des rohen Biomassebrenn-
stoffes auf wasser- und aschefreier Basis.

Folgt man Di Blasi et al. (Di Blasi et al., 1999¢), so ist die Gaszusammensetzung bei der
Pyrolyse von Weizenstroh jener von Holz relativ éhnlich. Aus diesem Grund wurden die Zu-
sammensetzungen von Thunman und Bryden et al. (Bryden et al., 1996; Thunman et al.,
2001; Thunman et al., 2003) als Startwert fir die vorliegende Arbeit herangezogen und
dahingehend abgedndert, dass die Elementarbilanz fir Rohbrennstoff, flichtigem Gas und
verbleibendem Koks (ausschlieBlich Kohlenstoff und in sehr geringem Ausmafl NO,-
Vorlduferkomponenten) geschlossen wird. Die Werte von Adanez et al. (Adanez et al., 2003)
wurden in dieser Evaluierung nicht bericksichtigt, da diese sich von den anderen gefunde-
nen Literaturdaten signifikant und unplausibel unterscheiden und Thunman et al. in ihrer
Arbeit (Thunman et al.; Thunman et al., 2001; Thunman et al., 2003) durchaus begriindete
Kritik an der Zusammensetzung und der Umwandlungskinetik Gben.

Eine relativ gute Analyse der Zusammensetzung der Pyrolyseprodukte verschiedener Gra-
ser und Energiepflanzen hinsichtlich kondensierbarer und nichtkondensierbarer Komponen-
ten wird bei Boateng et al. (Boateng et al., 2006) gegeben. Ahnlich wie bei Bassilakis et al.
(Bassilakis et al., 2001) wird auch hier von sehr grofler Teerausbeute berichtet. Da weder
eine Elementaranalyse des Teers noch eine Auswertung in Richtung Sekunddrkomposition
gemacht wurde, kénnen die dortigen Ergebnisse ebenfalls nicht in die vorliegende Arbeit
einflieBen. Eine kurze Uberblicksarbeit zur Gaszusammensetzung bei der Biomassepyrolyse
liefern Radmanesh et al. (Radmanesh et al., 2006), wobei ein Vergleich verschiedener weite-
rer Literaturstellen durchgefthrt wird. Die Autoren haben selbst Holzpyrolyse untersucht,
Gaszusammensetzungen angegeben sowie ein einfaches Modell zur Abhdngigkeit der Ent-
stehung der jeweiligen Gasspezies wihrend der einzelnen Phasen der Pyrolyse (abhéngig
von der Temperatur) erstellt. Die entstehenden Teere werden gemeinsam mit dem Wasser
aus dem Gas herauskondensiert und keiner weiteren Analyse mehr zugefihrt.

Die Summenkomponente fur Kohlenwasserstoffe C,H, représentiert in dieser Arbeit die
Komponenten CH,, C,H, und C;Hg, fur die in der Literatur (Adanez et al., 2003) Anhaltswer-
te gefunden werden konnten. Die Summenkomponente besteht demnach zu 27,1 wi% aus
CH,, zu 31,6 wi% aus C,H, und zu 41,4 wi% aus C;Hs. Damit ergibt sich eine molare
Summenformel von C, gHs (oder CH, sg), ein Molekulargewicht von 26,66 g/mol sowie die
in Kapitel 6.7.1 dargestellte Stéchiometrie der zweistufigen Oxidationsreaktion mit CO als
Zwischenprodukt. Die Reaktionsenthalpie fir die Oxidationsreaktion wurde so gewdhlt, dass
die Freisetzung thermischer Energie, die mit dem entwickelten Modell errechnet werden
kann, genau der Brennstoffenergie entspricht. Werden also vom unteren Heizwert des Brenn-
stoffs die Verdampfungsenthalpie, die Volatilisierungsenthalpie, die beim Koksabbrand frei-
werdende Wéarmemenge sowie die Reaktionsenthalpien der Oxidationsreaktionen aller an-
deren entstehenden gasférmigen Komponenten abgezogen, so erhélt man direkt die Reakti-
onsenthalpie der Summenkomponente. Die Oxidationsreaktion ist nattrlich exotherm und
die Reaktionsenthalpie betrégt fir die vorliegende Arbeit -16.426,0 ki/kg bzw. -
437,91 k/mol. In weiterer Folge kann daraus die Standardbildungsenthalpie der Summen-

komponente AH; ermittelt werden, die fur diese Arbeit -365,613 ki/mol betrégt. In Summe
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ist durch diese Vorgangsweise sichergestellt, dass das Modell sowohl seitens der Massen- als
auch seitens der Element- und Energiebilanz dem realen Brennstoff entspricht.

6.7.2.3 Ausbrand der residuellen Feststoffkomponenten — Koksab-
brand

Es zeigt sich aus den TGA-Ergebnissen sehr klar, dass der Koksabbrand nicht nur von der
Kinetik, sondern auch vom Stoffibergang sowie vom Partialdruck des Reaktionseduktes Sau-
erstoff abhéngig ist. Diese Erkenntnis wird von beinahe allen einschldgigen Literaturarbeiten
bestatigt. Das bedeutet einen signifikanten Unterschied zur Volatilisierung und zur Brennstoff-
trocknung, welche wie in den vorstehenden Kapiteln dargestellt, unabhéngig vom Stoffiber-
gang und nur kinetiklimitiert sind. Das macht Sinn, da die Trocknung und die Volatilisierung
als Zerfallsreaktionen erster Ordnung (bei manchen Autoren in der Literatur auch gebroche-
ne hdhere Ordnungen) angesehen werden, bei denen aufler dem festen Brennstoff kein wei-
terer Reaktionsteilnehmer erforderlich ist. Beim Koksabbrand dagegen ist der Stofftransport
eines Oxidationsmittels an die Koksoberflache erforderlich. Die Reaktionsgeschwindigkeit
des Koksabbrandes wird also sowohl durch die chemische Kinetik als auch durch die Diffusi-
on gasférmiger Komponenten zur und von der Partikeloberflache beeinflusst. Soll also das
Abbrandverhalten der reaktiven residuellen Koksfraktion der Biomasse fundiert analysiert und
simuliert werden, so sind mit chemischer Oxidationskinetik und Stoffibergang des Reakti-
onspartners Sauerstoff zumindest zwei unterschiedliche Mechanismen zu bericksichtigen
(Williams et al., 2001), die gleichberechtigten Einfluss auf die Verbrennung des Kokses aus-
Uben (a priori kann keiner der Mechanismen als klar dominierend angenommen werden).
Wissenschaftliche Arbeiten tendieren in diesem Fall dazu, Bedingungen herzustellen, bei dem
einer dieser Mechanismen geschwindigkeitmaximiert wird und der jeweils andere die zu un-
tersuchende Limitierung des Umsatzes darstellt. Um die Kinetik des Koksabbrandes maglichst
isoliert ermitteln zu kénnen, ist bei der TGA danach zu trachten, den Stoffibergang zu ma-
ximieren, um eine Limitierung auszuschlieBen. Varhegyi sowie Di Blasi empfehlen hierzu (Di
Blasi et al., 199%9a; Branca et al., 2003; Vdarhegyi et al., 2006; Becidan et al., 2007b;
Varhegyi et al., 201 1a; Varhegyi et al., 2011b) die Verwendung sehr kleiner Probemengen,
die der Ofenatmosphére in der TGA eine grofie Oberfléche bieten, eine weite Verteilung des
Probenmaterials auf grofier Flache, dinne Schichtdicken des Probematerials sowie einen
hohen Fluss des Reaktivgases. Meist kann aber der Stoffibergang, so wie in der vorliegen-
den Arbeit auch, nicht véllig ausgeschlossen werden und der Gesamtabbrand ist als Uberla-
gerung von Kinetik und Diffusion zu betrachten. Die durchgefihrten TGA-Experimente sind
dann nur mit einem bereits bestehenden Gesamtmodell zu beschreiben, fir welches lediglich
die Parameter an den jeweiligen Brennstoff anzupassen sind. Dies setfzt einerseits ein giltiges
und validiertes Modell zur kombinierten Beschreibung von Kinetik und Stoffibergang voraus
(meist aus Literaturarbeiten) und erfordert andererseits die Durchfihrung einer geringeren
Zahl von TGA-Experimenten, bei welchen jeweils nur ein variierender Einflussparameter un-
tersucht wird. Ein solcher Ansatz wurde auch in der vorliegenden Arbeit verfolgt. Der Weg
der kompletten Neuerstellung eines Modells allein auf Basis eigener TGA-Untersuchungen
wurde nicht eingeschlagen. Fir die erforderlichen getrennten Analysen von kinetikdominier-
tem sowie diffusionsdominiertem Bereich war die vorhandene TGA-Apparatur aufgrund der
einsetzbaren Probentrager und der Genauigkeit der Waage nicht geeignet. Die erforderliche
sehr grofle Anzahl systematischer Versuche wurde nicht im Fokus der vorliegenden Arbeit
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gesehen. Folglich wurde ein Modell aus der Literatur fir die Oxidation von Biomassekoks an
den vorliegenden Brennstoff angepasst und implementiert.

Der Koks, welcher im Zuge der Volatilisierung gebildet wird, wird wéhrend des Koksab-
brandes mit sauerstoffhéltigen Komponenten aus der Gasphase oxidiert. An dieser Stelle sei
erwdhnt, dass in der vorliegenden Arbeit heterogene Reaktionen des festen Kohlenstoffs le-
diglich mit O,, nicht aber mit H,O oder CO, aus der Gasphase bericksichtigt werden. Wur-
zenberger implementiert in seiner Arbeit zur Simulation wandernder Festbetten biogener
Brennstoffe (Wurzenberger et al., 2002) Oxidationsreaktionen mit allen drei Komponenten
und erzielt damit durchaus gute Ergebnisse. Eine genaue Analyse der Beschreibungsansétze
der chemischen Reaktionskinetik (Aktivierungsenergie und Prdexponentieller Faktor im Arrhe-
nius-Ansatz) zeigt allerdings, dass bei Betriebsbedingungen, die der vorliegenden Arbeit
zugrunde liegen, die Geschwindigkeiten der Reaktionen mit H,O und CO, um mehrere
Groflenordnungen kleiner sind als jene mit O,. Werden diese beiden Reaktionen also ver-
nachléssigt, so ist keine wesentliche Beeintréchtigung der Ergebnisse bei zugleich signifikant
einfacherer Modellstruktur zu erwarten. Die Berechtigung dieser Herangehensweise wird in
den Arbeiten von van der Lans et al. und Zhou et al. (van der Lans et al., 2000; Zhou et al.,
2005) bestatigt. Wird nun davon ausgegangen, dass die reaktive Kokskomponente lediglich
aus Kohlenstoff besteht (siehe Kapitel 6.7.2.2), so kann der Arbeit von Zhou et al. (Zhou et
al., 2005) folgend die Reaktionsgleichung des Koksabbrandes geméf3 Gleichung 6.27 auf-
gestellt werden.

c:+qbio2 —>2(1-L]CO+(1—1JCOQ 6.27)

C C C

Die Stéchiometrie der Reaktionsgleichung enthalt dabei einen Parameter, der in der Lite-
ratur héufig als stéchiometrischer Faktor der Koksverbrennung (stoichiometric ratio for char

combustion) bezeichnet wird. Dieser Parameter errechnet sich aus dem molaren Verhdaltnis
der Reaktionsprodukte CO zu CO, gemaf Gleichung 6.28 (Zhou et al., 2005):

S S (6.28)
0,5+1r. Ncon

In einer friheren Arbeit von van der Lans et al. (van der Lans et al., 2000) wird das Ver-
haltnis von CO zu CO, fir die Oxidation von Biomassekoks als unverénderlich und in der
Groflenordnung 1 angenommen. Die darauf aufbauende Arbeit von Zhou et al. (Zhou et
al., 2005) geht einen Schritt weiter und schldagt eine Temperaturabhéngigkeit dieses Verhalt-
nisses in Form eines Arrhenius-Ansatzes vor (siehe Gleichung 6.29), die dazu fihrt, dass bei
héheren Partikeltemperaturen mehr CO als CO, gebildet wird. Wéhrend bei Raumtempera-
tur das Verhdlinis genau 1 betragt, errechnet sich fir eine Partikeltemperatur von 1.300 K
ein Verhdltnis von etwa 1,33. Diese Approximations-Funktion wurde in das implementierte
Modell des Koksabbrandes integriert. Eine &hnliche Funktion mit geringfigig unterschiedli-
chen Parametern wird auch von Kaer in seiner Arbeit zur Simulation der Strohverbrennung
auf Wanderrosten verwendet (Keer, 2005).

(6.29)

- QeXp(— 3.300}

P
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Zur Beschreibung des Reaktionsverlaufes bewdhrt sich die Definition des Konversionsgra-
des des Koksabbrandes nach Janse et al. (Janse et al., 1998) in Gleichung 6.30. Hierfir ist
der Koksmassenstrom bei Beginn des Abbrandes (Koksgehalt aus der Brennstoffanalyse),
sowie nach theoretisch unendlicher Reaktionszeit zu bericksichtigen. Da davon ausgegan-
gen wird, dass die reaktive Kokskomponente bei langer Verweilzeit vollstdndig ausbrennen
kann, ist letzterer Wert mit Null zu bewerten; es bleibt lediglich der nichtreaktive Ascheanteil
zurUck, welcher nicht in die Definition einfliefit.

. 0 . i .
X, = Mioks ~ Mioks MBS, 15W Koks 85,75~ Mkoks (6.30)
Koks — 0 = 5 .
Mioks — Mioks Mgs 15 W koks 85, TS

Die Reaktionsgleichung der Koksoxidation in Gleichung 6.27 legt nahe, dass die Ab-
brandgeschwindigkeit von den beiden Edukten Koks und Sauerstoff abhéngt. Selbst bei nicht
produktigehemmter chemischer Reaktion (wie an dieser Stelle angenommen wurde) haben
damit auch die Produkte aufgrund der Verdinnung des Sauerstoffs in der Gasphase einen
limitierenden Einfluss auf die Umsetzung des Kokses.

Wird nun in einem ersten Schritt die Oxidation des Kokses unter Bedingungen durchge-
fohrt, die eine Limitierung durch Stoffibergang ausschlieBen, so befindet man sich im kine-
tikdominierten Regime und die Reaktionsgeschwindigkeit lésst sich geméaf Gleichung 6.31
beschreiben (z. B. Di Blasi et al., 1999a; van der Lans et al., 2000; Zhou et al., 2005).

Oy j
— = _kKoks Kinetic pOQ Sun(ctcerhKoks
[ af Kinetik l , (6 3 1 )
. _ EA,Koks
mit I<Koks Kinetic — AKoks exXpl ——(=-
' RT,

Die Abbrandkinetik in Gleichung 6.31 geht davon aus, dass der Abbrand von Koks aus
biogenen Rohmaterialien als Einkomponenten-Reaktion zu beschreiben ist, was durch zahl-
reiche Literaturarbeiten bestatigt wird (Di Blasi et al., 1999a; Henrich et al., 1999; van der
Lans et al., 2000; Zolin et al., 2000; Senneca et al., 2002b; Zolin et al., 2002; Shim et al.,
2004; Zhou et al., 2005). Varhegyi et al. zeigen in einer ihrer Arbeiten von 2011 (Varhegyi
et al., 2011b), dass der Abbrand von Koks aus Weizenstroh mit einem einstufigen Mecha-
nismus hervorragend beschrieben werden kann. In einer friheren Arbeit von 2006 zeigt die
gleiche Forschergruppe aber auch (Varhegyi et al., 2006), dass die Beschreibung des Ab-
brandes von Koks aus Maiskolben durch drei Parallelreaktionen bessere Ubereinstimmung
mit experimentellen Resultaten liefert. Eine Reaktion ist dabei einer sauerstoffabhéngigen
Volatilisierung zuzurechnen, die beiden anderen beschreiben direkt die heterogene Koksoxi-
dation. Eine genaue Auswertung enthillt dabei, dass die Mittelwerte der kinetischen Parame-
ter des Dreikomponenten-Modells sehr genau mit den Parametern des in dieser Arbeit ver-
wendeten Einkomponenten-Modells Ubereinstimmen. Branca und Di Blasi zeigen in einer
Arbeit (Branca et al., 2003), dass fir die Beschreibung des Abbrandes von Koks verschiede-
ner Holzarten ein Ansatz mit zwei parallelen Reaktionen (sauerstoffabhéngige Volatilisierung
sowie eigentliche Koksoxidation) erforderlich ist. Der Ansatz wird speziell fir Koks, der bei
milden Pyrolysetemperaturen gebildet wurde, empfohlen.
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Die Oxidationsreaktion von Koks mit Sauerstoff wird in der Regel als Reaktion erster Ord-
nung hinsichtlich des Eduktes Sauerstoff betrachtet (Di Blasi et al., 199%9a; van der Lans et
al., 2000; Zhou et al., 2005), meist als Funktion des Partialdruckes an der Partikeloberfla-
che. Teilweise sind aber auch Arbeiten publiziert (Janse et al., 1998; Henrich et al., 1999;
Senneca et al., 2002b; Vdarhegyi et al., 2011b), die je nach Herkunft des Kokses auch Reak-
tionsordnungen von kleiner als eins vorschlagen (0,4 bis 0,9). Shim et al. (Shim et al., 2004)
erwdhnen auch einen Einfluss des Konversionsgrades des Kokses auf die Reaktionsordnung
hinsichtlich Sauerstoff. Mit steigendem Umsetzungsgrad des Kokses wird dort eine sinkende
Reaktionsordnung berichtet (beginnend mit 0,7 und abfallend bis auf unter 0,5 bei Reaktion-
sende). Die Ergebnisse sind aber nicht frei von Diffusionslimitierung und kénnen deshalb zur
Kinetikbestimmung nur begrenzt eingesetzt werden. Rein mechanistisch betrachtet ist eine
Reaktionsordnung hinsichtlich Sauerstoff zwischen Null und Eins zu erwarten, welche durch
die ablaufenden Absorptions- und Desorptionsvorgénge determiniert wird. Nach Janse et al.
(Janse et al., 1998) ist bei hohen Temperaturen die Chemisorption von Sauerstoff an die
Koksoberfléche geschwindigkeitsdominierend und die Reaktionsordnung hinsichtlich Sauer-
stoff entsprechend Eins. Bei niedrigen Temperaturen ist die Reaktion des adsorbierten Sauver-
stoffs mit Kohlenstoff zu CO und CO, sowie deren Desorption geschwindigkeitsbestimmend
und die Reaktionsrate hinsichtlich Sauerstoff entsprechend Null. Konkurrieren beide Mecha-
nismen im mittleren Temperaturbereich, so ergibt sich eine mittlere globale Reaktionsrate
zwischen den beiden Extrema. Auch die beiden genannten Reaktionen zu CO und CO, lau-
fen je nach Temperatur verschieden schnell ab, sodass sich ein temperaturabhdngiges Ver-
héltnis beider Reaktionsprodukte einstellt (siehe Gleichung 6.29).

Hinsichtlich des Restgehaltes an unreagiertem Koks wird ebenfalls eine Reaktion erster
Ordnung angenommen, die von den meisten Autoren empfohlen wird. Di Blasi et al. zeigen
in einer ihrer Arbeiten (Di Blasi et al., 1999aq), dass fir Weizenstroh die Annahme einer Re-
aktionsordnung von etwa 1,5 hinsichtlich Koks unter geringfigiger Verénderung des Préex-
ponentiellen Faktors (Aktivierungsenergie bleibt im Wesentlichen gleich) eine etwas bessere
Beschreibung des Abbrandverhaltens gelingt. Die Arbeit zeigt aber recht deutlich, dass die
verbesserten Ergebnisse den Modellierungs-Mehraufwand im betrachteten Betriebsbereich
nicht rechtfertigen. Vérhegyi et al. verwenden in einer ihrer Arbeiten Uber Maiskolben
(Varhegyi et al., 2006) ein Modell mit einer etwas komplexeren Abhéngigkeit der Reaktions-
rate vom Reaktionsumsatz als das hier verwendete Potenzgesetz mit Reaktionsordnung 1.
Auch dieser Ansatz erméglicht eine etwas bessere Anpassung an experimentelle Ergebnisse
fhrt aber ebenfalls zu einer weiteren Erhéhung der Modellkomplexitét und der Anzahl an
Modellparametern. In einer spateren Arbeit zeigen die Autoren (Vérhegyi et al., 2011b), dass
dieser erweiterte Ansatz fir die Beschreibung von Weizenstroh nicht erforderlich ist und die
Verwendung eines einfachen Potenzansatzes mit einer Reaktionsordnung von 1 vorzuziehen
ist. Janse et al. erwdhnen schlielich (Janse et al., 1998) ein Maximum der Reaktionsrate bei
einem Konversionsgrad von etwa 20 bis 30 %, welches durch die Ausbildung eines Poren-
netzwerkes mit grofier Oberfléche und dessen anschlieBenden Abbau im Zuge des Koksab-
brandes erklart wird, was bereits von Russel et al. (Russell et al., 1998) postuliert wurde. Zur
Modellierung dieses Effektes empfehlen die Autoren ebenfalls eine etwas komplexere Funkti-
on in Abhdangigkeit von der Kokskonversion als das erwéhnte Potenzgesetz. Da fur die in
dieser Arbeit verwendeten Brennstoffe kaum Analysen veréffentlich worden sind, wird emp-
fohlen, in weiterfihrenden Arbeiten speziell den Einfluss der Restkoksmasse als auch den
Einfluss des Sauerstoffpartialdruckes auf die Reaktionsrate zu untersuchen. In der vorliegen-
den Arbeit wird fir beide Parameter ein Potenzgesetz erster Ordnung angenommen.
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Hinsichtlich des Temperatureinflusses auf die Reaktionsgeschwindigkeit wird wie Gblich
ein Arrhenius-Ansatz gewdhlt, der im Gegensatz zur Reaktionsordnung aber detaillierterer
Modellierung bedarf. Eine Arbeit von Di Blasi et al. (Di Blasi et al., 1999a) aber ganz spe-
ziell die Arbeiten von Zolin at al. (Zolin et al., 2000; Stenseng et al., 2001b; Zolin et al.,
2001; Zolin et al., 2002) zeigen sehr deutlich, dass die Reaktivitat des Kokses sehr wesent-
lich durch seine ,Entstehungsgeschichte”, also durch die charakteristische Volatilisie-
rungstemperatur, bei der der reaktive Koks gebildet wurde, beeinflusst wird. Die Autoren
haben sehr strukturierte TGA-Untersuchungen von Biomasse (konkret Weizenstroh) im kine-
tisch dominierten Bereich durchgefihrt. Dabei konnte sehr klar gezeigt werden, dass Koks,
welcher bei hohen Volatilisierungstemperaturen gebildet wird, eine geringere Reaktivitat
zeigt, also thermisch deaktiviert wird. Die Hauptgrinde fur dieses Verhalten (auch als thermal
annealing bezeichnet) liegen in einer Anderung der Koksmorphologie und der Makroporosi-
t&t mit steigender Temperatur (Williams et al., 2001), sodass ein Verlust and spezifischer
Koksoberfléche sowie eine Reduktion der Anzahl oxidativ aktiver Stellen an der Oberfléche
(nach Russell et al., 1998 beispielsweise Gitterfehlstellen, Kohlenstoffeckpunkte, funktionelle
Gruppen mit Sauverstoff oder Wasserstoff, anorganische Verunreinigungen) zu verzeichnen
ist. Auch die Reaktivitét dieser aktiven Stellen ist bei héheren Temperaturen herabgesetzt
(Zolin et al., 2002). Wie man sich die chemische Struktur und die Morphologie verschiede-
ner Biomasse-Kokse vorzustellen hat, wird in den Arbeiten von Sharma et al. (Sharma et al.,
2001; Sharma et al., 2002; Sharma et al., 2004) relativ gut dargestellt. Wie die spezifische
Oberflache und die Mikroporositét von Biomassekoks durch verschiedene thermische Ein-
flussparameter verdndert werden kénnen, ist einer Arbeit von Raveendran und Ganesh
(Raveendran et al., 1998) zu entnehmen. Shim et al. erwdhnen in ihrer Arbeit (Shim et al.,
2004) dariber hinaus, dass die Reaktivitat auch mit steigendem Konversionsgrad abnimmt
(da die Zahl der hochreaktiven Stellen sinkt). Uber Anderungen der Zusammensetzung und
der Struktur (amorphe und kristalline Phasen) von Biomassekoks im Zuge der Volatilisierung
und der Koksoxidation geben die Arbeiten von Wornat et al. (Wornat et al., 1995) sowie von
Rocca et al. (Rocca et al., 1999) Auskunft. Der Gberméflige Aufbau einer Ascheschicht wéh-
rend des Koksabbrandes fihrt zu einer schlechteren Zugénglichkeit fir Sauverstoff und damit
ebenfalls zu einer Herabsetzung der Reaktionsgeschwindigkeit. Sehr wesentlich ist auch der
Gehalt anorganischer Komponenten in der Biomasse, von denen bekannt ist, dass sie kata-
lytische Wirkung fur den Koksabbrand haben. Das sind speziell Kalium und Natrium aber
auch Kalzium und Magnesium (Zolin et al., 2001). Bei héheren Temperaturen geht ein gro-
Ber Teil dieser Komponenten durch Ausgasung in die Gasphase oder aber durch Reaktion zu
inerten Verbindungen (z. B. Karbonaten) verloren, beziehungsweise verliert durch starke Dis-
persion in der organischen Matrix an Akfivitét. Auch Stroh (Zolin et al., 2001) sowie Mais-
kolben (Vérhegyi et al., 2006), welche aufgrund saurer Wésche bei erhéhten Temperaturen
(leaching) einen reduzierten Ascheanteil aufweisen, zeigen sowohl im Koksabbrand als auch
bereits bei der Volatilisierung eine geringere Reaktivitét. Diesen Effekten ist bereits bei der
Dimensionierung und beim Engineering einer Verbrennungsanlage Rechnung zu tragen.

Da fir Maisganzflanzen-Biomasse keine entsprechenden Arbeiten zur Koksreaktivitat ver-
sffentlich sind, wird fur die vorliegende Arbeit stattdessen das Verhalten des Kokses von Wei-
zenstroh verwendet, wie es von Zolin et al. in den entsprechenden Arbeiten untersucht wur-
de. Diese Anndherung scheint durchaus vertretbar, da die Ascheanalysen hinsichtlich anor-
ganischer Spurenkomponenten fir beide Biomassen in etwa gleich (vergleiche Zolin et al.,
2001 und Hofbauer, 1992) und auch Elementar- und Immediatanalyse der Biomassen ver-
gleichbar sind. Zolin et al. zeigen in ihren Arbeiten (Zolin et al., 2000; Zolin et al., 2001;
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Zolin et al., 2002), dass die thermische Deaktivierung in der Modellbildung am besten durch
eine Temperaturabhdngigkeit des Prdexponentiellen Faktors in Gleichung 6.31 beschrieben
werden kann. lhre Experimente haben gezeigt, dass die Aktfivierungsenergie im Arrhenius-
Ansatz in Abhdngigkeit unterschiedlicher Volatilisierungstemperaturen keine eindeutige Ten-
denz aufweist und die Verwendung einer konstanten Aktivierungsenergie (Mittelwert) zuléssig

ist. Der Empfehlung der Autoren folgend wird von einer Aktivierungsenergie E, . .. von

135 kJ/mol ausgegangen. Dieser Wert fir die Aktivierungsenergie wird in der Arbeit von
Senneca et al. (Senneca et al., 2002b) sehr gut bestdtigt. Wie bereits erwdhnt wird dieser
Wert auch durch die gewichteten Mittelwerte der drei Parallelreaktionen in der Arbeit von
Vérhegyi et al. Gber Maiskolbenkoks (Varhegyi et al., 2006) auBBerordentlich genau wieder-
gegeben. Bei Branca et al. (Branca et al., 2003) wird fir die einstufige Oxidation von Koks
aus Holz ein niedrigerer Wert von 115 kJ/mol vorgeschlagen, Janse et al. (Janse et al.,
1998) ermitteln fir Koks aus Pinienholz einen Wert von 125 kJ/mol. Fir Weizenstrohkoks
geben Varhegyi et al. (Varhegyi et al., 2011b) wiederum eine etwas hdhere Aktivierungs-
energie von 151 kJ/mol an. In Anbetracht der fir die vorliegende Arbeit relevanten Brenn-
stoffe stellt der verwendete Wert fir die Aktivierungsenergie einen guten Kompromiss dar. Ein
interessantes Faktum ist, dass dieser Wert auch sehr gut fir die Oxidation von Koks aus ver-
schiedenen fossilen Kohlen einsetzbar ist. So berichten Russel et al. (Russell et al., 1998) von
einem Wert von 130 kJ/mol als Mittelwert vier verschiedener Steinkohlen und zeigen in ei-
nem Literatur-Review, dass dieser Wert auch von zahlreichen Autoren bestétigt werden kann.

Die von der Volatilisierungstemperatur abhéangigen Praexponentiellen Faktoren werden
durch einen Sauerstoffpartialdruck von 10132,5 Pa dividiert (die Versuche von Zolin et al.
wurden unter atmosphérischem Druck bei einem Sauerstoffgehalt von 10 vol% durchgefihrt)
um einheitenkonforme Parameter zu erhalten. Diese Parameter sind in einem Bereich der
Volatilisierungstemperatur von 973 bis 1673 K verfigbar und wurden zur Modellimplemen-
tierung mit einer Néherungsfunktion regressiert (siehe Gleichung 6.32). Da das verwendete
Polynom nur innerhalb, nicht aber auBerhalb des Gultigkeitsbereiches verlassliche Werte
liefern kann, wurde die Funktion unterhalb von 1000 K und oberhalb von 1520 K limitiert
(auf die Funktionswerte fir die jeweiligen Temperaturen). Eine tiefergehende Modellierung
wirde nach Einschétzung von Zolin et al. (Zolin et al., 2000) ein genaueres Wissen Uber den
Zeit/Temperatur-Verlauf wéhrend der Volatilisierung voraussetzen, welches fir prozesstechni-
sche Anwendungen wie die vorliegende nicht ohne weiteres zur Verfiigung steht.

144773460 for T,, <1.000K
4,3349-107°T} —21935-107°T,
AKoks = AKoks (TVol ) = eXp _3\/ |2 vl
1+ 4,0778-10°T2, — 3,3089T,, + 991,48
0,00273239 for T, >1.520K

(6.32)

Die aus der Literatur ermittelten Préexponentiellen Faktoren fir rohes und gewaschenes
Weizenstroh (Zolin et al., 2001) sind gemeinsam mit den Ergebnissen der Modellbeschrei-
bung aus Gleichung 6.32 in Abhéngigkeit von der Volatilisierungstemperatur in Abbildung
6-18 dargestellt. Das Diagramm macht deutlich, dass die Reaktivitat des Kokses um mehr
als 3 Gréflenordnungen abnimmt, wenn die Volatilisierungstemperatur von 700 °C auf
1.400 °C gesteigert wird. Auch die Reaktivitét des gewaschenen Strohs liegt fir Temperatu-
ren unter 1.200 °C stets deutlich unter jener der unbehandelten Biomasse. Die thermische
Deaktivierung ist bei unbehandeltem Stroh aber viel deutlicher ausgeprégt als bei gewa-
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schenem Stroh; Zolin et al. fihren in ihrer Arbeit (Zolin et al., 2002) weiters aus, dass die
Koksdeaktivierung fur die untersuchte Biomasse auch viel stdrker ausgeprégt ist als jene kon-
ventioneller fossiler Brennstoffe. Fir den in der vorliegenden Arbeit relevanten Temperatur-
bereich ist die Vorhersagequalitét des entwickelten Modells zur Beschreibung des Préexpo-
nentiellen Faktors ausreichend; durch die beidseitige Limitierung werden unphysikalische
Werte wéhrend des Iterationsverlaufes vermieden.

1,0E+01

-o- Weizenstroh

— Modell
1,0E+00 A
-0 gewaschenes
Weizenstroh

1,0E-01 A

1,0E-02 A1

Prédexponentieller Faktor Ay [1/Pa.s]

.l ,OE'03 ) ) ) ) L) L) L)
900 1000 1100 1200 1300 1400 1500 1600 1700

Volatilisierungstemperatur Ty, [K]

Abbildung 6-18: Darstellung der thermischen Deaktivierung der Koksoxidation anhand der
Abhéngigkeit des Préexponentiellen Faktors im Arrhenius-Ansatz von der Voldtilisie-
rungstemperatur (experimentelle Werte nach Zolin et al., 2001, selbst entwickeltes Modell

nach Gleichung 6.32)

Auch bei Di Blasi et al. (Di Blasi et al., 1999a) ist eine Untersuchung zur thermischen De-
aktivierung des Kokses von Weizenstroh zu finden. Die Untersuchungen dort wurden unter
Bedingungen durchgefihrt, die maximale Koksreaktivitét zur Folge haben (sehr geringe Vo-
latilisierungstemperatur, grole Aufheizraten). Auch dort zeigt sich die Deaktivierung im We-
sentlichen in einer Reduktion des Praexponentiellen Faktors im Arrhenius-Ansatz. Die Autoren
ermitteln aber eine deutlich niedrigere Aktivierungsenergie von etwa 75 kJ/mol, sodass die
Ergebnisse mit jenen der Arbeiten von Zolin et al. nicht direkt zu vergleichen sind.

Wird in einem zweiten Schritt der Koksabbrand bei sehr schneller Kinetik betrachtet (z. B.
bei hoher Temperatur), so tritt eine Limitierung durch den Stofftransport des Reaktionspart-
ners Sauerstoff an die Partikeloberfléche auf. Die Reaktionsgeschwindigkeit kann dann in
Abhdangigkeit des Stofftransportes (Filmdiffusion) beschrieben werden. Eine Méglichkeit zur
Modellierung des Stoffiberganges in durchstrémten Festbetten wurde vor einiger Zeit in zwei
Arbeiten von van der Lans et al. sowie von Zhou et al. (van der Lans et al., 2000; Zhou et
al., 2005) vorgeschlagen und deren Anwendbarkeit bei der Simulation der Verbrennung von
Weizenstroh eindrucksvoll demonstriert. Aus diesem Grund sowie aufgrund der mathema-
tisch relativ einfachen Implementierung wurde dieser Ansatz auch fur die vorliegende Arbeit
gewdhlt. Die Modellierung bedient sich dabei des sogenannten Colburn-Faktors J (oft auch
Chilton-Colburn-Faktor nach den beiden Autoren, die diese dimensionslose Kennzahl 1934
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erstmals definierten), welcher den Stoffibergang (dargestellt durch die dimensionslose Sher-
woodzahl) ins Verhélinis zur Reynoldszahl und zu fluiddynamischen Eigenschaften des um-
stromenden Gases (in Form der Schmidtzahl) setzt. Die Definition des Colburn-Faktors ist in
Gleichung 6.33 gegeben (van der Lans et al., 2000; Zhou et al., 2005). Sherwood- und
Reynoldszahl beziehen sich dabei auf einen charakteristischen Partikeldurchmesser sowie auf
die Gasleerrohrgeschwindigkeit.

Sh,

Sc'*Re,

J= (6.33)

Die in der Definition des Colburn-Faktors verwendeten dimensionslosen Kenngréfien sind
in Gleichung 6.34 zusammengefasst (Dwivedi et al., 1977; van der Lans et al., 2000; Zhou
et al., 2005). Ist der Wert des Colburn-Faktors fir einen bestimmten Prozess bekannt, lasst
sich daraus also der Stoffibergangskoeffizient (Filmdiffusionskoeffizient) ki pifiusion €rmitteln.

Koo oitfosiond V.o d
Shd _ Koks,Diffusion ™' p SC: NGas Red _ s,Gas pIOGcs (634)

D pGosD 77605

In einer relativ alten Arbeit von Dwivedi und Upadhyay (Dwivedi et al., 1977) wurden
zahlreiche Ergebnisse friherer Untersuchungen neu analysiert und eine allgemeingiltige
Beschreibung der Abhéngigkeit des Colburn-Faktors von der Strémungsform (Reynoldszahl)
in Festbettschichten aufgestellt. Der von den Autoren vorgeschlagene Zusammenhang ist in
Gleichung 6.35 gegeben. Mit dieser Korrelation lassen sich die experimentellen Stoffiber-
gangskoeffizienten der untersuchten Literaturarbeiten, welche sich Gber 6 Gréflenordnungen
und einen Bereich der Reynoldszahl von etwa 10 bis 100.000 erstrecken, mit einer durch-
schnittlichen Abweichung von knapp 18 % vorhersagen (Dwivedi et al., 1977).

0,765 0,365

Reg,BZ Reg,SSé

-J

(6.35)

gBeh‘

Fuhrt man nun die Definitionen der dimensionslosen Parameter in der Colburnkorrelation
zusammen (Gleichungen 6.33, 6.34 und 6.35) und gruppiert um, so lésst sich der Stoff-
Ubergangskoeffizient im filmdiffusionsdominierten Regime nach Gleichung 6.36 ermitteln. Es
ist festzuhalten, dass fir jede Komponente des Brennstoffes (Kolben, Stédngel, Blatt) ein eige-
ner StoffGbergangskoeffizient (mit jeweils eigener Reynoldszahl aufgrund eigener charakteris-
tischen Lénge) zu ermitteln und daraus ein oberfléchengewichteter Mittelwert zu bilden ist.
Neben der Dichte und Viskositét des Gases erfordert diese Gleichung auch Kenntnis des
molekularen Diffusionskoeffizienten von Sauerstoff in der Gasmischung. In der vorliegenden
Arbeit wird hierfor das Modell von Wilke und Lee verwendet (Poling et al., 2001), welches in
Kapitel 14.1.1.2 erléutert wird.

D2/3_ . A28
Voo peos_[o,765 0,365J 636

k =
Koks,Diffusion 2/3 0,82 0,386
ﬂGos ’ gBeh‘ Red Red

Mit diesem Stoffibergangskoeffizienten sowie der Definition des stéchiometrischen Fak-
tors der Koksverbrennung (Gleichung 6.28) lasst sich die Reaktionsrate des Koksabbrandes
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im filmdiffusionslimitierten Regime fir ein Kontrollvolumen V. wie folgt darstellen (van der

Lans et al., 2000; Kaer, 2005; Zhou et al., 2005):

dm oks pOQ,BUlk _pOZ,Sur{uce
[ d:' . j = _kKoks,Diffusion ' R T D MKoks ’ (Aspez )m ’ VZeIIe (637)
Diffusion ) Y

Die Reaktionsrate ist neben dem Stoffibergangskoeffizienten abhéngig von der treiben-
den Konzentrationsdifferenz (hier die Differenz der Partialdriicke des Sauerstoffs in der Kern-
strdmung und an der Partikeloberfléche), dem stéchiometrischen Faktor, der Molmasse der
Kokskomponente, einer mittleren charakteristischen spezifischen Oberfladche der Partikel-
schittung sowie vom Rauminhalt des Kontrollvolumens. Thunman et al. zeigen in einer Ar-
beit (Thunman et al., 2001), dass fertig ausgegaster Holzkoks einen Kohlenstoffgehalt von
zumindest 92 % (daf) aufweist. Ahnliche Daten sind auch den Arbeiten von Di Blasi et al. (Di
Blasi et al., 1999¢) und Henrich et al. (Henrich et al., 1999) zu entnehmen. Aus diesem
Grund wird, wie in vielen anderen Literaturarbeiten auch, an dieser Stelle angenommen,
dass die Molmasse des Kokses jener von molekularem Kohlenstoff (12,011 g/mol) ent-
spricht. Die mittlere spezifische Oberfléche bezieht sich auf die geometrische Oberfléche der
Brennstoffpartikel (van der Lans et al., 2000); die mikro- und makroporése Struktur der
Kokspartikel sowie deren Verlauf im Zuge der Koksumsetzung wird gegebenenfalls Gber die
kinetisch limitierte Reaktionsrate modelliert. Die Ermittlung der spezifischen Oberfléche ist
Kapitel 14.1.2.3 zu entnehmen. Die allgemeine Gaskonstante in Gleichung 6.37 ist mit der
Einheit J/kmol K einzusetzen.

Die beiden Gleichungen 6.31 und 6.37 kénnen nach den Sauerstoffpartialdricken um-
geformt werden:

[ OMy j 1 1 0
' T =- 0O2,Surface
af Kinetik l( mKoks

Koks Kinetic
. ' (6.38)
[deoks J 1 R ) TP P P
’ ) = Po2,surace ~ Po2,8ulk
dT Diffusion kKoks,Diffusion @ : MKoks ' (Aspez )m . VZelle

Werden beide Gleichungen durch Addition kombiniert, so kann der, a priori unbekannte,
Saverstoffpartialdruck an der Partikeloberfldche eliminiert werden:

[amKoks ] _ 1]
af Kinetik+Diffusion kKoks,Kineﬂc mKoks

1 R-T
+ : = ~Po2sulk
kKoks,Diffusion CD : MKoks ' (Aspez )m : VZeHe

(6.39)

Weitere Umformung sowie die Verwendung eines effektiven Stoffibergangskoeffizienten,
welcher den kinetischen und den diffusionsdominierten Stoffibergangskoeffizienten kombi-
niert, fGhrt direkt auf die Reaktionsrate der Koksverbrennung im kombinierten kinetischen
und filmdiffusionsdominierten Regime (Gleichung 6.40).
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[ arﬂKoks j
af Kinetik+Diffusion

= _I(Koks,effekfiv : pOZ,BuH( ' mKoks

1 (6.40)

] + ] . mKoks . R ) TP

kKoks,Kinetic kKoks,Dﬁfusion MKoks dj ' (Aspez )m ' VZe”e

mit kKoks,effekfiv =

Die Beschreibungsgleichung fir den effektiven Stoffibergangskoeffizienten ist dabei ty-
pisch fur die Linearkombination zweier oder mehrerer in Serie geschalteter Widersténde des
Stoff- oder Warmeaustausches und wird in dieser Form von zahlreichen Autoren verwendet
(van der Lans et al., 2000; Grammelis et al., 2005; Kaer, 2005; Zhou et al., 2005). Eine
dhnliche Koppelung von Kinetik und Diffusion wird auch bei Gémez-Barea et al. verwendet
(Gémez-Barea et al., 2005).
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Abbildung 6-19: TGA-Kurven fir Koks aus dem Biomassebrennstoff Mais-Ganzpflanze in
oxidierender Atmosphére im Vergleich zu Ergebnissen des Koksabbrand-Modells - nichtkon-
vertierte Restmasse in Abhéngigkeit von der Zeit bei einem Spilgas-Volumenstrom von
100 Nml/min, einer Temperatur von 800 °C und verschiedenen Sauerstoffgehalten

Der Versuch der Beschreibung der realen TGA-Ergebnisse des Koksabbrandes mit dem
vorgestellten gekoppelten Modell ist aufgrund der sehr beschrénkten Kenntnis Gber die wah-
ren Zustdnde im TGA-Ofen schwierig. Fir eine prazise Modellierung des TGA-Versuches
wadre eine vollstdndige CFD-Untersuchung unter Anwendung des gekoppelten Modells erfor-
derlich, was nicht im Fokus der vorliegenden Arbeit lag. Um dennoch eine Aussage dariber
zu erhalten, ob die erhaltenen TGA-Resultate mit dem verwendeten Modellansatz zumindest
qualitativ zu  beschreiben sind, ist eine Abschdtzung der relevanten Modell-
Eingangsparameter fir die reale Situation der TGA-Experimente erforderlich. Diese Abschét-
zung umfasst im Wesentlichen die wirksame Nusselt-Zahl und damit den Wérmeibergang
for das verbrennende Koksbett im TGA-Tiegel. Dariber hinaus ist eine reprasentative Stré-
mungsgeschwindigkeit des Gases Uber dem Koksbett in Abhédngigkeit des Spilgas-
Volumenstroms abzuschétzen. Diese Angaben wurden basierend auf theoretischen Uberle-
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gungen angenommen und geringfigig adaptiert um den TGA-Verlauf des Koksabbrandes
unter Luftatmosphdre (20,95 vol% O,) fir den hohen und den niedrigen Spulgas-
Volumenstrom méglichst optimal abzubilden. Zusétzlich wurde noch eine Totzeit von 25
(hoher Spilgas-Volumenstrom) bzw. 45 Sekunden (niedriger Spulgas-Volumenstrom) zur
Kurvenanpassung eingefihrt, welche die Zeitverzégerung zwischen der Umschaltung der
Gasstrome und dem Einsetzen der Reaktion abbilden sollte. Mit diesen Voraussetzungen
kann dann das implementierte Modell zur Beschreibung aller durchgefihrten TGA-
Experimente zum Koksabbrand angewendet werden. Dabei ist anzumerken, dass fir die Ver-
suche bei zwei unterschiedlichen Spilgas-Volumenstrémen die relevanten Modell-
Eingangsparameter Gas-Strémungsgeschwindigkeit und Nusselt-Zahl jeweils konstant gehal-
ten werden und im Wesentlichen die Variation des Sauerstoffpartialdruckes analysiert wird.
Die Ergebnisse dieser Modellbeschreibung sind in Abbildung 6-19 fir den hohen und in
Abbildung 6-20 fir den niedrigen Spilgas-Volumenstrom dargestellt.
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Abbildung 6-20: TGA-Kurven fir Koks aus dem Biomassebrennstoff Mais-Ganzpflanze in
oxidierender Atmosphére im Vergleich zu Ergebnissen des Koksabbrand-Modells - nichtkon-
vertierte Restmasse in Abhéngigkeit von der Zeit bei einem Spilgas-Volumenstrom von 30
Nml/min, einer Temperatur von 800 °C und verschiedenen Sauerstoffgehalten

Die erste Auswertung zeigt, dass die Beschreibung des Sauerstoffeinflusses auf den Koks-
abbrand mit dem implementierten Koksabbrand-Modell hervorragend ist, speziell wenn in
Betracht gezogen wird, dass hier lediglich ein der Literatur entnommenes und nicht an den
vorliegenden Brennstoff angepasstes Modell verwendet wird. Auch der Einfluss unterschiedli-
cher Spilgas-Volumenstréme auf das Abbrandverhalten wird sehr gut wiedergegeben. Die
Versuche mit hohen Sauerstoffgehalten zeigen ein sehr abruptes Ende des Abbrandvorgan-
ges, welches so vom Modell nicht wiedergegeben werden kann. Das Modell sagt ein glei-
tendes Ende der Oxidation voraus wodurch die typische Koksabbrandzeit mehr oder weniger
deutlich Gberschétzt wird. Bei niedrigeren Sauerstoffgehalten zeigen auch die experimentel-
len Ergebnisse diesen gleitenden Ubergang zum konstanten Gewicht der inerten Aschefrakti-
on und die Beschreibung des Kurvenverlaufs ist deutlich besser. Mit dem verwendeten Koks-
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abbrandmodell kann das, in den selbst durchgefihrten TGA-Experimenten beobachtete,
Verhalten qualitativ und zum groflen Teil auch quantitativ sehr gut beschrieben werden.

Hinsichtlich der Massenbilanz gasférmiger Komponenten stellt die Koksverbrennung wie
bereits erwdhnt eine Senke fir Sauverstoff und eine Quelle fir Kohlenmonixid und Kohlendi-
oxid dar. Fir die Energiebilanz ist die Koksverbrennung als Quelle thermischer Energie auf-
zufassen. Hinsichtlich der Umwandlungsenthalpie der Koksoxidation AH,,, sprich dem

Heizwert der reaktiven Koksfraktion, sind relativ wenige belastbare Literaturangaben verfig-
bar. Bei Thunman et al. (Thunman et al., 2001) wird Holzkoks thermisch nahezu wie reiner
Kohlenstoff (Graphit) betrachtet, wodurch sich obere Heizwerte zwischen 32,5 und 34 MJ/kg
ergeben. Fir Koks aus Stroh oder Maisganzpflanzen erscheint dieser Wert etwas zu hoch.
Raveendran und Ganesh haben in einer Arbeit (Raveendran et al., 1996a) die oberen Heiz-
werte von Koks aus verschiedenen Biomassen bestimmt und erhalten Werte zwischen 24,2
(Holz) Gber 26,4 (Maiskolben) bis zu 31,0 MJ/kg (Reisschalen) jeweils bezogen auf die
aschefreie Substanz. Fir die vorliegende Arbeit wird ein Wert von 29,6 MJ/kg Koks (daf) fir
AH,.. angenommen. Die Reaktion ist exotherm, der Wert fir die Umwandlungsenthalpie ist

also negativ.

6.7.2.4 Modell zur Beschreibung der Stickstoffoxid-Bildung

Wie bereits in Kapitel 3.1.2.2 abgeleitet, ist fir die Bildung von Stickstoffoxiden in der vorlie-
genden Arbeit lediglich der Weg des im Brennstoff enthaltenen Stickstoffs von Interesse. Die
Bildung von thermischem oder promptem NO, kann aufgrund der Reaktionsbedingungen als
vernachldssigbar eingestuft werden. Fur Verhélinisse, bei denen aufgrund hoher Temperatu-
ren die Bildung von NO, aus dem in der Verbrennungsluft enthaltenen Stickstoff nicht ausge-
schlossen werden kann, liefern Saario et al. in ihrer Arbeit (Saario et al., 2005) ein gutes
Beispiel der Implementierung des Zeldovich-Mechanismus in eine komplexe Simulation.

Es sind heute zahlreiche Literaturarbeiten zur Freisetzung des Brennstoff-Stickstoffs in
technischen Verbrennungssystemen verfigbar; die Mechanismen sind (zumindest for die Si-
mulation im ingenieurwissenschaftlichen Bereich) ausreichend erforscht und dokumentiert.
Historisch gesehen wurde zundchst die Verbrennung von Kohle untersucht. Pershing et al.
(Pershing et al., 1979) haben bereits relativ frih die Stickoxidbildung bei der Kohleverbren-
nung untersucht und dabei auch die Phasen Volatilisierung und Koksabbrand unterschieden.
Darauf aufbauend haben zahlreiche Autoren generell die Freisetzung stickstoffhaltiger Gas-
komponenten wdahrend der Volatilisierung (Perry et al., 2000; Chang et al., 2003) sowie
wdahrend des Koksabbrandes verschiedener Kohlen (Ldzaro et al., 1996; Wang et al., 1996;
Thomas, 1997; Zhang et al., 2001) genauer untersucht und als wesentlichste Vorléufersub-
stanzen (oft auch als Leitspezies) NH; und HCN identifiziert. Die Mechanismen der Bildung
von N, und NO aus dem Stickstoff im Brennstoff Gber diese tempordren Zwischenprodukte
wurden in verschiedenen Detailtiefen untersucht und publiziert (u.a. Friebel et al., 1999;
Feng et al., 2003). Eine kombinierte Modellbeschreibung von Verbrennung und Stickstoft-
oxid-Bildung fur die CFD-Simulation eines kohlestaubgefeuerten Kessels wird beispielsweise
bei Xu et al. (Xu et al., 2000) angewandt. Gute Abrisse Gber den Stand des Wissens in die-
sem Bereich geben Review-Beitrage, vor allem die Arbeiten von Leppélahti et al. (Leppélahti
et al., 1995) und Hill et al. (Hill et al., 2000), die auch die Anwendung der im Bereich der
Kohleverbrennung erforschten Mechanismen auf den neuen und an Bedeutung gewinnenden
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Bereich der Biomasseverbrennung diskutieren. Die Implementierung dieser Mechanismen fir
eine konkrete Biomasseanwendung und die Ermittlung der charakterisierenden NO,-
Bildungsparameter wird beispielsweise in den Arbeiten von Liu et al. (Liu et al., 2002q; Liu et
al., 2003) demonstriert.

Zahlreiche Literaturarbeiten zeigen, dass die Verteilung der gebildeten NO,-Vorlaufer-
substanzen sehr wesentlich davon abhdngt, wie der Brennstoff-Stickstoff in der organischen
Struktur des Brennstoffes eingebettet ist. Hier existieren zwischen fossilen Brennstoffen und
Biomassebrennstoffen erwartungsgeméf deutliche Unterschiede, aber auch zwischen ver-
schiedenen Arten der Biomasse (vor allem zwischen holzartigen, halmgutartigen oder &lrei-
chen Biomassen) sind Unterschiede im NO,-Bildungsverhalten feststellbar. Zur Aufklérung
der Struktureinflisse haben verschiedene Autoren Untersuchungen mit reinen Modellsubstan-
zen durchgefihrt (z.B. Sugiyama et al., 1978; Hamadldinen et al., 1994; Hansson et al.,
2004). In der Arbeit von Becidan et al. (Becidan et al., 2007a) wurden neben realen bioge-
nen Brennstoffen auch Modellsubstanzen untersucht. Die Autoren zeigen, dass auch bei
Biomasse die wesentlichsten NO,-Vorl&ufersubstanzen NH; und HCN sind und haben deren
Bildungscharakteristik in Abhéngigkeit der organischen Struktur beschrieben (Pyrrol-, Pyridin-
und Aminoséurenverbindungen), in die der Brennstoff-Stickstoff eingebettet ist.

Fur die vorliegende Untersuchung sind speziell die Arbeiten von Winter et al. (Winter et
al.,, 1999) und Zhou et al. (Zhou et al., 2006) interessant, die jeweils das Stickstoffoxid-
Bildungsverhalten von Weizenstroh unter typischen Bedingungen einer Festbett- oder Rost-
verbrennung untersucht haben. Die Verbrennungsbedingungen (Rauchgasrezirkulationsrate,
Saverstoffpartialdruck und Temperatur) sind mit der vorliegenden Arbeit nahezu ident und
die Werte beider Versffentlichungen stimmen ebenfalls sehr gut Gberein. Die Arbeit von Win-
ter et al. bericksichtigt als NO,-Vorléufersubstanz zusétzlich noch N,O, jene von Zhou et al.
bericksichtigt statt N,O zusétzlich noch HCNO. Da beide Komponenten aber eher eine
untergeordnete Rolle spielen und wahrend der Verbrennung sehr schnell weiter umgesetzt
werden, wird an dieser Stelle der Empfehlung von Hill et al. (Hill et al., 2000) gefolgt, die
aus einem Querschnitt zahlreicher Literaturstellen die alleinige Bertcksichtigung von NH;
und HCN als Vorléufersubstanzen vorschlagen. Zusétzlich sind noch N, und NO zu berick-
sichtigen, sodass der im Brennstoff enthaltene Stickstoff insgesamt zu vier Gaskomponenten
umgewandelt werden kann. Die Arbeiten von Winter et al. (Winter et al., 1999) zeigen, dass
die Umwandlung des Brennstoff-Stickstoffs im relevanten Temperaturbereich zwischen 750
und 900 °C nahezu konstant ist (lediglich die Bildung von NH; wird bei niedrigeren Tempe-
raturen etwas bevorzugt), weshalb im implementierten Modell der vorliegenden Arbeit kein
Temperatureinfluss auf das Bildungsverhalten bericksichtigt wird. In diesem Temperaturbe-
reich liegt die Umwandlung von Brennstoff-Stickstoff in NO aber auf einem Maximum. Der
Saverstoffpartialdruck wahrend der Stickstoff-Freisetzung hat einen stérkeren Einfluss als die
Temperatur und bei niedrigem Sauerstoffgehalt erfolgt die Umwandlung des Brennstoff-
Stickstoffs in geringerem Ausmafl zu NO und verstérkt in Richtung NH; und HCN. Fir die
vorliegende Arbeit wird vereinfachend der Parametersatz aus der Arbeit von Winter et al.
(Winter et al., 1999) fir einen konstanten Sauerstoffpartialdruck von 10 kPa verwendet. Die-
ser Satz von Parametern des implementierten Stickstoffoxid-Bildungsmodells ist in Tabelle 6-8
dargestellt. Zundchst wird der im Brennstoff enthaltene Stickstoff aufgeteilt in einen Anteil,
der wahrend der Volatilisierung freigesetzt wird (N,.) und einen, der wahrend des Koksab-
brandes freigesetzt wird (Ni..). Fir diese einzelnen Phasen wird weiters das Verhdaltnis der
entstehenden gasférmigen Stickstoff-Spezies festgelegt. Dabei wird genauso wie bei Winter et
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al., Zhou et al. und Klason et al. (Winter et al., 1999; Zhou et al., 2006; Klason et al.,
2007) angenommen, dass der gesamte Brennstoff-Stickstoff zu gasférmigen Komponenten
umgesetzt wird und in der nichtreaktiven Aschefraktion kein Stickstoff mehr enthalten ist. Je-
ner Brennstoff-Stickstoff, der nicht zu NH;, HCN oder NO umgesetzt wird, wird als N, freige-
setzt. Die verwendeten Konversionsparameter werden sehr gut durch die Arbeiten von Zhou
et al. Gber Weizenstroh (Zhou et al., 2006) sowie von Saenger et al. Gber Kaffeefrucht-
Abfélle (Saenger et al., 2001) bestéatigt. Da fir die Modellierung des Koksabbrandes davon
ausgegangen wurde, dass die reaktive Kokskomponente ausschlieBlich aus Kohlenstoff be-
steht, musste das Modell des Koksabbrandes noch um die Elemente Stickstoff und Wasser-
stoff erweitert werden. Nur durch diese Erweiterung ergibt sich die bilanztechnische Méglich-
keit, neben N, und NO (hierfir wird Sauerstoff verbraucht) auch NH; und HCN freizusetzen.

Tabelle 6-8:  NO,-Bildungscharakteristik des verwendeten Primé&rbrennstoffs fir die Imp-
lementierung im Modell der Stickstoffoxid-Emissionsbildung adaptiert von

Winter et al. (Winter et al., 1999)

Parameter Einheit Wert
N-Gehalt im Brennstoff [Wi%, TS] 1,05
N/C-Verhéltnis Rohbrennstoff [kg/kg] 0,023
Volatiler Stickstoff Ny, [kg/kg] 0,660
Koks-Stickstoff Ny, [kg/kg] 0,340
Volatilisierung (N/Nys)
N zu NH; [kg/kg] 0,016
N zu HCN [kg/kg] 0,076
N zu NO [kg/kg] 0,151
N zu N, [kg/kg] 0,757
Koksabbrand (N/Ny.)
N zu NH, [ka/kd] 0,000
N zu HCN [kg/kg] 0,015
N zu NO [ka/kd] 0,085
Nzu N, [kg/kg] 0,900

Es zeigt sich, dass HCN und speziell auch NH; vorwiegend wéhrend der Volatilisierung
freigesetzt werden (nach Winter et al. auch wéhrend der in der vorliegenden Arbeit nicht
bericksichtigten sekundéren Teerspaltung) und wéhrend des Koksabbrandes vorwiegend
molekularer Stickstoff entsteht, welcher fir die Bildung von Brennstoff-NO, unkritisch ist. In
Summe hat also der Volatilisierungsvorgang den starksten Einfluss auf das NO,-
Bildungspotential der Verbrennungstechnologie. Zusammenfassend ist festzuhalten, dass der
vorwiegende Teil des Stickstoffs im vorliegenden Modell als N, freigesetzt wird, ein nicht
unerheblicher Teil auch direkt als NO. Die Freisetzung der Vorlgufersubstanzen NH; und
HCN ist von geringerer Bedeutung. Diese Verteilung geht auch aus Abbildung 6-21 hervor.

Hinsichtlich der Ausgasungsraten der Stickstoff-Komponenten wird in der Literatur ein sehr
einfacher Weg vorgeschlagen. Die Arbeiten von Winter et al. und Zhou et al. (Winter et al.,
1999; Zhou et al., 2006), beide basierend auf experimentellen Ergebnissen zeigen, dass die
Ausgasungsrate des volatilen Stickstoffs wahrend der gesamten Volatilisierung und die Aus-
gasungsrate des Koks-Stickstoffs wahrend des gesamten Koksabbrandes proportional zur
jeweiligen Umwandlungsrate des Kohlenstoffs ist. Dies wird auch durch den Ubersichtsbei-
trag von Hill et al. (Hill et al., 2000) bestétigt. Die Freisetzung von Kohlenstoff und Stickstoff
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laufen also wéhrend der gesamten Feststoffverbrennung parallel mit gleichen spezifischen
Raten  ab, der  Proportionalittsfaktor — ergibt  sich  aus  der  Brennstoff-
Elementarzusammensetzung (Verhdltnisse N/C for die flichtigen sowie fir die nichtflichtigen
Bestandteile). Das genaue Timing der Freisetzung des Brennstoff-Stickstoffs ist deshalb wich-
tig, weil die Route der nachfolgenden Gasreaktionen mafigeblich vom jeweiligen Sauerstoff-
partialdruck abhéngt, der in der Néhe des festen Brennstoffes starke Gradienten aufweisen
kann. Die Umwandlungsenthalpie des Brennstoff-Stickstoffs wird aufgrund des geringen
Massenanteils am Gesamtbrennstoff vereinfachend mit den jeweiligen Umwandlungsenthal-
pien der Volatilisierung sowie des Koksabbrandes gleichgesetzt.

N zu NH3: 1,056 %
N zu HCN: 5,016 %
N zu NO: 9,966 %

=

N zu N2: 49,962 %

Volatiler Stickstoff: 66 %

N zu N2: 30,6 %

N zu NO: 2,89 %
N zu HCN: 0,51 %

Abbildung 6-21: Grafische Darstellung der Verteilung und Freisetzung des im Brennstoff
gebundenen Stickstoffs

Die freigesetzten gasférmigen Stickstoffkomponenten NH;, HCN und NO (N, ist im vor-
liegenden Modell inert) werden im Anschluss den bereits beschriebenen homogenen Gas-
phasenreaktionen unterworfen. Hierbei werden je nach Sauerstoffpartialdruck die Vorléufer-
substanzen NH; und HCN zu NO oxidiert oder mit NO zu N, disproportioniert, wodurch
eine Reduktion des NO herbeigefihrt wird (siehe Kapitel 6.7.1). Entsprechenden Sauerstoff-
Uberschuss und Reaktionszeit vorausgesetzt findet im Anschluss eine weitere Oxidation von
NO zu NO, statt (zum Gberwiegenden Teil erst in der Atmosphére); diese Umwandlung ist
aber nicht mehr emissionsrelevant, weshalb in der vorliegenden Arbeit die Summenkompo-
nente NO, mit der Einzelkomponente NO gleichgesetzt wird. Ein Gesamtschema des imple-
mentierten Modells zur Beschreibung der Bildung von Stickstoffoxid aus dem im Brennstoff
enthaltenen Stickstoff ist Abbildung 6-22 zu entnehmen.

)

Volatiler | Volatilisierung NH; )+O,(Oxidation) ( (NHy) \
¢ D N HCN ] +NO (Redukti
Brennstoff- L/ (Reduktion) (HCN)
N 4 N\ NO
S Kol [ > A — Y
N Koksabbrand N2 \_2/

(

Abbildung 6-22: Schematische Darstellung des implementierten Modells zur Beschreibung
der Stickstoffoxid-Bildung aus dem im Brennstoff enthaltenen Stickstoff
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Die Literatur zeigt, dass fur das entstandene NO in technischen Verbrennungssystemen je
nach Betriebsbedingungen noch weitere Reaktionspfade von Bedeutung sein kénnen. Die
beiden wesentlichsten Pfade sind dabei das NO,-Reburning sowie die Reduktion von NO, an
festen Koksoberflachen (Hill et al., 2000). NO,-Reburning bezeichnet Gasphasenreaktionen,
bei denen NO mit verschiedenen Gaskomponenten der Verbrennungsatmosphdre reduziert
wird. Biomassepyrolyse erzeugt ein Gasgemisch, welches ein sehr effektives Reduktionsmittel
for NO darstellen kann (Zhou et al., 2006). Besonders aktive Gaskomponenten sind hierbei
Kohlenwasserstoffe, CO und H,; die Reaktionspfade fihren Gber intermedicre Radikale. Die
Literatur enthélt zahlreiche Arbeiten Gber experimentelle Untersuchung und Modellierung von
NO,-Reburning (Hulgaard et al., 1993; Kristensen et al., 1996; Glarborg et al., 1998;
Coelho et al., 2001; Dagaut et al., 2003; Zabetta et al., 2005). Die Bericksichtigung die-
ses Reaktionsmechanismus ist vor allem bei stark unterstéchiometrischer, ,fetter” Verbren-
nung sowie bei der gezielten Brennstoff-Stufung erforderlich. Fir die vorliegende Arbeit ist
das NO,-Reburning von untergeordneter Prioritét und wird in der Modellierung vernachlés-
sigt. Auch der festphasige Koks der abbrennenden Biomasse ist ein hervorragendes Redukti-
onsmittel fir bereits gebildetes NO,. Dabei wird NO an festem Kohlenstoff adsorbiert und zu
N, reduziert; der Sauerstoff verbleibt in Form von chemisorbiertem CO in der festen Phase
und wird in weiterer Folge wahrend des Koksabbrandes freigesetzt (Hill et al., 2000; Zhou et
al., 2006). Ein umfassender Review-Beitrag zu diesem Reaktionsmechanismus wird bei Aar-
na et al. (Aarna et al., 1997) ausgefihrt. Eine Reihe von Autoren untersuchte die Kinetik der
Umsetzung von NO mit festem Kohlenstoff in Form von Biomasse-Koks sowie Koks aus fossi-
len Quellen (Zevenhoven et al., 1998; Sorensen et al., 2001; Garijo et al., 2003; Zhou et
al., 2006; Dong et al., 2007). Dabei wurde festgestellt, dass bei biomassestémmigen Koks-
arten der Temperatureinfluss auf die Reduktionsreaktion sehr gut mit einem Arrhenius-Ansatz
beschrieben werden kann, wéhrend fir den Einfluss der NO-Konzentration ein Potenzansatz
mit einer Reaktionsordnung zwischen 0,45 und 0,7 zu verwenden ist (Sorensen et al., 2001;
Garijo et al., 2003; Zhou et al., 2006; Dong et al., 2007). Eine Reihe von Arbeiten doku-
mentiert darUber hinaus, dass auch die Anwesenheit von CO in der Gasphase einen positi-
ven Effekt auf die Reduktionsreaktion zeigt (Zevenhoven et al., 1998; Aarna et al., 1999;
Sorensen et al., 2001; Dong et al., 2007). Ausreichende Kontakizeit vorausgesetzt trégt die
heterogene Reduktion von NO, an Koks sehr deutlich zur Herabsetzung der Stickstoffoxid-
Emissionen einer Verbrennungsanlage bei. In der vorliegenden Arbeit wird davon ausgegan-
gen, dass die Kontakizeit der Gasphase mit Koks sowohl an der Ballenfront als auch auf
dem Nachverbrennungsrost relativ gering ist, sodass auch dieser Reaktionsmechanismus der
Einfachheit halber vernachlassigt wurde.

6.7.2.5 Massenbilanz und Stoffibergang im externen Feststoff-Solver

Die Verbrennung eines festen Brennstoffes stellt im Wesentlichen einen Materieibergang
vom festen in den gasférmigen Zustand unter globaler Freisetzung von Wérme dar. Bei ge-
trennter Betrachtung der Phasen ,entsteht” also in der Gasphase global betrachtet Materie,
wéhrend sie in der Festphase ,verschwindet”. Dieser Ubergang muss sowohl die Massen- als
auch die Elementarerhaltung (in dieser Arbeit die Elemente C, H, O und N) erfillen. Inner-
halb beider Phasen finden weitere Stofftransport- und Umwandlungsvorgénge statt, die ihrer-
seits ebenfalls die Massen- und Elementarerhaltung erfillen missen. Auch fir die in den
ieweiligen Phasen enthaltenen Spezies (Gaskomponenten in der Gasphase, Brennstoffkom-
ponenten in der Festphase) gelten unter Bericksichtigung wechselseitiger Umwandlungen
durch chemische Reaktionen entsprechende Erhaltungssétze. Die Einhaltung der Erhaltungs-
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sdtze sowie die Transport- und Umwandlungsvorgdnge in der Gasphase werden vollsténdig
vom verwendeten CFD-Solver abgedeckt. Die Vorgdnge in der Festphase sowie der Materie-
Ubergang und die Energiefreisetzung bei der heterogenen Verbrennung missen vom exter-
nen Feststoff-Solver Ubernommen werden. Nachdem die Umsetzungsraten der einzelnen
Brennstoffkomponenten in den Kapiteln 6.7.2.1 bis 6.7.2.4 hergeleitet wurden, ist diese
Bilanzierung einfach und eindeutig (siehe auch van der Lans et al., 2000 und Zhou et al.,

2005).

Der Brennstoff besteht zu jedem Zeitpunkt nach dem Eintritt in das Simulationsgebiet aus
der Brennstoff-Feuchte sowie einem volatilen und einem nichtvolatilen Feststoffanteil. Der
nichtvolatile Anteil spaltet sich in Beitrdge der drei Pseudomomponenten und einen Beitrag
der nichtreaktiven Asche auf. Der volatile Anteil setzt sich nur aus den Beitrédgen der drei
Pseudokomponenten zusammen. Die Startgehalte aller Beitrédge errechnen sich aus der
Brennstoffzusammensetzung und den Modellparametern aus Tabelle 6-5. Diese Zusammen-
hénge sind in Gleichung 6.41 dargestellt.

Mas = M0, 55 + rings, + rige™

vol nonvol vol nonvol vol nonvol

= Mipo,es + Meaies T Mcel s + Micell,Bs + Mical, 85 T Miign.8s T Miign,85 T M Asche 8

. . W
(mHQO,BS )|N = (mBS )IN 22

100
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Wéhrend der Brennstoffirocknung wird lediglich das physikalisch im Brennstoff gebunde-
ne Wasser als Gaskomponente freigesetzt. Fir ein Kontrollvolumen (im Weiteren mit Zelle
bezeichnet) kann die in Gleichung 6.42 dargestellte Massenbilanz aufgestellt werden. Der
Ausdruck Aty bezeichnet dabei die Verweilzeit des Feststoffes im Kontrollvolumen. Die Mas-
senbilanzen werden also nicht in ihrer urspringlichen differentiellen Form, sondern fir die
Implementierung bereits in einer diskretisierten Form (Upwind-Verfahren erster Ordnung)
dargestellt.

om
. H20,8S ( ) _
(mHzo,Bs )Ze”e,HN +( M a1 —\Mriz085 ) sete aus = 0
Zelle

ot
( OMiip0 85

(6.42)
af ]Z ” ' AfZelle - (mHQO,Trocknung )Ze”e, Gas = O

Wahrend der Volatilisierung wird der volatile Anteil aller festen Pseudokomponenten voll-
stindig abgebaut, wahrend der nichtvolatile Anteil vollstandig in Koks umgewandelt wird;
die Asche bleibt unbeeinflusst. Die Umwandlung der nichtvolatilen Anteile und damit die
Bildung von Koks verléuft parallel zur Volatilisierung mit einer proportionalen Umwandlungs-
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rate (Proportionalitétsfaktor ist das initiale Verhdltnis aus nichtvolatilen zu volatilen Bestand-
teilen). Damit kann fur jedes Kontrollvolumen also eine Bilanz fur die volatilen (Gleichung
6.43) und fur die nichtvolatilen Anteile (Gleichung 6.44) aufgestellt sowie die Gesamtraten
for die Volatilisierung und fir die Koksentstehung angegeben werden. Fir die Stoffumwand-
lung wéhrend der Volatilisierung und die damit einhergehende Entstehung gasférmiger
Komponenten gilt ebenfalls eine Gesamtmassenerhaltung (Gleichung 6.45).
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Fur die Bilanzierung der reaktiven Kokskomponente ist zu bericksichtigen, dass Koks zeit-
gleich durch Voldatilisierung gebildet und durch Oxidation abgebaut werden kann. Nachdem
beide Umwandlungsraten bereits bekannt sind, ist das Aufstellen der Massenbilanz fur die
Festphase sowie fir den Stoffibergang zu gasférmigen Komponenten (inklusive des
Verbrauchs von Saverstoff fir die Oxidation von C und N) sehr einfach (siehe Gleichung
6.46).
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AbschlieBend gilt noch die Gesamtbilanz fir den Stoffibergang von der Festphase in die
Gasphase Gber alle heterogenen Reaktionsschritte fir das jeweilige Kontrollvolumen (siehe
Gleichung 6.47).

mHZO,Trocknung + Meo + Mcoo + mCxHy

(ths )Zelle,ElN —| + Moy + My + Mino ol T My - (mBS )Zelle,AUS =0 (6.47)
+ M + Mo + My Zelle, Gos

Mit diesen Massenbilanzgleichungen kénnen fir jedes beliebige Kontrollvolumen i bei be-
kanntem Eingangsmassenstrom und bekannter Eingangszusammensetzung unter Anwendung
der Umsetzungsraten fir die heterogenen Reaktionsschritte (Kapitel 6.7.2.1 bis 6.7.2.4) so-
fort der Massenstrom und die Zusammensetzung des Feststoffs am Austritt sowie der Mas-
senstrom der gebildeten Gaskomponenten berechnet werden. Als Eintrittsrandbedingung fir
die Ballendoméne ist in der, dem Brennstoffeintritt néchstgelegenen Zelle der Massenstrom
und die Zusammensetzung des rohen Brennstoffs vorzugeben. Als Eintrittsrandbedingung fur
den Nachverbrennungsrost ist der Massenstrom und die Zusammensetzung des Feststoffes
am Ausgang der letzten Zelle der Ballendoméne zu setzen (nichtkonvertierter Feststoff fallt
von der brennenden Ballenoberfléche auf den Nachverbrennungsrost herab). Bei bekanntem
Temperaturfeld des Feststoffes sowie bekannter Gasatmosphére (Zusammensetzung, physi-
kalische Stoffeigenschaften, Stromungsgeschwindigkeit) ist das erhaltene Gleichungssystem
direkt l8sbar. Damit steht neben einer ortsaufgeldsten Freisetzung von Gaskomponenten
auch die exakte Zusammensetzung des festen Brennstoffes an jeder beliebigen Stelle im Bal-
len oder auf dem Nachverbrennungsrost zur Verfigung.

6.7.2.6 Energiebilanz und Wérmeibergang im externen Feststoff-
Solver

Die zu bericksichtigenden heterogenen Massenumwandlungsprozesse sind sehr stark (expo-
nentiell) von der Partikeltemperatur abhdngig. Aus diesem Grund ist es unumgénglich, die
Temperaturverteilung im Feststoff beschreiben zu kénnen (Fiellerup et al., 2003). Zwei Effek-
te sind hierbei zu bericksichtigen: die effektive Warmeleitfahigkeit im porésen Feststoff, die
eine Uberlagerung mehrerer Warmeubertragungsphénomene darstellt (Wérmeleitung im
Partikel und im Fluid, Konvektion im Lickenraum, Strahlung zwischen Partikeln), sowie der
effektive Wéarmeibergang zwischen dem porésen Feststoff und der Fluid-Kernstrémung
(Konvektiver Warmeibergang sowie Stahlungswérmeaustausch zwischen Feststoft und Gas
sowie zwischen Feststoff und festen Brennraumoberflachen).
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Der Warmeibergang zwischen Feststoff und Fluid-Kernstrémung kann mit konventionel-
len Ansétzen relativ gut beschrieben werden. Die Modellierung der effektiven Warmeleitta-
higkeit im porésen Feststoff gestaltet sich jedoch deutlich schwieriger; eine ganze Reihe von
Literaturarbeiten haben sich mit der mathematischen Beschreibung der auftretenden Effekte
in unterschiedlicher Detailtreue befasst. Eine gute Einfihrung in die Thematik sowie ein
Uberblick tber gangige Modellierungsansétze wird im Ubersichtsbeitrag von Kantorovich et
al. (Kantorovich et al., 1999) gegeben. Die Autoren arbeiten heraus, welche wesentlichen
Einflussfaktoren auf die effektive Warmeleitfahigkeit zu bericksichtigen sind (Wéarmeleitféhig-
keiten im Fluid und im Feststoff, Mikro- und Makroporositat, geometrische Gestalt von Parti-
keln und Poren, Porengréfenverteilung) und wie diese modellméfig erfasst werden kénnen.
Da sich die genannten Einflussfaktoren mit dem Konversionsgrad des festen Brennstoffes
andern, ist auch die effektive Wérmeleitfahigkeit eine Funktion dieses Umwandlungsgrades.
Ein wesentliches Ergebnis dieser Arbeit ist auch die Schlussfolgerung, dass der Beitrag des
Strahlungswérmeaustausches zwischen Partikeln und Gas sowie zwischen Partikeln unterein-
ander in den meisten Fallen der Verbrennung kohlenstoffreicher Brennstoffe mit guter Ge-
navigkeit vernachléssigt werden kann. Lediglich bei sehr hohen Temperaturen sowie sehr
grofien Poren ist dieser Mechanismus zu beriicksichtigen. Ein &hnliches Ergebnis liefert auch
die Arbeit von Curtis et al. (Curtis et al., 1988), die den effektiven Warmetransport (mit spe-
ziellem Fokus auf Wérmestrahlung im porésen Feststoff) bei der Pyrolyse von Zellulose unter-
sucht hat. Die Vernachléassigung der intrapartikuléren Wérmestrahlung verursacht dement-
sprechend einen maximalen Fehler im Temperaturfeld zwischen 2 % (bei 700 bis 900 K Par-
tikeltemperatur) und 5 % (bei 1.000 bis 2.000 K). Auch der Einfluss des Emissionsfaktors der
Partikeloberfléche ist von untergeordneter Bedeutung (Einfluss etwa 1 % bei Variation zwi-
schen O und 1).

Wahrend fir den intrapartikularen Warmetransport die Strahlung weitestgehend vernach-
lgssigt werden kann, gilt dies fir den Wérmeaustausch zwischen Feststoff und Fluid-
Kernstrdmung sowie zwischen Feststoff und festen Brennkammerwénden erwartungsgemafl
nicht. In einer Arbeit von Klason et al. (Klason et al.,, 2008) werden Biomasse-
Verbrennungsapparate unterschiedlicher Leistungsgréfien mittels CFD analysiert, wobei auf
die absolute Gréfle und die Richtung des Wéarmetransportes zwischen Brennstoff-Bett und
Ofenatmosphdre/Ofenwand besonderer Wert gelegt wird. Die Autoren schlussfolgern, dass
eine quantitativ korrekte Modellierung nur durch Anwendung hochentwickelter Strahlungs-
modelle zu erreichen ist. Im konkreten Fall bedeutet das, dass auch fir die Beschreibung des
Strahlungswérmeaustausches des Brennstoff-Bettes das Discrete-Ordinates-Modell heranzu-
ziehen ist. Einfachere Modelle (die rechentechnisch natirlich Vorteile bieten wirden) weisen
zum Teil gravierende Abweichungen zu den gezeigten experimentellen Ergebnissen auf. Prin-
zipiell ist die durch Strahlung abgegebene Warmestromdichte nach dem Stefan-Boltzmann-
Gesetz proportional zur vierten Potenz der Oberfléchentemperatur; Proportionalitétsfaktoren
sind der Emissionsfaktor und die Stefan-Boltzmann-Konstante (Babu et al., 2003a). Neben
dem Strahlungswérmeaustausch ist bei nichtstagnantem Fluid aber auch der konvektive
WarmeUbergang zwischen Feststoff und Fluid-Kernstrémung zu bericksichtigen. Wie bereits
erwdhnt, ist dieser Vorgang phdnomenologisch relativ gut erfassbar und die mathematische
Beschreibung des konvektiven Warmeiberganges in Abhdngigkeit der lokalen Reynoldszahl
erfolgt haufig mithilfe spezieller Nusselt-Korrelationen (Wakao, 1976; Wakao et al., 1979;
Keer, 2005; Guardo et al., 2006; VDI, 2006; Johansson et al., 2007) oder mittels Biot-
Korrelationen (Dixon, 1985) Es wurden aber auch Arbeiten publiziert, in denen dieser War-
melbergang mit hdherer Genauigkeit untersucht wurde, wie beispielsweise jene von Guardo
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et al. (Guardo et al., 2006). Die Autoren untersuchen in dieser Arbeit den konvektiven Wér-
metransport zwischen einer regelméfBigen Kugelpackung und einem bewegten Fluid mit den
Mitteln der numerischen Strémungssimulation. Mit sehr guten Modellen und hochauflésen-
den Simulationsgittern erreichen die Autoren hervorragende Ubereinstimmung mit Messun-
gen sowie mit direkten analytischen Ergebnissen. Eine Anwendung dieser Vorgangsweise fir
die unregelmaBig geformte Biomasse (fir unterschiedliche Konversionsgrade wahrend der
Verbrennung) ist prinzipiell auch méglich, ist aber sehr aufwéandig und wurde bislang noch
nicht publiziert. Unter dem Strich ist davon auszugehen, dass fir die in der vorliegenden
Arbeit angestrebte komplexe Simulation des gesamten technischen Verbrennungsprozesses
die detaillierte Beschreibung der komplizierten und zufélligen Struktur des festen Brennstoffes
nicht sinnvoll ist und eine vereinfachte Modellierung gefunden werden muss. Eine dhnliche
Schlussfolgerung wurde bereits in der Arbeit von Dixon (Dixon, 1985) Gber effektive Warme-
leitféhigkeit im Schittschichten und den effektiven Warmeibergang an angrenzende feste
Wénde gezogen. Der folgende Abschnitt skizziert die Modellierung des Warmetransportes im
pordsen Brennstoffbett sowie den Wérmeibergang Feststoff/Gas, die in der vorliegenden
Arbeit zur Anwendung gelangt.

Effektive Warmeleitfahigkeit im porésen Feststoff

In der Literatur ist ausreichend dokumentiert, dass die Porositét des Feststoffes einen relativ
starken Einfluss auf die effektive Warmeleitfahigkeit ausibt (Curtis et al., 1988; Kantorovich
et al., 1999). Die meisten Modelle, die heute ingenieurwissenschaftliche Anwendung finden,
betrachten den porésen Feststoff als isotropes Medium, die Phasenverteilung Gas/Feststoff
wird mit der globalen Porositét beschrieben, die Mikroporositét des Feststoffes wird vernach-
léssigt oder mit einem Globalparameter beschrieben (Kantorovich et al., 1999). In der vor-
liegenden Arbeit wird davon ausgegangen, dass sich die Porositét wéhrend der Umsetzung
des Brennstoffes nicht mafigeblich éndert (siehe Kapitel 14.1.2.3), weshalb dieser Einfluss
nicht modelliert wurde. Weiters zeigen die Arbeiten von Fiellerup et al. sowie von Peters et al.
(Peters et al., 2002; Fjellerup et al., 2003), dass der Einfluss von Partikelform und Partikel-
grofle auf die effektive Warmeleitféhigkeit von relativ geringer Bedeutung ist. Aus diesem
Grund wird in der vorliegenden Arbeit diesbeziglich auch ein etwas einfacherer Weg ge-
wéhlt. Fur die effektive Warmeleitféhigkeit im porésen Feststoff wird der Einfluss von Partikel-
form und Partikelgréfie vernachléssigt, fir den Warmetbergang zur Fluidkernstrémung wird
dieser Einfluss allerdings bericksichtigt.

In der bereits 6fters zitierten Arbeit von Zhou et al. (Zhou et al., 2005) wird fir die Model-
lierung der effektiven Warmeleitfahigkeit im Brennstoffbett sehr erfolgreich ein Modell von
Fiellerup et al. (Fjellerup et al., 2003) verwendet, welches auch fir die vorliegende Arbeit
herangezogen wurde. Ausgehend von den frithen Arbeiten von Yagi und Kunii (Yagi et al.,
1957), die die Warmeleitung in einer Kugelschittung bei stagnantem Fluid untersucht ha-
ben, erganzen Fiellerup et al. die Bestimmungsgleichungen um einen konvektiven Transport-
term, der die verstarkte Warmeleitféhigkeit unter nichtstagnanten Bedingungen abbilden soll.
Dieser Zusatzterm héngt von der Gasart, deren Warmeleitféhigkeit sowie von den lokalen
Strémungsverhdaltnissen ab (Gleichung 6.48).

Aot ot = Apeneio T 0,9 Pr-Re, - Agus (6.48)

Die effektive Warmeleitfahigkeit einer porésen Schittung unter stagnanten Bedingungen
lasst sich beispielsweise mit dem Modell von Yagi und Kunii (Yagi et al., 1957) beschreiben.
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Dieses Modell reduziert die zahlreichen Einflussfaktoren auf eine Gberschaubare Anzahl von
Modellparametern, bildet aber dennoch eine ganze Reihe verschiedener Wéarmetransport-
phénomene ab, die in Abbildung 6-23 dargestellt sind. Unter Verwendung des Modells von
Yagi und Kunii kann die effektive Warmeleittahigkeit einer porésen Schittung unter stagnan-
ten Bedingungen geméf Gleichung 6.49 modelliert werden.

A,p (] ~ Egett )
1 le

7+
Aons /I, +or, A

ﬂ’Beﬁ,eH,O = gBeﬁ (ﬂ’GAS + arv ' Alp )+

(6.49)

p

Warmeleitung im Partikel
Wérmeleitung in den Poren
Strahlung in den Poren

Strahlung zwischen Partikeln
Warmeleitung an Kontakistellen
Warmeleitung in der Partikelgrenz-
schicht

o~ O WO N —

Abbildung 6-23: Bericksichtigte Wérmetransportphénomene im Modell von Yagi und Kunii
(adaptiert nach Yagi et al., 1957; Fjellerup et al., 2003)

Die effektiven Warmeibergangskoeffizienten fir Strahlung in den Leerrdumen «,, sowie
for Strahlung an den Kontakistellen ¢, kénnen nach Yagi und Kunii mit folgenden beiden
Gleichungen abgeschatzt werden (Gleichungen 6.50 und 6.51):

-1 3
a, =0,1952 1+ sor (1~ £.100,) ] [ T, ] (6.50)
Zgrcd,BeH (] - gBen) 100

3
£ T

rodp P (6.51)
2—¢&44, \100

Die a priori unbekannten Léngenparameter kénnen nach Fiellerup et al. (Fjellerup et al.,
2003) fur ein Bett uniform verteilter Zylinder (gute Néherung fir ein Bett aus Weizenstroh,

a, =0,1952

erste Abschétzung fur ein Bett aus Mais-Ganzpflanze) wie folgt ausgedrickt werden (Glei-
chungen 6.52 bis 6.54):

Al =0,96795-d (1- &, )" (6.52)
ﬂ, 0,3716
I, =0,15912-4l - g5 [ﬂ] (6.53)
Luft
2
I = §dp (6.54)
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(6.55)

Wéhrend der Volatilisierung und vor allem wéhrend des Koksabbrandes éndern sich die
anzuwendenden Langenparameter, weshalb fir die einzelnen Umwandlungsphasen auch
unterschiedliche charakteristische Léngenparameter verwendet wurden. Damit wurden alle
unbekannten Ausdricke auf bekannte Parameter und Stoffdaten (siehe Kapitel 14.1) zurick-
gefihrt, sodass die effektive Warmeleitfahigkeit berechnet werden kann. Ist das Feld der
effektiven Warmeleitféhigkeit sowie das Partikeltemperaturfeld in den Schittschichten be-
kannt, so kann fiur jede diskrete Volumenzelle dieser Brennstoffbetten der Netto-
Wérmestrom, der mit allen benachbarten Volumenzellen ausgetauscht wird, berechnet wer-
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den. Die Ermittlungsgleichung fur diesen Warmestrom fir den dreidimensionalen Fall ist in
Gleichung 6.55 dargestellt.

Der Warmeleitungsterm ist dabei eine Serienschaltung zweier Widersténde (Warmeleitfa-
higkeiten jeweils zur Hélfte in der betreffenden Zelle und in der Nachbarzelle); eine Vor-
gangsweise die in dhnlicher Form auch in der Arbeit von Bruch et al. (Bruch et al., 2003)
gewdhlt wurde. Zur Erlauterung dieses Zusammenhangs zeigt Abbildung 6-24 ein Diskreti-
sierungsschema des Modellierungsansatzes fir die Warmeleitung.
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Abbildung 6-24: Diskretisierungsschema fir die Modellierung der Wérmeleitung im porésen
Feststoff

In der Literatur wird berichtet, dass das Modell von Yagi und Kunii fir einen weiten Be-
reich von Partikelformen mit hoher Genauigkeit eingesetzt werden kann, obwohl es ur-
springlich lediglich fir feste Kugeln entwickelt wurde. Die experimentellen Untersuchungen
in der Arbeit von Fiellerup et al. (Fiellerup et al., 2003) sowie deren Review zeigen, dass das
Modell auch speziell fir die Ermittlung der effektiven Warmeleitfahigkeit in Schittschichten
von Weizenstroh-Koks einsetzbar und der Einfluss der Partikelform auf die Simulationsergeb-
nisse Uberraschend gering ist. Die wesentlichen Einflussparameter sind viel mehr der charak-
teristische Partikeldurchmesser sowie die Porositat der Schittschicht (Fiellerup et al., 2003).
Ein weiterer wesentlicher Einfluss auf die effektive Warmeleitféhigkeit geht von einer mégli-
chen Versinterung oder Zusammenbackung der einzelnen Partikel aus, wodurch die Warme-
leitung an den Partikelkontakistellen deutlich gesteigert wird. Speziell bei beginnender
Ascheerweichung auf dem Nachverbrennungsrost ist dieser Effekt von Bedeutung. In einer
Arbeit von Kunii und Smith (Kunii et al., 1960) wird ein Modell zur Erfassung dieses Einflus-
ses vorgeschlagen, welches aus Komplexitétsgrinden aber keinen Eingang in die vorliegen-
de Arbeit findet.

Prinzipiell kénnte die effektive Warmeleitfahigkeit der vorliegenden ballenférmigen rohen
Biomasse sowie des Biomassekokses mittels einer geeigneten Apparatur zumindest in einem
gewissen Temperaturbereich auch direkt experimentell bestimmt werden. Eine mégliche Vor-
gangsweise bei der Untersuchung von Ballen aus Sojabohnenstroh ist in der Arbeit von Eric
et al. (Eric et al., 2012) skizziert. Die Autoren untersuchen dabei bei relativ niedrigen Tempe-
raturen die Abhéngigkeit der stagnanten effektiven Wéarmeleitféhigkeit von der Porositét des
Biomasseballens. Diese Abhdngigkeit scheint in der zitierten Arbeit allerdings gegenléufig
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(héhere effektive Warmeleitfchigkeit fir héhere Porositéten) zu anderen, renommierteren
Arbeiten (Yagi et al., 1957; Kunii et al., 1960; Fjellerup et al., 2003) zu sein. Auflerdem ist
die Abweichung, die die vorgestellte Testapparatur fir ein Referenzmaterial liefert, deutlich
zu groB, sodass die Ergebnisse von Eric et al. nicht in die vorliegende Arbeit eingebunden
wurden. Auch in der Arbeit von Robinson et al. (Robinson et al., 2001) wird die Wéarmeleit-
fahigkeit pordser Schichten experimentell und theoretisch erfasst, wobei die Autoren hier den
Fokus auf versinternde Ascheablagerungen bei der Verbrennung von Kohle und Weizenstroh
legen. Fir eine tiefergehende Modellierung der effektiven Warmeleitfahigkeit ware die
Durchfihrung eigener Versuche mit dem tatséchlich verwendeten biogenen Brennstoff drin-
gend erforderlich.

Effektiver Warmeubergang zwischen porésem Feststoff und Fluid-Kernstrémung
Der effektive Warmeibergang zwischen Feststoff und Ofenatmosphdére wird als Kombination
aus konvektivem Warmetbergang und Warmestrahlung modelliert. Diese Betrachtungsweise
wird von mehreren Autoren vorgeschlagen (Pyle et al., 1984; Babu et al., 2003a; Bruch et
al., 2003; Babu et al., 2004b), jedoch soll fir die vorliegende Arbeit sowohl der Strah-
lungswdrmeaustausch mit festen Brennkammerwénden, als auch jener mit dem Gas der
Ofenatmosphdre beriicksichtigt werden. Dies geschieht durch einen globalen Ansatz und
Berechnung einer charakteristischen mittleren Strahlungstemperatur T, fur die am Strah-
lungswarmeaustausch teilnehmenden Fluid- und Oberfléchenelemente. Die beim effektiven
WarmeUbergang Ubertragene Warmestromdichte kann damit durch Gleichung 6.56 be-
schrieben werden (Pyle et al., 1984; Babu et al., 2003a; Bruch et al., 2003). Der Strah-
lungsanteil am Warmeibergang wird nur fir jene diskreten Volumenzellen bericksichtigt, die
an der Oberfléche des Ballens oder des Rostbettes liegen (kein Strahlungswarmeaustausch
im Inneren des Brennstoffvolumens); diese Unterscheidung muss der externe Feststoff-Solver
treffen kénnen.

1 wenn Zelle =Randzelle

Qo = X, (TGAS _Tp)"'b'o"gmd,p(Tr: _Tp4) mit b = { 0 sonst (6.56)

Zur Berechnung des konvekfiven Warmeibergangs ist ein, von den lokalen Strémungs-
verhéltnissen und der Partikelform abhdngiger, Warmetbergangskoeffizient a, zu ermitteln.
Hierfur werden Nusselt-Korrelationen verwendet, die den konvektiven Wérmetbergang in
Abhéngigkeit der Gasart und der lokalen Reynoldszahl beschreiben kénnen. Diese Korrelati-
onen sind auch stark von der Form des umstrémten Partikels (sowie der Hauptstrémungsrich-
tung) abhdngig, sodass an dieser Stelle zwischen Kolben, Sténgeln und Blattern (also verein-
facht zwischen Zylindern und ebenen Platten) unterschieden werden muss. Fir die Kolben
und Sténgel wird entsprechend eine Nusselt-Korrelation fir querangestrémte Zylinder (mit
den jeweiligen charakteristischen Durchmessern d der Komponenten aus Kapitel 14.1.2.3)
verwendet, die in einer Arbeit von Seren Keer (Kaer, 2005) empfohlen wird. Fir die Blatter
wird eine Nusselt-Korrelation fir die Umstrémung einer ebenen Platte (der Breite b) verwen-
det, die dem VDI-Warmeatlas (VDI, 2006) entnommen werden kann. Die beiden verwende-
ten Nusselt-Korrelationen sind in den Gleichungen 6.57 und 6.58 dargestellt. Aus der Nus-
selt-Zahl kann Gber deren Definition im Anschluss fir jede Brennstoffkomponente ein eigener
Warmeibergangskoeffizient ermittelt werden. Die Berechnung des mittleren Wéarmeiber-
gangskoeffizienten ¢, erfolgt durch oberfléchengewichtete Mittelwertbildung.
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Die Ermittlung des Strahlungswérmeaustausches ist zwar mathematisch einfach, stellt aber
aufgrund der geometrischen Komplexitét ein rechentechnisches Problem dar. Um die Wér-
mestrahlung exakt zu erfassen, sind fir jede Volumenzelle, die am Strahlungswérmeaus-
tausch teilnimmt, die ortsaufgeléste Position der strahlenden Oberfléche sowie die winkel-
aufgeldsten Sichtlinien zu allen anderen strahlenden Oberfléchen und strahlenden Fluidele-
menten in der Verbrennungskammer zu bericksichtigen. Diese Komplexitat wurde bereits in
Kapitel 6.6 dargelegt. Die anzusetzende Integro-Differentialgleichung sowie Ansétze zur
Problemlésung fir den Strahlungswérmeaustausch zwischen festen und fluiden Phasen wer-
den beispielsweise in der Arbeit von Knaus et al. (Knaus et al., 1997) gegeben. Es wurde
entschieden, diese Orts- und Winkelabhdngigkeit des Strahlungswdrmeaustausches im ex-
ternen Feststoff-Solver aufgrund der Komplexitdt sowie aufgrund des schwierigen Datenaus-
tausches mit dem kommerziellen CFD-Solver der fluiden Phase in der vorliegenden Arbeit
vorerst nicht zu implementieren. Stattdessen wird ein globaler Ansatz gewdhlt, der lediglich
die Ermittlung einer charakteristischen mittleren Temperatur der strahlenden Brennkammer-
elemente (Oberfléchen und Fluidelemente) erfordert, die mit den Oberflachen der Brenn-
stoff-Schittschichten im Strahlungswérmeaustausch stehen. Dieser Ansatz ist vergleichbar mit
jenem aus der Arbeit von Bech et al. (Bech et al., 1996) mit der einzigen Ausnahme, das in
der vorliegenden Arbeit das Brennstoffbett dreidimensional und die Brennstoffoberflache
daher zweidimensional aufgeldst werden. Damit ist die zweidimensionale Temperaturvertei-
lung auf den Brennstoffoberfléchen erfassbar. Die Ermittlung der charakteristischen Mittel-
temperatur T, fir alle | strahlenden Brennkammerelemente aus den Temperaturen jedes
einzelnen Elementes i (Teil des Lésungsraumes des CFD-Solvers fir die Fluidphase) geschieht

durch Mittelwertbildung nach Gleichung 6.59.
Ty (6.59)

Mit diesem Gleichungssystem lésst sich der effektive Wéarmestrom, der zwischen porésem
Brennstoffbett und Fluidkernstrémung sowie Brennkammerwénden ausgetauscht wird, for
jede diskrete Volumenzelle des Brennstoffbetts nach Gleichung 6.60 ermitteln.

(Qeff )Zelle = Qe '(Aspez )m,ZeHe “Vaele (6.60)
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Energiebilanz

Um eine geschlossene Energiebilanz fir die externe Behandlung des festen Brennstoffes auf-
stellen zu kénnen, fehlt noch die Beschreibung des Wérmeaustausches zwischen Brennstoff-
bett und den direkt kontaktierenden, umgebenden Brennkammerwdnden. Zur Beschreibung
dieses Warmeaustausches wird éhnlich wie bei der Warmeleitung im porésen Feststoff eine
Serienschaltung von Widersténden implementiert. Der Koeffizient fir den Wérmeibergang
vom pordsen Feststoff errechnet sich aus der effektiven Wéarmeleitfahigkeit im porésen Fest-
stoff angesetzt fir den Abstand des Zellmittelpunktes der wandndchsten Zelle bis zur Brenn-
kammerwand, aus dem Wéarmelbergang zwischen Feststoff und Wand (der spezifische
Warmeubergangskoeffizient «, kann hierbei beispielsweise nach Kantorovich et al., 1999
abgeschatzt werden) sowie aus dem Wérmeibergang von der Brennkammerwand an den
umgebenden gasdurchstromten Windmantel (dieser Warmeibergang wird aber bereits im
Gasphasen-Solver erfasst und ist in der Energiebilanz fur die feste Phase nicht mehr zu be-
ricksichtigen). Die Wéarmeleitung im Blech der Brennkammerwand wird vernachléssigt. Mit
dieser Formulierung kann eine allgemeingiltige Energiebilanz fir das pordse Feststoffbett
entwickelt werden. In differentieller Schreibweise ist diese Energiebilanz beispielsweise in den
Arbeiten von Pyle et al., Curtis et al. oder Babu et al. (Pyle et al., 1984; Curtis et al., 1988;
Babu et al., 2004b) dargestellt. Daraus kann die im externen Finite-Volumen-Solver benétig-
te diskretisierte Form der Energiebilanz abgeleitet werden (Gleichung 6.61):
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Die erste sowie die letzte Zeile in Gleichung 6.61 bezeichnen die fihlbare Wéarme des
Feststoffes am Eintritt beziehungsweise am Austritt der betrachteten Volumenzelle. Die zweite
und die dritte Zeile enthalten die Umwandlungswérmen fir die heterogenen Prozesse Brenn-
stofftrocknung, Volatilisierung und Koksabbrand (Kapitel 6.7.2.1, 6.7.2.2 und 6.7.2.3); die
vierte Zeile beschreibt die fihlbare Warme des bei diesen heterogenen Umwandlungsprozes-
sen freigesetzten Gases. Die finfte Zeile beinhaltet die durch Warmeleitung im Brennstoffbett
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sowie durch Konvektion und Strahlung mit der umgebenden Ofenatmosphére ausgetauschte
Wérme (dieses Kapitel). Als Referenztemperatur fir zu- und abgefihrte Masse an Gaskom-
ponenten verlangt der verwendete CFD-Solver fir die Fluidstrémung eine Temperatur von
298,15 K, die folglich auch fir das Gesamtmodell zu gelten hat. Die sechste und siebte
Zeile enthalten schlieBlich die Beschreibung des Wérmeibergangs vom porésen Feststoff an
die umgebenden festen Brennkammerwénde. Deren Temperatur wird auch durch den Wér-
melbergangskoeffizienten von der Wand zum windmantelseitigen Gasstrom bestimmt und
gemeinsam mit dem Gasphasen-Solver ermittelt.

Sind die Konversionsraten der heterogenen Verbrennungsprozesse bekannt, so ist mit der
Energiebilanz eine implizite Gleichung zur Ermittlung des Temperaturfeldes vorhanden; das
Problem ist unter Anwendung passender Eintrittsrandbedingungen iterativ |6sbar. Da aber
sowohl das Temperaturfeld als auch die Umsetzungsraten der heterogenen Reaktionsschritte
anfénglich unbekannt sind, ist zur Problemlésung noch eine duBere lterationsschleife vorzu-
sehen (siehe Kapitel 6.10).

6.8 Fluiddynamische Modellierung des Feststofts

Die fluiddynamische Modellierung der festen Brennstoff-Schittschichten, also die Modellie-
rung des Einflusses der Brennstoff-Betten auf die Stromung der Fluidphase ist vergleichsweise
einfach. Im verwendeten CFD-Solver stellt eine porése Schittschicht fester Partikel ein soge-
nanntes poréses Medium dar, welches eine Impulssenke fir die Gasstrémung bildet (siehe
Impulsbilanz in Gleichung 6.3). Durch diesen Impulsverlust wird die Strémung gebremst und
ein Druckverlust erzeugt (FLUENT, 2005). Die Porositét der Schittschicht wird verwendet um
zwischen Leerrohr-Geschwindigkeit und tatsdchlicher physikalischer Gasgeschwindigkeit (in
den Luckenrdumen) zu konvertieren. Weiters besteht auch noch die Maglichkeit, einen Ein-
fluss des porésen Mediums auf die Turbulenzkenngréfien zu modellieren, was fir die vorlie-
gende Arbeit aber nicht genutzt wurde.

Die Senke in der Impulsbilanz S, (Quelle mit negativem Vorzeichen) errechnet sich nach
der allgemeinen Forchheimer-Gleichung (Peters et al., 2003b; FLUENT, 2005) wie folgt:

S, =—(Ki]v+l<2§v-|v|} (6.62)

In dieser vektoriellen Gleichung sind die beiden Modellparameter (Forchheimer-
Parameter) K; und K, skalare Gréfien, wenn davon ausgegangen werden kann, dass das
porése Medium als isotrope Impulssenke wirkt. Der erste Teil der Bestimmungsgleichung
wird als Viskositétsteil bezeichnet und stellt das klassische Darcy-Gesetz dar. Wichtig ist die-
ser Anteil bei niedrigen Reynoldszahlen im viskosen Strémungsbereich, bei niedrigen Stro-
mungsgeschwindigkeiten und laminarer Strémung. Di Blasi verwendet in einer Arbeit (Di
Blasi, 1997) diesen Ansatz fir die Beschreibung laminarer Strémung durch eine Schitt-
schicht. Der zweite Term wird als Trégheitsteil bezeichnet und wird nach Peters et al. (Peters
et al., 2003b) fur Reynoldszahlen gréfer als 10 bedeutsam. Er stellt die Erweiterung der
Darcy-Gleichung nach Forchheimer dar. Entsprechend werden der Parameter K; als Viskosi-
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tatsparameter (viscous resistance) und der Parameter K, als Trégheitsparameter (inertial re-
sistance) der Impulssenke bezeichnet. Betrachtet man vereinfacht eindimensionales Problem,
so l@sst sich der Druckverlust entlang der Schittschicht wie folgt ermitteln (siehe auch Eric et

al., 2012):

P_fn, ik L, (6.63)
Ox K, 2

Fur Schittschichten werden Ublicherweise fir weite Bereiche der Reynoldszahl die beiden
Forchheimer-Parameter mithilfe der relativ bekannten Ergun-Gleichung ermittelt (Peters et

al., 2003b; FLUENT, 2005):

d2 L3
K, :% (6.64)
150(1 - &,y )
K2 :M (6.65)
dp "C“Beﬁ

Peters et al. (Peters et al., 2003b) verwenden diesen Ansatz zur Beschreibung der Stro-
mung in einer Schittung aus Birkenholzpartikeln mit vergleichbarer Porositét aber deutlich
kleineren Partikeln im Vergleich zur vorliegenden Arbeit. Die Autoren erzielen damit in einem
komplexen Gesamtmechanismus sehr gute Ubereinstimmung mit experimentellen Resultaten
des Trocknungs- und Pyrolyseprozesses. Die Vorhersagequalitét des Druckverlustmodells
alleine wird in der Arbeit von Peters et al. allerdings nicht quantifiziert.

In einer eigenen Untersuchung zum Strémungsdruckverlust von Schittschichten aus Holz-
hackschnitzeln (Miliner et al., 2007; Miltner et al., 2008) wurden Ergebnisse ausgedehnter
experimenteller Analysen den theoretischen Vorhersagen der Ergun-Gleichung gegeniberge-
stellt und eklatante Abweichungen festgestellt. Fir eine addquate Abbildung der experimen-
tellen Ergebnisse wurden Forchheimer-Parameter regressiert, die um ein bis zwei Gréfien-
ordnungen von jenen der Ergun-Gleichung abweichen (K; ist dabei kleiner und K, gréfier als
mit der Ergun-Gleichung). Am Rande dieses Forschungsprojektes wurde kurz auch der fir
die vorliegende Arbeit interessante Mais-Ganzpflanzen-Brennstoff untersucht und ein @hnli-
ches Ergebnis erhalten. Fur eine erste Abschatzung des Druckverlustverhaltens des eingesetz-
ten Primdarbrennstoffes ist diese Kurzanalyse ausreichend; fir eine tiefergehende Charakteri-
sierung (speziell die Abhéngigkeit von Partikelgréfie und Porositét) sind weiterfihrende expe-
rimentelle Untersuchungen erforderlich. Als Schlussfolgerung dieser Arbeit ist zu postulieren,
dass die Ergun-Gleichung nicht in der Lage ist, den Druckverlust von Schittungen gdngiger
biogener Brennstoffe abzubilden. Der Hauptgrund hierfur ist sicherlich jener, dass die Ergun-
Gleichung (und hier speziell die Modellkonstanten der Gleichung) urspriinglich fir mono-
disperse Kugelpackungen entwickelt wurde. Die PartikelgréBenverteilung realer Biomasse-
Schittungen lasst sich fur die Ergun-Gleichung nicht mit einem mittleren charakteristischen
Partikeldurchmesser beschreiben und auch die von der idealen Kugel abweichende Form der
Biomassepartikel kann nicht erfasst werden. Ahnliche Erkenntnisse liefert auch die Arbeit von
Eric et al. (Eric et al., 2012), in der die Durchstrémung von Sojastrohballen bei verschiede-
nen Porositaten experimentell untersucht werden. Die Autoren verwenden zur Regression der
experimentellen Ergebnisse die Struktur der Ergun-Gleichung und ermitteln damit eigene
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Ergun-Modellkonstanten fir ihren Brennstoff (lediglich in Abhéngigkeit von der Porositét, der
Partikeldurchmesser konnte nicht variiert werden). Auch hier unterscheiden sich die beiden
Forchheimer-Parameter um ein bis zwei GréBenordnungen von jenen, die durch die Ergun-
Gleichung prognostiziert werden. Die Autoren erhalten einen Satz von Modellparametern,
mit denen sich die Ergebnisse der durchgefihrten Experimente sehr genau wiedergeben las-
sen, doch bleiben die Autoren die Anwendung auf Ergebnisse, die nicht in die Regression
einflossen, leider schuldig. Damit ist die Allgemeingultigkeit der Formulierung in einem brei-
teren Bereich der Porositdt noch nicht bestétigt. In einem darauffolgenden Paper (Repi¢ et
al., 2013) publiziert das Autorenteam Ergebnisse numerischer Strémungssimulationen mit
einem einfachen Gesamtmodell und vergleicht diese mit experimentellen Resultaten aus
Verbrennungsversuchen an einer Grof3anlage (1,5 MW,.). Welche Modelle genau verwendet
wurden, wird zwar nicht néher spezifiziert, die Qualitdt der Simulationsergebnisse ist aber
iedenfalls bemerkenswert.

Zum Vergleich wird der Verlauf des Schittungsdruckverlusts, der experimentell fir den
gegenstdndlichen Maisganzpflanzen-Brennstoffs ermittelt wurde, jenen gegentbergestellt, die
mit der Gleichung von Ergun (Peters et al., 2003b; FLUENT, 2005) sowie mit der Gleichung
von Eric et al. (Eric et al., 2012), jeweils unter Verwendung einer Bettporositdt von 0,70,
ermittelt werden kénnen. Dieser Vergleich ist gemeinsam mit den Verlgufen zweier Holz-
Hackschnitzel-Schittungen (Miltner et al., 2008) in Abbildung 6-25 dargestellt.

600
o Maisganzpflanze, eigene Messungen (0,70)
500 4 | — Maisganzpflanze, Regression
— Maisganzpflanze, Ergun-Gleichung (0,70)
400 — Sojastroh, Eric et al. (0,70)
Holzhackgut G100 W20, Miltner et al. (0,52)
a00d LZ Holzhackgut G30 W55, Miltner et al. (0,52)

200 -1

100 1

Druckverlust pro Léngeneinheit [Pa/m]

0 - s T T T T
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5
Leerrohr-Geschwindigkeit [m/s]

Abbildung 6-25: Druckverlustverléufe von Biomasse-Schittungen verschiedener Quellen
(Miltner et al., 2008; Eric et al., 2012) in Abhéngigkeit von der Strémungsgeschwindigkeit;
die Werte in runden Klammern bezeichnen die jeweilige Porositét

Die Abbildung zeigt, dass die eigenen Messergebnisse fir Maisganzpflanzenballen relativ
genau mit jenen von Eric et al. fir Sojastrohballen Gbereinstimmen. Fir letztere ist jedoch
keine Verteilung der Partikelgréfien bekannt. Auch die Druckverlustverldufe der beiden unter-
suchten Holzhackgut-Schittungen kommen unter BerGcksichtigung der niedrigeren Porositét
in einer dhnlichen GréBenordnung zu liegen. Die Modellierung des Druckverlustes mit der
Ergun-Gleichung (nach den Gleichungen 6.64 und 6.65) liefert ein absolut unbefriedigen-
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des Ergebnis und ist deshalb auszuscheiden. Die Regression der Messergebnisse fir Mais-
ganzpflanze mittels eines Polynoms zweiter Ordnung (Ordinatenabstand Null) liefert jedoch
eine sehr gute Modellbeschreibung. Diese Regressionsfunktion entspricht der Forchheimer-
Gleichung und unter Bericksichtigung der Stoffeigenschaften der durchstrémenden Luft kén-
nen aus den Regressionsparametern sehr einfach die Forchheimer-Parameter ermittelt wer-
den. Die erhaltenen Forchheimer-Parameter sind gemeinsam mit jenen aus der Arbeit von
Eric et al. (Eric et al., 2012) fur Sojastrohballen, Miltner et al. (Miltner et al., 2008) fir zwei
verschiedene Holzhackgiter und jenen, die durch Anwendung der Ergun-Gleichung fir eine
Bettporositét von 0,7 und einen charakteristischen Partikeldurchmesser von 0,04 m (siehe
Kapitel 14.1.2.3) ermittelt werden kénnen, in Tabelle 6-9 zusammengefasst. Da die Bettpo-
rositét der Maisganzpflanzen-Ballen bei den real durchgefihrten Experimenten etwas anders
war als jene, die als Mittelwert fir die Simulationen herangezogen wurde, wurden die ermit-
telten Forchheimer-Parameter unter Bericksichtigung der Gleichungen von Eric et al. auf die
ieweilige Porositét des Ballens und des Rostbetts (0,699 bzw. 0,625) umskaliert. Da fir den
vorliegenden Brennstoff keine Porositdtsabhéngigkeit ermittelt werden konnte, war dies die
einzige Maéglichkeit, der unterschiedlichen Packungsdichte der einzelnen Brennstoff-
Schittschichten gerecht zu werden. Dabei wurde vorausgesetzt, dass der funktionelle Zu-
sammenhang des fluiddynamischen Widerstands von der Bettporositét fir die Sojastrohbal-
len von Eric et al. und jener fir die Maisganzpflanzen-Ballen exakt gleich sind. Mit den so
erhaltenen Parametern wurden alle Simulationen durchgefthrt. Der sich éndernde Partikel-
durchmesser im Rostbett (Kapitel 14.1.2.3) konnte in die Modellierung des fluiddynamischen
Widerstands aufgrund fehlender Daten nicht implementiert werden. Diese Vereinfachung ist
for die vorliegende Arbeit nicht besonders stérend, da im Nachverbrennungsrost das Stré-
mungsfeld dadurch nicht negativ beeinflusst wird. Hier ist die Gasstrémung im Wesentlichen
eindimensional ausgerichtet (von unten nach oben) und durch eine ungenaue Impulssenke
im porésen Medium wird lediglich der entstehende Druckverlust Gber die Schittung fehler-
haft vorhergesagt, nicht jedoch das Strdmungsfeld selbst. Im Ballenvolumen, wo eine drei-
dimensionale Strémung vorherrscht, wirde eine solche Vereinfachung schwerwiegendere
Ungenavuigkeiten verursachen.

Tabelle 6-9:  Forchheimer-Parameter fiir Schittschichten verschiedener biogener Brenn-
stoffe
Parameter Porositét K, K,
[-] [107 m?] [1/m]
Maisganzpflanze (eigene Messungen) 0,700 3,687 3.256
Sojastroh nach Eric et al., 2012 0,700 3,401 3.732
Ergun-Gleichung fir Maisganzpflanze 0,700 410,5 76
Holzhackgut G100 W20 0,520 1,208 3.999
Holzhackgut G30 W55 0,520 1,230 5.954
Maisganzpflanze (skaliert fir Ballen) 0,699 3,650 3.288
Maisganzpflanze (skaliert fir Rostbett) 0,625 1,986 6.128

AbschlieBend ist anzumerken, dass der Strémungsdruckverlust des Brennstoff-Ballens von
einer Vielzahl an Parametern (beispielsweise Pressdichte, Materialfeuchte, Alter und mikro-
biologischer Abbaugrad, Lagerung) sowie deren zeitlicher und értlicher Variabilitat abhangt.
Diese Faktoren sind grofiteils unbekannt oder modelltheoretisch schwierig zu erfassen, wes-
halb die verwendeten Forchheimer-Parameter einen sinnvollen Mittelwert darstellen.

167



6 Numerische Strémungssimulation

6.9 Randbedingungen

An den Grenzen der Simulationsdoméne sind in der Regel Randbedingungen anzugeben.
Der physikalische Hintergrund hierzu ist, dass an bestimmten Orten des Simulationsraumes
Strémungszustéinde oder Systemgréfien bekannt sind und in der Simulation verwendet wer-
den sollen (beispielsweise ist die Zustrémung zum Verbrennungsapparat aus der Globalbi-
lanzierung bekannt). Der mathematische Grund fir die Anwendung von Randbedingungen
besteht darin, dass die entwickelten Differentialgleichungen zu deren Lésung integriert wer-
den missen und dafir die Integrationskonstanten zu bestimmen sind (Paschedag, 2004). Fur
instationdre Simulationen sind dariber hinaus auch noch Anfangsbedingungen vorzugeben
(nicht zu verwechseln mit der Initialisierung fur iterative Lésungsverfahren).

Der Verbrennungsapparat und damit die Simulationsdoméne sind durch feste Wénde be-
grenzt. Auch innerhalb des Apparates sind feste Wande zur Abtrennung der unterschiedli-
chen Zonen angeordnet, die im Wesentlichen gleich behandelt werden. An allen festen
Wande gilt for die Strdmung die Haftbedingung (no slip condition), das heifit die Geschwin-
digkeitskomponenten sind in alle Raumrichtungen null (nicht bewegte feste Wande). Dies
entspricht mathematisch einer Dirichlet-Randbedingung. Fur den Stofftransport sind alle
Wande undurchlassig, was durch einen Nullgradienten der Konzentrationen normal zur
Wand beschrieben wird (Neumann-Randbedingung), katalytische Effekte auf chemische Re-
aktionen wurden nicht angegeben. Wande, welche die Simulationsdomdne abschlieBen (ex-
terne Wande) werden in der vorliegenden Simulation entweder als adiabate Wande betrach-
tet (kein Wa&rmestrom Uber die Wand, Nullgradient fir die Temperatur, Neumann-
Randbedingung) oder es wird ortsabhéngig eine feste Oberfléchentemperatur vorgegeben
(Dirichlet-Randbedingung, abgeschétzt aus experimentellen Ergebnissen). Interne Wénde
werden durch ihre Materialstérke und Wérmeleitféhigkeit charakterisiert, wodurch bei be-
kannter Temperaturdifferenz der Wéarmedurchgang normal zur Wand ermittelt werden kann.
Aus dem Warmeibergang und den benachbarten Fluidgebieten kann dann wiederum ein
Temperaturfeld berechnet werden. Durch lteration wird auf diesem Wege ein konvergentes
Temperaturfeld erhalten. Da der Temperaturverlauf im Fluidrandgebiet und auch innerhalb
der festen Wand ein Teil der Lésung ist (Ldsung der eindimensionalen Wérmeleitungsglei-
chung), sind interne Wande auch nicht strikt als thermische Randbedingung aufzufassen.
AbschlieBend kann durch die Vorgabe der Warmeleitfahigkeit des jeweiligen Wandmaterials
zusétzlich auch die zweidimensionale Wérmeleitung in der Wandebene abgebildet werden
(shell conduction). Als Randbedingung fur die Strahlungsmodellierung werden Wénde als
undurchlassig (opak) und diffus rickstrahlend betrachtet; ein konstanter Emissionsgrad ist
vorzugeben (siehe Kapitel 14.1.2).

Zuléufe zur Simulationsdoméne werden als Dirichlet-Randbedingung vorgegeben. Basie-
rend auf den Ergebnissen der Globalbilanzierung werden hier der Massenstrom, eine Gas-
temperatur sowie die genaue Gaszusammensetzung vorgegeben. Der verwendete kommer-
zielle CFD-Solver verwendet hierfir die Bezeichnung mass flow inlet. AuBerdem sind an die-
ser Stelle auch Turbulenzparameter einzugeben, die die Strémung charakterisieren sollen.
Ublicherweise werden hierfur (unabhdngig vom verwendeten Turbulenzmodell) die Turbu-
lenzintensitét und der hydraulische Durchmesser des Zulaufquerschnittes herangezogen. Die
Turbulenzintensitat ist dabei das Geschwindigkeitsverhdlinis der turbulenten Fluktuationen zur

Hauptstrémung (Paschedag, 2004) und ist in Gleichung 6.66 definiert. Wéhrend der hyd-

168



6 Numerische Strémungssimulation

raulische Durchmesser relativ einfach zu bestimmen ist, ist die Turbulenzintensitéit am Ein-
trittsquerschnitt ein Simulationsergebnis und a priori unbekannt. Die hier betrachteten Zulauf-
Strémungen sind in allen betrachteten Betriebszusténden voll-turbulent und die Literatur
empfiehlt in diesem Fall die Verwendung einer Turbulenzintensitat von 10 % (FLUENT,
2005). Die Unsicherheit, welche durch diese Annahme in die Simulation eingebracht wird,
wurde in der vorliegenden Arbeit dadurch reduziert, dass alle Eintritte an Stellen in der jewei-
ligen Rohrleitung verlegt wurden, die weit genug (mindestens 10 Rohrdurchmesser) vom
interessierenden Bereich entfernt liegen (Empfehlung nach Paschedag (Paschedag, 2004)).
Diese Vorgangsweise reduziert auch den Einfluss, den die Vorgabe eines Gber den Zulei-
tungsquerschnitt konstanten Geschwindigkeitsprofiles auf die Lésung innerhalb der interes-
sierenden Strémungsdoméne nimmt (im Vergleich zum Geschwindigkeitsprofil bei voll aus-
gebildeter turbulenter Strémung mit Haftbedingung an der Wand).

I, =1=1-100 [%] (6.66)

Im Zuge der Definition von Zulaufrandbedingungen besteht auch die Méglichkeit, auf
dem Zulaufquerschnitt die Stromungsrichtung mittels Geschwindigkeitsvektoren vorzugeben,
falls die Strémung nicht exakt entlang des Normalenvektors der Eintrittsfléche verlaufen soll.
Diese Randbedingung wurde in dieser Arbeit fallweise bei Eintritt von Verbrennungsluft durch
Dusen mit gerichteter Strémung verwendet. In den meisten Fdllen wurde aber in einem sol-
chen Fall auch die stromaufwarts liegende Struktur mitmodelliert, sodass der auftretende
Geschwindigkeitsvektor ein Teil der Lésung ist. AbschlieBend sind zur Modellierung des
Strahlungswérmeaustausches fir die auflerhalb der Simulationsdoméne anzusetzenden
Wandstrukturen die Oberfléchentemperatur (black body temperature) und deren Emissions-
grad vorzugeben (FLUENT, 2005).

Ablaufrandbedingungen sind im konkreten Fall relativ einfach zu definieren, da durch das
Saugzuggebldse am Ausgang des Verbrennungsapparates ein (im Wesentlichen) konstanter
Druck vorgegeben wird. Fir eine solche Dirichlet-Randbedingung bietet der verwendete
CFD-Solver die Option pressure outlet. Hier ist ein konstanter Uberdruck bezogen zum at-
mosphdarischen Druck anzugeben. Da bei unginstiger Positionierung des Austritts aus der
Simulationsdoméne auf dem Austrittsquerschnitt auch lokale Rickstrémungen von auBlerhalb
der Doméne auftreten kénnen, ist der Zustand dieses einstrdmenden Gases vorzugeben
(Temperatur, Zusammensetzung, Turbulenzparameter). Im idealen Fall stimmt der hier zu
definierende Zustand genau mit dem Zustand des austretenden Gases Gberein, weshalb eine
iterative Annéherung erforderlich ware. Da aber die Temperatur und Gaszusammensetzung,
welche mit dem CFD-Modell ermittelt wird, in den wesentlichen Punkten relativ gut mit den
Ergebnissen der Globalbilanzierung Gbereinstimmt (lediglich die emissionsrelevanten Kom-
ponenten Kohlenmonoxid und Stickstoffoxid kénnen aufgrund der einfachen Modellierung in
der Globalbilanzierung abweichen, treten aber generell in niedrigen Konzentrationen auf),
kénnen hier direkt die Daten des Heiflgasstromes aus der Globalbilanzierung eingetragen
werden. Wie bei den Zulaufrandbedingungen sind abschlieBend auch hier die Parameter fir
den Strahlungswérmeaustausch vorzugeben. Abbildung 6-26 zeigt exemplarisch an einer
typischen Ofengeometrie fir die numerische Strémungssimulation die Lage und die Typen
der eingesetzten Randbedingungen. Eine Detailansicht in Abbildung 6-27 zeigt anhand einer
Schnittdarstellung dieser Ofengeometrie speziell die unterschiedlich definierten festen Wéande
und Begrenzungen der Simulationsdoméine.
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Austritt Heiflgas
(pressure outlet)

Gaseintritt Sekundérzone
(mass flow inlet)

Gaseintritt Primdérzone
(mass flow inlet)

Gaseintritt Rostzone Sekundér

(mass flow inlet)

Gaseintritt Rostzone Primér
(mass flow inlet)

Abbildung 6-26: Uberblick tber Lage und Typen der eingesetzten Randbedingungen fir die
numerische Strémungssimulation am Beispiel einer komplexen Ofengeometrie

Externe feste Wand
(one-sided wall)
adiabat bzw. isotherm

Zu- und wegschaltbare
Sekundérdisen

Interne feste Wand
(two-sided wall)
zweiseitig umstromt
wdrmeleitend

Eintritt fester Brennstoff

Abbildung 6-27: Detailansicht Gber Lage und Typen der eingesetzten Randbedingungen fir
die numerische Strdmungssimulationen anhand der Schnittdarstellung einer Ofengeometrie
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Da ein wesentlicher Teilaspekt des betrachteten Verbrennungskonzepts die Rickfihrung
von Verbrennungsrauchgas in den Verbrennungsapparat zur Temperaturkontrolle ist, wird
mit diesem Gas auch Kohlenmonoxid und Stickstoffoxid rickgefihrt. Dieser Tatsache wird,
wie bereits beschrieben, dadurch Rechnung getragen, dass aus den Ergebnissen der Glo-
balbilanzierung die entsprechende Gaszusammensetzung an den Zuléufen der Simulations-
domdne vorgegeben wird. Da die Emissionsmodellierung fir diese beiden Komponenten
innerhalb der Globalbilanzierung aber wesentlich ungenauer als in der CFD ist, sind die als
Randbedingungen vorgegebenen Gaszusammensetzungen nicht korrekt und missten eigent-
lich iterativ aus den CFD-Ergebnissen fur die Gaszusammensetzung am Ofenaustritt ermittelt
werden (Feedback-Schleife). Der Einfluss, den eine ungenaue Startkonzentration auf den
Reaktionsverlauf und die Endkonzentration dieser beiden Spezies hat, kann allerdings als
gering erachtet werden und wird an dieser Stelle vernachléssigt. Der Einfluss auf Komponen-
ten, die in héheren Konzentrationsbereichen vorliegen, ist in jedem Fall vernachlassigbar.
Eine direkte iterative Kopplung von Prozesssimulations- und CFD-Techniken ist aber eben-
falls denkbar und wurde fir komplexere Anwendungen (vor allem bei aufwéndigerer Reakti-
onstechnik) bereits erfolgreich demonstriert (M&bus et al., 2003).

Auch fir die Simulation des festen Brennstoffes mit dem eigens entwickelten Feststoff-
Solver ist die Festlegung von Randbedingungen erforderlich. Diese umfassen aber lediglich
den Massenstrom und die Eintrittstemperatur des Brennstoffes sowie dessen Zusammenset-
zung (Elementar- und Immediatanalyse).

6.10 Implementierung und Problem|ésung

An dieser Stelle soll kurz dargestellt werden, wie die entwickelten Modelle zu einer Gesamt-
formulierung zusammengefihrt wurden, um daraus ein simulationsféhiges Gesamtmodell zu
erhalten. Hierzu ist die Anwendung verschiedener Diskretisierungs- und Lésungsverfahren
erforderlich, die ebenfalls kurz andiskutiert werden sollen. Es werden die beiden verwendeten
Simulationsumgebungen sowie der erforderliche Datenaustausch zwischen diesen Doménen
skizziert. AuBerdem wird kurz die verwendete Hardware charakterisiert, die im Rahmen der
vorliegenden Arbeit verwendet wurde. AbschlieBend wird noch gezeigt, wie das Simulations-
problem zur Lésung gefihrt und wie der Verlauf der Lésungsfindung (Konvergenzverlauf)
beurteilt werden kann.

6.10.1 Numerische Methoden

Die in den vorhergehenden Kapiteln entwickelten Bilanz- und Modellgleichungen kénnen im
Rahmen der CFD zur Berechnung von Geschwindigkeits-, Temperatur- und Konzentrations-
feldern verwendet werden, die im mathematischen Sinne die abhéngigen Variablen darstel-
len (FLUENT, 2005). Da die meisten dieser Gleichungen partielle Differentialgleichungen
sind, die untereinander mit algebraischen Gleichungen gekoppelt sind, ist in den allermeis-
ten Féllen eine direkte analytische Lésung nicht maglich (Paschedag, 2004). Um praktische
Anwendbarkeit zu erreichen, werden numerische Lésungsverfahren herangezogen. Fir das
partielle Differentialgleichungssystem muss also ein System aus algebraischen Néherungs-
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gleichungen entwickelt werden, welches fir diskrete Punkte in der Simulationsdoméne Néhe-
rungslésungen ermitteln kann. Die Festlegung der diskreten Punkte im Simulationsraum wird
als Diskretisierung des Lésungsraumes bezeichnet und wurde in Kapitel 6.2 diskutiert. Die
Uberfihrung der partiellen Differentialgleichungen in algebraische Gleichungen wird als
Diskretisierung der Gleichungen bezeichnet und liefert ein Gleichungssystem, welches auf
numerischem Wege mithilfe von Computern gelést werden kann (Paschedag, 2004). Diskre-
tisierung generell bezeichnet also die Umwandlung der partiellen Differentialgleichungen auf
einem kontinuierlichen Strémungsgebiet auf ein algebraisches Gleichungssystem auf einem
diskretisierten Strémungsgebiet.

Bei der Methode der Finiten Volumina erfolgt die Diskretisierung der Gleichungen durch
Integration der partiellen Differentialgleichungen Uber jedes einzelne diskrete Kontrollvolu-
men. Das Volumenintegral kann im Weiteren in ein Oberfléchenintegral umgewandelt wer-
den, wodurch Bestimmungsgleichungen fir die Flisse der abhéngigen Variablen Gber die
ieweiligen Begrenzungsfléchen der Kontrollvolumina erhalten werden (Paschedag, 2004).
Das fohrt zu der Notwendigkeit, Bilanzgréflen sowie Ableitungen von Bilanzgréfen, deren
Wert an den Stitzstellen (im Inneren der Kontrollvolumina) bei fortschreitendem Lésungsvor-
gang bekannt ist, fir die Zellgrenzen zwischen den Stitzstellen zu ermitteln (Paschedag,
2004; FLUENT, 2005). Hierfur sind zahlreiche Méglichkeiten entwickelt worden, die maB-
geblichen Einfluss auf die Qualitét der Lésung und auf die Stabilitét des Lésungsvorganges

haben. Fir die vorliegende Arbeit kamen folgende Verfahren zum Einsatz (Paschedag,
2004):

e Zentrales Differenzenverfahren

e Upwind-Verfahren erster Ordnung

e Upwind-Verfahren zweiter Ordnung

e QUICK-Verfahren (Upwind-Verfahren dritter Ordnung)

A
©
E-o a.) Zentrales Differenzenverfahren
(]
= ?5 b.) Upwind-Verfahren 1. Ordnung
5 O
é) g c.) Upwind-Verfahren 2. Ordnung
o —=
— @ ‘@i—z d.) QUICK-Vertahren (3. Ordnung)
(] S [ J [ J
Zelle i-2 g Zelle i-1 Zelle i

el Stromungsrichtung

Abbildung 6-28: Diskretisierungsverfahren fir Bilanzgleichungen (Paschedag, 2004)

Diese Diskretisierungsverfahren unterscheiden sich voneinander durch die Lage und An-
zahl jener Stutzstellen, deren aktueller Wert der jeweiligen Bilanzgréfe fur die Ermittlung der
Bilanzgréfe an der betreffenden Zellgrenze herangezogen wird. Zur Veranschaulichung ist in
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Abbildung 6-28 dargestellt, wie der Wert einer Bilanzgréfie an der Zellgrenze zwischen den
Zellen i und i-1 mit den unterschiedlichen Diskretisierungsverfahren im vereinfachten Fall
einer eindimensionalen Strémung ermittelt werden kénnte. Die ausfihrliche Herleitung dieser
Verfahren, deren mathematische Implementierung, die zu erwartenden Vor- und Nachteile
sowie die Entwicklung der algebraischen Gleichungen sind der Literatur zu entnehmen
(Lehner, 2001; Ferziger et al., 2002; Leveque, 2004; Paschedag, 2004; Cebeci et al.,
2005).

Beim zentralen Differenzenverfahren ermittelt sich der Wert der Bilanzgréfie einfach als
Mittelwert zwischen den benachbarten Stitzstellen (lineare Interpolation jeweils gewichtet mit
dem Abstand der Stitzstelle zur Zellgrenze). Aufgrund seiner physikalischen Struktur eignet
sich dieses Verfahren hauptséchlich fir die Diskretisierung der diffusiven Terme, wofir es im
verwendeten CFD-Solver auch herangezogen wird (Paschedag, 2004; FLUENT, 2005). Bei
konvektionsdominierten Vorgdngen wird der Wert an der Zellgrenze aber viel mehr von der
stromaufwarts liegenden Zelle beeinflusst als von der stromabwéirts gelegenen, sodass das
Verfahren der zentralen Differenzen hier ungeeignet ist. Konvektionsterme werden deshalb
mit Verfahren diskretisiert, die eine verstarkte Gewichtung auf die stromaufwéars (upwind)
gelegenen Stitzstellen legen. Beim Upwind-Verfahren erster Ordnung wird der Wert der Bi-
lanzgréBe an der Zellgrenze jenem an der Stitzstelle der stromaufwarts gelegenen Zelle
gleichgesetzt. Beim Upwind-Verfahren zweiter Ordnung wird der Wert an der Zellgrenze
durch lineare Extrapolation der Werte zweier stromaufwérts gelegener Stutzstellen ermittelt.
Das Upwind-Verfahren dritter Ordnung verwendet zur Bestimmung des Wertes an der Zell-
grenze neben den beiden stromaufwérts liegenden Zellen auch noch eine stromabwarts lie-
gend Zelle (Paschedag, 2004; FLUENT, 2005). Die Methode, die im verwendeten CFD-
Solver implementiert ist, ist das QUICK-Verfahren (quadratic upstream interpolation for con-
vective kinetics). Die Lésungsprozedur im CFD-Solver umfasst zundchst die Initialisierung der
Losungsfelder mit Standardwerten (keine Strémung, homogene Temperatur- und Gaskom-
ponentenverteilung) und dann die Anrechnung fir eine gewisse Anzahl von lterationen mit
dem Upwind-Verfahren erster Ordnung fir die konvektiven Terme. In den meisten Fdéllen ist
for diese einfache Diskretisierung das Konvergenzverhalten besser und die Rechendauer pro
lteration geringer, sodass relativ bald ein plausibles Lésungsfeld erhalten werden kann
(Stromungsfeld, Start der chemischen Reaktionen, Temperaturverteilung, Wérmestrahlung).
Sobald verniinftige Lésungsfelder mit dem CFD-Solver erreicht wurden, werden schrittweise
Diskretisierungsverfahren héherer Ordnung fir die konvektiven Terme eingestellt (bei Simula-
tion mit dem Komplettmodell in der komplexen Ofengeometrie aus Stabilitéts- und Konver-
genzgrinden durchwegs Upwind zweiter Ordnung, bei einfacheren Simulationen auch
QUICK), um die Lésungsqualitét zu verbessern. In dieser Phase wird auch der externe Fest-
stoff-Solver hinzugeschaltet, dessen Massen- und Speziesbilanzen mit dem Upwind-Verfahren
erster Ordnung diskretisiert sind. Aufgrund des starken Einflusses der Partikeltemperatur auf
das Lasungsteld ist die Temperatur in der Energiegleichung nach dem Upwind-Verfahren
zweiter Ordnung diskretisiert. Eine Abschédtzung des numerischen Fehlers, der durch Diskreti-
sierung der Bilanzgleichungen im Vergleich zur exakten Lésung in die Simulation einge-
schleppt wird, wird beispielsweise bei Larsson (Larsson, 2001) gegeben; man spricht in die-
sem Zusammenhang von numerischer Diffusion.

Die Implementierung des Drucks in die Grundgleichungen gestaltet sich insofern schwie-
rig, als in der Impulsbilanz der Druckgradient beriicksichtigt werden muss, fir den zunéchst
keine Bestimmungsgleichung zur Verfigung steht. Die starke Koppelung des Geschwindig-
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keits-, Druck- und Dichtefeldes Uber die Impulsbilanz, Kontinuitétsgleichung und Gaszu-
standsgleichung (ldealgasgleichung) erschwert die direkte Lésung des Gleichungssystems
mafigeblich. In der Praxis wird zur einfacheren numerischen Lésung des Problems das soge-
nannte Druckkorrekturverfahren herangezogen, bei dem zunéchst ein Druckfeld angenom-
men wird, mit dem das Geschwindigkeits- und das Dichtefeld (durch Lésen der Impulsbilanz
und der Zustandsgleichung) ermittelt wird. Wenn mit dieser Lésung die Kontinuitatsgleichung
nicht erfullt wird, so wurde ein falsches Druckfeld vorausgesetzt, welches fir einen zweiten
lterationsschritt korrigiert werden muss. Fir die Ermittlung dieses korrigierten Druckfeldes
wurde in der vorliegenden Arbeit der SIMPLE-Algorithmus gewdhlt (Paschedag, 2004; Date,
2005; FLUENT, 2005), welcher in der CFD-Praxis héufig zum Einsatz kommt und seine Leis-
tungsfahigkeit bewiesen hat. Zu numerischen Problemen wdhrend des Lésungsvorganges
kann es auch in Zusammenhang mit der Beschreibung von Turbulenz sowie chemischer Re-
aktionen kommen. Die Grinde hierfir liegen in den unterschiedlichen Zeitskalen der be-
trachteten Phdnomene im Vergleich zu den Zeitskalen der mittleren Gasstrémung und einer
damit einhergehenden Steifheit der Gleichungssysteme. Welche Ansétze zur Behandlung
dieser Schwierigkeiten in modernen CFD-Codes implementiert werden kénnen, wird for tur-
bulente Strdmungen bei Wilcox (Wilcox, 1994) und fir reaktive Strdmungen bei Oran et al.

(Oran et al., 2001) beschrieben.

Aufgrund der Nichtlinearitét der implementierten Gleichungen ist es erforderlich, die An-
derungen der zu |ésenden abhdngigen Variablen von einem lterationsschritt zum néchsten zu
limitieren, da ansonsten Fluktuationen und Ostzillationen zu erwarten sind. Diese Limitierung
erfolgt mit dem Konzept der Unter-Relaxation (under-relaxation), welche im FLUENT-
Handbuch (FLUENT, 2005) sowie bei Paschedag (Paschedag, 2004) dargestellt ist. Sowohl
im CFD-Solver fur die fluide Phase als auch im externen Feststoff-Solver werden die Bilanz-
gleichungen nicht gekoppelt, sondern sequentiell gelést (segregated solver). Durch die nicht-
lineare Kopplung zwischen den Gleichungen ist zur Lésung des Gesamtsystems also ein ite-

rativer Prozess erforderlich (FLUENT, 2005).

6.10.2 Eingesetzte Software

Die dargestellten Modelle fir die CFD-Simulation des komplexen Vorgangs der Biomasse-
verbrennung wurden nicht in einer einzelnen, sondern in zwei getrennten Software-
Umgebungen implementiert. Fir die Beschreibung und Simulation der partikelbeladenen
Gasphase wurde der kommerzielle CFD-Solver FLUENT® in den Programmversionen 6.1.18,
6.1.22 sowie 6.3.26 verwendet. Detaillierte Informationen zu dieser Simulationsumgebung
sind dem bereits 6fter zitierten Handbuch (FLUENT, 2005) zu entnehmen. In dieser Software
sind bereits alle Modelle fior Strémung, Turbulenz, homogene Gasphasenreaktionen sowie
Waérmestrahlung implementiert und der Lésungsprozess ldsst sich komfortabel Gberwachen
und steuern. Andererseits sind in diesem kommerziellen Paket kaum leistungsféhige Modelle
zur Beschreibung heterogener Verbrennung verfigbar, sodass diese Funktionen (zumindest
zum Zeitpunkt der Entstehung der vorliegenden Arbeit) vom Anwender hinzugefigt werden
missen. Hierfir wurden eine externe Simulationsumgebung und ein externer Gleichungsléser
herangezogen. FLUENT® béte zwar die Mdglichkeit, umfangreiche Modellergénzungen tber
das Konzept der user-defined-functions (udf) direkt im Solver zu implementieren, jedoch wur-
de aus Grinden der Flexibilitét und der Ubersichtlichkeit ein externer Ansatz gewdhlt. Ahnlich
wie auch bereits im Abschnitt der Globalbilanzierung wurde hierfir die kommerzielle Spread-
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sheet-Tabellenkalulationsumgebung  Microsoft® Office Excel® 2003 11.8328.8329 SP3
verwendet, sodass ein grofier Teil der Stoffdaten und thermodynamischen Berechnungen
direkt tbernommen werden konnte. Excel® bietet die Vorteile einer sehr tbersichtlichen Um-
gebung fir die Modellierung und einer sehr einfachen und visuellen Programmierung (Visual
Basic for Applications — VBA) wodurch die Modellentwicklung und die Problemsuche deutlich
erleichtert werden. Alle Zwischen- und Endergebnisse sind im Spreadsheet direkt sicht- und
bewertbar; die grafische Analyse des lterationsvorganges und des Lésungsprozesses sind
schnell und unkompliziert umsetzbar. Fir eine Modellerstentwicklung, bei der jeder Schritt
sofort auf Plausibilitat geprift werden muss, erscheint diese Simulationsumgebung daher
dem Autor als ideal. Andererseits bietet Excel® standardm@Big keine leistungsfahigen Solver
im Paket und die Durchfihrung von Feldoperationen ist aufgrund des Software-Overheads
relativ langsam und trége. Die Umgebung eignet sich also gut fir die Entwicklung von Mo-
dellansétzen aber weniger fir eine leistungsféhige Verarbeitung einer gréfBeren Anzahl von
Simulationsszenarien. Aus diesem Grund sei an dieser Stelle erwdhnt, dass in der vorliegen-
den Arbeit keine umfangreichen Parametervariationen présentiert werden kénnen, sondern
lediglich jene, die auch zur Modellvalidierung herangezogen wurden.

Fur die vorliegende Anwendung ist der externe Feststoff-Solver auf zwei getrennte hetero-
gene Bereiche der Brennkammer anzuwenden. Einerseits das Volumen, welches der Primér-
brennstoff Biomasseballen einnimmt, und andererseits jenes, des sich auf dem Nachverbren-
nungsrost ausbildenden Betts an kohlenstoffreichem, bereits ausgegastem Material. Wo die-
se beiden Volumina in der Brennkammer angeordnet sind, ist Abbildung 6-29 zu entneh-
men. Die Brennstoffeigenschaften beider Volumen sind zwar unterschiedlich, der Solver ist
iedoch der gleiche.

Heterogene Zone
Primdrbrennstoff
Biomasseballen

Heterogene Zone
Rostbrennstoff
(Sekundéarbrennstoff)

Abbildung 6-29: Lokalisierung der beiden heterogenen Brennstoffzonen im Verbrennungs-
apparat
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Ein Vorteil der verwendeten Vorgangsweise ist, dass Gasphase und Feststoff weitestge-
hend unabhdngig voneinander behandelt und geldst werden kénnen. Im Gasphasen-Solver
beschrankt sich die Beschreibung des Feststoffes auf die Festlegung ortsaufgeldster Quellen
und Senken fir Masse (Spezies), Impuls und Energie; eine weitere Modellierung ist hier nicht
erforderlich. Fir den Festphasen-Solver gilt analog, dass keine Beschreibung der Gasstrs-
mung implementiert werden muss, sondern lediglich die Ergebnisse des kommerziellen Sol-
vers als EingangsgréfBen Gbernommen werden missen. Diese strikte Trennung verlangsamt
zwar den Lésungsprozess, bringt aber maximale Flexibilitét in der Entwicklung von Modellen
und Lésungsalgorithmen fir die heterogene Verbrennung.

Das Gesamtmodellkonzept umfasst nicht nur zwei getrennte Solver sondern weiters auch
einen Mehrgitter-Ansatz (Paschedag, 2004). Das heifit, dass beide Solver auf unterschiedli-
che diskrete Gitter angewendet werden, die jedoch beide den gleichen geometrischen Raum
abdecken. Im externen Feststoff-Solver wird der Ballen (Primarbrennstoff) dreidimensional
aufgelést, das Rostbett jedoch nur eindimensional in z-Richtung (Betththe, homogene
Schichten). Hier wird angenommen, dass im Rostbett Gradienten lediglich in Léngsrichtung,
nicht jedoch in lateraler Richtung auftreten. Im Gasphasen-Solver sind beide Volumen natir-
lich voll dreidimensional aufgelést. Durch die Verwendung eines, in Einschubrichtung des
Primarbrennstoffes ausgerichtete, vollstrukturierte und orthogonalen Gitters wird der numeri-
sche Aufwand fir den externen Feststoff-Solver deutlich reduziert. Die Massenbilanz ist ledig-
lich in eine Raumrichtung (entlang der x-Achse) zu diskretisieren, orthogonal dazu (y- und z-
Achse) findet kein Massentransport des festen Brennstoffes statt. Fir den Brennstoff auf dem
Nachverbrennungsrost gilt die analoge Annahme in Richtung der z-Achse. Die Energiebilanz
ist dennoch in alle drei Raumrichtungen anzusetzen. Im Gegensatz dazu verwendet der
kommerzielle CFD-Solver fir die Fluidphase (nahezu) beliebige Gitter; in der vorliegenden
Arbeit wurde ein in zwei Raumrichtungen unstrukturiertes hexaedrisches Gitter verwendet
(pave-Oberflachengitter mit cooper-Tool proijiziert). Alle Feldvariablen missen zwischen bei-
den Solvern mittels Gitter-Interpolation ausgetaucht werden kénnen. Eine grafische Darstel-
lung dieses Datenaustauschs zwischen den beiden Solvern sowie die Vorgansweise der kom-
binierten Lésungsprozedur bei der komplexen Simulation einer heterogenen Biomassefeue-
rung sind Abbildung 6-30 zu entnehmen.

Nach der kompletten Problemdefinition in den beiden Solvern wird zundchst im Gaspha-
sen-Solver eine Initialisierung durchgefihrt und das kalte Strémungsfeld mit Diskretisierungen
erster Ordnung approximativ berechnet. Dann wird das Spezies-Transport-Modell zugeschal-
tet und die Gaszusammensetzung der einfretenden Gasstréme (pro Verbrennungszone unter-
schiedliche Mischungen aus Frischluft und Rezirkulationsgas) festgelegt. In den heterogenen
Brennstoff-Volumenbereichen des Gasphasen-Solvers werden Startwerte fur die Freisetzungs-
raten von Masse (Spezies) und Energie angenommen und erneut eine approximative Lésung
ermittelt. Dann wird zur Unterstitzung der Ziindung der brennbaren gasférmigen Substanzen
in speziellen Bereichen lokal eine hohe Temperatur aufgeprégt und die Modelle fir chemi-
sche Reaktionen und Warmestrahlung aktiviert. Daraufhin startet die Verbrennung und der
Solver ermittelt iterativ ein erstes représentatives Lésungsfeld for Gasstrémung, Temperatur
und Zusammensetzung. Erst in dieser Phase wird der Festphasen-Solver hinzugezogen. Uber
UDFs (user defined functions) werden fur die Volumen Primérbrennstoff Ballen sowie Rostbett
die maBgeblichen Parameter aus dem Gasphasen-Solver FLUENT® in Dateien in ASCII-
Format exportiert. Neben den Raumkoordinaten umfasst dieser Datenexport den Betrag der
absoluten Gasgeschwindigkeit, Gastemperatur und Zusammensetzung (im Wesentlichen
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Saverstoffgehalt), sowie lokale Stoffeigenschaften der Gasphase wie Dichte, Viskositét,
Warmeleitfahigkeit oder Prandtlzahl. Auch die lokale Nusselt-Zahl wird ermittelt und expor-
tiert. Fur jede einzelne diskrete Zelle des Gasphasen-Solvers wird ein Datensatz generiert und
zwischengespeichert.

GOSthSGﬂ-SOlVGI’ —» x-, y-, z-Koordinaten
. Datenexport  —p Emissionsraten for Gasspezies
in FLU .
— ‘ und Energie
—» Lokale Informationen Uber die
UDF, UDM Festphase zur Darstellung

Gitter-
interpolation

—» x-, y-, z-Koordinaten
—» Gasgeschwindigkeit,

Temperatur, Zusammensetzung Gitter-
—» | okale Dichte, Viskositét, inferpolq’rion
Warmeleitféhigkeit, Nu, Pr in EXC6|©

Abbildung 6-30: Kombinierte Lésungsprozedur mit getrenntem Gasphasen- und Feststoff-
Solver und erforderlicher Datenaustausch

Der exportierte Lésungssatz wird im Feststoff-Solver importiert und an das vorhandene
Gitter angepasst. Da das Gitter des Gasphasen-Solvers in den meisten Fallen wesentlich
feiner ist als jenes des Festphasen-Solvers ist an dieser Stelle eine Gitterinterpolation erfor-
derlich (im Wesentlichen eine auf den geometrischen Informationen basierte Mittelwertbil-
dung). Mit diesen Eingangsparametern kann dann die Lésung im Festphasen-Solver gestartet
werden, welche ebenfalls iterativ verlauft. Zunéchst wird das Partikeltemperaturfeld im Brenn-
stoff-Volumen als konstant angenommen und die Massen- und Speziesbilanzen gelést, so-
dass die Reaktionsraten ermittelt werden kénnen. Bei vorgegebener Partikeltemperatur sind
die Massen- und Speziesbilanzen ohne lteration direkt 16sbar. Mit diesen Reaktionsraten
kénnen die Quellen und Senken fir Energie berechnet und die Energiebilanz gelést werden.
Als Lésung der Energiebilanz wird das Partikeltemperaturfeld im Brennstoffvolumen erhalten.
Zu diesem Zweck ist eine Nullstellensuche fir den Energiebilanzfehler fir alle Zellen der
Brennstoffvolumina durchzufihren. Als einzige unabhéngige Variable verbleibt fir diesen
Schritt die jeweilige Partikeltemperatur innerhalb der Zelle. Fur diese Nullstellensuche wurde
ein einfacher Newton-Raphson-Solver implementiert. Aufgrund der Wérmeleitung sowie des
Stofftransportes sind die Lésungen fir die diskreten Volumenzellen untereinander hinsichtlich
der Partikeltemperatur relativ stark gekoppelt. Es zeigt sich, dass aus diesem Grund fir eine
isoliert betrachtete Zelle nur in den seltensten Féllen sofort eine Nullstelle gefunden werden
kann; die Nullstellensuche ist nur im Verbund aller Zellen eines Brennstoffvolumens erfolg-
reich. Aus diesem Grund wurde der Solver dahingehend erweitert, zunéchst ein Minimum fir
den Energiebilanzfehler der jeweiligen Zelle zu suchen und anschlieBend zur néchsten Zelle
voranzuschreiten. Eine fixe Reihenfolge in der die Zellen durchlaufen werden fihrt speziell fur
das numerisch schwierige Rostbett (siehe Kapitel 6.10.4) in den meisten Fallen zur Diver-
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genz. Deshalb wird nach jedem lterationsschritt die Zelle mit dem gréfiten Residuum gesucht
und dort der néchste lterationsschritt durchgefihrt (wirde dabei fur die gleiche Zelle erneut
iteriert, wird entsprechend das zweitgréfite Residuum gesucht). Durch wiederkehrende Mini-
mumssuche Uber die einzelnen Zellen wird am Ende schlieB3lich fur alle Zellen innerhalb der
vorgegebenen Toleranz eine Nullstelle des Bilanzfehlers gefunden, sodass die Energiebilanz
fur alle Zellen einzeln sowie auch global geschlossen ist. Zur Beschleunigung dieses Konver-
genzvorganges wird zunéchst mit einer groben Toleranz begonnen, die im weiteren Verlauf
dann stufenweise verfeinert wird (Ublicherweise 3 Stufen mit jeweils um einen Faktor 10 nied-
rigerer Toleranz). Da die Massen- und Speziesbilanzen mit jeder neuen Partikeltemperatur
automatisch direkt gelést werden, liegt bei konvergentem Partikeltemperaturfeld eine ge-
samtkonvergente Lésung fur den Feststoff vor.

Die Ergebnisse des Festphasen-Solvers kénnen anschlieBend zuriick an den Gasphasen-
Solver transferiert werden. Hierfir wird wieder eine Gitter-Interpolation der Ergebnisse auf
grobem Gitter in Ergebnisse auf feinerem Gitter durchgefihrt und die relevanten Daten in
ASCII-Dateien exportiert. Konzeptuell werden zwei unterschiedliche Datensétze exportiert:
volumenbezogene Daten (Emissionsraten von Masse und Energie in den finiten Volumenzel-
len) sowie oberfléchenbezogene Daten (Wérmestréme an den Schittschicht-Grenzfléchen).
Die volumenbezogenen Daten umfassen neben den réumlichen Koordinaten lediglich die
érilich aufgeldsten Emissionsraten von Energie und den zehn bericksichtigten Gaskompo-
nenten. Um das Potential zur grafischen Auswertung der kommerziellen Software auch fur
den selbstentwickelten Feststoff-Solver nutzbar zu machen, kédnnen dariber hinaus noch all
jene Parameter des Feststoffes exportiert werden, die in dreidimensionalen Contour-Plots
oder dhnlichen Analyse-Tools dargestellt werden sollen. Die oberfléchenbezogenen Daten
umfassen einerseits die ortsaufgeldste Strahlungswérmestromdichte an der Oberflache der
Brennstoffvolumina zur Ofenatmosphére und andererseits die ortsaufgeléste effektive Wer-
mestromdichte der wandberihrten Oberfléchen der Brennstoffvolumina in Richtung der di-
rekt kontaktierenden Ofenwdnde.

Der Import der Ergebnisse des Feststoff-Solvers wird tber UDFs und UDMs (user defined
memory, frei definierbarer raumlich aufgeléster Skalar) in den Gasphasen-Solver FLUENT®
eingelesen und zugeordnet. Mit den neuen Freisetzungsraten fir Masse und Energie wird ein
neuer lterationsschritt des Gesamtsystems gestartet. Nach einigen Durchléufen hat sich das
Loésungsfeld in beiden Solvern soweit stabilisiert, dass im Gasphasen-Solver fir die Bilanz-
gleichungen Diskretisierungen héherer Ordnung angewendet werden kénnen. Sobald die
Lésung den definierten Konvergenzkriterien (siehe Kapitel 6.10.4) genigt, wird die lteration
abgebrochen und das Lésungsfeld steht zur Analyse bereit. Diese Lésungsanalyse wird so-
wohl mit den Mitteln des kommerziellen Solvers als auch mit den Mitteln der Spreadsheet-
Tabellenkalulationsumgebung durchgefihrt.

Abbildung 6-31 zeigt einen Screenshot der Simulationsumgebung zur Beschreibung der
festen Phase und der heterogenen Reaktionsschritte (,Ballenmodel.xls”). Die einzelnen Fens-
ter zeigen das Front-End (Eingabe der wesentlichsten Simulationsparameter und Simulations-
start), das tabellarische Modell selbst (etwa 190 Eintrage pro diskreter réumlicher Zelle), die
automatische Konvergenz- und Plausibilitétskontrolle (Uberprifung der SchlieBung aller Bi-
lanzen innerhalb der geforderten Toleranz) sowie ein in Echtzeit erstelltes Diagramm zur ra-
schen Uberprifung der Simulationsergebnisse. Eine in der vorliegenden Arbeit héufig ver-
wendete rdumliche Auflésung des Ballens umfasst 12.600 diskrete Zellen (18 in x-Richtung,

178



6 Numerische Strémungssimulation

35 in y-Richtung und 20 in z-Richtung) und resultiert in einer Dateigréfie des Modells inklusi-
ve der Daten von etwa 180 MB.
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Abbildung 6-31: Screenshot der Simulationsumgebung ,Ballenmodell” zur Beschreibung der
festen Brennstoffphasen bei der heterogenen Biomasseverbrennung

Ein Screenshot der kommerziellen CFD-Simulationsumgebung FLUENT® ist Abbildung
6-32 zu entnehmen. Auch hier sind die unterschiedlichen Fenster zur Eingabe der Simulati-
onsparameter, zur Auswahl der zu implementierenden Modellformulierungen sowie Dia-
gramme und Grafiken zur Uberprifung des Konvergenzverlaufes und der endgiltigen L&-
sung zu sehen.
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Abbildung 6-32: Screenshot des kommerziellen CFD-Solvers FLUENT® zur Beschreibung der
Vorgénge in der Gasphase bei der heterogenen Biomasseverbrennung
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6 Numerische Strémungssimulation
6.10.3 Eingesetzte Hardware

Die Simulationsarbeiten mit dem selbst entwickelten heterogenen Feststoff-Solver (,Ballen-
modell”) wurden ausnahmslos auf einem herkdmmlichen Arbeitsplatz-Rechner (Intel®Core™?2
Quad CPU Q6600 2,4 GHz, 4 GB RAM) durchgefihrt. Die Implementierung in Microsoft®
Office Excel® 2003 lasst dabei lediglich die Verwendung eines Microsoft®-WINDOWS®-
Betriebssystems zu (Microsoft® WINDOWS® XP Professional SP3). Die Rechenperformance ist
damit aufgrund des Software-Overheads bei weitem nicht so hoch wie bei einem spezialisier-
ten Hardware-System, ist aber dennoch ausreichend fir die Code-Entwicklung und Evaluie-
rung. Die Implementierung und Simulation der Gasphasenstrémung mit dem kommerziellen
CFD-Solver FLUENT® erfolgte hingegen vorwiegend auf fortschrittlichen Cluster-Systemen.
Im Zuge der vorliegenden Arbeit kamen im Wesentlichen drei verschiedene Infrastrukturen
zum Einsatz, die zum Zeitpunkt der Entstehung der Arbeit an der Technischen Universitét
Wien verfigbar waren.

sc.zserv.tuwien.ac.at ist ein AlphaServer-SC-45-System, welches am Zentralen Informatik-
dienst (ZID) der Technischen Universitét Wien seit 2002 zur Verfigung stand (Berger et al.,
2002). Es ist dies ein Cluster-System bestehend aus 10 Knoten ES45 zu je 4 Prozessoren
DEC 21264C mit einer Prozessortaktung von 1 GHz. Die Hauptspeicherbestickung besteht
aus 16 GB pro Knoten und erméglicht damit auch die Simulation komplexerer Geometrien
mit hohen Zellzahlen. Als Betriebssystem wird Tru64 Unix verwendet. Durch die Verwendung
von Shared Memory ist das Cluster-System auch in der Lage, auf Basis von SMP (symmetric
multiprocessing) Aufgaben auf mehrere CPUs aufzuteilen, um die Berechnungszeit zu verrin-
gern (Parallelisierung).

navier.vt.tuwien.ac.at ist ein am Institut fir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und Techni-
sche Biowissenschaften der TU Wien betriebenes PC-Cluster-System, welches in der ur-
springlichen Form im Jahre 2004 in Betrieb genommen wurde. Durch laufende Erweiterun-
gen der Prozessoren und Hauptspeichermodule wurde das System dem stets steigenden Leis-
tungsbedarf angepasst. Urspringlich mit P4-Prozessoren zu je 2,4 GHz Taktrate und 2 GB
Hauptspeicher ausgestattet, erfolgte der Ausbau schlieBlich auf AMD64-DualCore-CPUs zu
ie 3,2 GHz und 16 GB Hauptspeicher pro Knoten (Harasek et al., 2014). Als Betriebssystem
fungiert eine Linux-Variante. Aufgrund der schwécheren Bandbreite des Hauptspeicherbusses
ist die Rechenperformance nicht direkt der Taktrate der CPUs proportional, sodass ein direk-
ter Vergleich mit der AlphaCluster-Architektur erschwert wird.

caelv.zserv.tuwien.ac.at schlief3lich ist eine Einzelmaschine des ZID an der TU Wien, die 8
Stuck AMD Quad-Core-CPUs vom Typ AMD Opteron 8356 zu je 2,3 GHz Takirate bietet.
Das Gesamtsystem verfigt Gber eine Hauptspeichergréfie von 128 GB und bietet ebenfalls
die Méglichkeit hocheffizienter Parallelisierung von Simulationsjobs. Auch dieses Computer-
system ist mit einer Linux-Variante als Betriebssystem ausgestattet.

6.10.4 Uberwachung des Konvergenzverlaufs

Bei der Lésung des aufgestellten und diskretisierten Gleichungssystems mit iterativen Me-
thoden kann in der Regel die exakte Lésung erst mit einer unendlichen Anzahl von lteratio-
nen erreicht werden (Paschedag, 2004). Aus diesem Grund sind Abbruchkriterien zu definie-
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ren, die es erlauben, die Lésungsprozedur zu einem bestimmten Zeitpunkt abzubrechen und
eine angendherte Lésung zu erhalten, deren Abweichung zur exakten Lésung zumindest gro-
BenordnungsméBig abgeschatzt werden kann. In der Praxis werden hierfir mehrere Parame-
ter, die sich wéhrend des Lésungsverlaufes éndern, von lteration zu lteration analysiert (moni-
toring) und bei Unterschreiten definierter Toleranzgrenzen wird die Lésung als konvergent
betrachtet.

Der kommerzielle Gasphasen-Solver verwendet standardmdaBig zur Uberwachung des
Konvergenzverlaufes das Konzept des Residuums. Kann die Lésung der diskretisierten Erhal-
tungsgleichung einer Bilanzgréfie als Nullstellensuche eines linearen Gleichungsfunktionals
angeschrieben werden, so definiert sich das Residuum der k-ten lteration als Abweichung zur
Nullstelle und deshalb als Bilanzfehler (imbalance) in der Erhaltung der Bilanzgréfe
(Paschedag, 2004; FLUENT, 2005). Fir Feldgréfien ist das Residuum ein Vektor, fur skalare
Groflen (wie die Masse im Rahmen der Kontinuitétsgleichung) ist das Residuum eine skalare
Grofle. Fur jede Rechenzelle der Doméne wird fir jeden lterationsschritt ein eigenes Resi-
duum ermittelt. Aus dieser groBen Anzahl skalarer und vektorieller GréBen wird durch ge-
eignete Methoden fir jede Bilanzgréfie pro lteration ein charakteristisches skalares Residuum
ermittelt (Paschedag, 2004; FLUENT, 2005). Da die absolute GréBenordnung solcher Resi-
duen aber sehr stark von der jeweiligen Bilanzgréfle und der Problemstellung abhéngt, wer-
den unskalierte Residuen nur sehr selten zur direkten Konvergenzprifung herangezogen. Um
aussagekraftigere Werte zu erhalten, werden Residuen deshalb meistens skaliert, also auf
einen aussagekraftigen Wert bezogen (beispielsweise aktuelle Zellgeschwindigkeiten oder
Eintrittsrandbedingungen). Die so erhaltenen skalierten Residuen (scaled residuals) sind ein
geeignetes Werkzeug um zu entscheiden, ob eine Lésung bereits konvergent ist und die lte-
ration abgebrochen werden kann (FLUENT, 2005). Residuen in der vorliegenden Arbeit ha-
ben bei lterationsstart einen Wert von 1 und bei lterationsabbruch je nach gewdhlter Initiali-
sierung eine GréBenordnung von 107 bis 10,

Fur den Festphasen-Solver wird als skaliertes Residuum lediglich der Energiebilanzfehler
benstigt, da Massen- und Stoffbilanzen direkt gelést werden kénnen. Das Residuum wird aus
der Wurzel der Summe der Bilanzfehlerquadrate aller Zellen der jeweiligen Brennstoffvolumi-
na ermittelt und auf den Ubertragenen Gesamtwéarmestrom zur Skalierung bezogen. Ubli-
cherweise entspricht ein skaliertes Residuum in der Gréfienordnung 10 bereits einem Ge-
samtenergiebilanzfehler von unter 0,1 %, sodass dieser Wert als Abbruchkriterium festgelegt
werden kann. Versuche zeigen, dass je nach Problemstellung Residuen zwischen 107'° und
107'¢ erreicht werden kénnen, bevor durch die begrenzte Rechengenauigkeit der Simulati-
onsumgebung die bestmégliche Lésung erreicht ist. Hier ist das Partikeltemperaturfeld aber
bereits bis auf die 4. oder 5. Nachkommastelle geldst.

Zusétzlich zum Monitoring der Residuen werden auch fir charakteristische skalare Gro-
Ben die Lésungen zweier aufeinanderfolgender lterationsschritte verglichen (Paschedag,
2004) und fir die Differenz ein Abbruchkriterium definiert. Als skalare Grélen kommen hier-
fur beispielsweise Massenstrome Gber Kontrollflachen sowie Temperatur, chemische Zusam-
mensetzung oder Turbulenzkenngréfen an definierten charakteristischen Punkten der Simu-
lationsdoméne aber auch als Oberflachen- und Volumenintegral in Frage. Das Monitoring
dieser Grofien wahrend der Losungsprozedur wird sowohl im kommerziellen CFD-Solver als
auch im externen Feststoff-Solver zur Konvergenzentscheidung verwendet. Zusétzlich zum
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Monitoring der Residuen ist damit eine striktere Aussage Uber den Konvergenzgrad einer
Lésung zu treffen.

Abbildung 6-33 stellt einen beispielhaften Verlauf der Residuen innerhalb des Gaspha-
sen-Solvers dar. Simuliert wurde hier auf fein diskretisiertem Gitter (3,93x10° Zellen) begin-
nend von einer kalten Initialisierung das komplexe Gesamtmodell (Strdmung, Turbulenz,
chemische Reaktionen, Warmestrahlung) jedoch mit konstanten Bedingungen fir die feste
Brennstoffphase (konstante Quellen fir Spezies und Energie). Wéhrend der ersten 500 ltera-
tionen wurde lediglich das Strémungs- und Turbulenzfeld angerechnet und danach die che-
mischen Reaktionen hinzugeschaltet und lokal eine Zindtemperatur aufgepragt. Es ist deut-
lich zu erkennen, dass chemische Reaktionen nur in jeder zehnten Strémungsfeld-lteration
berechnet werden. Nach 600 lterationen wurde schliellich noch das Strahlungsmodell hin-
zugeschaltet. Die nachfolgenden Peaks bis zur 1500. lteration erfolgen im Zuge der sukzes-
siven Umschaltung der Bilanzgleichungsdiskretisierung von erster auf zweite Ordnung. Der
dargestellte Verlauf der Residuen zeigt, dass ein Modell mit relativ gutmitigem Konvergenz-
verhalten vorliegt.
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Abbildung 6-33: Beispielhafter Residuenverlauf fir den kommerziellen Solver der Fluidphase

Abbildung 6-34 zeigt einen beispielhaften Verlauf der Residuen innerhalb des Feststoff-
Solvers. Hier wurden sequentiell ein eindimensional aufgeléstes Ballenmodell mit 30 Zellen
sowie ein eindimensionales Rostbettmodell mit 20 Zellen von der kalten Initialisierung (Tem-
peratur homogen 300 K) bis zur Konvergenz simuliert. Die Ubergabeparameter von der flui-
den Phase wurden bei diesen Simulationen konstant gehalten. Die Kurven beider Modelle
zeigen an verschiedenen Stellen Plateaus gefolgt von stérkeren Abfdllen, welche die Umstel-
lung auf ein scharferes Toleranzkriterium markieren (siehe Kapitel 6.10.2). Das Ballenmodell
zeigt bei Gblichen Betriebsbedingungen ein ausgesprochen angenehmes Konvergenzverhal-
ten, innerhalb weniger Iterationen kann von der Initialisierung weg ein verninftiges Lésungs-
feld errechnet werden. Das Konvergenzverhalten des Rostbettmodells (gleicher mathemati-
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scher Aufbau, anderer Einsatzbereich, andere Betriebsparameter) ist deutlich unvorteilhafter.
Aufgrund der viel starkeren Warmeténung (ein GroBteil des Koksabbrandes geschieht hier)
sowie der stérkeren Kopplung der Zellen des Volumens untereinander (hdhere Warmeleitfa-
higkeit, geringere rédumliche Distanzen) ist die Lésungsfindung deutlich komplexer und zeit-
aufwéndiger. Die Anwendung eines Unterrelaxations-Faktors in der Gréfienordnung von 0,5
bis 0,75 ist zur Ddmpfung und Vermeidung von fluktuierenden und oszillierenden Lésungen
erforderlich. Aufgrund der hdheren Wéarmeténung liegt das erreichbare Niveau der Residuen
hier auch deutlich héher als beim Ballenmodell (gleiche Prézision der Partikeltemperatur
resultiert beim Rostbettmodell in einem gréfieren Energiebilanzfehler als beim Ballenmodell).
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Abbildung 6-34: Beispielhafter Residuenverlauf fir den Feststoff-Solver

Durch wiederholte Lésung durch die beiden Solver und Datenaustausch ist meist inner-
halb relativ weniger Iterationsschritte innerhalb des geforderten Toleranzbereiches eine Kon-
vergenz des Gesamtsystems aus fluider Phase und fester Phase erreichbar. Die erforderlichen
5 bis 15 lterationsschritte sind manuell einzuleiten und zu Gberwachen. Werden grofie Zell-
zahlen im Feststoff-Gitter verwendet, so macht sich die Kopplung aller Gitterzellen unterein-
ander aufgrund der Wéarmeleitfahigkeit in Form eines sehr hohen rechentechnischen Auf-
wandes bemerkbar (etwa ab 10.000 Zellen). Zur Beschleunigung des Lésungsvorgangs wer-
den deshalb zundachst jeweils alle Zellen isoliert betrachtet und erst am Ende des lterations-
durchgangs die Querbeeinflussung durch Warmeleitung ermittelt. Da die effektive Wérmelei-
tung im Feststoff gegentber den anderen thermischen Effekten innerhalb der Einzelzelle
(Wéarmeténung durch Reaktion, Wérmeibergang ans Gas, Warmestrahlung) von deutlich
kleinerer Gréflenordnung ist, liegt ein gut gedémpftes System vor, mit dem auf diese Weise
innerhalb weniger zusatzlicher lterationen eine konvergente Lésung produziert werden kann.
In Summe ist die Lésungsvorgang um ein Vielfaches schneller.
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7 Modellvalidierung fir die numerische Strémungssimulation

7/ Modellvalidierung for die numerische Stro-
mungssimulation

Die numerische Strémungssimulation ist ein machtiges Werkzeug fir die fluiddynamische
und reaktionstechnische Beschreibung komplexer verfahrenstechnischer Prozesse, Anlagen
und Apparate. Wie bei allen Simulationsarbeiten stet und féllt die Qualitét der erzielbaren
Ergebnisse mit der mathematischen Beschreibung und Modellierung. Um, wie in der vorlie-
genden Arbeit, Strémungs- und Reaktionsphénomene in einem komplexen Biomasse-
verbrennungsapparat zu beschreiben, sind daher alle wesentlichen implementierten Model-
lierungsschritte kritisch zu hinterfragen, ihre Anwendbarkeit zu Uberprifen und ihre Ergebnis-
se zu validieren. Fir manche Modelle reicht in diesem Zusammenhang eine Literaturrecher-
che, andere wiederum sollten fir die konkrete Anwendung mit eigenen Messergebnissen
verglichen werden. In der vorliegenden Arbeit werden aus diesem Grund die wesentlichsten
Modellierungsschritte isoliert und unabhdngig voneinander betrachtet.

Da ein wesentliches Merkmal des hier analysierten Verbrennungsprozesses die intensive
turbulente Durchmischung im Kern der Brennkammer darstellt, ist die Auswahl eines geeig-
neten Modells zur Beschreibung der Turbulenz (siehe Kapitel 6.4) unabdingbar. Die Stré-
mung im Apparat wird im Wesentlichen durch zwei fluiddynamische Auspréigungen charakte-
risiert: der gerade sowie der verdrallte Freistrahl in der Primé&rverbrennungszone (in kleine-
rem Umfang auch in der Sekundér- und Rostverbrennungszone vorhanden) und der
grofiskalige und langsam rotierende Wirbel in der Sekundérverbrennungszone. Aus diesem
Grund werden der gerade sowie der verdrallte turbulente Freistrahl isoliert als Einzelphéno-
men betrachtet. Hier kénnen Simulationsergebnisse der verfigbaren Turbulenzmodelle mit
selbst durchgefihrten Messungen sowie mit Messergebnissen aus der Literatur verglichen
und somit die Qualitat der Simulationen validiert werden. Die gesamte Analyse ist in Kapitel
14.4 im Anhang dargestellt; im hier folgenden Abschnitt wird aus Platzgrinden lediglich eine
Zusammenfassung der Erkenntnisse sowie die Auswahl des geeignetsten Turbulenzmodells
fur die nachfolgenden komplexen Simulationen des Verbrennungsapparates gezeigt.

Einen weiteren Fokuspunkt der Modellanalyse und —validierung bildet die Untersuchung
des homogenen Gasphasenreaktionsmechanismus. Da die komplexen reaktionstechnischen
Vorgénge im realen Apparat durch einen relativ einfachen Mechanismus mit zehn Gaskom-
ponenten und sieben Einzelreaktionen approximiert werden, ist eine zumindest grundsatzli-
che Einschatzung der Leistungsféhigkeit sowie der zu erwartenden Aussagekraft der Ergebnis-
se unerlasslich. Deshalb wird der entwickelte Mechanismus isoliert anhand eines idealisierten
Rohrreaktors bei verschiedenen Reaktionsregimen analysiert. Die Ergebnisse einer ausge-
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dehnten Parametervariation werden dabei auf physikalische Sinnhaftigkeit untersucht und in
gewissem Umfang soll auch ein Bezug zu realen Messergebnissen gezogen werden.

AbschlieBend wird das Verhalten des heterogenen Verbrennungsmodells anhand einer
vereinfachten Geometrie mit eindimensionaler Diskretisierung fir den Feststoff analysiert.
Hiermit kénnen zunéchst das (zum Teil schwierige) Konvergenzverhalten und die Lésungssta-
bilitat des Modells abgeschétzt und geeignete Methoden zur Beschleunigung der Lésungs-
ermittlung erarbeitet werden. Andererseits kénnen damit sowohl die Partikeltemperatur und
die Gehalte der Pseudokomponenten im Feststoff als auch die Freisetzungsraten gasférmiger
Komponenten und der Warmeaustausch zwischen fester und fluider Phase untersucht und
auf Plausibilitét getestet werden. Eine einfache Sensitivitdtsanalyse gibt dariiber hinaus einen
Eindruck Uber die Abhéngigkeit der Ergebnisse des heterogenen Verbrennungsmodells von
den wesentlichsten Betriebsparametern der Gasphase.

/.1 Zusammenfassung der Ergebnisse der Freistrahlsi-
mulation und Auswahl eines Turbulenzmodells fiur
die Ofensimulation

Die durchgefihrten Analysen, deren Detaildarstellung Kapitel 14.4 zu entnehmen ist, haben
klar und deutlich gezeigt, dass die heute verfigbaren RANS-Turbulenzmodelle sowohl for
den geraden Freistrahl als auch fir den untersuchten Drallstrahl mit Prallplatte sehr unter-
schiedliche Strémungsfelder vorhersagen, die bereits auch bei ersten Gberschlagigen CFD-
Simulationen komplexerer Apparate grofle Fehlerquellen darstellen kénnen. Aus diesem
Grund ist eine qualifizierte Auswahl des geeignetsten Turbulenzmodells mithilfe experimentel-
ler Daten oder Daten aus der Literatur unumgdnglich.

Die am Beginn der Auswertung beider Freistrahlen présentierten Contourplots der 1%-
Strahlgrenze verwenden sowohl fir die Isofléche als auch fur die Farbung der Flache nach
dem Geschwindigkeitsbetrag sehr niedrige Geschwindigkeiten (0,07378 bis 0,2 bzw. 0,4
m/s). Deshalb werden die Unterschiede der einzelnen Turbulenzmodelle mit diesen Darstel-
lungen noch verstarkt. Mangels ausreichend genauer Messdaten aus den eigenen Experi-
menten oder aus der Literatur sind diese Darstellungen aufgrund der niedrigen Geschwin-
digkeiten nicht fir die Validierung verwendbar.

Die Auswertung fur den geraden Freistrahl zeigt, dass das Geschwindigkeitsfeld (ausge-
wertet wurde lediglich das Axialgeschwindigkeitsfeld) durch das Standard-k-¢-, das Reali-
zable-k-g sowie das SST-k-o-Modell am besten beschrieben werden. Fur die Beschreibung
des Turbulenzfeldes kann zu diesen Modellen noch das Reynolds-Stress-Modell hinzugezéhlt
werden; hinsichtlich des Geschwindigkeitsfeldes schneidet das Reynolds-Stress-Modell aller-
dings schlechter ab. Das Modell nach Spalart-Allmaras, das RNG-k-¢- sowie das Standard-
k-o-Modell sind nicht zu empfehlen.

Fur die Beschreibung des untersuchten Drallstrahles empfehlen sich @hnliche Turbulenz-
modelle jedoch in anderer Reihung. Das am besten geeignete Modell ist hier das Reynolds-

185



7 Modellvalidierung fir die numerische Strémungssimulation

Stress-Modell, welches sowohl das gesamte Strdmungsgeschwindigkeitsfeld (Axial-, Tangen-
tial- und Radialgeschwindigkeit) im interessierenden Bereich als auch die Verlgufe der Turbu-
lenzkenngréBen mit hervorragender Genauigkeit vorhersagt. Auch das SST-k-o-Modell lie-
fert fur den gesamten Bereich von Geschwindigkeits- und Turbulenzparametern sehr gute
Werte, wenn auch mit gréferen Unsicherheiten als das Reynolds-Stress-Modell. Sehr gute
Ergebnisse liefern auch das Standard-k-e-Modell (speziell fir das Tangentialgeschwindig-
keitsfeld sowie fur die TurbulenzkenngréBe) und das Realizable-k-g-Modell. Ahnlich wie beim
geraden Freistrahl gilt auch hier, dass das Strahlnahfeld und der Ubergangsbereich besser
beschrieben werden kénnen als das Strahlfernfeld.

Da fir die komplexe Simulation des Verbrennungsapparates das Turbulenzmodell mit an-
deren, zum Teil sehr aufwéndigen, Modellen kombiniert werden muss, sind neben der Eig-
nung des Turbulenzmodells fir die untersuchten Testfédlle noch weitere Kriterien fir die Aus-
wahl heranzuziehen. Die wesentlichsten dieser Zusatzkriterien sind die Robustheit des Mo-
dells und das Konvergenzverhalten wéahrend des Iterationsverlaufs. Hier zeigt das Reynolds-
Stress-Modell gegeniber dem Standard-k-e-Modell und dem SST-k-o-Modell deutliche
Nachteile. Aufgrund der héheren Anzahl an Bilanzgleichungen und des komplexeren Mo-
dellaufbaus konnte bereits wahrend der Untersuchung der Testgeometrien (reine kalte Stré-
mung mit einem Einstoff-Medium) sehr langsame Konvergenz gegen ein Endresultat festge-
stellt werden. Auch die Residuen aller Bilanzgréfen blieben selbst nach Erreichen des Endre-
sultates auf wesentlich héherem Niveau als bei den beiden anderen Modellen. Zur Errei-
chung eines konvergenten und vertrauenswirdigen Ergebnisses sind einige simulationstech-
nische Tricks anzuwenden (langes Anrechnen mit Diskretisierung erster Ordnung, dann stu-
fenweises Verfeinern fir einzelne Parameter in Richtung héherer Diskretisierungen). In Sum-
me dauvern damit die lterationen mit dem Reynolds-Stress-Modell nicht nur lénger (siehe
Tabelle 14-18 ), sondern es sind auch mehr Iterationen erforderlich, um das Endergebnis zu
erreichen. Erste Simulationen im komplexen Verbrennungsapparate haben ergeben, dass
sich diese Situation bei der Verwendung einer Modellierung fir homogene Gasphasenreak-
tionen (und deren Kombination mit turbulenter Durchmischung) sowie einer Modellierung fir
die Wérmestrahlung noch dramatisch zuspitzt. Héhere Diskretisierungs-Schemata fihren in
vielen Fallen sofort zu einer spontanen Divergenz des Simulations-Setups.

Aus den genannten Grinden wurde das Reynolds-Stress-Modell fir die komplexe Ofen-
simulation ausgeschieden. In der vorliegenden Arbeit wurde stattdessen durchwegs das SST-
k-w-Modell zur Beschreibung der Turbulenz verwendet. In den Testgeometrien zeigte das
Modell eine sehr gute Leistung und auch in Kombination mit Modellen zur Gasphasenkinetik
und Warmestrahlung zeigt es hervorragendes Konvergenzverhalten und ist robust gegen
Anderungen im Simulations-Setup. Das k-e-Modell und seine Unterformen werden heute in
der anwendungsorientierten CFD deutlich héufiger eingesetzt, da sie einfach wesentlich po-
pulérer sind. Zahlreiche Autoren berichten von ihren Ergebnissen mit diesen Modellen (siehe
Literaturhinweise in Kapitel 6.4). Manchmal wurden Studien durchgefihrt (Vergleich mit Ex-
perimenten, numerische Simulation mit verschiedenen Turbulenzmodellen) und die jeweilige
Wahl war gerechtfertigt. Oft kann aber durch unbedachten Einsatz des Modells die Verlass-
lichkeit der Vorhersage mittels CFD zerstért werden. Aufgrund der Vielseitigkeit des Modells
spricht sich Wilcox (Wilcox, 1994) grundsétzlich fir das k-o-Modell und seine Untermodelle
aus. Speziell bei Strémungsabrissen und dem Reattachment sowie bei der Vorhersage des
Ubergangsbereiches von laminarer zu turbulenter Strdmung ist seiner Meinung nach k-
wesentlich leistungsstérker. Wandgebundene Strémungen werden tatséichlich wesentlich bes-
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ser beschrieben als mit dem k-g-Modell (Wilcox, 1994). Bei freien Scherstrémungen zeigt
das k-w-Modell Schwachen und eine starke Abhdangigkeit von den Strémungsrandbedingun-
gen in der unbehinderten Strémungszone, wobei k-¢ gerade hier seine Starken hat (Wilcox,
1994). Aufgrund dessen ist auch das SST-k-o-Modell so leistungsfahig. Durch den stetigen
Ubergang von k-o in Wandnéhe zu k-g im freien Scherstrémungsbereich (siche Kapitel
14.2.4.2) vereint dieses Modell die Vorzige beider Grundmodelle und ist in der Lage, ver-
schiedenste Strdmungsformen erstaunlich genau vorherzusagen. Damit hat es einen grof3en
inhérenten Vorteil gegeniber den untersuchten reinen k-g- und k-o-Modellen. Da wandnahe
Strdmungen im Verbrennungsapparat ebenfalls relevant sind, war dieser Vorteil auch ein
Grund fur die Wahl des Turbulenzmodells. Dass die Auswahl des SST-k-o-Modells zur Simu-
lation des betrachteten Verbrennungsapparates prinzipiell sehr sinnvoll ist, wird auch in der
Literatur bestatigt (Kumar et al., 2008).

7.2 Analyse des komplexen Gasreaktionsmechanismus
am Testfall Rohrreaktor

Um die Funktionsfahigkeit und die Eigenschaften des implementierten Gasreaktionsme-
chanismus zu Uberprifen, wurde eine ausgedehnte Parameterstudie durchgefihrt. Hierzu
wurde mittels CFD ein Rohrreaktor abgebildet, auf den der Gasmechanismus inklusive des
vereinfachten NO,-Modells isoliert angewendet wurde. Vereinfachend wurde ein quadrati-
scher Querschnitt mit T m Seitenlénge bei einer Rohrldnge von 140 m herangezogen und
mit einer uniform verteilten Eintrittsstromungsgeschwindigkeit von 20 m/s beaufschlagt. Nach
einer Einlauflange von 20 m wird die chemische Reaktion gestartet. Die auftretenden Rey-
noldszahlen liegen im Bereich von 100.000 bis 150.000, der Betrieb liegt also eindeutig im
stabil turbulenten Strémungsregime. Dennoch kann nicht strikt von einem idealen Rohrreak-
tor ausgegangen werden, da sich aufgrund der bericksichtigten Haftbedingung an der
Wand keine reine Pfropfenstrémung, sondern das bekannte turbulente Geschwindigkeitspro-
fil einstellt. Der Einfluss des nichtuniformen Geschwindigkeitsprofils auf die radiale Durchmi-
schung sowie auf die axiale Rickdurchmischung ist allerdings nach detaillierten Auswertun-
gen als vernachléssigbar einzustufen. Die Eintrittsrandbedingungen fir den untersuchten
Rohrreaktor wurden entsprechend der zu erwartenden Verhdlinisse am Eintritt der sekunda-
ren Verbrennungszone (Gasnachverbrennung) gewdhlt. Tabelle 14-22 enthélt eine Zusam-
menfassung der Eintrittsrandbedingungen sowie der wesentlichsten Betriebsparameter des in
diesem Abschnitt untersuchten Rohrreaktors. Der Rohrreaktor ist ein reaktionstechnisch ein-
fach zu beschreibender Reaktor, fir dessen Simulation nicht unbedingt die Methoden der
CFD verwendet werden missen. Genauer gesagt kann durch Integration der in Tabelle 6-2
dargestellten Zeitgesetze ein zeitlicher Verlauf der Konzentration aller Reaktionsteilnehmer in
Abhéngigkeit der Verweilzeit auf rein analytischem Wege hergeleitet werden. Da die Gehalte
der einzelnen Reaktionsteilnehmer aber Gber die Stéchiometrie der chemischen Reaktionen
miteinander verknipft sind, ergibt sich ein komplexes nichtlineares Gleichungssystem, wel-
ches aufgrund der zu erwartenden Steifheit aufwéndig in der Problemlésung ist. Um komple-
xere Reaktionssysteme simulieren zu kénnen, ist deshalb die Verwendung von spezieller Re-
aktionstechnik-Software (z.B. CHEMKIN®) oder von CFD-Methoden ratsam.

187



7 Modellvalidierung fir die numerische Strémungssimulation

Untersucht wurden in diesem Abschnitt zwei Extremfélle der thermischen Betriebsfihrung,
die im realen Fall nicht anzutreffen sind, fir die Modellvalidierung aber wertvolle Erkenntnis-
se liefern: der adiabate Rohrreaktor und der isotherme Rohrreaktor. Im adiabaten Fall wird
keine Warme ausgetauscht und das Reaktionsmedium erwérmt sich bei exothermer Reaktion
sehr stark, sehr hohe Austrittstemperaturen sind die Folge. Im realen Fall wirde die Verbren-
nung durch Zugabe von Rezirkulationsgas gekuhlt werden. Der isotherme Fall wurde simula-
tionstechnisch so realisiert, dass die Uberschusskomponente N, mit sehr hoher Wéarmekapa-
zitdt versehen wurde (10%° kJ/kg.K), sodass die gesamte freiwerdende Reaktionswérme ohne
Temperaturénderung des Reaktionsgases quasi gepuffert wird. Fir beide Félle wurde eine
Analyse des Einflusses der Reaktionsstarttemperatur sowie der Luftverhéliniszahl auf die Gas-
zusammensetzung nach einer Reaktionszeit von 2 Sekunden (entsprechend der mittleren
Verweilzeit in der Gasnachverbrennungszone) durchgefihrt. Die molare Zusammensetzung
des Gases bei Reaktionsende wurde dabei zur Erhéhung der Aussagekraft stets auf die Zu-
sammensetzung des eintretenden Gasstromes bezogen (Molenbruch pro Molenbruch, in der
Folge als Molenbruchverhdlinis bezeichnet).
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Abbildung 7-1: Molenbriche fir CO, CH,, NO und O, nach 2 Sekunden Reaktionszeit im
isothermen Rohrreaktor bezogen auf die jeweiligen Molenbriiche bei Reaktionsstart in Ab-
héngigkeit von Reaktionstemperatur und Luftverhéliniszahl

Zundchst sollen die Ergebnisse des isothermen Rohrreaktors diskutiert werden, fir den Pa-
rametervariationen der Reaktionstemperatur von 950 bis 1400 K (50 K Auflésung) sowie der
Luftverhdltniszahl von 0,15 bis 2,0 (Auflésung etwa 0,15) durchgefihrt wurden. Abbildung
7-1 zeigt fur drei ausgewdhlte Temperaturen die Molenbruchverhélinisse von CH,, CO, NO
und O, in Abhéngigkeit der Luftverhdltniszahl. Fir zunehmend unterstéchiometrische Ver-
héltnisse wird die zunehmend unvollstdndige Verbrennung aus der Abbildung deutlich. Auf
Saverstoffmangel reagiert dabei die Kohlenwasserstoffkomponente CH, deutlich sensitiver
als CO. Dies resultiert daraus, dass die Oxidationsgeschwindigkeit von C,H, wesentlich star-
ker von Sauerstoffgehalt abhéngig ist als jene von CO (siehe Tabelle 6-2). Dass bei der
Oxidation von C,H, wiederum CO entsteht, hat bei den betrachteten Eintrittskonzentrations-
verhdltnissen nur geringen Einfluss. Fir den Uberstéchiometrischen Zustand ist (nahezu) voll-
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sténdige Verbrennung nur bei ausreichend hohen Reaktionstemperaturen zu verzeichnen.
Hier zeigt sic, dass die Geschwindigkeit der Oxidationsreaktion von CO wesentlich sensitiver
auf die Temperatur reagiert als jene der Kohlenwasserstoffkomponente. Bei Temperaturen
unter etwa 1100 K sinkt die Reaktionsgeschwindigkeit so weit, dass nach der betrachteten
Reaktionsdauer von 2 Sekunden noch nennenswerte Restgehalte an CO verbleiben. Bei
1050 K ist die Geschwindigkeitslimitierung durch die Temperatur bereits deutlich dominie-
rend gegeniber dem Sauerstoffgehalt, sodass sich fir das Molenbruchverhdltnis fir selbst for
groBere Luftverhdltniszahlen ein nicht zu unterschreitender Wert von etwa 0,1 einstellt. Ent-
sprechend bleibt der Restsauerstoffgehalt fir diese niedrigen Temperaturen stets Gber jenem
for héhere Temperaturen. Bei ausreichend hoher Verbrennungstemperatur ist weitgehend
vollstandiger Ausbrand sichergestellt (Molenbruchverhélinisse entsprechend der zu erwarten-
den Berechnungsgenauigkeit nahe Null), sodass das Verhalten des untersuchten Rohrreak-
tors jenem des idealen Rohrreaktors sehr gut entsprechen durfte (vollsténdige Durchmi-
schung in radialer Richtung, keine Durchmischung in axialer Richtung).

Fur NO zeigt sich ein deutlich linearer Zusammenhang des Molenbruchverhélinisses von
der Luftverhdliniszahl (steigender Gehalt an NO am Austritt mit zunehmender Luftverhalinis-
zahl), dessen Steigung mit zunehmender Temperatur geringfigig gréfer wird. Eine genaue
Auswertung zeigt, dass die Umsetzung der NO,-Precursor-Spezies NH; und HCN immer
nahezu vollsténdig ist. Bei hohen Luftverhéltniszahlen wird die Oxidation mit O, in Richtung
NO bevorzugt, bei niedrigen Luftverhéltniszahlen eher die Disproportionierung mit NO zu N,
(siehe Tabelle 6-3). Damit bildet der Reaktionsmechanismus qualitativ die bekannte CO-
NO,-Schere der Verbrennung sehr gut ab, bei der eine optimale Luftverhéltniszahl zur Mini-
mierung der CO-, VOC- als auch der NO,-Emissionen (wenn erforderlich auch gewichtet
nach den einzuhaltenden Emissionsgrenzwerten) zu definieren ist.
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Abbildung 7-2: Molenbruchverhéltnisse for CO (links) und CH, (rechts) nach 2 Sekunden
Reaktionszeit im isothermen Rohrreaktor bezogen auf die jeweiligen Molenbriiche bei Reak-
tionsstart in Abhéingigkeit von Reaktionstemperatur und Luftverhdliniszahl

Um den kombinierten Einfluss von Reaktionstemperatur und Luftverhéltniszahl auf den
Reaktionsumsatz von CO und C,H, besser darstellen zu kénnen, sind in Abbildung 7-2 Isoli-
nien der Molenbruchverhdlinisse in Abhangigkeit beider Einflussparameter dargestellt. Diese
Diagramme zeigen nun sehr deutlich denn Einfluss des Luftiberschusses auf den Ausbrand,

189



7 Modellvalidierung fir die numerische Strémungssimulation

der bei der Kohlenwasserstoffkomponente stérker ausgeprdgt ist (die Isolinien des Molen-
bruchverhdalinisses liegen weiter rechts als jene von CO). Auflerdem wird die Limitierung des
CO-Umsatzes durch zu niedrige Reaktionstemperaturen deutlich, welche im betrachteten

Temperaturbereich for C,H, nicht auftritt. Dort ist die Lage der Isolinien des Molenbruchver-
haltnisses von der Reaktionstemperatur relativ unabhéngig.

Werden nun die Isolinien der Molenbruchverhélinisse der wesentlichsten Reaktionspartner
in einem Diagramm zusammengefihrt, so ergibt sich eine noch bessere und hochverdichtete
Aussagekraft. Abbildung 7-3 gibt diese Information fur die Komponenten CH,, CO und O,
in Abhangigkeit von Luftverhdaliniszahl und Reaktionstemperatur an. Aus der Abbildung geht
klar hervor, dass bei hohen Temperaturen und Sauerstoffmangel der Ausbrand der Kohlen-
wasserstoffkomponente limitiert ist und der Ausbrand von CO bevorzugt verléuft. Unterhalb
einer Reaktionstemperatur von etwa 1080 K ist der CO-Ausbrand gehemmt und diese
Hemmung nimmt mit weiter sinkender Temperatur noch deutlich zu. Bei niedrigen Tempera-
turen verbessert sich sogar der Ausbrand von CH,, da aufgrund der thermischen CO-
Hemmung mehr Sauerstoff fir die Kohlenwasserstoffoxidation tbrig bleibt. Erst bei Tempera-
turen unter 1000 K dirfte dann auch die Oxidationsreaktion von CH, zu langsam werden,
sodass nennenswerte Restgehalte zu verzeichnen sind. Entsprechend steigt mit sinkender Re-

aktionstemperatur der Anteil an nichtreagiertem Sauerstoff am Reaktorende deutlich an.
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Abbildung 7-3: Molenbruchverhélinisse fir CO, CH, und O, nach 2 Sekunden Reaktions-

zeit im isothermen Rohrreaktor bezogen auf die jeweiligen Molenbriiche bei Reaktionsstart in
Abhdangigkeit von Reaktionstemperatur und Luftverhéltniszahl
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Wendet man sich nun vom reaktionstechnisch idealisierten isothermen Reaktorkonzept
der realitdtsnéheren adiabaten Betriebsweise zu, so fallt zunéchst die aufgrund der exother-
men Oxidationsreaktionen stark steigende Reaktionstemperatur ins Gewicht. Diese Wérme-
ténung wird beispielsweise in Abbildung 7-4 deutlich, in der neben der Gastemperatur auch
die Molenbruchverhélinisse der wesentlichsten Reaktionsteilnehmer in Abhangigkeit der Ver-
weilzeit im adiabaten Rohrreaktor dargestellt sind. Die Eintrittstemperatur fir den gezeigten
Fall betréigt 1050 K, die Luftverhaltniszahl 0,958. Weiters ist in diesem Diagramm sehr gut
der Verlaut der Oxidationsreaktionen der brennbaren Komponenten CH,, CO und H, sowie
deren Abhdngigkeit von einem Sauerstoff-Minderangebot zu erkennen. Die starkste Abhén-
gigkeit von der Luftverhéliniszahl zeigt bei den vorliegenden Betriebsbedingungen demnach
CH, (hochstes Molenbruchverhélinis bei Reaktionsende) gefolgt von H, (etwas besserer
Ausbrand, aber immer noch unvollstéindig). Bei der betrachteten Luftverhdltniszahl von
0,958 ist der Ausbrand von CO unter Bericksichtigung der Berechnungsgenauigkeit immer
noch nahezu vollstandig. Bei héheren Temperaturen zeigt C,H, dann einen auf Kosten von
H, steigenden Reaktionsumsatz. Diese Verhdltnisse kénnen, wenngleich auch nicht quantifi-
zierbar, auch aus den experimentellen Erfahrungen im Betrieb mit der Verbrennungs-
Pilotanlage bestatigt werden. Fur eine genaue Auswertung liegen aber zu wenige experimen-
telle Daten, speziell zu den Gehalten an VOC bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen
vor. Hier wurde eine zu geringe Zahl strukturierter Versuche mit vollstandiger Gasanalyse
durchgefihrt.
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Abbildung 7-4: Verlauf der Molenbruchverhéltnisse der wesentlichsten Reaktionsteilnehmer
sowie der Gastemperatur in Abhéngigkeit der Verweilzeit im adiabaten Rohrreaktor bei ei-
ner Eintrittstemperatur von 1050 K und einer Luftverhéltniszahl von 0,958 (CASE 29)

Auch fir die adiabate Betriebsweise des Rohrreaktors wurde eine Variation der beiden Pa-
rameter Luftverhéltniszahl und Eintrittstemperatur zur Analyse des Einflusses auf den Reakti-
onsumsatz durchgefuhrt. Die Ergebnisse weichen nicht nennenswert von jenen fur den iso-
thermen Rohrreaktor ab (Abbildung 7-1), deshalb ist das entsprechende Diagramm nur dem
Anhang zu entnehmen (Abbildung 14-51). Die Abbildung dort zeigt die Molenbruchverhalt-
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nisse von C,H,, CO, NO und O, sowie die Endtemperatur am Reakforaustritt in Abhdngig-
keit der Luftverhdltniszahl sowie in Abhangigkeit der Reaktoreintrittstemperatur.

Abschlieffend soll die Leistung des Gesamtreaktionsmechanismus bei der Beschreibung
der Stickstoffoxidemissionen anhand des adiabaten Rohrreaktors untersucht werden. An die-
ser Stelle wird auch ein Vergleich mit experimentellen Resultaten gezogen, die an der realen
Verbrennungs-Pilotanlage gewonnen werden konnten. Natirlich ist klar, dass weder die
Gasnachverbrennungszone noch der Gesamtapparat reaktionstechnisch ausreichend mit
einem Rohrreaktor beschrieben werden kénnen, qualitative Aussagen zum Reaktionsmecha-
nismus und zum Einfluss des Luftiberschusses kénnen aber dennoch getroffen werden.
Abbildung 7-5 zeigt den Stickstoffoxidgehalt nach zweisekiindiger Reaktion im Rohrreaktor
mit einer Temperatur von 1050 K in Abhéngigkeit von der Luftverhéltniszahl und vergleicht
diese Ergebnisse mit einigen Messwerten charakteristischer Betriebspunkte der Pilotanlage
(Projektphase WWFF-IV). Diese Messwerte wurden in Abhéngigkeit der Luftverhdltniszahl for
die Gesamtanlage (Ag) dargestellt. Alle Werte wurden auf Einheiten umgerechnet, die fur
den Nachweis der Einhaltung des Emissionsgrenzwertes erforderlich sind (mg/Nms3, alle
Stickstoffoxide als NO, bericksichtigt, hochgerechnet auf einen Restsauerstoffgehalt von
13 vol%, trockene Rauchgasanalyse).
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Abbildung 7-5: NO,-Emissionen des untersuchten adiabaten Rohrreaktors im Vergleich mit
experimentellen Ergebnissen sowie dem relevanten Emissionsgrenzwert (Reduzierte Fehler-
grenze im ISAT-table mit 10

Der Vergleich zeigt, dass die Ubereinstimmung der Ergebnisse der simplen CFD-Analyse
mit den experimentellen Daten unter Bericksichtigung des komplexen Prozesses der Stick-
stoffoxidfreisetzung aus dem Brennstoff hervorragend ist. Sowohl die Gréflenordnung als
auch die Abhdéngigkeit vom Luftiberschuss werden sehr gut abgebildet. Wird also die Frei-
setzung der NO,-Precursor-Spezies NH;, HCN und NO wdhrend der heterogenen Verbren-
nungsschritte Volatilisierung und Koksabbrand gut modelliert, so ist unter Bericksichtigung
der experimentellen Messunsicherheiten eine Vorhersage der zu erwartenden Stickstoffoxid-
emissionen mit guter Genauigkeit und Verlasslichkeit zu erwarten. Bis zu einem gewissen
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Grad ist die gute Ubereinstimmung der Ergebnisse der realen Verbrennungsanlage mit Er-
gebnissen aus einem idealisierten Rohrreaktor jedenfalls Uberraschend. Ein wesentlicher
Punkt fir die Simulation reaktiver Strémungen, speziell wenn Komponenten vom Interesse
sind, die im starken Unterschuss vorliegen, ist die Genauigkeit und die Fehlertoleranz wéh-
rend der Simulation. Der verwendete CFD-Solver verwendet zur Beschleunigung reaktions-
technischer Simulationen den sogenannten ISAT-Algorithmus (siehe FLUENT, 2005) und er-
zielt damit teilweise Einsparungen der Rechenzeit in einer Gréflenordnung von bis zu 1.000.
Dieser Algorithmus verwendet lineare Interpolationsvorgdnge, die durch Anwendung einer
Fehlergrenze bei ausreichender Genauigkeit des Ergebnisses abgebrochen werden. Die
Standardeinstellung des CFD-Solvers fir diese Fehlergrenze liegt bei 10, was laut Hand-
buch (FLUENT, 2005) fur die Simulation der meisten Verbrennungsvorgdnge ausreichend
sein sollte. Da die Gehalte der Stickstoffkomponenten im Reaktionsgemisch aber sehr gering
sind (Molenbriiche bei Reaktionsstart in einer GréBenordnung von 10 bis 1073, im Laufe
der Reaktion noch deutlich geringer), reicht diese Fehlergrenze fir eine verldssliche Vorher-
sage der chemischen Reaktionen dieser Komponenten nicht mehr aus. Diese Aussage trifft
auch auf brennbare Komponenten bzw. Sauerstoff nahe des stéchiometrischen Betriebes zu,
bei dem diese Komponenten in sehr niedrigen Gehalten aber dennoch gréBer als Null vor-
kommen kénnen. Es zeigt sich, dass aus diesem Grund fir die vorliegende Arbeit eine Feh-
lergrenze von mindestens 10 erforderlich ist, um Ergebnisse hoher Qualitét zu erhalten.
Abbildung 7-5 zeigt Ergebnisse, die mit dieser Einstellung erhalten wurden. Zum Vergleich
zeigt Abbildung 14-52 die gleiche Darstellung jedoch unter Anwendung der Standardeinstel-
lung von 107 fur die Fehlergrenze. Einerseits erhdlt man damit eine etwas andere absolute
Groflenordnung der NO,-Emissionen und andererseits streuen die Ergebnisse aufgrund des
zu milden Abbruchkriteriums in einem sehr breiten Bereich, sodass keine sinnvollen Aussa-
gen mehr zu generieren sind. Fir Gaskomponenten, die in héheren Konzentrationsbereichen
vorliegen (Molenbruch bei Reaktionsstart ab etwa 107?) werden unter Anwendung beider
untersuchten Fehlergrenzen die gleichen Resultate erhalten. Hinsichtlich der Rechenge-
schwindigkeit hat die scharfere Fehlergrenze erwartungsgemdf3 negative Auswirkungen. Fir
die meisten Betriebsbedingungen bedeutet die Verschérfung der Fehlergrenze im ISAT-table
auf 10° eine Erhdhung der Rechendauer pro lterationsschritt um einen Faktor 3, fur stark
unterstéchiometrische Bedingungen mit Luftverhéltniszahlen von unter 0,2 wurde sogar eine
Erhdhung um einen Faktor 20 beobachtet.

7.3 Analyse des heterogenen Verbrennungsmodells an
vereinfachter Testgeometrie

Zur Abschatzung der Vorhersagen, die das heterogene Verbrennungsmodell zu Abbrandver-
halten, Zusammensetzung des Feststoffes wahrend Volatilisierung und Koksabbrand, Parti-
keltemperatur und Entstehung gasférmiger Komponenten erwarten lésst, wurde in einem
ersten Schritt eine Validierungsanalyse an einem vereinfachten Testfall durchgefihrt. Hierzu
wurden alle wesentlichen Betriebsparameter des Standardbetriebszustandes als Randbedin-
gungen verwendet. Die Simulation der fluiden Phase erfolgte auf herkémmlichem Weg (siehe
Kapitel 6 und 9) und lieferte daraus die fluiddynamischen Randbedingungen fir die Fest-
stoffsimulation. Die Simulation des Feststoffes wurde mit eindimensional aufgelésten Brenn-
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stoffvolumina durchgefihrt (fir den Ballen in Einschubrichtung x und fir das Rostbett in verti-
kaler Richtung z). Die Abmessungen fir den Ballen sind Kapitel 3.2 zu entnehmen, fir das
Rostbett ergibt sich bei den Verbrennungsbedingungen des Auslegungsfalles eine Bettexpan-
sion (Méchtigkeit) von 50 cm (die Ausdehnung in beide lateralen Richtungen betragt fir den
analysierten Verbrennungsapparat ebenfalls jeweils 50 cm).

Zundchst wurde zur Untersuchung der Gitterkonvergenz der Standardbetriebszustand auf
unterschiedlich aufgelésten Gittern im Ballen sowie im Rostbett simuliert und analysiert. For
das Ballenvolumen wurden hierfir Zellzahlen von 30 sowie von 90 (entsprechend einer Auf-
l6sung in x-Richtung von 6 cm beziehungsweise 2 cm) untersucht, fir das Rostbett wurden
entsprechend 10 sowie 20 Zellen (Auflésung 5 cm sowie 2,5 cm) gewdhlt. Die Ergebnisse
dieser Untersuchungen sind in Abbildung 14-53 und Abbildung 14-54 im Anhang zusam-
mengefasst, welche die Gehalte der Brennstoff-Pseudokomponenten, der Brennstoff-Feuchte
sowie der Partikeltemperatur entlang des Brennstoffvolumens darstellen. Es zeigt sich, dass
fr das Ballenvolumen beide Auflésungen komplett idente Lésungen ergeben, sodass im
weiteren Verlauf die Verwendung der niedrigeren Auflésung (LD) ausreichend ist. Im Rost-
bettvolumen zeigen die beiden Auflésungen geringfigig abweichende Lésungen, wodurch
die Verwendung der héheren Auflésung (HD) zu empfehlen ist. Noch héhere Auflésungen
machen jedoch keinen Sinn mehr. Die Darstellung der Ergebnisse der Simulation des Stan-
dardbetriebszustandes erfolgt zur Verdeutlichung auf den hoéher aufgeldsten Gittern; die
nachfolgende Sensitivitdtsanalyse wurde jedoch aus Effizienzgrinden fir den Ballen bei der
niedrigen und fir das Rostbett bei der héheren Auflésung durchgefihrt.
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Abbildung 7-6: Verlaut der Massenstréme verschiedener Komponenten der festen Brenn-
stoffphase sowie der Partikeltemperatur im Ballen bei eindimensionaler Simulation

Der Standardbetriebszustand  soll  zunéchst durch die Verldufe der Brennstoff-
Pseudokomponenten sowie der Partikeltemperatur charakterisiert werden. Abbildung 7-6
stellt zu diesem Zweck die Massenstrome der Brennstoff-Feuchte, Zellulose, Hemizellulose,
Lignin, Koks sowie der inerten Asche in der festen Brennstoff-Phase gemeinsam mit der Parti-
keltemperatur in Abhdngigkeit von der Position im Ballen dar. Die Richtung des Ballenvor-
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schubs verlduft von links nach rechts, die brennende Ballenoberfléche findet sich im Dia-
gramm ganz rechts. Eine analoge Auswertung fir das Rostbett ist Abbildung 7-7 zu entneh-
men. Der Koksabbrand erfolgt im Diagramm von links nach rechts (im Verbrennungsapparat
von oben nach unten) und die brennende Bettoberfléche befindet sich ganz links. Im Anhang
sind mit Abbildung 14-55 und Abbildung 14-56 Balkendiagramme der Massenstrome aller
Pseudokomponenten im Ballen sowie im Rostbett gegeben, die einen guten Einblick auf den
Verlaut des Gesamt-Feststoffmassenstroms sowie der Zusammensetzung dieses Stroms im
Zuge der heterogenen Verbrennung erméglichen.
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Abbildung 7-7: Verlaut der Massenstréme verschiedener Komponenten der festen Brenn-
stoffphase sowie der Partikeltemperatur im Rostbett bei eindimensionaler Simulation

Die Auswertung zeigt, dass ein Grofteil der Volatilisierung bereits im Ballen stattfindet
und die einzelnen Phasen dieses Vorganges mit deutlicher Uberlappung ablaufen. Zundchst
findet die Brennstofftrocknung statt, deren Dauer aufgrund der anfénglich konstant niedrigen
Partikeltemperatur sehr hoch ist. Mit steigender Temperatur setzt dann die Volatilisierung des
Lignins ein, welche aufgrund der niedrigen Reaktionsgeschwindigkeit ebenfalls sehr lange
dauert und selbst am Ende des Rostbetts noch nicht vollsténdig abgeschlossen ist. Gegen
Ende des Rostbetts steigt der Koksmassenstrom sogar noch geringfiigig an, da bei den auf-
tretenden Partikeltemperaturen die Koksbildung durch Ligninvolatilisierung gegentber dem
Koksabbrand Gberwiegt. Der Aschenstrom, der den Verbrennungsapparat am Aschenaustrag
verlésst, enthélt folglich noch etwa 8,9 wi%, TS Lignin; der Gesamtanteil flichtiger Kompo-
nenten in der ausgetragenen Aschenfraktion betrégt etwa 4,9 wi%, TS. Dieser nicht vernach-
lassigbare Gehalt flichtiger Komponenten sowie der nennenswerte Gehalt an nicht umge-
setztem Koks von 22,2 wi%, TS decken sich sehr gut mit den experimentell erzielten Resulta-
ten (Padouvas, 2003b). In Zahlen ausgedrickt bedeutet dies, dass knapp 0,6 % der Volatili-
sierung und 12,5 % der Koksoxidation im betrachteten Szenario nicht ablaufen konnten. Die
Gesamtwdarmeleistung des Verbrennungsapparates sinkt damit um etwa 4,2 % auf 2272 kW.
Von dieser Leistung sind 707 kW allein der heterogenen Koksoxidation zuzuschreiben. Die
Brennstofftrocknung benétigt eine Leistung von knapp 33 kW und die Volatilisierung eine
Leistung von etwas Uber 71 kW.
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Knapp nach der beginnenden Ligninzersetzung startet auch die Volatilisierung der Zellulo-
sefraktion, welche mit einem ausgeprégten Einzelpeak der Reaktionsrate sehr rasch, noch
deutlich vor der Ballenfront, abgeschlossen ist. Aufgrund des geringen nichtflichtigen Anteils
der Zellulose (0,5 wit%) ist der Beitrag zur Koksbildung sehr gering. Noch wéhrend der Um-
setzung der Zellulose setzt auch die Voldatilisierung der Hemizellulose ein, welche sich auf-
grund der niedrigeren Aktivierungsenergie der Umwandlungsreaktion Gber einen deutlich
weiteren Bereich erstreckt. Auch die Volatilisierung der Hemizellulose ist deutlich vor der
Ballenfront abgeschlossen; der Beitrag zur Koksbildung ist trotz des niedrigen Gehaltes an
Hemizellulose sehr grof3. Die ortsabhdngige Zusammensetzung hinsichtlich der Pseudokom-
ponenten im Ballen und im Rostbett ist in Abbildung 14-53 und Abbildung 14-54 im An-
hang dargestellt. Zum Zeitpunkt, bei dem das Material der brennenden Ballenfront auf den
Nachverbrennungsrost  féllt, besteht es nur noch aus Koks (36,7 wt%, TS), Lignin
(44,4 wi%, TS) und Asche (18,9 wi%, TS). Der Koksanteil setzt sich dabei zu 97,1 % aus koh-
lenstoffhaltigen und zu 2,9 % aus stickstofthaltigen Komponenten zusammen. Die entspre-
chenden Werte fir die Ligninfraktion betragen im Vergleich dazu 99,4 % respektive 0,6 %.
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Abbildung 7-8: Verlaut der auftretenden Reaktionswérmen und der Wérmestréme zwischen
fester und fluider Phase im Ballen bei eindimensionaler Simulation

Der Einfluss der Umwandlungsenthalpie der Volatilisierung (endotherme Reaktion) GufBert
sich in einer klar erkennbaren Flachstelle im Verlauf der Partikeltemperatur an der Stelle im
Ballen mit maximaler Volatilisierungsrate (bei etwa -1,1 m). Nach der Volatilisierung steigt
die Partikeltemperatur stetig weiter an, bleibt jedoch stets unterhalb der jeweiligen Tempera-
tur der Gasphase. Dies geht sehr deutlich aus Abbildung 7-8 hervor, in der die Reaktions-
wérmen von Verdampfung, Volatilisierung und Koksabbrand den auftretenden Warmestrs-
men der verschiedenen Mechanismen zwischen Feststoff und Umgebung (Leitung im Bett und
zur Ofenwand, Wérmeibergang zum Gas, Strahlungswarmeibergang, fihlbare Wéarme des
freiwerdenden Gases) gegenibergestellt werden. Eine analoge Darstellung for das Rostbett
sind Abbildung 7-9 zu entnehmen. Die Vorzeichen resultieren aus einer Energiebilanz um die
Volumenzelle, d.h. endotherme Reaktionen entziehen der Zelle Energie und verursachen
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einen negativen Wéarmestrom. Die fur die Trocknung und Volatilisierung benétigten Wérme-
mengen werden dem Feststoff vorwiegend durch Wé&rmeibergang von der umgebenden
Gasatmosphédre und in geringerem Umfang auch durch Wérmeleitung aus wérmeren Fest-
stoffbereichen zugefihrt. Die zur BilanzschlieBung jeweils erforderliche fihlbare Warme des
Feststoffes ist der Einfachheit halber nicht dargestellt. An der Ballenoberflache schlieBlich
nimmt die Partikeltemperatur zu, die Wéarmeleitung im Feststoff sowie die Wérmestrahlung
gewinnen gegeniber dem Warmeibergang an Bedeutung; die Koksoxidation setzt ein.

Im Rostbett sind die héchsten Partikeltemperaturen knapp unterhalb der Bettoberfléche zu
erwarten, was auf zwei Ursachen zuriickgefihrt werden kann. Einerseits weist der von der
Ballenoberflache herabfallende Brennstoff aufgrund der dort nur in begrenztem Umfang
ablaufenden Koksverbrennung noch relativ niedrige Temperaturen auf. Andererseits fGhrt die
Waérmeabstrahlung auf der Bettoberfléche zu einer weiteren Absenkung der Partikeltempera-
tur. Nach dem Erreichen der maximalen Betttemperatur mit gleichzeitig maximaler Koksreak-
tionsrate sinkt die Partikeltemperatur mit wachsender Entfernung zur Bettoberfléche aufgrund
des Gegenstromes mit kihlerer Verbrennungsluft langsam ab. Nach Unterschreiten einer
Temperatur von etwa 1000 K sind die Koksabbrandrate und die freiwerdende Reaktion-
senthalpie soweit abgefallen, dass die Partikeltemperatur mit hohem Gradienten abfallt (un-
ter gleichzeitiger Vorwdrmung der Verbrennungsluft). Die niedrigsten Partikeltemperaturen
von etwa 500 K sind entsprechend direkt beim Aschenaustrag anzutreffen. Abbildung 7-9
macht deutlich, dass der Grof3teil der bei der Koksoxidation freiwerdenden Wérme Uber den
Mechanismus des Wéarmetbergangs an die Gasphase abgegeben wird. Warmestrahlung ist
nur direkt an der Rostbettoberflache bedeutend, dann aber in der gleichen Gréfienordnung
wie der Wéarmeibergang. In geringem Umfang sind auch der Wérmetransport durch die
fohlbare Wérme der gasférmigen Koksverbrennungsprodukte sowie die Wérmeleitung in der
porésen Schittung von Bedeutung. Speziell in der Néhe des Aschenaustrags wird durch Lei-
tung noch ein nennenswerter Wéarmestrom transportiert, der zu einer verstérkten Absenkung
der Partikeltemperatur in diesem Bereich fGhri.
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Abbildung 7-9: Verlauf der auftretenden Reaktionswérmen und der Wérmestréme zwischen
fester und fluider Phase im Rostbett bei eindimensionaler Simulation
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In dem MaBe, wie feste Brennstoffmasse abnimmt muss Masse in Form gasférmiger
Komponenten freigesetzt werden. Zur Visualisierung der freigesetzten Gaskomponenten sind
in Abbildung 7-10 und in Abbildung 7-11 die Massestrome dieser Komponenten entlang
der der beiden Brennstoffvolumina (Ballen respektive Rostbett) dargestellt. Im Sinne der Mas-
senerhaltung entsprechen diese Diagramme deshalb der ersten Ableitung der Darstellungen
for den Massenstrom der festen Phase in Abbildung 7-6 und Abbildung 7-7. Fir den Ballen
wird sehr eindrucksvoll der relativ enge Bereich der Umwandlung (Trocknung und vor allem
Volatilisierung) deutlich; auch die getrennten Peaks der Ausgasung der Zellulose- und der
Hemizellulosefraktion sowie der Brennstoffirocknung sind klar erkennbar. Das Verhélinis der
in diesen Phasen freigesetzten Gasspezies ist konstant. Mit einsetzender Koksverbrennung
wird die Konsumation von Sauerstoff aus der Gasatmosphére unter gleichzeitiger Freisetzung
von CO und CO, erkennbar. Das Verhdltnis zwischen freigesetztem CO und CO, ist bei
dieser Darstellung jedoch nicht erkennbar. Bei einsetzender Koksoxidation wird bei relativ
niedriger Temperatur beinahe ausschlieBlich CO, freigesetzt, wihrend bei der héchsten
Temperatur an der Ballenoberflache das Verhélinis CO/CO, bis auf 0,3 ansteigt. Entspre-
chend variiert hier auch der Bedarf an Sauerstoff fir die Umsetzung des Kohlenstoffs.
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Abbildung 7-10: Verlauf der Massenstréme freigesetzter gastérmiger Komponenten im Bal-
len bei eindimensionaler Simulation

Im Rostbett Gberwiegt die Gasfreisetzung aufgrund der heterogenen Koksverbrennung je-
ne aufgrund der Volatilisierung des noch verbliebenen flichtigen Ligninanteils zumindest um
eine Gréflenordnung, so dass hier lediglich die Freisetzung von CO und CO, relevant ist.
Wie beim Ballen ist auch hier das Verhdlinis von CO zu CO, nicht konstant, sondern variiert
aufgrund der sich éndernden Partikeltemperatur Gber die Rostbetthdhe. An der Oberflache
betragt das Verhdéltnis CO/CO, etwa 0,4 und steigt bis zum Punkt der Maximaltemperatur
auf 0,43 an. Aufgrund der auftretenden relativ niedrigen Partikeltemperaturen wird also stets
mehr CO, als CO gebildet. Die konsumierte Sauerstoffmenge hangt stark von diesem Ver-
héltnis ab und bestimmt unter der Randbedingung einer vorgegebenen Luftverhéltniszahl Ag,;
direkt die erforderliche Verbrennungsluftmenge. Mit sinkender Temperatur sinkt das
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CO/CO,-Verhalinis wieder ab und erreicht bei 1000 K einen Wert von etwa 0,3. Unterhalb
dieser Temperatur sinkt das Verhdlinis zwar weiter, aufgrund der nun aber sehr langsamen
Oxidationsreaktion werden kaum noch nennenswerte Gasmengen freigesetzt (bei einer Ho-
henkoordinate im Rostbett von etwa -1,00 m).
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Abbildung 7-11: Verlauf der Massenstréome freigesetzter gasférmiger Komponenten im Rost-
bett bei eindimensionaler Simulation

Die Freisetzungsraten der Stickstoff-Spezies korrespondieren im Wesentlichen mit jenen
der anderen Gasspezies und sind fir den Ballen und das Rostbett in Abbildung 14-57 und
Abbildung 14-58 im Anhang dargestellt. Sowohl wéhrend der Volatilisierung als auch wéh-
rend des Koksabbrandes werden N-Spezies freigesetzt, wobei bei den betrachteten Betriebs-
bedingungen in jeder Phase die Freisetzung von molekularem Stickstoff klar dominiert. Von
ienen N-Sperzies, die fur die Bildung der Stickstoffoxid-Emissionen am Kamin verantwortlich
sind, ist NO am relevantesten. Uber die Volatilisierung integriert wird etwa doppelt so viel
NO freigesetzt wie Uber die gesamte heterogene Koksoxidation. Die Freisetzung von HCN st
wéhrend der Volatilisierung im Ballen noch von begrenzter Bedeutung wahrend sie fir die
Koksverbrennung irrelevant ist. Die Freisetzung von NHj ist in jeder Phase vernachléssigbar
und kénnte fir zukinftige Arbeiten ohne Genauigkeitseinbuflen vernachléssigt werden. Da
das implementierte NO,-Bildungsmodell feststoffseitig jedoch von den Betriebsbedingungen
unabhdngig gestaltet wurde, sind belastbare Aussagen an dieser Stelle jedoch nicht zu tref-
fen. Um die unterschiedlichen Freisetzungsraten von Stickstoff-Spezies wéhrend der einzelnen
Phasen der heterogenen Verbrennung fundierter abschétzen zu kénnen, ist die Entwicklung
eines Modells erforderlich, welches lokale Betriebsbedingungen wie Temperatur und Sauer-
stoffpartialdruck (Luftverhdltniszahl) mitbericksichtigt.

Um den Einfluss der wesentlichsten Betriebsparameter innerhalb der fluiden Phase auf die
Vorhersagen des heterogenen Verbrennungsmodells zu evaluieren wurde eine Sensitivitéits-
analyse anhand der vereinfachten, eindimensionalen Geometrie durchgefihrt. Hierfir wurde
das Loésungsfeld fur die fluide Phase bis auf den jeweils verénderten Parameter konstant
gehalten und lediglich eine neue Lésung fur die feste Phase ermittelt. Untersucht wurde der
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Einfluss der Gastemperatur, des Sauerstoffpartialdrucks in der Gasphase sowie des Betrags
der Gasgeschwindigkeit jeweils im Ballen- und im Rostbettvolumen. Eine Anderung der Ver-
héltnisse der Gasphase im Ballen wirkt sich nicht nur auf den Feststoff im Ballenvolumen,
sondern auch auf den Feststoff im Rostbettvolumen aus. Umgekehrt ist dies jedoch nicht der
Fall, eine Anderung im Rostbett hat keine Riickwirkung auf den Ballen.

Tabelle 7-1 und Tabelle 7-2 fassen die Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse Ubersichtlich
zusammen. Die erste Tabelle zeigt dabei die Ergebnisse fir die Variation der genannten
Gasphasenparameter im Ballenvolumen, wéhrend die zweite Tabelle die Ergebnisse der
Variation im Rostbettvolumen abbildet. Die Tabellen enthalten die Anderungen der Partikel-
temperatur und des Gehaltes flichtiger Komponenten an der Ballenoberfléche, die Ande-
rungen der Partikeltemperatur und des Gehaltes nichtflichtiger Komponenten an der Rost-
bettoberfléche, die Anderung des Gehaltes nichtfliichtiger Komponenten am Aschenaustrag
und schlieBlich die Anderungen des Gesamtwérmestroms sowie des Warmestroms aufgrund
der Koksoxidation. Angegeben wurden jeweils die Werte am Zellmittelpunkt jener Zelle, die
an die Ballenoberfléche, beziehungsweise die Rostbettoberfldche oder den Aschenaustrag
angrenzen. Fir die Sensitivitdtsanalyse wurden ausgehend vom Auslegungszustand die Gas-
temperatur um jeweils 1 % und 2 % sowie der Sauerstoffpartialdruck und der Betrag der
Gasgeschwindigkeit um jeweils 2 % und 4 % gesteigert und reduziert. Wollte man gréBere
Variationsbreiten untersuchen, so wdre der Einfluss der sich andernden Verhéltnisse am Fest-
stoff auf die Gasphase nicht mehr zu vernachléssigen und es misste fir jeden untersuchten
Punkt der Sensitivitatsanalyse das komplette gekoppelte Festphasen-Gasphasen-Modell ge-
l6st werden. Fir die hier prasentierte Analyse wurde diese aufwéndige Vorgangsweise zur
Vereinfachung nicht gewdhlt.

Tabelle 7-1:  Ergebnisse der Sensitivitéitsanalyse bei Variation von Parametern der fluiden
Phase im Ballenvolumen

Ballen Rostbett Ofen gesamt
TP,Fronf Wvol,Fronf Wnonvol,Top Wnonvo\,Boﬁom Qeff QKoks
Basis 1009 K 242wt% 76,6 wt% 95,1 wit% 707 kW 2272 kW
-2,0% -2,0% +1,8% -0,4 % -0,4 % 1,1 % -0,3 %
Tou -1,0% -1,0% +0,9% -0,2 % -0,2 % -0,6 % -0,2 %

Ballen) +1.0% +1,1% -08% +01% +02% +0,6% +0,2%
+2,0% +23% -1,4% +01% +0,4% +1,1% +0,3%

40%  -01% 0% 0% 0% 0% 0%
Porces 20%  -01% 0% 0% 0% 0% 0%
Ballen) +20% +01% 0% 0% 0% 0% 0%
+40% +01% 0% 0% 0% 0% 0%

40%  -02% +06% -01% -01% -03% -0,1%
Vool  -20%  -01% +03% -01% -01% -02% -00%
Ballen) +20% +01% 03% +01% +01% +0,1% +0,0%
+4,0% +02% 05% +01% +0,1% +03% +0,1%

Den gréBten Einfluss auf das heterogene Brennstoffmodell hat erwartungsgemaf die Gas-
temperatur. Sowohl wéhrend der Koksverbrennung als auch wéhrend der Brennstofftrock-
nung und der Volatilisierung steigt die Partikeltemperatur mit steigender Gastemperatur. Bei
den endothermen Reaktionsschritten, bei denen die Partikeltemperaturen stets unterhalb der
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Gastemperatur liegen, steigert sich dadurch der Wérmeubergang, es wird mehr Warme zu-
gefthrt und ein gréBerer Teil der flichtigen Brennstoftkomponenten kann volatilisiert werden
(die Trocknung verléuft in allen analysierten Fallen vollstandig). Bei der exothermen Koksoxi-
dation liegen die Partikeltemperaturen stets Gber der Gastemperatur, sodass bei steigender
Gastemperatur der Warmeibergang reduziert wird und ein gréfierer Anteil der Reaktions-
wérme in der fihlbaren Warme des Feststoffs aufgeht. Durch die steigende Partikeltempera-
tur wird die Koksoxidation noch beschleunigt, weshalb die Sensitivitét hier klar nichtlinear ist.
Auch die Warmeleistung des Verbrennungsapparats wird durch eine Verénderung der Gas-
temperatur beeinflusst. Diese dndert sich mit der Gastemperatur besonders fir das Rostbett
sehr stark, da hier im Vergleich zum Ballen deutlich mehr Wérme freigesetzt wird. Warme,
die aufgrund zu niedriger Koksreaktionsgrade bei niedrigen Temperaturen nicht freigesetzt
werden kann, geht dem Verbrennungsapparat sofort verloren. Wenn im Ballen aufgrund zu
niedriger Temperaturen weniger brennbares Gas freigesetzt wird, so wirkt sich dies auf die
Warmeleistung des Ofens deutlich weniger stark aus, da die fehlende Volatilisierung in die-
sem Fall auf das Rostbett ausgelagert wird. Warmegewinn durch Koksoxidation ist, wie be-
reits gezeigt wurde, fir den Ballen nur von untergeordneter Bedeutung.

Tabelle 7-2:  Ergebnisse der Sensitivitéitsanalyse bei Variation von Parametern der fluiden
Phase im Rostbettvolumen
Rostbett Ofen gesamt
To o WioonvolTop W nonvol Bottom Q.4 Qoke

Basis 1112 K 76,6 wi% 95,1 wi% 707 kW 2272 kW

-2,0% -3,9% +0,5% -1,3% -13,5% -4,0%
Tou -1,0% 22 % +0,3 % -0,7 % -6,3 % -1,9%
Rosbet) +1,0%  +33%  -06%  +0,8% +5,3 % +1,5%

+2,0% +6,9 % -1,4 % +2,1 % +10,0 % +3,0 %

-4,0 % -0,7% +0,2 % -0,2 % -1,6 % -0,5%
Po2ces -2,0% -0,4 % +0,1 % -0,1 % -0,8 % -0,2%
Rostbet] +20%  +0,4%  -01%  +01%  +08% +0,2 %

+4,0% +0,9 % -0,2 % +0,2 % +1,5% +0,4 %

-4,0 % +0,3 % 0% +0,1 % +0,3 % +0,1 %
|vGos -2,0% +0,1 % 0% +0,0 % +0,2 % +0,0 %
Rostbet) T20%  -0,1% 0% 0,0 % 0,1% 0,0 %

+4,0 % -0,2 % 0% -0,0 % -0,3 % -0,1%

Der Einfluss des Sauerstoffpartialdrucks auf die heterogenen Reaktionsschritte ist im unter-
suchten Bereich relativ klein und wirkt sich ausschlieBlich auf den Koksabbrand aus. Da der
GroBteil der Volatilisierung bei Einsetzen der Koksoxidation bereits abgeschlossen ist, kann
eine erhdhte Partikeltemperatur aufgrund gesteigerter Koksreaktionsrate keine merkliche
Steigerung der Volatilisierungsrate hervorrufen. Die zu diesem Zeitpunkt noch ablaufende
Ligninvergasung ist hinsichtlich einer Anderung der Partikeltemperaturénderung relativ un-
empfindlich. Ein Einfluss auf den Grad des Koksausbrands und den erzielbaren Wéarmestrom
auf dem Nachverbrennungsrost ist dennoch in begrenztem Umfang zu erwarten.

Der Betrag der Gasgeschwindigkeit zeigt in dieser Analyse den geringsten Einfluss auf die
heterogenen Reaktionsschritte. Die Gasgeschwindigkeit ist an mehreren Punkten im hetero-
genen Modell von Bedeutung. Sie beeinflusst den Stofftransport (Sauerstofftransport an die
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Koksoberfléche), den Warmeibergang (Gber eine Nusselt-Korrelation) sowie die effektive
Warmeleitfahigkeit im porésen Feststoff. Dennoch ist der Einfluss dieses Parameters auf das
Modell sehr schwach ausgepragt. Eine niedrigere Gasgeschwindigkeit resultiert in einem
schlechteren Wérmetbergang zwischen Feststoff und Gas und fihrt im endothermen Fall
(Ballen) zu einer Absenkung und im exothermen Fall (Rostbett) zu einer Steigerung der Parti-
keltemperatur. Fir den Koksausbrand auf dem Nachverbrennungsrost und die Gesamtwér-
meleistung sind deshalb im analysierten Bereich niedrigere Strdmungsgeschwindigkeiten im
Rostbett vorteilhaft (wenngleich das AusmaB der Anderung marginal ist). Fir eine Verbesse-
rung der Voldtilisierung dagegen ist die Gasgeschwindigkeit im Ballen zu steigern; auch der
Gesamtkoksausbrand nimmt aufgrund der etwas héheren Partikeltemperatur in diesem Fall
geringfigig zu.

Die Durchfihrung der gezeigten Simulationen an vereinfachter, eindimensionaler Geo-
metrie erlaubte ein Kennenlernen des Simulationsverhaltens des entwickelten heterogenen
Verbrennungsmodells. Insbesondere konnten Techniken zur Verbesserung der Konvergenz
und zur Erhéhung der Lésungsstabilitét erarbeitet werden. Die Erfahrung zeigt, dass das Mo-
dell fur das Ballenvolumen sehr gutmitig ist und sehr rasch konvergente Lésungen von na-
hezu beliebigen Startbedingungen liefern kann. Das Verhalten fir das Rostbettvolumen ist
aufgrund der héheren Dichte freigesetzter Warme deutlich schwieriger. Die Sensitivitatsanaly-
se zeigt, dass bereits bei relativ kleinen Anderungen der Gastemperatur deutlich unterschied-
liche Lésungen fur die Feststofftemperatur und damit den gesamten Feststoff geliefert wer-
den. Damit ergeben sich sehr rasch instabile Simulationsverldufe und divergente Lésungen.
Hier muss mit guten Startbedingungen und Feldinitialisierungen, kleinen und stufenweisen
Anderungen von Eingangsparametern sowie sehr intensiv mit Unter-Relaxation gearbeitet
werden, um dennoch konvergente und physikalisch sinnvolle Lésungen zu erhalten.

Alle beobachteten Effekte des heterogenen Verbrennungsmodells lassen sich sinnvoll er-
klgren und entsprechen den experimentellen Erfahrungen an der Versuchsanlage. Ein quanti-
tativer Vergleich ist mangels ausreichender Zahl und Qualitét der vorhandenen Messergeb-
nisse leider nicht méglich, da mit dem heterogenen Verbrennungsmodell vorwiegend Gro-
Ben beschrieben werden, die experimentell nicht oder kaum erfassbar sind. Die Temperatur
im Rostbett ist der einzige Wert, der online direkt gemessen werden konnte, wenngleich die-
ser nur einer Mischtemperatur zwischen Gas und Feststoff entspricht. Die Messergebnisse
stehen hier aber in sehr guter quantitativer Ubereinstimmung mit den rechnerischen Resulta-
ten. Die durchgefihrten Offline-Analysen der ausgetragenen Aschefraktion mit nennenswer-
ten Gehalten an flichtigen Komponenten und brennbarem Koks zeigen ebenfalls eine sehr
gute Ubereinstimmung mit den Simulationsergebnissen (Padouvas, 2003a; Padouvas,
2004). Unter dem Strich kann postuliert werden, dass das heterogene Verbrennungsmodell
ausreichend genaue Randbedingungen fir die fluiddynamische Simulation des Verbren-
nungsapparates liefern kann. Sollen jedoch beispielsweise Aussagen Gber konkrete Zusam-
mensetzungen des Feststoffes wahrend des Verbrennungsvorgangs getroffen werden, so
muss bewusst bleiben, dass es sich hierbei um eine bestmégliche Abschatzung handelt, de-
ren Gultigkeit erst mit detaillierteren experimentellen Untersuchungen untermauert werden
muss. Da die Physik hinter dem Modell aber schlissig sowie einerseits auf eigenen prakti-
schen Untersuchungen und andererseits auf zahlreichen Literaturarbeiten beruht, kann aber
sehr wohl von fundierten Voraussagen der real zu erwartenden Verhdlinisse ausgegangen
werden.

202



8 Ergebnisse der Globalbilanzierung

8 Ergebnisse der Globalbilanzierung

In diesem Abschnitt wird zundchst dargestellt, wie mit den Mitteln der in Kapitel 5 entwickel-
ten Globalbilanzierungsmethoden die verfahrenstechnische Grundauslegung des Verbren-
nungskreislaufes durchgefihrt sowie der Standardbetriebszustand fir die Verbrennungs-
Pilotanlage definiert wurde. Im Anschluss werden durch Anwendung dieser Methoden einige
Aussagen Uber den Anfahr- und Hochfahrvorgang der Verbrennungsanlage getroffen. Ab-
schlieBend wird durch Anwendung einer umfangreichen Parametervariation mit Hilfe dieses
Simulationswerkzeuges der Einfluss der wesentlichsten Anlagen- und Betriebsparameter auf
den Betrieb der Verbrennungsanlage dargestellt.

Zundchst soll allerdings das zu erwartende CO,-Einsparungspotential der Technologie im
Vergleich zu fossilen Alternativen bewertet werden. Fir eine Biomasseverbrennungsanlage
nach dem in dieser Arbeit diskutierten Konzept und einer Brennstoffwérmeleistung von
2,18 MW,, kann unter Annahme eines Jahresnutzungsgrades von 92 % (8060 Betriebsstun-
den pro Jahr) eine jahrlich erzeugte Brutto-Energiemenge von 63,25 TJ,, ermittelt werden
(chemisch gespeicherte Brennstoffwdrmemenge). Misste diese Wéarmemenge durch fossile
Quellen aufgebracht werden, so wirden klimarelevante CO,-Emissionen anfallen, deren
Héhe von der Art des fossilen Brennstoffes abhéngig ist. Zur Quantifizierung des Kohlendi-
oxidausstofles eines bestimmten Brennstoffes pro erzeugter Einheit an thermischer Energie
fhrt das IPCC (Intergovernmental Panel on Climate Change) die sogenannten Emissionsfak-
toren ein (Umweltbundesamt, 2013). Emissionsfaktoren nach dieser Definition umfassen
nicht nur den stéchiometrisch zu erwartenden Ausstof an CO, aus einer einfachen Brenn-
stoffrechnung, sondern beinhalten auch Faktoren wie zeitliche und értliche Fluktuation der
Brennstoffqualitét (ein landesspezifischer Mittelwert wird angegeben), Umwandlungswir-
kungsgrade der eingesetzten Technologien (ebenfalls als landesspezifischer Mittelwert) sowie
die Einbeziehung von klimarelevanten nicht-CO,-Emissionen (CH,, VOC, SO,, NO,). Fur
Erdgas wird for das Jahr 2011 in Osterreich ein Emissionsfaktor von 55,4 1CO,/TJ angege-
ben (Umweltbundesamt, 2013). Der Vergleich mit dem aus einer Brennstoffrechnung zu er-
wartenden theoretischen CO,-Ausstoss von 50,0 tCO,/TJ bei der Verbrennung von Erdgas
einer for Osterreich typischen Qualitét (Prazak-Reisinger, 2013) zeigt, dass die realen um-
weltrelevanten Kohlendioxidemissionen deutlich héher als die theoretisch zu erwartenden
Werte sind. Kann eine biomassegefeuerte Anlage mit dem hier diskutierten Konzept also eine
gasgefeuverte Anlage gleicher Gréfle und gleicher Wérmenutzung ersetzen, so ergibt sich
nach dieser Rechnung ein jahrliches CO,-Einsparungspotential von 3.504 t CO,. Ersetzt die
Biomasse eine Leichtdlverbrennung (Emissionsfaktor 77,6 t1CO,/TJ), so betragt das Potential
4.907 + CO,, bei Steinkohle (Emissionsfaktor 92,7 tCO,/TJ) betragt das Potential sogar
5.861 t CO,. Dieses Einsparungspotential ist aber bei fairer Betrachtung real nicht zu erzie-
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len, da genau genommen das Kohlendioxid aus der Verbrennung biogener Brennstoffe nicht
zu 100 % als klimaneutral betrachtet werden kann. Um die tatséchlich klimarelevanten CO,-
Emissionen eines Brennstoffes und einer Energiewandlungskette zu beurteilen, ist eine Le-
benszyklusanalyse (LCA — Life Cycle Assessment) durchzufihren. Darin werden versteckte
CO,-Emissionen (fossile Treibstoffe fir Landfahrzeuge bei Anbau, Ermte und Einbringung des
Brennstoffs, aufwéndigerer Brennstofftransport aufgrund geringerer Energiedichte, energeti-
scher Aufwand der Anlagenerrichtung) aber auch andere negative Umwelteinflisse (Wasser-
verbrauch bei kinstlicher Bewdsserung, Lachgasemissionen durch Dingemitteleinsatz, Koh-
lenstoffabreicherung im Boden) bewertbar gemacht und ein CO,-Fussabdruck fir die ge-
samte Kette erstellt. Eine Ubersichtliche Einfohrung in diese Thematik wird bei Cherubini et
al. gegeben (Cherubini et al., 2009). Die dkologische Bewertung von Mais-Ganzpflanze als
Brennstoff fallt aufgrund des Wasserbedarfes der Pflanze eher schlecht aus, auBerdem stellt
sich hier die Frage der Konkurrenz zur Produktion von Nahrungs- und Futtermitteln. Vorteil-
hafter in diesem Sinne ist die Nutzung agrarischer Reststoffe der Hauptfrucht (z.B. Stroh) oder
der Nutzung von Zwischenfrichten. Die in der vorliegenden Arbeit diskutierte Verbrennungs-
technologie bietet den Vorteil eines sehr breiten méglichen Brennstoffbandes, sofern das
Material in Ballenform gebracht und transportiert werden kann.

AbschlieBend sei angemerkt, dass in der vorliegenden Arbeit lediglich der Verbrennungs-
teil betrachtet wird. Die Energiewandlungskette, die die thermische Energie des Heif3gases in
nutzbare elektrische Energie und Fernwérme (Dampfkreislauf, Rankine-Cycle) Gberfthrt, wird
nicht untersucht.

8.1 Standardbetriebszustand

Die Definition des Standardbetriebszustandes umfasst im Wesentlichen die Bestimmung des
erforderlichen Brennstoffmassenstromes sowie die Dimensionierung der Frischluft- und Rezir-
kulationsgasvolumenstréme in die einzelnen Verbrennungszonen. Der Brennstoffmassen-
strom ergibt sich bei Kenntnis des Heizwerts und der mittleren Feuchte des eingesetzten
Brennstoffes sehr einfach aus der gewiinschten Wéarmeleistung der Verbrennungsanlage, im
vorliegenden Fall 2,18 MW,,.. Die genannten Gasvolumenstréme ergeben sich aus der Luft-
verhdltniszahl und dem Rezirkulationsverhélinis der Gesamtanlage sowie der einzelnen
Verbrennungszonen.

Die Luftverhdltniszahl ist fir die Qualitat und Stabilitét der Verbrennung sowie fir den
thermischen Wirkungsgrad der Verbrennungsanlage von mafBgeblicher Bedeutung. Bei der
Nutzung neuartiger Brennstoffe ist die Wahl des idealen Wertes der Luftverhdltniszahl selten
einfach und kaum mit theoretischen Mitteln vorherzusagen. Aus diesem Grund wurden in der
vorliegenden Arbeit zundchst in der Literatur berichtete Werte herangezogen und durch in-
tensive experimentelle Arbeiten an der Verbrennungsversuchsanlage verifiziert und gescharft.
Die entwickelten Prozesssimulationsmodelle wurden zur Bestimmung der Prozessstréme und
zur thermischen Bilanzierung herangezogen.

Die Rezirkulation von Verbrennungsrauchgas bewirkt wie bereits erwéhnt eine Reduktion
der Verbrennungstemperatur und verhindert oder reduziert dadurch das Aufschmelzen von
Asche und die Verschlackung des Brennraumes. Die optimale Wahl des Rezirkulations-
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verhdltnisses ist deshalb ganz wesentlich vom verwendeten Brennstoff selbst, dem Heizwert
und dem Ascheschmelzverhalten, abhdngig. Auch hier wurden Literaturangaben mit den
experimentellen Erkenntnissen verglichen und anhand der Prozesssimulationsmodelle wurde
fir eine gewinschte Verbrennungstemperatur das Rezirkulationsverhélinis festgelegt.

Die zu diesen Zwecken herangezogene Literatur umfasst sowohl Standardwerke und Lehr-
bucher (Gunther, 1984; Gérner, 1991; Nielsen et al., 1998; Marutzky et al., 1999;
Kaltschmitt et al., 2001; Warnatz et al., 2001; Joos, 2006; Karl, 2006; Keating, 2007;
Miller et al., 2008; Wesselak et al., 2009; Spliethoff, 2010; Grammelis, 2011) sowie spe-
zielle wissenschaftliche Artikel zur Verbrennung artverwandter Brennstoffe (Ergidenler et al.,
1994; Bech et al., 1996; Di Blasi et al., 1999b; van der Lans et al., 2000; Kaer, 2004b;
Kristensen et al., 2004; Keer, 2005; Khor et al., 2007; Zhovmir et al., 2007).

Tabelle 8-1 fasst die einzuhaltenden Randbedingungen speziell hinsichtlich der Asche-
schmelztemperaturen bei der Ermittlung des Standardbetriebszustandes der Verbrennungs-
versuchsanlage zusammen.

Tabelle 8-1:  Vorgegebene Randbedingungen des Standardbetriebszustandes der Ganz-
ballen-Verbrennungsanlage

Parameter Einheit Wert
Brennstoffwérmeleistung MW, 2,18
Temperatur Heiflgas °C 756
Temperatur Frischluft °C 20

Temperatur Rauchgas °C 160
Temperatur Primarverbrennungszone °C 800
Temperatur Rostzone °C 800

Unter Vernachléssigung etwaiger Strahlungswérmeverluste der Brennkammer erfolgte mit
diesen Randbedingungen die Basisauslegung des Standardbetriebszustandes. Um die Vertei-
lung der Warmeleistung zwischen Primérzone und Rostzone zu ermitteln, wurde angenom-
men, dass 10 % der nichtflichtigen Komponenten in der Primdrverbrennungszone und 5 %
der flichtigen Komponenten in der Rostzone verbrennen. Als Brennstoff wurde Mais-
Ganzpflanze gewdhlt (Brennstoffcharakteristika gemaf Tabelle 3-3 und Tabelle 3-4, Verhal-
ten der Asche gemaB Tabelle 3-5).

Die Ermittlung aller relevanten Parameter und Kenndaten des Standardbetriebszustandes
erfolgte durch Anwendung der in Kapitel 5 entwickelten Simulationsumgebung zur Erstellung
der Globalbilanz des Verbrennungskreislaufes. Durch die Einstellung der jeweiligen lokalen
Luftverhéltniszahlen konnten die erforderlichen Frischluftstrome der einzelnen Verbrennungs-
zonen ermittelt werden. Die jeweiligen Rezirkulationsgasstréme wurden fir die einzelnen
Zonen solange variiert, bis die vorgegebenen Zonentemperaturen erreicht wurden. Bei der
Bilanzierung der Massen- sowie der Enthalpiestréme wurde dabei ein Bilanzfehler von
0,07 % als lterationsabbruchkriterium toleriert. Durch die Vorgabe der Rauchgastemperatur
ergeben sich in weiterer Folge direkt die am Rauchgaswérmetauscher erzielbare thermische
Leistung sowie der thermische Wirkungsgrad der Verbrennungsanlage.

Aufgrund der mathematischen Dreiteilung der Brennkammer ist auBerdem der Beitrag der
Primérverbrennungszone  sowie der Rostzone zur gesamten thermischen Leistung des
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Verbrennungsapparates ermittelbar. Da im Zuge der Modellierung auch eine Zusammenset-
zung und ein Heizwert fir den Rostbrennstoff angenommen wurden, kann in diesem Schritt
auch direkt die Brennstoffbelastung des Verbrennungsrostes fir die weitere detaillierte Ausle-
gung ermittelt werden.

Die wesentlichen verbrennungstechnischen und anlagenspezifischen Parameter des auf
diese Weise ermittelten Standardbetriebszustandes sind in Tabelle 8-2 zusammengefasst. Der
thermische Anlagenwirkungsgrad definiert sich aus dem Nutzwdrmestrom am Wéarmetau-
scher bezogen auf den zugefihrten Wérmestrom (Brennstoffwérmeleistung und fohlbare
Warme von Brennstoff und Verbrennungsluft).

Tabelle 8-2:  Verbrennungstechnische und anlagenspezifische Parameter des Standardbe-
triebszustandes der Ganzballen-Verbrennungsanlage

Parameter Einheit Wert
Brennstoffwéarmeleistung MW, 2,18
Waérmetauscherleistung MW, 1,75
Thermischer Anlagenwirkungsgrad % 79,4
Brennstoffmassenstrom kg/h 565
Luftverhéltniszahl global - 1,40
Rezirkulationsverhdaltnis global vol/vol 1,17
Verhélinis HeiBgas/(Frischluft+Rezirkulat) vol/vol 1,063
Verhéltnis Rauchgas/Frischluft vol/vol 1,136
Frischluftvolumenstrom Nm3/h 2.973
Zonale Verteilung Frischluft: vol/vol

Primdrzone 0,2421

Rostzone 0,2405

Sekundérzone 0,5174
Rezirkulationsgasvolumenstrom Nms3/h 3.478
Zonale Verteilung Rezirkulationsgas: vol/vol

Primdrzone 0,4267

Rostzone 0,3404

Sekunddrzone 0,2329
Luftverhéliniszahl Primé&rzone - 0,70
Rezirkulationsverhdltnis Primérzone vol/vol 2,06
Temperatur Primérverbrennungszone °C 796
Luftverhdltniszahl Rostzone - 1,80
Rezirkulationsverhdltnis Rostzone vol/vol 1,66
Temperatur Rostzone °C 800
Brennstoffbelastung Rostzone kg/h 127
Brennstoffwéarmeleistung Rostzone MW, 0,844
Rauchgasvolumenstrom Nm3/h 3.377
O,-Gehalt Rauchgas vol%, trocken 6,05

mgNO,/Nm3, trocken,

bei 13% O,-Gehalt 135

NO,-Gehalt Rauchgas

Um alle relevanten Stoffstréme, welche den Standardbetriebszustand charakterisieren, in
Ubersichtlicher Weise darzustellen, wurde ein verfahrenstechnisches Flief3bild der Gesamt-
verbrennungsanlage erstellt. Dieses FlieBbild ist in Abbildung 8-1 dargestellt.
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Abbildung 8-1:

Der Standardbetriebszustand ist charakterisiert durch eine relativ starke Luftstufung (ver-
gleiche Kapitel 3.1.2.2), bei der ein nennenswerter Beitrag der Verbrennungsleistung durch
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Gasnachverbrennung in der Sekundd@rverbrennungszone erreicht wird. Aus diesem Grund
wird dieser Betriebszustand auch als Sekundarzonenbetrieb oder Shiftbetrieb bezeichnet (ein
Teil der Verbrennung wird in die Sekundérzone ,geshiftet”). Auf diese Weise kénnen die
Stickstoffoxid-Emissionen signifikant reduziert werden. Um einen méglichst vollstdndigen
Ausbrand in der Sekundérzone zu gewdhrleisten, wird in dieser Zone ein relativ grofBer Luft-
Uberschuss angewendet, wodurch die Temperatur dieser Brennstoffzone auch unterhalb der
Priméarzonen- und Rostzonentemperatur liegt. Die hdheren Temperaturen in diesen beiden
Zonen erméglichen wiederum schnellere  Umsetzungskinetiken bei den heterogenen
Verbrennungsschritten. Am Austritt des Verbrennungsapparates ist aufgrund der Material-
auswahl in der nachfolgenden Heif3gasleitung ein Temperaturlimit von 790 °C einzuhalten,
weshalb die Temperatur der Sekundérzone auch durch Zufuhr von Rezirkulationsgas weiter
reduziert wurde.

8.2 Anfahr- und Hochfahrvorgang

Neben dem Sekunddrzonenbetrieb ist noch eine weitere Variante fir den Betrieb der
Verbrennungsanlage von wesentlicher Bedeutung, der Primérzonenbetrieb. Dieser Betrieb ist
speziell wéhrend der Startphase der Verbrennungsanlage vorgesehen, um die Anlage zu-
ndachst einmal auf Betriebstemperatur zu bringen. Dieser Betriebszustand wird gewdhlt, wenn
aufgrund zu niedriger Ofentemperaturen im Bereich der Gasnachverbrennungszone keine
Luftstufung méglich ist. Die gesamte Verbrennung des Brennstoffes findet in der Primar- und
der Rostzone statt. Der Primérzonenbetrieb zielt deshalb darauf ab, den Verbrennungsappa-
rat méglichst schnell auf Betriebstemperatur zu bringen, kann aber auch beibehalten wer-
den, nachdem die Brennkammer die idealen Betriebstemperaturen erreicht hat. Wéhrend
des Hochfahrvorganges sind die Emissionen unverbrannter Komponenten, speziell CO, als
auch die Emissionen an Stickstoffoxiden (aufgrund der fehlenden Luftstufung) verhéltnisma-
Big grof3. Der Luftiberschuss wéhrend dieser Phase ist hoch (aufgrund experimenteller Resul-
tate ist mit einer globalen Luftverhéltniszahl von 1,85 zu rechnen), die Rezirkulationsrate ist
gering (um die sich einstellenden Temperaturgradienten zu kontrollieren ist dieser Parameter
aber grofler als Null), die Gaszufuhr zur Sekundérzone ist ausgesetzt.

Nach dem ersten Zinden des Brennstoffes und der Stabilisierung des Brandes wird der
Ofen in einen Hochfahrbetrieb ohne Luftstufung versetzt. Die Routinen hierzu sind weitge-
hend experimentell erarbeitet; Prozesssimulation kann aufgrund der hohen Dynamik wéh-
rend dieses Vorganges (Temperaturgradienten, instationére Volumenstréme und Gaszu-
sammensetzungen) keinen nennenswerten Beitrag leisten. Die Definition dieses Hochfahrbe-
triebes kann aber innerhalb gewisser Grenzen mit dem entwickelten Dreizonenmodell durch-
gefuhrt werden. Nachdem der Verbrennungsapparat auf Betriebstemperatur gebracht wurde,
befindet sich die Anlage im stationéren Primérzonenbetrieb, der aber, wie bereits erwdhnt,
aufgrund der fehlenden Luftstufung und damit einhergehendem hohen Stickstoffoxidgehalt
im Rauchgas nicht zu favorisieren ist. Aus diesem Grund wird der Ofen relativ rasch in den
Sekunddrzonenbetrieb (=Standardbetriebszustand) Ubergefihrt. Wéhrend dieser Umschalt-
prozedur wird die Primdrzone immer unterstéchiometrischer betrieben, wodurch in wachsen-
dem Ausmaf3 brennbare Ausgasungsprodukte entstehen. Eine ausreichende Temperatur in
der Sekundérzone vorausgesetzt, kénnen diese Ausgasungsprodukte durch Zufuhr von Sau-
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erstoff und intensive Durchmischung geziindet und komplett ausgebrannt werden. Ein Betrieb
zwischen den genannten Betriebszustdnden ist vom energetischen Standpunkt und aufgrund
der Emissionssituation unvorteilhaft.

Da die Dynamik einer sich aufheizenden Verbrennungsanlage mittels statischer Prozess-
simulation nicht erfasst werden kann wird an dieser Stelle der Primérzonenbetrieb zu einem
bestimmten Zeitpunkt wéhrend des Hochfahrvorganges simuliert. Im Vergleich zu den stré-
mungsmechanischen und chemisch-kinetischen Vorgéangen ist die Autheizung der einzelnen
Verbrennungszonen sehr langsam, sodass diese Vorgangsweise zulédssig ist und brauchbare
Erkenntnisse liefert. Um hierbei den Energiebedarf zur Erwérmung des Ofeninventars zu be-
ricksichtigen wird der Senkenterm des Energieverlustes in der Energiebilanz (Gleichung
5.70) verwendet. Die Abschatzung dieses Energiebedarfes kann aufgrund der Dynamik nur
sehr grob ausfallen, weshalb die Ergebnisse der Simulation dieses Hochfahrprozesses ledig-
lich als Né&herung aufgefasst werden darf. Dennoch kénnen auf diese Weise die Gréfienord-
nungen der erforderlichen Gasvolumenstréme sowie die Volumenstromverteilungen wahrend
der Hochfahrphase abgeschétzt werden. In dieser Arbeit wurden mehrere Zeitpunkte simu-
liert und die ermittelten Parameter wurden im Hochfahralgorithmus der Verbrennungs-
Pilotanlage implementiert.

Tabelle 8-3:  Verbrennungstechnische und anlagenspezifische Parameter wéhrend der
Hochfahrprozedur der Ganzballen-Verbrennungsanlage

Parameter Einheit Wert
Brennstoffwarmeleistung MW, 2,18
Luftverhéltniszahl global - 1,85
Rezirkulationsverhélinis global vol/vol 0,24
Frischluftvolumenstrom Nm3/h 3.929
Zonale Verteilung Frischluft: vol/vol

Primarzone 0,7415

Rostzone 0,2585

Sekundérzone 0,0000
Rezirkulationsgasvolumenstrom Nm3/h 930
Zonale Verteilung Rezirkulationsgas: vol/vol

Primarzone 0,6700

Rostzone 0,3300

Sekundérzone 0,0000
Luftverhéltniszahl Primérzone - 2,03
Rezirkulationsverhéltinis Primérzone vol/vol 0,21
Temperatur Primarverbrennungszone °C 725
Luftverhdliniszahl Rostzone - 2,03
Rezirkulationsverhdltnis Rostzone vol/vol 0,30
Temperatur Rostzone °C 725

Eine Zusammenfassung der wesentlichsten beschreibenden Parameter fir einen ausge-
wahlten Zeitpunkt wéhrend der Hochfahrprozedur ist in Tabelle 8-3 dargestellt, das zugehs-
rige VerfahrensflieBbild ist Abbildung 14-59 zu entnehmen. Es ist anzumerken, dass an die-
ser Stelle zum besseren Vergleich der Betriebszustand fur den Volllastfall dargestellt ist. Die-
ser ist wiéhrend des Hochfahrbetriebes natirlich nicht zu erreichen (nach den experimentellen
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Erfahrungen ist etwa mit 50 % Teillast zu rechnen), die Volumenstréme sind entsprechend
linear zu skalieren.

Der stabile Primérzonenbetrieb unterscheidet sich vom Standardbetriebszustand lediglich
darin, dass die sekunddre Verbrennungszone nicht mit Frischluft und Rezirkulationsgas be-
aufschlagt wird, sondern die dort vorgesehenen Volumenstréme der Primdrzone zugeschla-
gen werden. Folglich unterscheiden sich die beschreibenden Parameter fir diese beiden
Betriebszustdnde nur in wenigen Punkten. Tabelle 8-4 zeigt die wesentlichen Parameter fir
den stationdren Primérzonenbetrieb im Vergleich zum Standardbetrieb, das Verfahrensflie3-
bild ist in Abbildung 8-2 dargestellt.

Tabelle 8-4:  Verbrennungstechnische und anlagenspezifische Parameter des stationéren
Prim&rzonenbetriebes im Vergleich zum Sekunddrzonenbetrieb (Standardbe-
triebszustand)

Parameter Einheit Primé&rzo- Standardbe-
nenbetrieb trieb

Brennstoffwéarmeleistung MW,, 2,18 2,18
Brennstoffmassenstrom kg/h 565 565
Luftverhdltniszahl global - 1,40 1,40
Rezirkulationsverhdaltnis global vol/vol 1,17 1,17
Frischluftvolumenstrom Nm3/h 2973 2.973
Zonale Verteilung Frischluft: vol/vol

Primarzone 0,7595 0,2421

Rostzone 0,2405 0,2405

Sekundérzone 0,0000 0,5174
Rezirkulationsgasvolumenstrom Nm3/h 3478 3.478
Zonale Verteilung Rezirkulationsgas: vol/vol

Primarzone 0,6595 0,4267

Rostzone 0,3404 0,3404

Sekundérzone 0,0000 0,2329
Luftverhéliniszahl Primé&rzone - 1,82 0,70
Rezirkulationsverhdltnis Primérzone vol/vol 1,02 2,06
Temperatur Primérverbrennungszone °C 680 796
Luftverhdltniszahl Rostzone - 1,80 1,80
Rezirkulationsverhdltnis Rostzone vol/vol 1,66 1,66
Temperatur Rostzone °C 800 800
Brennstoffbelastung Rostzone kg/h 127 127
Brennstoffwérmeleistung Rostzone MW, 0,844 0,844
Rauchgasvolumenstrom Nms3/h 3377 3.377
NO,-Gehalt Rauchgas mg/Nm3 135 135
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Abbildung 8-2: VerfahrensflieBbild der Ganzballen-Verbrennungsanlage im stationéren Pri-

mdrzonenbetrieb

Die Ergebnisse der Simulation von Standardbetrieb und stationdrem Primé&rzonenbetrieb
mit dem entwickelten Modell zeigen den gleichen Gehalt an Stickstoffoxiden im Rauchgas
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(135 mg/Nm3). Es ist allerdings zu erwarten, dass bei einem Verbrennungsbetrieb ohne Luft-
stufung die Stickstoffoxidemissionen wesentlich héher sind als hier berechnet. Das im Rah-
men der Globalbilanzierung angewandte Modell kann diesen Effekt allerdings nicht abbil-
den, da es lediglich den globalen Luftiberschuss und nicht den Einfluss der Luftstufung be-
ricksichtigt (siehe Gleichung 5.17). Soll dieses Modell auch fir verschiedene Intensitéten der
Luftstufung anwendbar sein, so muss es unter Einbeziehung experimenteller Daten erweitert
werden.

8.3 Parametervariationen und Sensitivitatsanalyse

Die entwickelte Simulationsumgebung zur Erstellung der Globalbilanzierung mittels Einzo-
nen- und Dreizonenmodell wurde um mehrere Routinen zur automatisierten Variation ver-
schiedenster verbrennungstechnischer und anlagenspezifischer Parameter erweitert. Damit
konnten die relativ hoch aufgelésten ein- und zweidimensionalen Parametervariationen
durchgefihrt werden, welche im folgenden Abschnitt prasentiert werden sollen.
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Abbildung 8-3: Einfluss der globalen Luftverhéltniszahl und des globalen volumetrischen
Rezirkulationsverhéltnisses auf die HeiBgastemperatur

In Abbildung 8-3 wird der Einfluss der globalen Luftverhéltniszahl sowie des globalen vo-
lumetrischen Rezirkulationsverhdlinisses auf die Heilgastemperatur der Verbrennungsanlage
dargestellt. Steigender Luftiberschuss im Uberstéchiometrischen Bereich sowie steigende
Rezirkulationsrate resultieren wie erwartet in einer Reduktion der Heilgastemperatur. Weiters
ist zu erkennen, dass der Einfluss der Rezirkulationsrate auf die Temperatur wesentlich aus-
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geprdgter ist als der Einfluss der Luftverhaltniszahl (siehe auch Kapitel 3.1.3). Die Parameter-
variation ist zwar auch fir niedrigere Temperaturen in der Abbildung dargestellt, es ist aber
zu erwarten, dass unterhalb von etwa 600 °C keine stabile Verbrennung der ballenférmigen
Biomasse mehr gewdhrleistet werden kann und die fur diese Simulation getroffene Annahme
der vollsténdigen Verbrennung nicht mehr erfillt ist.
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Abbildung 8-4: Einfluss der lokalen Luftverhéltniszahl und des lokalen volumetrischen Rezir-
kulationsverhdltnisses der Primérverbrennungszone auf die Temperatur der Verbrennungszo-
ne

Abbildung 8-4 zeigt den Einfluss der lokalen Luftverhéltniszahl sowie des lokalen volu-
metrischen Rezirkulationsverhdlinisses auf die Temperatur der Primérverbrennungszone. Die-
ses Ergebnis wurde durch Anwendung des Dreizonen-Verbrennungsmodells erhalten. Hier ist
innerhalb gewisser Grenzen (genauer in Kapitel 5.2 dargestellt) eine Stoff- und Energiebilan-
zierung auch bei unterstéchiometrischen Verhaltnissen und damit unvollsténdiger Verbren-
nung und Entstehung volatiler brennbarer Gase durchfihrbar. Die Abbildung zeigt klar ein
jeweiliges Temperaturmaximum bei exakt stéchiometrischen Bedingungen (Luftverhdlinis-
zahl = 1). Darunter ist aufgrund der reduzierten Energiefreisetzung bei der unvollsténdigen
Verbrennung die zu erwartende Zonentemperatur geringer. Bei héherer Luftverhdltniszahl
sinkt die Temperatur aufgrund von Verdinnungseffekten. Die Isothermen sind knapp unter-
halb des stéchiometrischen Bereiches speziell bei niedrigen Temperaturen deutlich nicht-
monoton. Dieses Verhalten lésst sich durch die limitierte Anzahl verwendeter Ausgasungs-
produkte und deren Reaktionscharakteristik bei unterschiedlichem Sauerstoffpartialdruck
erkléren. Fir Temperaturen unter 600 °C ist auch diese Darstellung aufgrund der Stabilitat
der Verbrennung sowie aufgrund der vorhandenen Daten beziglich der Verbrennungskinetik,
welche dann auBerhalb des angegebenen Giltigkeitsbereiches angewandt wird, als unge-
nau bzw. nicht zutreffend einzustufen.
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Der Einfluss der globalen Verbrennungsparameter Luftverhéltniszahl und Rezirkulations-
verhdltnis auf die zu erzielende Leistung am HeiBgaswdrmetauscher ist Abbildung 8-5 zu
entnehmen. Der Einfluss beider Faktoren ist nicht sonderlich grof3, es ist aber klar ersichtlich,
dass die Variation des Luftiberschusses wesentlich stérker zu einer Reduktion der Wérmetau-
scherleistung fohrt (Gréflenordnung 6 % zwischen 2 = 1 und A = 2) als die Variation des
Rezirkulationsverhdlinisses. Damit zeigt sich deutlich, dass die Einstellung einer gewiinschten
Verbrennungstemperatur durch Anwendung von Rauchgasrezirkulation die thermodynamisch
effizientere Methode ist und einem Ubersteigerten Luftiberschuss vorzuziehen ist (siehe auch
Kapitel 3.1.3).
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Abbildung 8-5: Einfluss der globalen Luftverhéliniszahl und des globalen volumetrischen
Rezirkulationsverhéltnisses auf die erzielbare Wérmetauscherleistung

Eine wesentliche Einflussgréfie auf die Wéarmetauscherleistung ist erwartungsgeméf auch
die Temperatur am Austritt des Wéarmetauschers, welche der Rauchgastemperatur am Kamin
entspricht. Eine steigende Rauchgastemperatur bewirkt direkt eine sinkende Warmetauscher-
leistung. Da mit der Rauchgasrezirkulation auch eine gewisse Menge fihlbarer Warme in
den Verbrennungsraum rickgefihrt wird, steigt mit steigender Rauchgastemperatur aller-
dings die zu erwartende Heilgastemperatur am Eintritt des Wérmetauschers. Dennoch bleibt
unter dem Strich eine Reduktion in der entnehmbaren Leistung am Wéarmetauscher. Dieser
Zusammenhang ist in Abbildung 8-6 dargestellt.

Die Temperatur des Rauchgases hat aufgrund der Rauchgasrezirkulation nicht nur einen
Einfluss auf die Heiflgastemperatur der Verbrennungsanlage, sondern auch auf die Tempe-
raturen in den einzelnen Verbrennungszonen. Aus diesem Grund steigen bei sonst gleichen
Einstellungen bei einer Steigerung der Rauchgastemperatur auch die Temperaturen der pri-
méren Verbrennungszone sowie der Rostzone. Die Temperatur der sekundéren Verbren-
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nungszone entspricht der Heigastemperatur. Da in der priméren Verbrennungszone die
Rezirkulationsrate héher ist als in der Rostzone, steigt hier die Temperatur auch etwas stérker
mit steigender Rauchgastemperatur an. Die beschriebenen Effekte sind in Abbildung 8-7

dargestellt.
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Abbildung 8-6: Einfluss der gewdhlten Rauchgastemperatur auf die erzielbare Wérmetau-
scherleistung sowie auf die Heiflgastemperatur des Verbrennungsapparates bei sonst kon-
stanten Bedingungen
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Abbildung 8-7: Einfluss der Rauchgastemperatur auf die Temperaturen der Primérverbren-
nungszone sowie der Rostzone aufgrund der Rauchgasrezirkulation
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Eine wesentliche Einflussgréfie auf den Wéarmehaushalt des Verbrennungsapparates ist
auch der Strahlungswarmeverlust. Dieser wird im Modell nicht ermittelt, sondern muss direkt
vorgegeben werden. Die genaue Ermittlung der Strahlungsverluste ist schwierig und stark von
den Umgebungsbedingungen abhéngig. Aus diesem Grund wird der Wéarmeverlust bei der
Ermittlung des Standardbetriebszustandes nicht erfasst und vernachléssigt. Der Einfluss des
gesamten sowie der zonalen Warmeverluste auf die Ofentemperaturen wird aber im Folgen-
den diskutiert.
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Abbildung 8-8: Einfluss des Gesamtstrahlungswérmeverlustes des Verbrennungsapparates
auf die HeiBgastemperatur sowie den thermischen Anlagenwirkungsgrad

Der Einfluss des Gesamtwérmeverlustes des Verbrennungsapparates auf die Heiflgastem-
peratur und damit zusammenhédngend auf den thermischen Anlagenwirkungsgrad ist in
Abbildung 8-8 dargestellt. Die Auswirkung des Wéarmeverlustes auf die Ofentemperatur ist
groB; bei der fir die betrachtete Anlagengréfie konservativen Annahme von 8 % Strahlungs-
warmeverlust sinkt die Heiflgastemperatur von 756 °C auf unter 700 °C sofern die bestim-
menden Betriebsparameter nicht angepasst werden (Rezirkulationsverhdlinis). Der thermische
Anlagenwirkungsgrad sinkt in diesem Fall von 79,4 % auf 71,3 %. Der grofite Verlust bleibt
aber dennoch die nicht nutzbare fihlbare Wérme im Abgas (Abgasverlust); im Standardbe-
triebszustand nimmt dieser Abgasverlust einen Wert von 20,4 % an. Der Verlust aufgrund
fohlbarer Warme im Aschestrom ist aufgrund der geringen Aschemenge vernachlassigbar
(etwa 0,25 %).

Abbildung 8-9 zeigt den Einfluss des Strahlungsverlustes der Primérzone auf die Tempera-
tur der priméren Verbrennungszone sowie den Einfluss des Strahlungsverlustes der Rostzone
auf die Temperatur dieser Verbrennungszone. Dariber hinaus zeigt diese Darstellung auch
den Einfluss der lokalen Wéarmeverluste auf die HeiBgastemperatur wenn diese unabhéngig
voneinander variiert werden. Da die primére Verbrennungszone einen gréfieren Beitrag zur
Gesamtleistung des Verbrennungsapparates liefert, hat der Warmeverlust in dieser Zone
auch einen gréBeren Einfluss auf die Ofentemperaturen. Aufgrund der Konstruktion dieser
Zone mit einem vollstdndigen, umlaufenden Windmantel ist in diesem Bereich aber generell

216



8 Ergebnisse der Globalbilanzierung

ein niedrigerer Strahlungswdrmeverlust als in der Rostzone zu erwarten. Es ist anzunehmen,
dass die Rostzone aufgrund des teilweise fehlenden Windmantels sowie der héheren Ener-
giedichte und der generell etwas héheren Temperaturen an der realen Anlage einen héhe-
ren prozentuellen Strahlungswérmeverlust verursachen wird.
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Abbildung 8-9: Einfluss des zonalen Strahlungswdrmeverlustes auf die HeiBgastemperatur
sowie die Temperatur der Verbrennungszone

In Abbildung 8-10 ist der Einfluss der lokalen Luftverhéltniszahl der Primérverbrennungs-
zone auf die Temperatur dieser Zone dargestellt. Im Unterschied zu Abbildung 8-4 werden in
dieser Abbildung eine Kurvenschar fir konstantes Rezirkulationsverhdltnis und eine Kurven-
schar fur konstanten Rezirkulationsgasvolumenstrom gezeigt. Kurvenscharen ergeben sich
deshalb, da neben der Auslegungstemperatur dieser Zone von 796 °C auch Varianten mit
héheren (+50 °C und +100 °C) sowie mit niedrigeren Temperaturen (-50 °C und -100 °C)
berechnet wurden. Dadurch ist das Diagramm zwar schwer zu lesen, ist aber von grofier
Bedeutung fir den praktischen Anlagenbetrieb sowie fir die Auslegung und Parametrierung
der Anlagenautomatisierung und der involvierten Regelkreise.

Die blauen Kurven zeigen, dass die Primérzonentemperatur mit steigender lokaler Luftver-
haltniszahl und konstantem Rezirkulationsverhdlinis relativ stark absinken. Der Effekt der pro-
portionalen Steigerung des Rezirkulationsgasstromes mit seiner hohen Warmekapazitat tber-
steigt die mit steigender Luftverhéltniszahl zunehmende Verbrennungswérme. Lediglich im
schwach unterstéchiometrischen Bereich ist eine leichte Zunahme der Temperatur in Rich-
tung eines kleinen lokalen Maximums im exakt stéchiometrischen Punkt erkennbar. Im
Uberstéchiometrischen Bereich sinkt die Temperatur, wie bereits erlautert, weiter ab. Die ro-
ten Kurven zeigen, dass die Primérzonentemperatur mit steigender lokaler Luftverhéltniszahl
und konstantem Rezirkulationsgasstrom zum stéchiometrischen Punkt hin stark ansteigen. In
diesem Fall wird die zunehmende Verbrennungswdrme nicht durch zusétzliches Rezirkulati-
onsgas weggepuffert und kann sich demnach voll auf die Temperatur auswirken. Das globa-
le Maximum im stéchiometrischen Punkt ist klar erkennbar.
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Abbildung 8-10: Einfluss der lokalen Luftverhéltniszahl der Primdrverbrennungszone auf die
Temperatur der Verbrennungszone bei konstantem Rezirkulationsverhélinis sowie bei kon-
stantem Rezirkulationsgasvolumenstrom
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Abbildung 8-11: Erforderliches lokales volumetrisches Rezirkulationsverhélinis for die Kon-
stanthaltung einer vorgegebenen Temperatur in der Primérverbrennungszone

Auch Abbildung 8-11 ist fir die Anlagenautomatisierung und den Anlagenbetrieb ausge-
sprochen wertvoll. Diese Abbildung zeigt, welches lokale Rezirkulationsverhélinis eingestellt
werden muss, um bei schwankender lokaler Luftverhéliniszahl eine konstante Temperatur der
Primarverbrennungszone zu erreichen. Auch hier wurden wieder Varianten mit héheren
(+50 °C und +100 °C) sowie mit niedrigeren Temperaturen (-50 °C und -100 °C) simuliert.
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Bei sinkender lokaler Luftverhéltniszahl muss der Primérzone entsprechend ein sinkender
Verbrennungsluftstrom zugefGhrt werden. Sinkende Luftverhdliniszahl bedeutet immer auch
sinkende Verbrennungstemperatur; um eine konstante Zonentemperatur zu erhalten, muss
deshalb auch der Rezirkulationsgasstrom fur die Zone reduziert werden. Aufgrund der héhe-
ren Warmekapazitét des Rezirkulationsgases im Vergleich zur Verbrennungsluft sowie auf-
grund des relativ niedrigen Heizwertes des in der Zone verbrannten Brennstoffes ist das Re-
zirkulationsgas weniger stark zu senken als die Verbrennungsluft, wodurch das Rezirkulati-
onsverhdlinis bei sinkender Luftverhdltniszahl insgesamt steigt. Die mittels Simulation erhalte-
nen Zusammenhdnge wurden im Anschluss mit einfachen Regressionsfunktionen approxi-
miert und in den Regleralgorithmen der Verbrennungs-Pilotanlage als Offset-Werte hinter-
legt. Dadurch kénnen die Algorithmen bei vorgegebener Luftverhéliniszahl und vorgegebe-
ner Solltemperatur bereits einen Schétzwert fir das erforderliche Rezirkulationsverhdlinis vor-
geben. Die verbleibende Regelabweichung in der Zonentemperatur wird sodann durch PID-
Regler ausgeregelt.

300
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Abbildung 8-12: Einfluss der globalen Luftverhéliniszahl auf die Stickstoffoxidemissionen im
Rauchgas der Verbrennungsanlage, experimentelle Daten von Kerschbaum et al., 2004

In Abbildung 8-12 ist die zu erwartende Stickstoffoxid-Emission im Verbrennungsrauchgas
in Abhdngigkeit von der globalen Luftverhéltniszahl dargestellt. Im Diagramm sind die, mit
dem in Kapitel 5.1 beschriebenen, Modell errechneten Werte mit experimentellen Ergebnis-
sen verglichen, welche Kerschbaum et al. (Kerschbaum et al., 2004) enthommen wurden. In
dieser Literaturstelle wurden wesentliche experimentelle Resultate veréffentlicht, die an der
Verbrennungs-Pilotanlage mit 2 MW thermischer Leistung erzielt werden konnten. Das imp-
lementierte Modell zur Vorausberechnung der zu erwartenden Stickstoffoxid-Emissionen wur-
de ebenfalls dieser Verdtfentlichung entnommen. Abbildung 8-12 zeigt sehr deutlich, dass
innerhalb des experimentell untersuchten Bereiches der Luftverhéltniszahl (1,4 bis 1,7) mit
diesem Modell sehr gute Voraussagen gemacht werden kénnen. Bei Kerschbaum et al.
(Kerschbaum et al., 2004) werden auch im Bereich zwischen 2 und 2,25 sehr gute Uberein-
stimmungen berichtet. Ein bereits erwédhnter Mangel im Modell ist das Fehlen des Einflusses
der Luftstufung auf die Entstehung von Stickstoffoxiden. Wie bereits in Kapitel 3.1.2.2 be-
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schrieben, hat die Luftstufung erheblichen Einfluss auf die Entstehung dieses Schadgases und
wird deshalb als wesentlichste Primarmafinahme zur Reduktion des Gehaltes im Rauchgas
verwendet. Da bei der Erstellung des Modells aber lediglich der Einfluss der globalen Luft-
verhdltniszahl experimentell untersucht werden konnte und der Betrieb der Pilotanlage im
Wesentlichen mit konstanter Luftstufung durchgefihrt wurde, konnte dieser Einfluss bislang
noch nicht mathematisch erfasst werden und bleibt Nachfolgearbeiten vorbehalten.
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Abbildung 8-13: Einfluss der lokalen Luftverhéliniszahl der Primérverbrennungszone auf die
Gehalte der emissionsrelevanten Gasbestandteile CO, CxHy und O2 im Rauchgas am Aus-
gang dieser Verbrennungszone

Abbildung 8-13 zeigt schlieBlich die Gehalte der wesentlichsten emissionsrelevanten
Gasbestandteile im Rauchgas am Austritt der Primérverbrennungszone bei unterschiedlichen
lokalen Luftverhéltniszahlen. Fir das Dreizonenmodell sind Kohlenmonoxid, Sauerstoff sowie
die Sammelkomponente fir unverbrannte Gase CH, die bestimmenden Gasspezies. An
dieser Stelle wurden neben dem Szenario mit Auslegungstemperatur (795,7 °C) eine Varian-
te mit 50 °C hdherer und eine Variante mit 50 °C niedrigerer Temperatur analysiert. Wie zu
erwarten war, zeigt sich, dass im unterstéchiometrischen Bereich kein Sauerstoff die Zone
verlgsst, jedoch CO und C,H, als Produkte unvollstandiger Verbrennung enthalten sind. Im
Uberstéchiometrischen Bereich werden diese brennbaren Gasspezies vollsténdig oxidiert,
keine Todbereiche mit unvollstandiger Durchmischung oder unzureichende Verweilzeit wer-
den bericksichtigt. Der Restsauerstoffgehalt steigt dann linear mit der Luftverhéltniszahl an.
Die Zusammensetzung der Ausgasungsprodukte vor der Reaktion mit dem Sauerstoff ist in
allen betrachteten Fallen gleich, dies wurde bereits in Kapitel 5.2 erléutert. Die Reaktions-
startkonzentration von C,H, ist niedriger als jene von CO und dies bleibt in den meisten Fal-
len auch wahrend der Oxidationsreaktion der Fall. Die Oxidationsgeschwindigkeit von CH,
ist wesentlich starker von Sauerstoffgehalt abhdngig als jene von Kohlenmonoxid (siehe
Tabelle 6-2). Aulerdem entsteht bei der Oxidation von C,H, wiederum CO, sodass der Ge-
halt an CO in Summe hoher bleibt als jener von CH,. Dass in vielen Fallen aufgrund dessen
in der Anfangsphase der Reaktion sogar eher Kohlenmonoxid gebildet wird denn wegreagie-
ren kann, zeigt auch Abbildung 5-11. Dieses Diagramm stellt einen zeitlich aufgelésten Oxi-
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dationsreaktionsverlauf bei einem charakteristischen Betriebszustand dar. Héhere Verbren-
nungstemperaturen bevorzugen geméfl der verwendeten Reaktionskinetiken (siehe Tabelle
6-2) eher die Oxidation von Kohlenmonoxid wodurch die Oxidation der Kohlenwasserstoffe
reduziert wird (Konkurrenzreaktionen). Niedrigere Temperaturen beginstigen hingegen die
Oxidationsreaktion der Kohlenwasserstoffkomponenten.

Diagramme wie die hier dargestellten kénnen zu einer schnellen und groben Auslegung
der wesentlichen verbrennungstechnischen Parameter bei bekannter Brennstoffzusammenset-
zung und erforderlicher Verbrennungstemperatur herangezogen werden. Zusétzlich geben
die hier angestellten Analysen einen tiefer gehenden Einblick in die, an der Verbrennungs-
anlage zu erwartenden, Vorgénge. Einige der ermittelten Zusammenhdénge konnten direkt in
die Programmierung der Regelalgorithmen der Ganzballen-Verbrennungspilotanlage heran-
gezogen werden. Abschliefend zeigen die hier présentierten Ergebnisse, dass innerhalb der
relevanten verbrennungstechnischen und operativen Grenzen die entwickelten Modelle zur
Globalbilanzierung sicher anwendbar sind und sinnvolle Ergebnisse liefern kénnen. Mit den
damit erstellten Massen-, Energie- und Stoffbilanzen kénnen verléssliche Sétze von Randbe-
dingungen fir die nachfolgende numerische Strémungssimulation erstellt werden.
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9 Ergebnisse der Numerischen Strémungssimula-
tion

Dieses Kapitel stellt ausgewdhlte Ergebnisse der numerischen Strémungssimulation unter
Verwendung der dargestellten Modellanséatze dar. Da der Schwerpunkt der vorliegenden
Arbeit auf der Entwicklung und Validierung dieser Modelle liegt, ist dieses Kapitel eher kurz
und Uberblicksartig gehalten. Es soll keine vollsténdige Auswertung und Optimierung des
betrachteten Verbrennungsapparates prasentiert, sondern vielmehr gezeigt werden, welche
Art von Ergebnissen zu erwarten ist und welche Schlussfolgerungen gezogen werden kénnen.
Hierzu werden zundchst Ergebnisse der Simulationen des in dieser Arbeit definierten Stan-
dardbetriebszustands sowohl fir die Gasphase als auch fir die feste Brennstoffphase gezeigt.
Im Anschluss wird als Beispiel eines Optimierungsschrittes der Betriebsbedingungen eine
Variation des Ausmafles der Luftstufung, also der Verteilung der Sauerstoffzufuhr zwischen
Primér- und Sekundérverbrennungszone, durchgefihrt und analysiert. AbschlieBend wird als
Beispiel einer Geometrieoptimierung untersucht, durch welche baulichen Anderungen das
Emissionsverhalten der Verbrennungsanlage hinsichtlich CO und NO, verbessert werden
kann. Dabei kann deutlich gemacht werden, dass auch anféanglich plausible Verbesserungs-
mafBnahmen nach einer genaueren Untersuchung mit den hier entwickelten Werkzeugen
verworfen werden missen. Die Auswertung zeigt jedoch auch, dass mit diesen Methoden die
Ausarbeitung alternativer und konkreter Verbesserungsvorschlége mit deutlichen Vorteilen im
Emissionsverhalten auf einer fundierten Basis und auf effizientem Wege méglich ist.

Eine genaue Auswertung der FeldgréBen zeigt, dass trotz vollsténdig stationdrer Simulati-
on aufgrund eines leicht fluktuierenden Strdmungsfelds ein instationéres Verhalten aller Bi-
lanzgréBen am Apparateaustritt zu erwarten ist. Dieses instationdre Verhalten manifestiert
sich speziell in fluktuierenden Ergebnissen fir Auswertungen nach unterschiedlicher Anzahl
von lterationen. Wahrend Volumenstréme, Temperaturen und Gehalte der meisten Gas-
komponenten nur um etwa £1 % um den Mittelwert schwanken, weist der Gehalt an Koh-
lenmonoxid eine Schwankungsbreite von bis zu £40 % auf. Numerische Ergebnisse werden
im vorliegenden Kapitel aus diesem Grund aus den Mittelwerten mehrerer Punkte entlang
einer Schwingungsperiode bei unterschiedlichen lterationszahlen gebildet (von einer zeitli-
chen Mittelung kann dennoch nicht gesprochen werden). Grafische Darstellungen wie Con-
tour-Plots bleiben jedoch Momentaufnahmen zu einem bestimmten lterations-,Zeitpunkt”.
Um einen Einblick in die zu erwartende Schwankungsbreite innerhalb des Strémungsfeldes zu
erhalten, wurde eine Anzahl von Momentaufnahmen zu unterschiedlichen lterations-
Zeitpunkten, jeweils 80 lterationsschritte voneinander entfernt, in einfacher Weise statistisch
ausgewertet. Abbildung 14-69 im Anhang zeigt den Mittelwert des Betrages des Vektors der
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Gas-Leerrohrgeschwindigkeit an der Ballenoberfléche, der aus acht lterations-Zeitpunkten
gebildet wurde. Die insgesamt 640 lterationsschritte decken sehr genau die gréfBite Wellen-
lénge der auftretenden Schwankungen der beobachteten Auswertungsvariablen ab und soll-
ten somit ein reprdsentatives Betriebsspektrum darstellen. Zusatzlich hierzu gibt Abbildung
14-70 die gréBten Abweichungen der einzelnen ,Zeitpunkte” vom errechneten Mittelwert
wieder. Deutlich zu erkennen ist in diesen Abbildungen, dass die einzelnen Freistrahlen insta-
tiondr um ihre Achse rotieren (Prazession) und die Fluktuation der Gasgeschwindigkeit damit
in einzelnen Zellen der Ballenoberfléche bis zu 50 % erreichen kann. Die dargestellte Simu-
lation enthalt aus Grinden der Einfachheit Primérdisen ohne Drallkérper, sodass in der
Simulation tatséchlich reine gerade Freistrahlen gebildet werden, bei denen der Effekt der
Prézession bekannt ist. In der realen Brennkammer enthalten aber vier von sechs Disen die
bereits in Kapitel 4 dargestellten Drallkérper und bei diesen rotierenden Freistrahlen kann
hohere Stabilitdt und geringere Prézession erwartet werden. Ein instationdres Verhalten ist
aber jedenfalls zu erwarten und ein solches kann nur durch eine voll instationére Simulation
erfasst werden, welche nicht im Fokus der vorliegenden Arbeit lag.

Zur Visualisierung der CFD-Ergebnisse in diesem Abschnitt werden Darstellungen ver-
schiedener Zielvariablen auf Schnittebenen durch den Verbrennungsapparat verwendet.
Vorwiegend kommen hierbei die vertikale x-z-Ebene bei y=0 (héufig als Symmetrieebene
beziehungsweise als Schnitt durch die mittlere Primardisenebene bezeichnet), die vertikale y-
z-Ebene bei x=0, sowie mehrere horizontale Schnittebenen zum Einsatz. Horizontale Schnitt-
ebenen sind dabei beispielsweise die x-y-Ebene bei z=0,77 m (durch die untere Ebene der
Sekundérdisen) sowie die x-y-Ebene bei z=1,40 m (durch die obere Ebene der Sekundérdi-
sen). Die Blickrichtungen liegen dabei jeweils entlang der negativen Achsrichtungen (x-z-
Ebene in negativer y-Richtung, y-z-Ebene in negativer x-Richtung, x-y-Ebenen in negativer z-
Richtung).

9.1 Simulation des Standardbetriebszustands

An dieser Stelle sollen zunéchst die Simulationsergebnisse des Standardbetriebszustandes
dargestellt und daraus prozesstechnisch relevante Aussagen abgeleitet werden. In diesem
Zusammenhang ist auch die Validierung der erhaltenen Ergebnisse mit experimentellen Re-
sultaten erforderlich, die im folgenden Abschnitt so weit als méglich présentiert wird. Da
aber die Zugdnglichkeit zu verl@sslichen und prézisen Messwerten an einer realen, groBmaf3-
stdblichen Verbrennungsanlage klar begrenzt ist, muss sich diese Validierung auf globale
Prozessgréfien sowie qualitative Aussagen beschranken. Dem Anwender muss bewusst sein,
dass ein wesentliches Anwendungsfeld numerischer Strémungssimulation eben die Abbildung
messtechnisch schwer oder kaum zugdnglicher Phénomene ist. Aus diesem Grund ist der
Validierung von Teilmodellen anhand vereinfachter Fragestellungen eine umso gréfiere Be-
deutung beizumessen.

Tabelle 9-1 zeigt eine Zusammenstellung der wichtigsten globalen Prozessparameter und
vergleicht Ergebnisse experimenteller Untersuchungen mit jenen der Globalbilanzierung und
der numerischen Strémungssimulation. Diese Parameter umfassen die relativ einfach zu-
gédnglichen Parameter Temperatur und Zusammensetzung des Heiflgases sowie einige aus-
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gewdhlte Wandtemperaturen der Brennkammer. Der ausgewertete Betriebszustand des Expe-
riments deckt sich nicht véllig mit dem Auslegungszustand, welcher Globalbilanzierung und
numerischer Strémungssimulation zugrunde liegt; die Abweichungen sind Tabelle 4-2
(SI_ZF42) zu entnehmen. Hinsichtlich der Messgenauigkeit der experimentellen Daten ist bei
der Gaszusammensetzung von 1 % der Bereichsspanne (entsprechend £0,25 vol% bei O,,
+5 mg/Nm?3 bei CO und NO,) und bei Temperaturen von 2 % der Bereichsspanne (15 °C)
auszugehen. Die Oberfléchentemperatur des Strahlungsschirms wurde wéhrend ausgewdhl-
ter Versuchszeitpunkte berihrungslos pyrometrisch bestimmt und ist folglich (verglichen mit
den anderen Temperaturen, welche mittels Thermoelementen gemessen wurden) mit gréfBe-
ren Unsicherheiten behaftet (schétzungsweise +40 °C).

Tabelle 9-1:  Ergebnisse fir den Standardbetriebszustand im Vergleich zwischen Experi-
ment, Globalbilanzierung und numerischer Strémungssimulation

Parameter Einheit CFD Exp. PS

Heiflgasparameter
Gastemperatur °C 827 742 756
H,O-Gehalt vol% 12,31 - 12,74
O,-Gehalt vol%, trocken 6,02 6,87 6,05
CO,-Gehalt vol%, trocken 13,71 - 13,97
CO-Gehalt mg/Nm?, fro- 4 ¢ 158 :

cken
NO,-Gehalt mgNO,/Nm?, 209 175 135
trocken

Blechtemperaturen
Sekundéarzone °C 728 611 -
Primérzone °C 356 346 -
Strahlungsschirm °C 1006 810-950 -
Feststoff-Ausbrandzone °C 393 468 -

Die Qualitét der ersten CFD-Ergebnisse fir die untersuchten Heiflgasparameter ist zu-
ndchst sehr zufriedenstellend. Die Gastemperatur wird mit einer Abweichung von 8,5 % aus-
gesprochen genau vorhergesagt, wobei anzumerken ist, dass im Rahmen der CFD-
Simulationen keinerlei thermische Verluste (Strahlung und Konvektion an die Umgebung,
fohlbare Warme in der Asche) Bericksichtigung fanden. Alle Aussenwénde wurden mit adia-
bater Randbedingung modelliert. Der Sauerstoffgehalt wird extrem prézise getroffen (das
Experiment wurde bei einer Luftverhdliniszahl von 1,5 betrieben, die Simulationen gehen
beide von 1,4 aus) und auch der Wassergehalt weicht nur minimal (3 %) vom Ergebnis der
Prozesssimulation ab. Es ist zu vermuten, dass die geringe Abweichung hier aus einer unzu-
reichend geschlossenen Elementarbilanz fir H im Brennstoff der Globalbilanzierung herrhrt
(siehe Kapitel 5.2). Eine sehr grofle Diskrepanz ist bei der Vorhersage der CO-Emission zu
vermerken, die von der CFD-Simulation um mehr als zwei Gréflenordungen unterschétzt
wird. Der Grund hierfur liegt in einem unvollsténdig implementierten Reaktionsmechanismus
for CO; dieses Problem wird im Zuge einer Sensitivitétsanalyse in Kapitel 9.2 noch ausfihr-
lich diskutiert. Die Abweichung des NO,-Gehalts mit etwa 35 % ist unter Berucksichtigung
der Komplexitat der Thematik durchaus akzeptabel. Dariber hinaus ist anzumerken, dass
das implementierte Modell sehr gut in der Lage ist, Tendenzen des NO,-Gehalts bei variie-
renden Betriebsbedingungen vorherzusagen (siehe ebenfalls Kapitel 9.2).
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Die Blechtemperaturen fur die primére Verbrennungszone werden ebenfalls GuBBerst ge-
nau abgebildet, sowohl fir den Strahlungsschirm als auch fir die innere Brennkammerwand.
Die auftretenden Abweichungen der Blechtemperaturen in der Sekundér- sowie der Feststoff-
Nachverbrennungszone sind auf unterschiedliche Betriebsbedingungen in Experiment und
CFD zuriickzutihren. Im Experiment findet mehr Verbrennung in der Rostzone und weniger in
der sekundéren Gasnachverbrennungszone statt, was auch an der unterschiedlichen Gasbe-
aufschlagung dieser beiden Zonen abzulesen ist (siehe Tabelle 4-2). Der Standardbetriebs-
zustand (und damit auch die CFD-Ergebnisse) gehen aber von einer ausgeprégteren Ausga-
sung im Priméarbereich und einer stérkeren Verschiebung der Verbrennungsleistung in den
Gasnachverbrennungsbereich aus.

Nach der Analyse globaler Parameter wird im Anschluss die Situation im Inneren der
Brennkammer untersucht. Abbildung 9-1 und Abbildung 9-2 stellen den Betrag der Gasge-
schwindigkeit auf den vertikalen und horizontalen Auswerteebenen dar. Diese Visualisierun-
gen liefern einen ersten Eindruck zu den Strémungsvorgdngen im Apparateinneren.
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Abbildung 9-1: Contour-Plots des Betrages der Gasgeschwindigkeit (0 — 50 m/s) auf den
vertikalen Auswerteebenen (links: y=0; rechts: x=0)

Deutlich ausgeprégt sind die Freistrahlen der Primérdisen zu erkennen, die auf die Bal-
lenoberfléche auftreffen. Eine genaue Betrachtung zeigt, dass das Strahlzentrum der oberen
Disenreihe nach oben abgelenkt wird und die Ballenoberfléche nur mehr teilweise trifft; eine
detailliertere Auswertung dieses Phdnomens erfolgt weiter hinten in diesem Kapitel. Diese
Ablenkung der Freistrahlen begrindet sich vorwiegend auf den ausgepragten Querstrom aus
der Rostzone, die auf die priméren Freistrahlen einwirkt. Die Notwendigkeit einer Neupositi-
onierung oder Neuausrichtung der Primérdisen hinsichtlich einer besseren Bedeckung der
Ballenoberfldche wird damit deutlich. Basierend auf diesen ersten Erkenntnissen wurde im
Realapparat darauthin die Auslasséffnung der oberen Disenreihe um 15° nach unten abge-
knickt ausgefihrt (,Knickdisen”), wodurch auch das Abbrandbild deutlich verbessert werden
konnte. Die Strémungsanalyse dieser Geometrievariante zeigte ebenfalls deutlich besseres
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Anstrémverhalten an die Ballenoberflache. Abbildung 9-1 deutet weiters an, dass die untere
Primardusenreihe mit deutlich geringerem Volumenstrom beaufschlagt ware als die obere
Dusenreihe. Die Auswertung von Simulationsergebnissen mehrerer ,lterationszeitpunkte”
zeigt allerdings deutlich, dass dieses Phdnomen nur tempordr auftritt und in den meisten
Fallen eine anndhernd gleichmaBige Beaufschlagung der beiden Disenreihen auftritt (siehe
Abbildung 14-69 und Abbildung 14-70 im Anhang). Dennoch ist es wichtig zu erwéhnen,
dass der Volumenstrom der einzelnen Freistrahlen der Primérzone offensichtlich zeitlichen
Schwankungen unterworfen ist. Eine genaue und fundierte Analyse hiervon ist allerdings nur
mit einer transienten CFD-Untersuchung sinnvoll.
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Abbildung 9-2: Contour-Plots des Betrages der Gasgeschwindigkeit (0 — 50 m/s) auf den
horizontalen Auswerteebenen (links unten: z=-0,2365; links oben: z=40,2365; rechts un-
ten: z=0,77; rechts oben: z=1,40)

Abbildung 9-2 zeigt als weiteren Aspekt, dass die Freistrahlen der Primardisen auch in
horizontaler Ebene abgelenkt werden und zwar durch den aus der Rostzone aufsteigenden
Gasstrom. Diese Ablenkung ist allerdings nicht stationér, sodass die Strahlen mit einer be-
stimmten (aber aus der vorliegenden Analyse nicht ndher bestimmbaren) Frequenz zwischen
linker und rechter Seite pendeln. Der von der Feststoff-Nachverbrennungszone aufsteigende
Gasstrom zeigt also in Summe einen deutlich negativen Einfluss auf die Homogenitat der
Gasanstrémung der Ballenoberfléche.

Auch die Strémungssituation in der Sekundérzone ist in Abbildung 9-2 gut zu erkennen,
deren Blendenéffnungen so ausgerichtet sind, dass die entstehenden Freistrahlen in einer
Ebene einen Drall und in der dariberliegenden Ebene einen Gegendrall (Drallauthebung zur
Reduktion des Druckverlusts) erzeugen. Um eine annéhernd axisymmetrische Rotation zu
erzeugen ist die Anstrémung im Windmantel der Sekundérzone allerdings zu ungleichméBig,
die Dusen auf der dem Einlass abgewandten Seite werden deutlich schwécher beaufschlagt.
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9 Ergebnisse der Numerischen Strémungssimulation

Eine hervorragende Zusatzinformation zum Betrag der Gasgeschwindigkeit liefert auch
eine Darstellung kurzer Strémungspfadlinien auf den Auswertebenen, die Abbildung 9-3 und
Abbildung 9-4 zu entnehmen ist. Diese Darstellungen erlauben die Identifikation von Wirbel-
strukturen und Totzonen, die die reaktionstechnische Performance eines Reaktors deutlich
negativ beeinflussen kénnen. Abbildung 9-3 zeigt eine ausgeprégte Wirbelwalze unterhalb
der unteren Priméardisenreihe, welche ein instationéres Ergebnis des Zusammenspiels der
vom Rost aufsteigenden Verbrennungsgase und der priméren Freistrahlen ist. Auch die Zu-
strémung von Pfadlinien zu den Freistrahlen (Entrainment) ist klar zu erkennen.
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Abbildung 9-3: Strémungspfadlinien eingeférbt nach dem Betrag der Gasgeschwindigkeit (0
— 50 m/s) auf den vertikalen Auswerteebenen (links: y=0; rechts: x=0)

Im Bereich der Sekundé@rzone schlieBlich lassen die Pfadlinien eine mangelhatfte Ausnut-
zung des Reaktionsraumes vermuten. Vom Standpunkt der Reaktionstechnik bietet das Kon-
zept des Pfropfenreaktors (Rohrreaktor) bei sonst gleichen Bedingungen den vollsténdigsten
Umsatz der Reaktionsedukte. Rickstrémungen und Verwirbelungen beeinflussen den Umsatz
negativ. Das vorliegende Ofenkonzept sieht deshalb zunéchst eine intensive Einmischung
von Sekundarluft in das Verbrennungsgas der Primérzone gefolgt von einer idealen geradli-
nigen Strémung mit definierter und eng verteilter Verweilzeit vor. Die Abbildung beweist, dass
dieses Konzept im Realapparat auf diese Weise nur bedingt umgesetzt werden konnte, vom
reaktionstechnischen Standpunkt bietet die Sekundérzone also Potenzial fir Verbesserungen.
In der dritten Brennkammergeneration (siehe Abbildung 4-3 in Kapitel 4) wurde die Kon-
struktion der Gasnachverbrennungszone entsprechend adaptiert (intensivierte Sekundérluft-
eindisung, engeres Verweilzeitspektrum im Reaktionsteil) und der Nutzen dieses Ansatzes
experimentell bestétigt (Harasek et al., 2011).

Abbildung 9-4 zeigt um die priméren Freistrahlen sehr gleichméBige Strémungsverhalt-
nisse mit globalen Rickstrémbereichen. Dadurch werden von der Ballenoberfléche ausgetre-
tene Vergasungsprodukte umgelenkt, zum Teil in die Primdrstrahlen eingesaugt und erneut in
Richtung Ballenoberflache getrieben. Fir die Erreichung niedriger Luftverhdltniszahl und ho-
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9 Ergebnisse der Numerischen Strémungssimulation

her Temperatur an der Ballenoberfléche ist dieses Verhalten deutlich vorteilhaft. Im Bereich
der Sekundérzone ist die bereits zuvor genannte nicht axisymmetrische Wirbelausbildung in
der unteren Dusenebene noch einmal sehr deutlich zu erkennen.
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Abbildung 9-4: Strémungspfadlinien eingeférbt nach dem Betrag der Gasgeschwindigkeit (0
— 50 m/s) auf den horizontalen Auswerteebenen (links unten: z=-0,2365; links oben:
z=+40,2365; rechts unten: z=0,77; rechts oben: z=1,40)

Abbildung 14-60 und Abbildung 14-61 im Anhang geben noch einen Eindruck der Ver-
teilung der Turbulenzintensitét in der Brennkammer. Klar zu erkennen sind die Bereiche mit
hoher Turbulenz und damit hoher Reaktantdurchmischung im Randbereich der Freistrahlen
der Primérzone und, obwohl deutlich abgeschwécht, auch der Sekundérzone. Eine Steige-
rung der Turbulenz in diesem Bereich wirde zu einer verbesserten Durchmischung der
brennbaren Gase aus der Primérzone mit der sekunddren Verbrennungsluft fihren.

Abbildung 9-5 sowie Abbildung 9-6 stellen die Gastemperatur in der Brennkammer dar.
Hier zeigt sich, dass trotz moderater Temperaturen um 1.100 K im Heifgas im Inneren des
Verbrennungsapparates ausgeprégte hot spots auftreten. Im Bereich der Primérzone sind in
den reaktiven Bereichen dabei Temperaturspitzen von 1.400 bis 1.500 K zu erwarten. Auf-
grund der geringen Eindringtiefe der priméren Freistrahlen und der schlechten Wérmeleitfa-
higkeit des Primérbrennstoffes nimmt die Gastemperatur im Balleninneren aber relativ rasch
ab. Die sehr wirksame Gasvorwédrmung in den Windménteln der Primér- und der Sekundér-
zone kann deutlich identifiziert werden. Durch die ausmauerungslose Brennkammerseele ist
hier eine Steigerung der Temperatur auf bis zu 700 K unter gleichzeitiger Reduktion der
thermischen Verluste an die Umgebung zu erzielen. Entsprechend vorgewdrmt treten Primér-
und Sekundérfreistrahlen mit der inneren Ofenatmosphére in Kontakt und fihren unmittelbar
zu héheren Reaktionsraten und besserem Ausbrand. Die experimentelle Erfassung der Vor-
wérmtemperaturen der einzelnen Verbrennungszonen st prinzipiell relativ einfach, wurde
aber bei den vorliegenden Versuchsléufen leider nicht implementiert. Zukinftige Arbeiten
kénnten hier wertvolle Daten fir eine Modellvalidierung liefern.
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Abbildung 9-5: Contour-Plots der Gastemperatur (300 — 1600 K) auf den vertikalen Aus-
werteebenen (links: y=0; rechts: x=0)

Im Bereich der Rostzone werden Temperaturspitzen von bis zu 1700 K aus den Simulati-
onsergebnissen erhalten. Dieses Resultat ist jedenfalls zu hinterfragen. Wéhrend zahlreicher
Versuchsléufe wurde auch ein Temperatursensor in dieser Zone, mittig und knapp oberhalb
der geplanten Brennstoffoberfléche, betrieben. Die experimentellen Untersuchungen zeigen,
dass im Standardbetrieb etwa eine Temperatur von 1200 K zu erwarten ist (DK ZF80 bis
DK _ZF100 sowie der Dauerbetriebstest DK_ZF104 Gber 32 Stunden). Dennoch wurden bei
zahlreichen Versuchen auch deutlich héhere Temperaturen gemessen (1620 K bei DK _ZF86,
1470 K bei DK _ZF78, 1430 K bei DK ZF79 und DK ZF84, 1380 K bei DK ZF85 und
DK ZF112). Dabei konnte beobachtet werden, dass die Ausdehnung des Brennstoftkérpers
auf dem Nachverbrennungsrost groen Einfluss auf die gemessene Temperatur zeigte. Bei
hohem Fillstand wurde der Temperatursensor mit Brennstoff Uberdeckt und maf3 deutlich
geringere Temperaturen als zu Zeiten, als der Sensor rein die Gasphase detektierte. Hinsicht-
lich der Simulation ist nun zu vermuten, dass das Brennstoffbett auf dem Rost mit zu geringer
Schitthdhe implementiert wurde, wodurch die Verbrennungsreaktionen in sehr konzentrierter
Form und mit héheren Temperaturspitzen ablaufen. Das verwendete Verbrennungsmodell ist
also im Rahmen zukinftiger Arbeiten dahingehend zu erweitern, dass die zu erwartende
Schitthéhe des Brennstoffbetts aut dem Nachverbrennungsrost zumindest mit einiger Sicher-
heit vorhergesagt werden kann. Geht man von einer gréBBeren Schitthdhe bei gleichbleiben-
der Ausbrandqualitét der abgezogenen Aschefraktion aus, so ist schlusszufolgern, das die in
der Simulation auftretenden Reaktionsraten (sowohl homogene Gasphasen- als auch hete-
rogene Verbrennungsreaktionen) zu hoch sein dirften. Niedrigere Reaktionsgeschwindigkei-
ten wirden zu gleichmaBiger verteilten Temperaturen und kleineren Temperaturspitzen fih-
ren. Speziell die Oxidationskinetik sowie der Reaktionsmechanismus der Summenfraktion
CH, sind mit Unsicherheiten behaftet und mussten in weiterfGhrenden Arbeiten untersucht
werden.
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Abbildung 9-6: Contour-Plots der Gastemperatur (300 — 1600 K) auf den horizontalen
Auswerteebenen (links unten: z=-0,2365; links oben: z=+40,2365; rechts unten: z=0,77;
rechts oben: z=1,40)
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Abbildung 9-7: Contour-Plots des CO-Molenbruchs (logarithmische Darstellung, 3:-10% —
3-107") auf den vertikalen Auswerteebenen (links: y=0; rechts: x=0)

Die beiden Contour-Plots in Abbildung 9-7 und Abbildung 9-8 stellen den Molenbruch
von Kohlenmonoxid auf den bekannten Auswerteebenen dar. Klar zu erkennen sind die bei-
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den Quellen gasférmiger Komponenten aus dem Brennstoff (Ballen und Rostbett), die zu
CO-Gehalten von bis zu 30 % im Gas fuhren. Aufgrund der Reaktion durch zugefthrte
Verbrennungsluft werden diese CO-Gehalte rasch aufgebraucht, wobei zu erkennen ist, dass
CO aus der Primarzone in einer deutlich ausgebildeten Stréhne hoher Konzentration in die
Sekunddrzone eintritt. Diese Stréhne tritt noch einmal in Zusammenhang mit dem NO,-
Gehalt in Kapitel 9.2 auf. In der Sekundérzone wird das Gas durch die Sekundérluftzufih-
rung nahezu vollsténdig oxidiert; wahrend in der unteren Sekundérdisenebene noch eine
ausgedehnte Region hohen CO-Gehalts vorhanden ist, ist in der oberen Disenebene ein
deutlich reduzierter Gehalt zu erkennen (Austrittsmolenbruch in der GréBenordnung 10°).
Die hier stattfindenden Oxidationsreaktionen fihren auch zum in Abbildung 9-6 zu beo-
bachteten Anstieg der Gastemperatur.
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Abbildung 9-8: Contour-Plots des CO-Molenbruchs (logarithmische Darstellung, 3-10% —
3-10") auf den horizontalen Auswerteebenen (links unten: z=-0,2365; links oben:
z=+0,2365; rechts unten: z=0,77; rechts oben: z=1,40)

In engem Zusammenhang mit diesen beiden Abbildungen sind auch Abbildung 9-9 und
Abbildung 9-10 zu sehen, die die lokale Reaktionsrate der CO-Oxidationsreaktion darstel-
len. Die Reaktionsraten sind jeweils vergleichsweise niedrig in den Bereichen ,fetter” Gemi-
sche (CO-reich) sowie in den Bereichen sehr ,magerer” Gemische” (O,-reich). Jeweils an
den Mischungsfronten stellen sich dagegen die Maxima der Reakfionsgeschwindigkeit ein,
die sich in einer Gréflenordnung von 0,1 kmol/m3.s bewegen. Wahrend also im vorderen
Drittel des Ballens aufgrund der Temperatur durch Thermolyse groBe Mengen an CO (und
anderer brennbaren Ausgasungsprodukte) entstehen, findet aufgrund mangelnder Eindring-
tiefe der Primarstrahlen sowie generellen Sauerstoffunterschusses dort noch keine Oxidati-
onsreaktion in nennenswertem Umfang statt. Analoge Vorgénge sind auch im Bereich der
Rostzone auszumachen. Die CO-Oxidationsrate kann dabei stellvertretend fur alle Oxidati-
onsreaktionen gesehen werden, die érilich zwar andere Absolutwerte einnehmen, qualitativ
aber dhnliches Verhalten zeigen.
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Abbildung 9-9: Contour-Plots der Reaktionsrate der CO-Oxidation (logarithmische Darstel-

lung, 1-107 — 110" kmol/m3.s) auf den vertikalen Auswerteebenen (links: y=0; rechts:
x=0)
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Abbildung 9-10: Contour-Plots der Reaktionsrate der CO-Oxidation (logarithmische Darstel-
lung, 1-107 — 1-10" kmol/m3.s) auf den horizontalen Auswerteebenen (links unten: z=-

0,2365; links oben: z=40,2365; rechts unten: z=0,77; rechts oben: z=1,40)
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Abbildung 9-10 zeigt auch die bereits weiter oben diskutierte wieder einsetzende Oxidati-
onsreaktion im Bereich der Sekundérzone, die schlussendlich nachdem Konzept der gestuf-
ten Verbrennung zu dem guten Ausbrand des Verbrennungsapparates fihrt. Nicht zu verges-
sen ist allerdings die Tatsache, dass im Vergleich zum Experiment der CO-Ausbrand in der
Simulation deutlich Uberschatzt wird, sodass trotz der guten simulativen Resultate jede Opti-
mierung der Sekunddrzone zur Erzielung einer Performance-Steigerung speziell hinsichtlich
der Emissionssituation zu ergreifen ist. Hinsichtlich des CO-Ausbrandes wird die reaktions-
technische Optimierung der Sekunddrzone als vorteilhafteste Methode angesehen. Eine
Méglichkeit einer solchen Verbesserung wurde bereits weiter oben in diesem Abschnitt ange-
sprochen. Sowohl die Simulation als auch der experimentelle Versuchsbetrieb an einer ent-
sprechend adaptierten Anlage zeigten deutliche Verbesserungen beim CO-Restgehalt im
Heiflgas und aufgrund einer ginstigeren Lage innerhalb der CO-NO,-Schere auch deutlich
geringere NO,-Gehalte (Harasek et al., 2011).

Im Anhang sind noch Contour-Plots der anderen bericksichtigten oxidierbaren Gaskom-
ponenten C,.H, und H, dargestellt (Abbildung 14-62, Abbildung 14-63, Abbildung 14-64
und Abbildung 14-65), fir die aber prinzipiell die gleichen Aussagen zutreffen wie fur die
Leitkomponente CO. Die Verhdlinisse liegen &hnlich, lediglich die absoluten Zahlen sind
unterschiedlich. Die Kohlenwasserstoff-Summenkomponente liegt dabei in der Ofenatmo-
sphdre fast in der gleichen Gréflenordnung wie CO vor, wéhrend der Wasserstoff-Gehalt
um eine ganze GréBenordnung niedriger liegt.
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Abbildung 9-11: Fléche mit konstantem Molenbruch brennbarer Gaskomponenten (0,01)
eingeférbt nach der Gastemperatur (300 — 1600 K)

Da die Existenz einer Kurzschluss-Strémung zwischen Ballenoberfléche und sekundérer
Gasnachverbrennungszone von einiger Bedeutung ist, wird die Aussage von Abbildung 9-7
durch eine zusdtzliche Auswertung untermavert. In Abbildung 9-11 ist eine Isofléche des
Summengehalts der brennbaren Komponenten H,, CH, und CO dargestellt, die nach der
Gastemperatur eingeférbt wurde. Die auftretende Stréhne zwischen Primér- und Sekundér-
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zone kann in dieser Darstellung sehr konkret visualisiert werden. Es wird augenscheinlich
dass diese Nichtidealitét zum Ausgangspunkt einer Geometrieadaptierung werden muss,
wenn der Gasausbrand des Verbrennungsapparates optimiert werden soll. Ein einfacher
Versuch einer solchen Adaptierung unter Minimierung der erforderlichen UmbaumaBBnahmen
am Realapparat wird in Kapitel 9.3 vorgestellt.
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Abbildung 9-12: Contour-Plots des O,-Molenbruchs (0 — 0,14) auf den vertikalen Auswerte-
ebenen (links: y=0; rechts: x=0)

Komplementér zu den Gehalten brennbarer Gaskomponenten ist in Abbildung 9-12 und
Abbildung 9-13 der Molenbruch des Oxidationsmittels Sauerstoff auf den bekannten Aus-
werteebenen dargestellt. Deutlich zu erkennen sind die unterschiedlichen Sauerstoffgehalte
der Frischluft/Rezirkulationsgas-Gemische, die den unterschiedlichen Verbrennungszonen
Uber die getrennten Windmantel zugefihrt werden (Rostzone 11,2 vol% Primérzone
10,4 vol%, Sekundéarzone 15,8 vol%). Sehr klar zu sehen sind auch die relativ ausgeprégten
Gradienten des Sauerstoffgehalts im Inneren der Brennkammer, die die Zonen intensivster
Oxidationsreaktionen markieren. Die Eindringtiefe der Primérstrahlen ist auch hinsichtlich
des Sauerstoffgehalts sehr limitiert was einerseits auf den Strémungswiderstand des Ballens
und andererseits auf den hohen Volumenstrom der Ausgasungsprodukte zurickzufthren ist.
Damit kénnen Oxidationsreaktionen in nennenswertem Umfang nur direkt an der Ballen-
oberfléche staftfinden (vgl. Abbildung 9-9). Im Bereich der Rostzone ist ebenfalls eine Region
extremen Sauerstoffmangels zu erkennen, welche durch die Ausgasungsprodukte des Rost-
betts (im Wesentlichen CO und CO,) dominiert wird. Es zeigt sich, dass die Einmischung von
Verbrennungsluft direkt in der Rostzone (sekundére Rostluft) sehr schwach und die Eindring-
tiefe der dortigen Freistrahlen in die aufsteigenden Ausgasungsprodukte minimal ist. Diese
mangelhafte Eindringtiefe ist ein direktes Resultat des geringen Durchmessers der Luftaus-
trittséffnungen (23 mm in der unteren Reihe, 18 mm in der oberen Reihe) und ist ansatzweise
schon bei der Auswertung der Gasgeschwindigkeit in Abbildung 9-1 zu erkennen. Wie im
Abschnitt Gber turbulente Freistrahlen zu erldutern sein wird, ist die Eindringtiefe oder Reich-
weite eines Freistrahles im Wesentlichen durch den Austrittsdisendurchmessers determiniert
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(Kapitel 14.4). Um eine bessere Einmischung sekundérer Rostluft zu erreichen, missten also
grofBere Austrittsdffnungen und héhere Volumenstréme verwendet werden. Um den lokalen
Luftiberschuss konstant zu halten ist im Gegenzug die primédre Rostluft, die Gber den Verteil-
teller direkt und vertikal in das Rostbett eingebracht wird, entsprechend zu reduzieren. Eine
weitere verfolgenswerte Alternative wére die Anordnung einer Verjingung im Bereich der
Einmischung der sekundéren Rostluft (,Wespentaille” wie in der Sekundérzone der dritten
Brennkammergeneration in Abbildung 4-3) zur Verbesserung der Einmischqualitét des Sau-
erstoffs bei konstantem Disendurchmesser. Durch solche Adaptierungen liee sich der Ga-
sausbrand innerhalb der Rostzone deutlich verbessern und die Belastung der Sekundérzone
reduzieren. Soll jedoch in der Rostzone gar kein vollsténdiger Ausbrand realisiert, sondern
ebenfalls eine stark gestufte Verbrennung mit Ausbrand erst in der Sekundérzone implemen-
tiert werden, so kann die sekunddre Rostluft zumindest deutlich zuriickgefahren werden.
Dann kénnte versucht werden, durch eine Steigerung der priméren Rostluft den Feststof-
fausbrand durch ein erhéhtes Sauerstoffangebot anzuheben und die Gasentstehung
(CO/CQO,) im Rostbett zu maximieren. In der jetzigen Konfiguration scheint die Luftverteilung
iedenfalls nicht optimal zu sein.
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Abbildung 9-13: Contour-Plots des O,-Molenbruchs (0 — 0,14) auf den horizontalen Aus-
werteebenen (links unten: z=-0,2365; links oben: z=+0,2365; rechts unten: z=0,77;
rechts oben: z=1,40)

Auch die horizontalen Auswerteebenen zeigen interessante Aspekte fir den Sauerstoffge-
halt. In der Primérzone sind im Gasraum scharf abgegrenzte Regionen mit extremem Sauer-
stoffunterschuss auszumachen, welche die in Abbildung 9-11 dargestellten Stréhnen ,fetten”
Gasgemisches markieren. Es ist Gberraschend, dass diese Regionen derart scharf abgegrenzt
sind, gleichzeitig ist aber anzumerken, dass die Darstellungen Momentaufnahmen zeitlich
fluktuierender Phénomene darstellen. In der Sekundérzone féllt zundchst auf, dass die
Reichweite der Sauerstoffeinbringung mittels Freistrahlen deutlich héher als beispielsweise in
der Rostzone ist. Dies hangt einerseits mit dem gréBeren Diusendurchmesser und andererseits
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mit dem héheren Sauerstoffgehalt und langsameren Sauerstoffverzehr durch Oxidationsreak-
tionen in dieser Zone zusammen. Die inhomogene Vermischung von brennbaren Kompo-
nenten und Oxidationsmittel, welche bereits in Abbildung 9-8 diskutiert wurde, tritt jedoch
auch in dieser Abbildung wieder zu Tage. Interessant ist auch die Tatsache, dass die Beauf-
schlagung der einzelnen Disen der jeweiligen Sekundérdisenebenen offensichtlich un-
gleichmaBig ist, ein Eindruck, der bereits in Abbildung 9-2 zu erahnen ist. Eine genaue Ana-
lyse ist aussténdig, aber die Vermutung liegt nahe, dass diese UngleichmaBigkeit von der
asymmetrischen Gasanstréomung des Windmantels herrthrt. Die Verteilung des statischen
Drucks im Windmantel mit relativ geringen 6rilichen Unterschieden scheint diese Annahme
aber zu bestatigen.

Abbildung 14-66 und Abbildung 14-67 im Anhang stellen schlieBlich den Gehalt an
Stickstoffoxid in der Ofenatmosphdre dar. Zu erkennen sind hier die hohen NO-Anteile in
der unmittelbaren Néhe der festen Brennstoffregionen, die relativ rasch durch Verdinnung
und Reduktionsreaktionen abgebaut werden. In den sauerstoffreichen Regionen der Sekun-
dérzone steigt der NO-Gehalt durch Oxidationsreaktionen der Vorlauferspezies NH; und
HCN nur noch marginal an, kaum sichtbar auf den Contourplot-Darstellungen. Damit ist
schlusszufolgern, dass die Reduktionsreaktionen der Vorléuferspezies in den sauerstoffarmen
Regionen der Brennkammer von deutlich héherer Bedeutung fir das globale NO,-
Emissionsverhalten sind als die Oxidationsreaktionen in den sauerstoffreichen Regionen der
gestuften Verbrennung. Zusdtzlich ist festzuhalten, dass NO selbst die wichtigste reaktionsak-
tive Stickstoffkomponente in den Ausgasungsprodukten darstellt. Die Freisetzungsraten von
NH; und HCN betragen in der Primérzone knapp die Hélfte und in der Rostzone nur knapp
ein Funftel jener von NO. Damit liefern diese Vorlduferspezies und ihre Oxidations- und
Reduktionsreaktionen nur einen kleinen Beitrag zur Gesamtemission, welche vorwiegend
durch die Ausgasung von NO selbst determiniert wird. Dem Freisetzungsverhalten dieser
Spezies wéhrend der Volatilisierung ist daher modellbildungsméfBig in zukinftigen Arbeiten
eine hohe Beachtung zu schenken.

AbschlieBend in diesem Abschnitt sind in Abbildung 9-14 die Oberflachentemperaturen
der inneren Brennkammerwdnde sowie der Strahlungsschirme der Primdr- und der Rostzone
dargestellt. Hinter beiden Strahlungsschirmen ist eine etwa 5 cm starke thermische Isolation
vorgesehen, die einerseits die tragende Struktur darunter vor zu hoher Temperatur schitzt
und andererseits zu hohen Temperaturen der Strahlungsschirme fihrt. Diese Schirme heizen
sich auf Temperaturen um 900 bis 1.000 °C auf und fihren der Ballenoberfléche die fur die
Volatilisierung notwendige thermische Energie durch Strahlung zu. Die darunterliegenden
Brennkammerwénde werden durch die Windméntel gekihlt und weisen nur noch Tempera-
turen im Bereich von 300 bis 400 °C auf, wodurch thermische Spannungen und thermisch
induzierte Korrosionseffekte deutlich hintangehalten werden. Die innere Brennkammerwand
der Sekunddrzone verfigt Uber keinen thermischen Schutz und erreicht im Vergleich Tempe-
raturen von bis zu 700 °C wodurch erhebliche wérmebedingte Spannungen, thermische Er-
weichung und Materialermidung hervorgerufen werden. Ein gewisser Kihlungseffekt kann
auch hier durch den Windmantel verzeichnet werden; der Vergleich zeigt, dass der adiabat
betrachtete Heiflgaskanal etwa die Temperatur des Heiflgases erreicht.
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Abbildung 9-14: Blechtemperaturen (300 — 1500 K) der inneren Brennkammerwénde
(oben) sowie der Strahlungsschirme der Primér- und der Rostzone

Die Temperaturen im Ballenkanal betragen im vorderen Bereich ebenfalls rund 400 °C
und fallen zum Brennstoffeintritt hin auf Raumtemperatur ab. Sehr hohe Temperaturen wei-
sen auch die Wande der Rostzone auf, die ebenfalls als adiabat angenommen wurden. Im
Realapparat sind diese Wéande als Schamottsteine ausgefihrt, die von einer stéhlernen
Wandstruktur gestitzt werden. Um diesen Bereich ist ebenfalls ein Windmantel zur Gasvertei-
lung angeordnet, der in der vorliegenden CFD-Simulation der Einfachheit halber aber nicht
implementiert wurde. Abbildung 14-68 im Anhang zeigt schlieBlich noch die Temperaturen
der GuBeren Brennkammerwdnde und des Mantels mit deutlich geméaBigteren Werten. Je-
doch treten auch hier durchaus hot spots im oberen Bereich des sekundéren Windmantels
auf (600 °C und mehr), die zu thermischer Belastung und Materialermidung fihren. Ab-
schlieBend sei zur Erlduterung festgehalten, dass alle AuBenwénde adiabat, also ohne War-
meverlust, modelliert wurden. Unter Einbeziehung einiger weiterer Annahmen kénnte in spd-
teren Arbeiten auch ein Wéarmeverlust aller auB3enluftberihrten Wénde abgeschétzt und so
eine noch genauere Vorhersage der Wandtemperaturen erzielt werden. Dennoch bieten
auch die vorliegenden Ergebnisse hervorragenden Einblick in die Verhéltnisse innerhalb der
Brennkammer und kénnen beispielsweise einen entscheidenden Beitrag zur Materialauswahl
fir den Verbrennungsapparat liefern.

Da die Entwicklung und Implementierung eines Modellansatzes fir die Beschreibung der
Verhéltnisse im Inneren der porésen Biomasse-Brennstoffbereiche, und hier speziell fir den
Primarbrennstoff Biomasseballen, zentrales Element in der vorliegenden Arbeit ist, sollen im
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folgenden Abschnitt entsprechende Simulationsergebnisse présentiert werden. Diese Ergeb-
nisse sind mit den Resultaten der vereinfachten, eindimensional aufgeldsten Simulationen in
Kapitel 7.3 zu vergleichen. Abbildung 9-15 zeigt zunéchst noch den Betrag der Gasge-
schwindigkeit nach Transformation auf das Ballengitter. Als Auswerteebenen werden in die-
sem Abschnitt vorwiegend Querschnitte in verschiedenen Absténden von der Ballenfront (0,
6, 12 und 18 cm) sowie vertikale Léngsschnitte (beinahe ausschlieBlich in Ballenmitte) ge-
wahlt. Die Darstellung zeigt sehr deutlich das Aufireffen klar separierter Einzelstrahlen auf die
Ballenoberflache, was zu einer sehr inhomogen verteilten Beaufschlagung der brennenden
Oberflache fihrt. In den Abbildungen sind auch das Ballengitter sowie die Lage der Priméar-
disen angedeutet. Durch die Lage der Geschwindigkeitsmaxima ist dadurch auch die Ablen-
kung der Primérstrahlen erkennbar, die vorwiegend die obenliegende Disenebene betrifft.
Interessant ist auch das Abflachen des Geschwindigkeitsbetrages von jedem Maximumspunkt
in radialer Richtung bis zum Nullwert (stagnanter Punkt). Noch weiter vom Zentralpunkt ent-
fernt steigt der Geschwindigkeitsbetrag dann wieder an und markiert den Bereich aus dem
Ballen ausstromenden Gasgemisches. Die sehr geringe Eindringtiefe der Freistrahlen in den
Ballen wird auch aus diesen Abbildungen deutlich.
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Abbildung 9-15: Contour-Plots des Betrages der Gasgeschwindigkeit (0 — 6 m/s) im porésen
Biomasseballen als Querschnitt (links oben: an der Ballenoberfléche; rechts oben: Oberflé-
che -6 cm; links mitte: Oberflache -12 cm; rechts mitte: Oberfléche -18 cm) sowie als
Léingsschnitt (unten: Schnitt durch mittlere Primérdisenebene)

Die ungleiche Geschwindigkeitsverteilung auf der Ballenoberfléche ist kein instantaner Ef-
fekt, sondern scheint systemimmanent zu sein. Eine instationdre Analyse bleibt zwar ausstén-
dig, jedoch wurden wie vorher auch hier zu unterschiedlichen ,lterationszeitpunkten” Analy-
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sen durchgefihrt. Der Mittelwert der Strémungsgeschwindigkeit auf der Ballenoberflache
wéhrend acht solcher Iterationszeitpunkte (Abbildung 14-69) sowie die relative Abweichung
des ausgewerteten lterationszeitunktes von diesem Mittelwert (Abbildung 14-70) zeigen deut-
lich, dass die Ungleichverteilung auf der Ballenoberfléche bestehen bleibt (siehe Anhang).

Abbildung 9-16 zeigt als weitere Gasphaseneigenschaft den auf das Ballengitter trans-
formierten Sauerstoff-Partialdruck innerhalb der Ballenregion. Auch hier wird die extreme
Ungleichverteilung an der Ballenoberfléche sichtbar, die zu deutlichen Sauerstoff-hot-spots
im Bereich der Primérdisenaustritte und ausgeprégten Bereichen mit Sauerstoffmangel zwi-
schen den Disen fihrt. Die obere Disenreihe trégt in diesem Zusammenhang aufgrund ihrer
Ablenkung nach oben kaum mehr einen nennenswerten Beitrag zur Sauerstoffversorgung der
Ballenoberflache bei. Es ist davon auszugehen, dass diese ungleichmaBige Gasbeaufschla-
gung des Ballens nachteilige Effekte bei Volatilisierung und Koksabbrand verursacht. Mar-
kant ist die gréBere Eindringtiefe des Sauerstoffs mit den Primérstrahlen im Vergleich zum
Geschwindigkeitsfeld. Da der Sauerstoffgehalt im Ballen klar bedeutsamer fir die Verbren-
nungsverhdlinisse ist, ist eine Einschétzung der Eindringtiefe der priméren Freistrahlen alleine
auf Basis der Strémungsgeschwindigkeit also nicht ausreichend. Aufgrund der Verdinnung
sowie des Sauerstoffverbrauchs durch einsetzende homogene Gasphasenreaktionen und
heterogene Koksverbrennung verschwindet der Sauerstoffgehalt aber auch relativ rasch mit
zunehmender Entfernung von der Ballenoberfléche.
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Abbildung 9-16: Contour-Plots des Sauerstoff-Partialdrucks (0 — 8 kPa) im porésen Biomas-
seballen als Querschnitt (links oben: an der Ballenoberfléche; rechts oben: Oberfléche -
6 cm; links mitte: Oberfléche -12 cm; rechts mitte: Oberfléche -18 cm) sowie als Léngs-
schnitt (unten: Schnitt durch mittlere Primé&rdisenebene)
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Abbildung 9-17 stellt als Kernergebnis die Feststofftemperatur in der Ballenregion dar. Ei-
ne ausgeprégte heife Stelle mit knapp 1300 K ist im Umfeld einer Primérdise detektierbar
und die Auswertung zeigt, dass diese Stelle mit jener der maximalen Sauerstoffkonzentration
in der Gasphase zusammenféllt. Diese Tatsache ist dadurch zu erklaren, dass die sauerstoff-
abhéngige heterogene Koksverbrennung den weitaus gréfiten Beitrag zur Wérmeténung des
Verbrennungsvorgangs der Biomasse liefert. Im Vergleich dazu sind Volatilisierung und
Brennstofftrocknung (die an dieser Stelle ohnehin bereits lange abgeschlossen ist) fast zu
vernachldssigen. Abgesehen von diesem hot spot ist die Ungleichverteilung der Feststofftem-
peratur nur méfBig stark ausgeprdgt und verschwindet mit zunehmendem Abstand von der
Ballenoberflache. Der Gradient zu den kalten Wénden des Einschubsystems tritt jedoch an
allen ausgewerteten Stellen klar hervor. Der Vergleich der dargestellten raumlich aufgelésten
Ergebnisse mit den Resultaten der eindimensional aufgelésten Simulation in Kapitel 7.3 zeigt
ganz deutlich, dass die komplexen Effekte am inhomogen angestrémten Ballen in der einfa-
chen Simulation nicht abgebildet werden kénnen. Zwar kann durch die vereinfachte Simula-
tion ein représentativer Mittelwert Uber den jeweiligen Ballenquerschnitt ermittelt werden
(allerdings nur mit begrenzter Genauigkeit), die ausgeprdgten Temperaturspitzen kénnen
jedoch nicht erfasst werden. Eine Auslegung und Optimierung erfordert also eine detaillierte
und dreidimensionale Betrachtung; die Resultate der eindimensionalen Simulation sind aber
hervorragend fir die Initialisierung der dreidimensionalen Simulation geeignet.
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Abbildung 9-17: Contour-Plots der Feststofftemperatur (500 — 1300 K) im porésen Biomas-
seballen als Querschnitt (links oben: an der Ballenoberfléche; rechts oben: Oberfléche -6
cm; links mitte: Oberfléiche -12 cm; rechts mitte: Oberfléiche -18 cm) sowie als Léngsschnitt
(unten: Schnitt durch mittlere Primérdisenebene)
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Die Temperaturmaxima des Feststoffes in einer GréBenordnung von 1000 °C sind dazu
geeignet, um in nennenswertem Umfang zu Ascheerweichung und Agglomeration zu fihren.
Dieses fur den Prozess nachteilige Verhalten wurde auch bei den experimentellen Arbeiten
deutlich, wobei aber prinzipiell nicht unterschieden werden konnte, ob die Verschlackung in
der Primérzone oder/und der Rostzone anzulasten ist. Jedenfalls fihrt Ascheschmelze im
Betrieb relativ rasch zu Fehlfunktionen im Ascheaustrag und durch Anbackungen an den
Brennkammerwdnden auch zu chlorinduzierter Hochtemperaturkorrosion (Miltner et al.,
2006). Deshalb ist danach zu trachten, wéhrend einer Optimierung des Apparates und der
Betriebsparameter die Ascheerweichung und Ascheschmelze aufgrund dieser hohen Feststoff-
temperaturen weitestgehend zu reduzieren. Es ist davon auszugehen, dass durch eine
gleichmaBigere Verteilung des Sauerstoffs auf der Ballenoberflache deutlich geringere Tem-
peraturspitzen im Feststoff erreicht werden kénnen.
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Abbildung 9-18: Contour-Plots der Voldatilisierungsrate (0,010 — 0,026 kg/m3.s) im porésen
Biomasseballen als Querschnitt (links: an der Ballenoberfléche; rechts: Oberfléche -12 cm)
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Abbildung 9-19: Contour-Plots der Volatilisierungsrate (logarithmische Darstellung, 107'% — 1
kg/m3.s) im porésen Biomasseballen als Langsschnitt (oben: Schnitt durch mittlere Primé&rdi-
senebene; unten: Schnitt durch die rechte AuBendisenebene)

Als direktes Ergebnis der Feststofftemperatur der Biomasse kann die Freisetzungsrate der
flichtigen Brennstoffbestandteile wéhrend der Volatilisierung gesehen werden, da deren ein-
zige Prozesseinflussgrofie die Temperatur ist. Abbildung 9-18 und Abbildung 9-19 stellen
diese Gasentstehungsrate im Inneren des Ballens auf den bekannten Auswerteebenen gra-
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fisch dar (letztere in logarithmischem Maf3stab). Die Analyse zeigt, dass das Volatilisierungs-
maximum etwa 35 ¢cm unterhalb der Ballenoberflache zu liegen kommt; in diesem Bereich ist
die Feststofftemperatur soweit angestiegen, dass eine sehr plétzliche und réumlich abge-
grenzte Freisetzung eines groBen Anteils der flichtigen Brennstoffkomponenten zu verzeich-
nen ist. Gerade die logarithmische Darstellung zeigt sehr klar, wie die Volatilisierungsrate mit
geringer werdendem Abstand zur Ballenoberfléche sehr langsam ansteigt, sich dann ein
deutlich ausgeprégtes Maximum ausbildet und dann zur Ballenoberfléche hin wieder ab-
nimmt. Die Gradienten in Léngsrichtung sind wie erwartet ausgesprochen hoch. Auch auf
den Ballenquerschnitten sind aufgrund der ungleich verteilten Feststofftemperaturen Gradien-
ten der Volatilisierungsrate festzustellen, allerdings in deutlich geringerer Ausprégung.
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Abbildung 9-20: Contour-Plots der Gehalte an Wasser (oben; 0 — 9 wi%), an Zellulose (mit-
te; 0 — 50 wt%) sowie an Hemizellulose (unten; O — 28 wi%) in der Feststoffphase des pors-
sen Biomasseballens als Langsschnitt durch die mittlere Primérdisenebene

Eine Analyse der Gehalte der einzelnen Pseudokomponenten in der Feststoffphase liefert
wertvolle Informationen zusétzlich zur Volatilisierungsrate. Abbildung 9-20 zeigt die Gehalte
an Wasser (Feuchtigkeit), Zellulose und Hemizellulose in einem Ballenlangsschnitt, woraus
deren Anteile zur Volatilisierungsrate abgeleitet werden kénnen. Die Brennstoffirocknung
erfolgt im Ballen Uber einen sehr breiten Bereich, da die Feststofftemperatur anfénglich kon-
stant bleibt und dann erst sehr langsam ansteigt. Etwa 70 cm unterhalb der Ballenoberflache
ist die Trocknungsphase abgeschlossen und der Wassergehalt nahe Null. Ein interessantes
Detail ist der Feuchtegradient in lateraler Richtung, der deutlich zeigt, dass der Feststoff nach
dem Eintritt in die Simulationsdoméne vom warmen Feedgas im Windmantel um den Ballen-
einschub vorgewdrmt wird. Erst weiter vorne bei einsetzender exothermer Reaktion kehrt sich
die Richtung des Warmestromes um und der heiffe Ballen trégt zur Vorwdrmung dieses
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Feedgases bei. Die Trocknung des Ballens erfolgt also wie zu erwarten aufgrund der Wérme-
zufuhr von auBBen nach innen. Die Volatilisierung der Zellulose und Hemizellulose verlaufen
an einer ausgeprégt schmalen Front und diese beiden Komponenten sind auch fir das Ma-
ximum der Volatilisierungsrate in Abbildung 9-19 verantwortlich. Durch die héhere Aktivie-
rungsenergie der Volatilisierungsreaktion von Zellulose ist die Front bei dieser Komponente
noch deutlich schmdéler als jene der Hemizellulose (siehe Kapitel 6.7.2.2). Am Ende dieser
Ausgasungsphasen sind die Gehalte flichtiger Zellulose und Hemizellulose jeweils Null, die
nichtflichtigen Anteile haben zur Koksbildung beigetragen. Laterale Gradienten der Gehalte
von Zellulose und Hemizellulose haben keine Bedeutung.

Eine separat zu analysierende Pseudokomponente des festen Brennstoffes ist Lignin, deren
Gehalt im Feststoff in Abbildung 9-21 dargestellt ist. Es ist zu erkennen, dass der Ligninge-
halt wahrend der Volatilisierung von Zellulose und Hemizellulose vom Startgehalt weg zu-
néchst stark zunimmt und erst im Anschluss durch die Ligninvolatilisierung absinkt. Auch die-
se Darstellung zeigt, dass die Volatilisierung von Lignin an der Ballenoberfléche noch lange
nicht abgeschlossen ist und das Material, welches an die Rostzone weitergegeben wird, noch
einen groflen Anteil flichtiger Komponenten enthélt (im Bereich von 45 wit%, sehr gut ver-
gleichbar mit dem Resultat in Kapitel 7.3). Aufgrund der sehr langsamen Thermolyse der
Ligninfraktion, die in der thermogravimetrischen Analyse des Brennstoffs festgestellt wurde, ist
bei dem vorliegenden Verbrennungskonzept davon auszugehen, dass kein Betriebszustand
gefunden werden kann, bei dem die Volatilisierung des Ballenbrennstoffs am Ende der Pri-
mérzone vollsténdig abgeschlossen ist. Es ist also bei der Optimierung der Rostverbren-
nungszone jedenfalls von einem nur teilausgegasten Brennstoff auszugehen, wodurch auch
die Auslegung und die Leistungskenndaten dieser Zone adaptiert werden missen. Die vor-
liegende Auslegung der Rostzone ist nicht auf einen so hohen Gehalt flichtiger Brennstoff-
komponenten ausgerichtet. Der Dimensionierung des Nachverbrennungsrosts wurde ur-
springlich ein Gehalt von 5 wt% zugrunde gelegt (siehe Kapitel 14.1.2.4).
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Abbildung 9-21: Contour-Plots des Ligningehalts (32 — 58 wi%) in der Feststoffphase des
pordsen Biomasseballens als Querschnitt (links oben: an der Ballenoberfléche; rechts oben:
Oberfléche -12 cm) sowie als Langsschnitt (unten: Schnitt durch mittlere PrimérdUsenebene)
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Die untersuchten Ballenquerschnitte zeigen auch fir den Ligningehalt deutliche Gradien-
ten, die durch die Positionierung der Primérdisen hervorgerufen werden. Hier ist es beson-
ders erwéhnenswert, dass es in den bereits andiskutierten hot-spots aut der Ballenoberflache
zu steigenden Ligningehalten kommt, wéhrend im Durchschnitt im vordersten Bereich des
Ballens die Ligningehalte im Feststoff aufgrund der Volatilisierung abnehmen. Der Grund
hierfur ist, dass in den hot-spots die Abbrandrate der gebildeten Koksfraktion gréBer ist als
die Volatilisierungsrate des Lignins (vergleiche Abbildung 9-18 mit Abbildung 14-71), der
Feststoff also schneller an Koks verarmt als an Lignin, wodurch der Gehalt letztgenannter
Komponente ansteigen muss.

Hinsichtlich der reaktiven Koksfraktion ist eine Darstellung der Koks-Abbrandrate der
Abbildung 14-71 im Anhang zu entnehmen; der Gehalt an Koks im Feststoff ist in Abbildung
9-22 gegeben. Wie zu erwarten bildet sich wéhrend der nahezu instantanen Volatilisierung
von Zellulose und Hemizellulose sehr rasch eine grofle Menge Koks im vorderen Ballenbe-
reich, gefolgt von einem langsameren Anstieg bis zur Ballenfront durch die Thermolyse der
Ligninfraktion. In den hot-spot-Bereichen an der Ballenoberfléche mit hohem Sauerstoffge-
halt und hoher Partikeltemperatur setzt bereits in der Ballenregion der Koksabbrand ein und
fohrt lokal zu sinkenden Koksgehalten. Dadurch tritt ein Effekt auf, der auch wahrend zahl-
reicher experimenteller Versuchsfahrten beobachtet werden konnte: durch die Primarstrahlen
werden regelrecht Locher in die Ballenoberflache eingebrannt. Dazwischen bleibt Material
stehen, das von den Luftdisen nicht erfasst wird; bleibt der Ballen kompakt, dann wird dieses
Material durch den Ballenvorschub immer weiter in den freien Ofenraum eingeschoben,
wodurch sich Strdmungsbild und Abbrand des Feststoffs weiter deutlich verschlechtern. Auch
an den Ballenréndern zum kihleren Einschubkanal ist der Koksabbrand durch die dort deut-
lich niedrigere Feststofftemperatur geringer.
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Abbildung 9-22: Contour-Plots des Koksgehalts in der Feststoffphase des porésen Biomas-
seballens als Querschnitt (links oben: an der Ballenoberfléche; rechts oben: Oberfléche -12

cm; 24 — 38 wi%) sowie als Langsschnitt (unten: Schnitt durch mittlere Primérdisenebene; O
— 40 wit%)
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Ein quantitativer Vergleich hinsichtlich des ungleichméaBigen Abbrandes der Ballenfront ist
wie bereits erwdhnt aufgrund der experimentellen Rahmenbedingungen schwierig. Deshalb
wird in Abbildung 9-23 versucht, einen qualitativen Vergleich der Feststofftemperatur an der
Ballenfront anzustellen. Hierfiir wird ein Foto der brennenden Ballenfront, welches wéhrend
einer reprasentativen Versuchsfahrt durch das Schauglas aufgenommen wurde, dem CFD-
Ergebnis fur die Feststofftemperatur aus Abbildung 9-17 gegenibergestellt. Klar zu erkennen
sind Regionen mit intensiverer Glut und damit héherer Temperatur sowie dunklere Regionen
niedrigerer Temperatur. Soweit erkennbar und unter Berucksichtigung zeitlicher Schwankun-
gen decken sich diese Regionen relativ gut mit den Simulationsergebnissen. Es ist davon
auszugehen, dass diese qualitative Ubereinstimmung ein vielversprechender Indikator for
eine gelungene Modellbeschreibung der wesentlichsten Ofencharakteristika ist.

Abbildung 9-23: Qualitativer Vergleich der Temperaturverteilung auf der Ballenoberfléche
(links: Blick durch das Schauglas in den realen Ofen, Ballenfront schematisch angedeutet;
rechts: Abbildung des CFD-Resultats fir die Feststofftemperatur)

Abschlieflend ist in Abbildung 14-72 im Anhang noch die Verteilung des konvektiven
Waérmeibergangs zwischen Feststoff und Gasphase in der Ballenregion dargestellt (ohne
Strahlungswérmeibergang). Die Auswertung zeigt nochmals sehr deutlich die Regionen mit
Netto-Warmetransport zur Festphase wahrend der Volatilisierung (negative Werte) sowie die
Regionen mit Netto-Wérmetransport zur Gasphase wéhrend des Koksabbrandes (positive

Werte).

Fasst man die Erkenntnisse der Simulation des Standardbetriebszustandes zusammen, so
ist zunéchst festzuhalten, dass entgegen der urspringlichen Erwartung und Apparateausle-
gung eine vollstdndige Ausgasung der flichtigen Brennstoffkomponenten (Volatilisierung) in
der priméren Verbrennungszone des analysierten Apparates bei weitem nicht zu erreichen ist.
Die Rostzone hat aus diesem Grund erhebliche Mengen flichtiger Brennstoffbestandteile zu
bewdltigen, auf die die urspringliche Auslegung nicht ausgerichtet ist. Damit verbunden sind
erhebliche Anteile flichtiger Komponenten und Restkoks in der ausgetragenen Aschenfrakti-
on, wie sie auch im experimentellen Betrieb dokumentiert sind. Zusétzlich zeigt die Auswer-
tung der dreidimensionalen CFD-Analyse, dass die Positionierung der Primérdisen nicht
optimal gelungen ist und die Ballenoberfléche sehr ungleichméBig angestrémt wird. Da-
durch kommt es zu einem ungleichméfBigen Ballenabbrand, zu hot-spots an der Ballenober-
flache sowie zum regelrechten Einbrennen von Léchern. Unter dem Strich wird das zur Verfi-
gung stehende heifle Brennkammervolumen in der Primérzone reaktionstechnisch nicht ideal
ausgenitzt, was zu unvollsténdiger Reaktion, reduzierter thermischer Leistung und gesteiger-
ten Emissionen brennbaren Kohlenstoffs in Heifigas und Rostasche fihrt. Auch in der sekun-
daren Gasnachverbrennungszone wurden nichtideale Strémungsverhélinisse detektiert, die
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zu einer schlechteren Ausnutzung des Verbrennungsraumes im Vergleich zu einem idealen
Pfropfenstrdmungsreaktor fihren. Aulerdem wurde eine ausgeprdagte Kurzschlussstrémung
von der Ballenfront bis weit in die Sekundérzone festgestellt, die eine Stréhne hoher Konzent-
ration brennbarer Gase mit sich fuhrt und im Resultat zu schlechterem Gasausbrand fihrt.
Im Bereich der Rostzone wurde eine mangelhafte Eindringtiefe der Freistrahlen der sekundé-
ren Rostluft in die aufsteigenden brennbaren Gase festgestellt. Wird die Temperatur des fes-
ten Brennstoffes in der Ballenregion sowie in der Rostzone untersucht, so ist festzustellen,
dass Ascheschmelze und Ascheagglomeration in beiden Zonen zu befirchten ist.

Es konnten also zahlreiche Problempunkte definiert werden, die in einem néchsten Schritt
durch Variation und Optimierung von Brennkammergeometrie und Betriebsbedingungen zu
beheben sind. Eine Verbesserung ist beispielsweise durch die Repositionierung der Priméardi-
sen zu erwarten, welche im Rahmen der vorliegenden Arbeit jedoch nicht weiter verfolgt
wurde. Im folgenden Abschnitt sollen OptimierungsmaBBnahmen dargestellt werden, die ohne
oder mit nur minimalen Adaptierungen der Geometrie der Simulationsdoméne und der
Brennkammergeometrie einhergehen. Das Potential der entwickelten Simulationswerkzeuge
kann auf diese Weise sehr gut dargestellt werden; eine endgiltige Optimierung des
Verbrennungsprozesses und des Apparatedesigns liegt nicht im Fokus der vorliegenden Ar-
beit.

9.2 Optimierung von Betriebsbedingungen: Ausmaf}
der Luftstufung

Als Beispiel fir eine Optimierung eines Betriebsparameters wird in diesem Abschnitt der Ein-
fluss des AusmaBes der Luftstufung, also der Verteilung der Sauerstoffzufuhr zwischen primé-
rer und sekunddrer Verbrennungszone, bei konstantem globalen Luftiberschuss untersucht.
Aus der Theorie geht hervor (siehe Kapitel 3.1.2), dass bei verstérkt gestufter Zufuhr der
Verbrennungsluft zu den brennbaren gasférmigen Ausgasungsprodukten stérker unterstéchi-
ometrische Bedingungen in der Ausgasungszone geschaffen werden kénnen, die zu einer
Verstarkung der Reduktionsreaktionen der NO,-Vorléuferkomponenten (NH; und HCN) zu
N, fuhren. Die Oxidationsreaktionen zu NO stehen entsprechend in stérkerer Konkurrenz zur
Oxidation von Kohlenmonoxid und Kohlenwasserstoffen. Aufgrund dieser Tatsache ist bei
stérkerer Luftstufung in gewissem Ausmafl auch von einer Erhéhung der Emissionen unver-
brannter Komponenten auszugehen. Dieses gegenldufige Verhalten emissionsrelevanter
Gaskomponenten wird oft als CO-NOx-Schere bezeichnet und kann bei entsprechender
Gewichtung der Emissionsfaktoren zu einer Optimierung der Luftstufung herangezogen wer-
den. Das Potential des implementierten Modellansatzes zur Simulation dieses Verhaltens soll
an dieser Stelle dargelegt werden.

Ausgehend vom Standardbetriebszustand wurden hierfir sechs weitere Betriebszusténde
simuliert, bei denen die Verteilung der Frischluftvolumenstréme in die primére und die se-
kundére Verbrennungszone variiert wurden. Der Gesamtvolumenstrom in die jeweilige Zone
wurde dabei konstant gehalten, weshalb die Rezirkulationsgasstréme entsprechend gegen-
laufig verandert werden mussten. Alle globalen Anlagenparameter (Gesamtluftiberschuss,
Brennstoffwérmeleistung, Heilgasvolumenstrom) bleiben damit konstant, lediglich die loka-
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len Luftverhdltniszahlen in primarer und sekundérer Zone werden variiert; die Verhdltnisse in
der Rostzone bleiben ebenfalls unverdndert. Zur Reduktion des rechentechnischen Aufwands
wurden diese Simulationen mit der vereinfachten Geometrie V2b durchgefihrt.
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Abbildung 9-24: Auswirkung des Ausmafles der Luftstufung auf die Stickstoffoxid-Emissionen
am Ofenaustritt bei konstantem globalen Luftiberschuss

Abbildung 9-24 stellt den Verlauf der Stickstoffoxid-Emissionen fur variierende Luftstufung
dar und vergleicht die Simulationsergebnisse mit ausgewdhlten experimentellen Resultaten.
Dabei wurde darauf geachtet, dass die globalen Anlagenparameter sowie die Verhéltnisse
auf dem Nachverbrennungsrost in etwa mit den Einstellungen in der Simulation Uberein-
stimmten (Gesamtluftiberschuss 1,4 bis 1,7, Lastpunkt 85 bis 105 %, Heigastemperatur
700 bis 800). Hierbei zeigt sich, dass trotz einer sehr groflen Anzahl von Versuchsergebnis-
sen nur relativ wenige genau Ubereinstimmende Betriebspunkte gefunden werden konnten.
Zur Erhdhung der statistischen Relevanz wurde daher ein breiterer Bereich an Betriebspara-
metern zugelassen. Die Darstellung zeigt eine hervorragende Ubereinstimmung von rechne-
rischen mit experimentellen Ergebnissen, speziell unter Bericksichtigung des immer noch
relativ breiten Bereiches an Betriebsparametern, die den Versuchsergebnissen zugrunde lie-
gen (speziell der Bereich des globalen Luftiberschusses bewirkt eine nicht zu vernachléssi-
gende Auffacherung der NO,-Emissionen). Sowohl die Grélenordnung des Stickoxidgehal-
tes am Apparateaustritt als auch die Tendenz bei unterschiedlicher Luftstufung werden durch
die Simulation sehr gut wiedergegeben. Im untersuchten Bereich lassen sich die Stickstoff-
oxid-Emissionen durch ausgeprdgtere Luftstufung um 10 bis 15 % senken. Den gréften Er-
folg verspricht die Luftstufung im Bereich der Ausgasungszone des Primérbrennstoffes, da
hier auch der gréfite Teil an NO,-Vorlaufersubstanzen freigesetzt wird. In der Feststoff-
verbrennungszone wird nur ein relativ kleiner Anteil emissionsrelevanter Gaskomponenten
freigesetzt (siehe Kapitel 6.7.2.4), weshalb eine Luftstufung hier zwar auch sinnvoll, aber
doch deutlich weniger effektiv ist. Kritisch betrachtet l&sst sich der Abstand zum einzuhalten-
den Emissionsgrenzwert von 250 mgNO,/Nm?3 durch die hier untersuchte primare Luftstu-
fung dennoch nur in begrenztem Umfang steigern. Festzuhalten ist noch, dass das imple-
mentierte Freisetzungsmodell fir NO und seine Vorlauferspezies unabhéngig von den jewei-
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ligen Betriebsbedingungen ist. Fir eine wirklich verldssliche Aussage misste die luftiber-
schuBabhéngige Freisetzund der stickstofthaltigen Gaskomponenten wéhrend Volatilisierung
und Koksabbrand experimentell untersucht und anschlieBend modelliert werden.
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Abbildung 9-25: Auswirkung des AusmafBles der Luftstufung auf die Kohlenmonoxid-
Emissionen am Ofenaustritt bei konstantem globalen Luftiberschuss (unterschiedliche Skalie-
rung fir experimentelle und rechnerische Ergebnisse)

Die Auswertung der Auswirkung variierender Luftstufung auf die Kohlenmonoxid-
Emissionen ist in Abbildung 9-25 dargestellt. Auch hier sind ausgewdhlte experimentelle
Ergebnisse den rechnerischen Resultaten gegentbergestellt. Aus der Abbildung geht deutlich
hervor, dass mit steigender Luftstufung (und damit stérker unterstéchiometrischem Betrieb der
Primarzone) mit einem deutlichen Anstieg des CO-Gehaltes im Verbrennungsrauchgas zu
rechnen ist. Wie bei den NO,-Emissionen ist auch hier eine deutliche Streuung der gemesse-
nen Werte zu verzeichnen, die Ausgleichsfunktion liefert aber eine sehr brauchbare Approxi-
mation. Der deutliche Unterschied zu den NOx-Emissionen ist an dieser Stelle, dass zwar der
Trend in passabler Qualitét wiedergegeben wird, die absolute Gréfenordnung der CO-
Emissionen durch die Simulation aber nicht getroffen wird. Gemessene und berechnete Wer-
te unterscheiden sich Uber den gesamten untersuchten Bereich relativ genau um einen Faktor
200. Es wird angenommen, dass diese Deviation aufgrund des implementierten Reaktions-
mechanismus von CO zu CO, auftritt. Es ist bekannt, dass die Oxidationsreaktion von CO
zu CO, als reversibel anzusehen ist, also auch die Rickreaktion von CO, zu CO beriicksich-
tigt werden misste (Howard et al., 1973; Costa et al., 2003). Diese Rickreaktion ist im imp-
lementierten Reaktionsmechanismus nicht enthalten und durch ihre Bericksichtigung wirde
natirlich der simulierte CO-Gehalt im Rauchgas ansteigen. Die Kinetiken beider Reaktionen
sind unterschiedlich, sodass das Reaktionsgleichgewicht zwischen CO und CO, abhéngig
von der Temperatur und der globalen Gaszusammensetzung ist. Dass die auftretende Ab-
weichung zwischen Simulations- und Messergebnissen konstant Uber den gesamten analy-
sierten Bereich ist, ist deshalb wahrscheinlich nur zuféllig. Dennoch sind die Vorhersagen der
CFD-Simulation beziglich des Trends der CO-Emissionen bei unterschiedlich ausgepragter
Luftstufung als relevant anzusehen. Im Zuge der Modellentwicklung fur die vorliegende Ar-
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beit wurde natirlich auch ein Reaktionsmechanismus getestet, der beide Reaktionen berick-
sichtigt, wobei die Reaktfionskinetik der Reduktionsreaktion aus der Datenbank des CFD-
Solvers entnommen wurde (FLUENT, 2005). Dieser Mechanismus verursachte im Gesamt-
modell aber eine gravierende Instabilitét, sodass Gastemperaturen und Zusammensetzungen
wdahrend des lterationsverlaufs stark zu schwanken begannen und schlussendlich Modelldi-
vergenz auftrat. Welcher Teil des CO-CO,-Reaktionsmechanismus genau zur Modellinstabi-
litat fohrte, konnte nicht evaluiert werden, es bleibt daher ein wichtiger Punkt fir nachfolgen-
de Arbeiten, einen geeigneten und stabilen Reaktionsmechanismus zu implementieren, der
das Reaktionsgleichgewicht zwischen CO-Oxidation und CO,-Reduktion fir die relevanten
Betriebsbereiche in geeigneter Form abzubilden vermag.

Die Reduktion von Stickstoffoxiden bei starkerer Luftstufung soll im Folgenden noch mit
Contour-Plots néher beleuchtet werden. Abbildung 9-26 stellt den Gehalt an Stickstoffmono-
xid als Molenbruch auf der Symmetrieebene des Verbrennungsapparates fir drei unter-
schiedliche Luftstufungen dar. Die Grafiken zeigen sehr deutlich, wie der NO,-Gehalt im
Gas mit stérkerer Luftstufung abnimmt. Die héchsten Gehalte an NO, sowie auch die groB-
ten Reaktionsraten fir Oxidation und Reduktion sind in den heiflen Bereichen der Brennstoff-
zonen sowie in den Flammenregionen zu finden.

! 0,00030

0,00028
0,00026
0,00024
0,00022

0,00020

D6001E ——i -
B

0,00016 e B —
0,00014

0,00012 \

0,00010

Abbildung 9-26: NO-Molenbruch (0,0001 — 0,0003) auf der Ofensymmetrieebene fir drei
unterschiedlich ausgeprégte primére Luftstufungen (Frischluftanteil Sekundérzone: links: 0,4;
mitte: 0,5174 - Standardbetriebszustand; rechts: 0,65)

Die beiden Grafiken fir die hoheren Frischluftanteile in Abbildung 9-26 lassen vermuten,
dass in der Sekundérzone ein Hot-Spot der NO,-Bildung, eventuell aufgrund der Sekundér-
luftzufGhrung, auftritt, welcher durch stérker gestufte Luftzufihrung oder geometrische Adap-
tierungen zu verhindern ware. Zur Auflésung dieser Frage sind in Abbildung 9-27 Isoflachen
des NO-Gehalts in dreidimensionaler Form dargestellt, die nach dem Betrag der Gasge-
schwindigkeit eingefdrbt sind. Hier zeigt sich, dass kein isolierter Hot-Spot, sondern eine
Stréhne hohen NO,-Gehalts aus der Feststoff-Nachverbrennungszone sowie von der Ballen-
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oberfléiche fur diesen Effekt verantwortlich ist. Eine Anderung der Geometrie der Sekundér-
zone lasst deshalb hier keine Verbesserung erwarten, es wéren stattdessen konstruktive Maf3-
nahmen in der Primd@rzone zu treffen, die derartige Kurzschlussstrémungen unterbinden kén-
nen.
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Abbildung 9-27: Fléche mit konstantem NO-Molenbruch (0,00027) eingeférbt nach dem
Betrag der Gasgeschwindigkeit (0 — 20 m/s) fir zwei unterschiedlich ausgeprégte primére
Luftstufungen (Frischluftanteil Sekundérzone: links: 0,4; mitte: 0,5174 - Standardbetriebszu-
stand)

Soll nun der Grad der priméaren Luftstufung dahingehend optimiert werden, fir CO- und
NO, das gleiche Emissionsniveau zu erreichen (der Emissionsgrenzwert ist fir die betrachtete
Anlagengréfe fir beide Schadstoffe gleich hoch), so ist eine geringfigig stérkere Luftstufung
empfehlenswert (NO, sinkt, CO steigt). Die Auswertung der experimentellen Untersuchungen
zeigt, dass im gewdhlten Standardbetriebszustand der NO,-Gehalt etwas héher als der CO-
Gehalt ist (siehe Tabelle 4-2). Soll fir beide Schadgase das gleiche Emissionsniveau von
169,8 mg/Nm3 erreicht werden, so misste nach der vorliegenden Analyse ein Frischluftan-
teil in der Sekundérzone von 0,555 (statt 0,5174) gewdhlt werden. Dieser Wert misste vor
der endgultigen Anwendung jedoch zundchst noch auf experimentellem Weg evaluiert wer-
den.
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9.3 Optimierung der Brennkammergeometrie: sekun-
dare Gasnachverbrennungszone

Als exemplarisches Beispiel fur einen Optimierungsschritt der Geometrie der Brennkammer
mit den Mitteln der CFD wird an dieser Stelle die Optimierung der sekundéren Nach-
verbrennungszone dargestellt. Wéhrend der Durchfihrung der Verbrennungsversuche wurde
deutlich, dass die Emissionsgrenzwerte hinsichtlich CO und NO, zwar eingehalten werden
kénnen, hier aber dennoch Verbesserungspotential besteht.

Konkret sollte der CO-Ausbrand deutlich verbessert und sodann durch geringfigige An-
passung der Betriebsbedingungen unter Ausnutzung der CO-NOx-Schere auch die Stick-
stoffoxid-Emissionen reduziert werden. Als Startpunkt wurde in der Ausgangsgeometrie eine
heile Gasstrahne oberhalb der Ballenfront identifiziert, die als Kurzschluss-Strémung mit
geringer Verweilzeit in der Nachbrennzone interpretiert wurde. Durch eine teilweise Abde-
ckung des freien Strémungsquerschnittes in der Nachbrennzone sollte dieser Kurzschluss
vermieden und die Gasstrémung homogenisiert werden. Zur Verdeutlichung dieses Aspektes
sind in Abbildung 9-28 sehr kurze Strdmungspfadlinien masseloser Partikel auf der vertikalen
Symmetrieebene des Verbrennungsapparates jeweils fir die unverdnderte sowie fir die
adaptierte Variante dargestellt. Die Pfadlinien sind nach der jeweiligen lokalen Gastempera-
tur eingeférbt. In der urspringlichen Geometrie ist die heifle Gasstréhne deutlich zu erken-
nen, wdhrend durch die Anordnung des eingehéngten Bleches das Auftreten von Kurz-
schluss-Strémungen offenbar vermieden werden kénnte. AuBBerdem kénnte unterhalb des
Bleches eine gréfiere Region mit hoherer Gastemperatur etabliert werden, die fir einen ver-
besserten Ausbrand sorgen sollte. Eine genaue geometrische Darstellung der Form und Posi-
tion des angedachten Einhangbleches ist der Abbildung 14-73 im Anhang zu entnehmen.
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Abbildung 9-28: Strémungspfadlinien eingeférbt nach der Gastemperatur (300 — 1.200 °C)
fur die unverdnderte Geometrie (links) und die adaptiete Geometrie mit Einhang in der

Nachbrennzone (rechts)
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Die Ergebnisse der mit dem vollen Verbrennungsmodell durchgefihrten CFD-
Simulationen zeigen im Gegensatz zur urspringlichen Intention eine klare Verschlechterung
der Apparateperformance. Abbildung 9-29 gibt einen Einblick in die Strémungsstruktur der
beiden untersuchten Geometrien, wobei sofort die deutlich héhere Gasgeschwindigkeit seit-
lich und vor allem oberhalb des Einhangbleches ins Auge springt. Damit ist eine deutlich
Reduktion der Gasverweilzeit in der sekundéren Gasnachverbrennungszone zu erwarten.
Eine weitere Verdeutlichung der Aussage kann durch Auswertung der Verweilzeitverteilungen
for masselose Partikel innerhalb der Brennkammer erreicht werden.
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Abbildung 9-29: Contour-Plots des Betrages der Gasgeschwindigkeit (0 — 30 m/s) fir die
unveréinderte Geometrie (links) und die adaptiete Geometrie mit Einhang in der Nach-
brennzone (rechts)

Abbildung 9-30 zeigt diese Verweilzeitverteilungen fir Partikel, die einerseits von der Bal-
lenoberfléiche und andererseits von der Rostbettoberfléche emittiert werden (jeweils verfolgt
bis zum Heiflgasaustritt der Brennkammer). Zuséitzlich zur Verteilung der Verweilzeit ist jeweils
auch die mittlere fluiddynamische Verweilzeit als strichlierte Gerade angedeutet, die auf-
grund gleicher Volumenstréme und gleicher Brennkammervolumina fir die beiden unter-
suchten Geometrien natirlich gleich sein missen. In Anbetracht der Eingangs erwéhnten
zeitlichen Fluktuationen des Strdmungsfeldes ist die Ubereinstimmung der mittleren fluiddy-
namischen Verweilzeiten sehr gut.

Die Auswertung der Verweilzeitverteilungen macht deutlich, dass bei der adaptierten
Brennkammer Pfadlinien mit kurzer Verweilzeit und damit schlechterem Ausbrand héufiger
und Pfadlinien mit langerer Verweilzeit deutlich seltener werden. Da der Zeitverlaut der Reak-
tion aufgrund der Reaktionskinetik nichtlinear ist, haben die kurzen Verweilzeiten deutlich
gréBeren Einfluss als die langen Verweilzeiten, sodass der Ausbrand in Summe schlechter
werden muss. Die genaue Auswertung des CO-Gehaltes am Ausgang der Brennkammer
ergibt fur die mittels Einhangblech adaptierte Geometrie folglich eine mehr als funffach hé-
here Emissionsbelastung. Zuséatzlich macht sich das Einhangblech durch einen 2,5-fach hs-
heren Druckverlust bemerkbar (siehe Abbildung 14-74 im Anhang), der zu einem héheren
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Energieverbrauch des Saugzuggebléses fohren wirde. Diese Geometrieadaptierung kann
deshalb zur Reduktion der Emissionsbelastung nicht empfohlen werden; stattdessen ist ein
alternativer Vorschlag zu entwickeln.
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Abbildung 9-30: Verweilzeitverteilung masseloser Partikel emittiert von der Ballenoberfléiche
sowie der Rostbettoberfléiche fir die unverénderte Geometrie und die adaptierte Geometrie
mit Einhang in der Nachbrennzone

Das gréfite Verbesserungspotential zur Reduktion der relevanten gasférmigen Schadstoff-
emissionen liegt in der Lénge der sekundéren Nachbrennzone. Die aktuelle Geometrie weist
eine geometrische Lénge von 1,3 m auf, was im Standardbetriebszustand (7,18 Bm3/s bei
756 °C) eine mittlere fluiddynamische Verweilzeit von etwa 0,53 Sekunden bedingt. Es ist zu
erwarten, dass durch eine Verlangerung dieser Zone eine entsprechende Reduktion der CO-
Emissionen erzielt werden kann. Zur Abschétzung der erforderlichen Léngensteigerung wur-
den aus Zeitgrinden nicht zusdtzliche CFD-Simulationen an entsprechend gréfieren Geo-
metrien durchgefihrt, sondern es wurde ein vereinfachter Ansatz gewdhlt. Zunédchst wurde
die Verweilzeitverteilung masseloser Partikel in der sekunddren Nachverbrennungszone for
den Standardbetriebszustand ermittelt (konkret vom Eingang bis zum Heif3gas-Austritt) und
durch eine Schaltung von Idealreaktoren approximiert. Die kleinste Fehlerquadratsumme
weist eine Rihrkesselkaskade (n-CSTR) mit 11 volumengleichen Reaktoren mit einer fluiddy-
namischen Einzelverweilzeit von 0,049 Sekunden auf. Die Verweilzeitspekiren der realen
Nachbrennzone sowie der idealisierten Reaktorschaltung sind in Abbildung 14-75 im An-
hang dargestellt. Fir die idealen Reaktoren lasst sich der CO-Ausbrand, an dieser Stelle
definiert als Molenbruchverhaltnis for CO zwischen Eintritt und Austritt der Gasnachverbren-
nungszone, mit einer sehr einfachen Gleichung ermitteln (Hofbauer, 1999). Hierfur ist neben
der Stufenzahl und der fluiddynamischen Einzelverweilzeit lediglich die beschreibende Kinetik
der CO-Oxidation (siehe Tabelle 6-2) einzusetzen. Unter der Annahme, dass das Zeitverhal-
ten der Nachverbrennungszone auch fur geringfigig andere Volumenstréme mit einer 11-
stufigen Rihrkesselkaskade approximiert werden kann, kann der CO-Ausbrand unter An-
wendung der idealen Gasgleichung auch fir andere Betriebsvolumenstréme und andere
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Gastemperaturen ermittelt werden. Geringere Gastemperaturen bedingen dabei einerseits
eine langsamere Kinetik und andererseits aufgrund des geringeren Betriebsvolumenstroms
eine etwas langere mittlere Verweilzeit. Wird weiters angenommen, dass auch das Zeitver-
halten einer eindimensional verléngerten Gasnachverbrennungszone mit der 11-stufigen
Rihrkesselkaskade approximiert werden kann (wobei die fluiddynamische Einzelverweilzeit
linear mit der Lange hochskaliert wird), so kann der CO-Ausbrandgrad auch fir verschiede-
ne ldngere Sekundérzonen ermittelt werden. Dieser Ansatz ist zwar approximativ, fir wenig
weitreichende Extrapolationen aber durchaus aussagekréftig und sehr effizient. Grafisch
kann die Methode in einem Arbeitsdiagramm dargestellt werden, in dem das Molenbruch-
verhdltnis zwischen Eintritt und Austritt der Nachverbrennungszone fir verschiedene Gastem-
peraturen gegen die mittlere Verweilzeit aufgetragen wird. Diese Darstellung ist Abbildung
9-31 zu entnehmen, wobei neben der Approximation der Sekundérzone als 11-stufige Rihr-
kesselkaskade auch der noch einfachere Fall eines idealen Rohrreaktors (i-PFR) mit entspre-
chender Verweilzeit beriicksichtigt ist.
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Abbildung 9-31: Arbeitsdiagramm fir die sekundére Verbrennungszone (Molenbruchver-
haltnis zwischen Eingang und Ausgang bei unterschiedlichen Temperaturen und Verweilzei-
ten)

Die Grafik zeigt, dass ausgehend vom Auslegungszustand (756 °C, Verweilzeit 0,53 s,
Zonenldnge 1,3 m) bei einer Verlangerung der Gasnachverbrennungszone auf 2,0 m eine
Reduktion der CO-Emissionen um den Faktor 10 zu erreichen ist. Bei einer Verléngerung auf
2,5 m sogar um den Faktor 50. Durch eine CFD-Simulation an einer entsprechend adaptier-
ten Ofengeometrie kann dieses Ergebnis nachgewiesen werden, was allerdings nicht mehr
im Fokus der vorliegenden Arbeit gesehen wird. Die gewonnenen Erkenntnisse aus der dar-
gestellten Analyse flossen direkt in den Entwurf der 3. Brennkammergeneration (siehe

Abbildung 4-3) ein.
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10 Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

Die Substitution fossiler Energietréger durch nachhaltige alternative Energietréger zur De-
ckung des steigenden weltweiten Primarenergiebedarfs ist vor dem Hintergrund des globalen
Klimawandels sowie der begrenzten Verfigbarkeit fossiler Ressourcen eine der grofiten ge-
sellschaftlichen Herausforderungen unserer Zeit. Neben Wind- und Sonnenenergie spielt bei
der kommenden Energiewende auch Biomasse eine tragende Rolle. Dabei kommen heute
vermehrt auch alternative biogene Brennstoffe, zum Beispiel agrarische Nebenprodukte, zum
Einsatz. Trotz zahlreicher Umwandlungstechnologien fir die energetische Nutzung von Bio-
masse bleibt die Verbrennung nach modernen Standards die wichtigste Prozessroute. Die
Entwicklung und Optimierung neuer Verfahren in der Prozess- und Energietechnik sind auf-
grund der hohen Standards haufig sehr zeit- und kostenintensiv. Moderne Simulationswerk-
zeuge wie die Prozesssimulation und die numerische Strémungssimulation (CFD) kénnen in
dieser Phase wertvolle Unterstitzung und BeschleunigungsmaBBnahmen sein. Hierfir sind
aber physikalisch fundierte und verl@ssliche Modelle mit hohem Detaillierungsgrad erforder-
lich. Die vorliegende Arbeit befasst sich mit der Entwicklung von Simulationstechnologie an-
hand eines innovativen Verbrennungssystems fir halmgutartige ballenférmige Biomasse.

Die vorliegende Arbeit beschdftigt sich mit der Entwicklung von Modellansétzen und L&-
sungsalgorithmen zur Beschreibung heterogener Biomasseverbrennung sowie deren Anwen-
dung bei der Neuentwicklung und Optimierung eines innovativen Verbrennungskonzepts fir
ballenférmige biogene Brennstoffe. Computersimulation wird hierbei in zwei unterschiedli-
chen Auspragungen verwendet: i.) als global bilanzierte Prozesssimulation mit eindimensio-
nal aufgeldster kinetischer Gasverbrennung und ii.) als dreidimensional ortsaufgeléste nume-
rische Strémungssimulation einer gasférmigen sowie einer festen Phase. Es wird ausgefihr,
wie aus Eckdaten des Prozesses und relevanten Eigenschaften des jeweiligen Brennstoffes
(aus Literatur oder eigenen Experimenten) physikalisch fundierte Modellbeschreibungen ent-
wickelt und deren Anwendbarkeit validiert werden kénnen. Es wird eine allgemeingiltige
Vorgangsweise skizziert, die fir zahlreiche &hnliche Problemstellungen einen vielverspre-
chenden Lésungsweg darstellt. In der vorliegenden Anwendung wird mithilfe der entwickelten
Werkzeuge die Basisauslegung des Verbrennungsprozesses sowie die Apparategeometrie
analysiert und Schwachstellen aufgezeigt. Dabei zeigt sich, dass speziell die Auswertung ex-
perimentell kaum zugénglicher Parameter durch die Simulation zu einem tiefen Erkenntnis-
gewinn der zahlreichen Aspekte des Verbrennungsvorganges fuhrt. Darauf aufbauend wer-
den VerbesserungsmaBinahmen diskutiert und mittels Variationsanalyse zwei ausgewdhlte
OptimierungsmaBBnahmen exemplarisch untersucht. An jeder Stelle dieses Prozesses wird
versucht, die Qualitét der Simulationsergebnisse durch Vergleich mit experimentellen Resul-
taten von einer Pilotanlage mit 2 MW thermischer Leistung zu quantifizieren. Dabei kann
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gezeigt werden, dass die Vorhersagequalitét der entwickelten Modellansétze fir eine verléss-
liche Beschreibung und Optimierung von Apparat und Prozess, zumindest im untersuchten
Parameterbereich, geeignet ist.

Zu Beginn der Arbeit werden zundchst mégliche biogene Brennstoffe sowie die der Arbeit
zugrunde liegende Verbrennungstechnologie beleuchtet. Dabei wird auf die speziellen An-
forderungen von Biomasse an den Feuerungsprozess, die sich aus Zusammensetzung und
physikalischen Rahmenbedingungen ergeben, eingegangen. Entsprechend weist der in dieser
Arbeit untersuchte Verbrennungsprozess eine gestufte Verbrennung sowie extensive Rauch-
gasrezirkulation auf. In drei getrennten Zonen der weitgehend ausmauerungslosen Brenn-
kammer werden Brennstofftrocknung und Volatilisation, sekundére Gasnachverbrennung
sowie finaler Rostausbrand realisiert. Die Zielsetzungen und Vorteile des entwickelten Kon-
zepts werden diskutiert und mit dem Stand der Technik verglichen. Durch den langzeitigen
experimentellen Versuchsbetrieb an einer Pilotanlage mit einer thermischen Leistung von
etwa 2 MW wurde umfangreiches Datenmaterial akquiriert, welches zur Entwicklung, Para-
metrierung und Validierung der implementierten Modellansétze herangezogen wurde.

In der ersten Stufe der Modellierungs- und Simulationsarbeiten wird ein Prozesssimulati-
onskonzept implementiert, welches auf Verbrennungsrechnung und Globalbilanzierung des
Verbrennungsapparates beruht. Da zumindest eine Verbrennungszone im Apparat mit loka-
lem Sauerstoffmangel betrieben werden muss (primére Volatilisierungszone), wird das Modell
in diesem Abschnitt gegeniber dem Ublichen Stand der Technik um eine eindimensional
(zeitlich) aufgeléste Gasphasenreaktion brennbarer Gaskomponenten erweitert. Dadurch
sind eine Abschatzung der Gaszusammensetzung bei unvollstandiger Verbrennung und die
Ermittlung einer lokalen Luftverhéltniszahl méglich. Zusétzlich wird ein einfaches, auf experi-
mentellen Daten basierendes Modell zur Beschreibung der Stickstoffoxid-Emissionen aus
dem Brennstoff-Stickstoff erléutert. Im Anschluss wird die Prozesssimulation zur Analyse des
Standardbetriebszustandes sowie eines méglichen Hochfahr-Szenarios verwendet; ein kom-
plexes AnlagenflieBbild zeigt alle Stoff- und Energiestréme im Prozess. Schlief3lich wird eine
ausgedehnte Parameterstudie durchgefihrt, deren Ziel die Bewertung des Einflusses ver-
schiedener Variablen auf den Gesamtprozess sowie die Darstellung der Lage des gewdhlten
Betriebszustandes in einem breiteren Bereich ist. Damit ist das Basic Engineering des
Verbrennungsprozesses fir den Auslegungszustand komplett durchfihrbar und auch eine
mogliche Anfahrprozedur fir den realen Anlagenstart dargestellt. Weiters wird gezeigt, wie
durch die durchgefihrten Parametervariationen wertvolle Erkenntnisse fir die Anlagenauto-
matisierung und die Parametrierung schneller PID-Regler gewonnen werden kénnen.

Bereits fur sich erméglichen die erhaltenen Ergebnisse damit einen konkreten Einblick in
das Verbrennungsverhalten und die grundlegende Auslegung des Prozesses. DarGber hinaus
bilden diese Ergebnisse aber eine wesentliche Voraussetzung fir die Durchfihrung numeri-
scher Strdmungssimulationen. Da mit den Mitteln der CFD lediglich der Verbrennungsappa-
rat analysiert wird, ist die Vorgabe von Volumenstrom, Temperatur und Zusammensetzung
der an den Schnittstellen eintretenden Gasstréome erforderlich. Diese Angaben kénnen direkt
aus der Globalbilanzierung erhalten werden.

Fur die numerische Strémungssimulation wurde zundchst ein kommerziell verfigbarer
CFD-Solver gewdhlt. Dieser Solver verfigt bereits Gber ausreichende Kapazitéten zur hoch-
wertigen Simulation der Gasphase (Bilanzierung von Masse, Impuls und Energie, Turbulenz-
modellierung, homogene Gasphasenreaktionen) sowie leistungsféhige Ansétze zur Modellie-
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rung von Strahlung und Mehrphasenstrémungen. Aufgrund unzureichender Funktfionalitét
dieses Solvers in Hinblick auf die Beschreibung der heterogenen Biomasseverbrennung war
jedoch in diesem Bereich eine umfangreiche Modellerweiterung Uber externe Subroutinen
erforderlich. Dieser Teil ist der eigentliche Kern der vorliegenden Arbeit. Es wird gezeigt, wie
die Modellierung der heterogenen Reaktionsschritte Trocknung, Volatilisierung und Ausbrand
der residuellen Koksfraktion basierend auf thermogravimetrischen Untersuchungen des ein-
gesetzten Brennstoffes abgewickelt werden kann. Weiters wird eine externe Simulationsum-
gebung erstellt, mittels derer eine dreidimensional ortsaufgeléste Modellierung der festen
Brennstoffphase, der ablaufenden Verbrennungsvorgénge sowie der Inferaktionsterme fir
Stoff- und Energieaustausch mit der Gasphase durchgefihrt werden kann. Durch iteratives
Zusammenspiel des kommerziellen Solvers und des externen Feststoff-Solvers kann eine ge-
schlossene Simulation des komplexen Mehrphasen-Reaktionssystems realisiert werden. Die
Anwendung auf die vorliegende Verbrennungstechnologie erfordert die Verwendung von
Eintrittsrandbedingungen, die aus den Ergebnissen der Globalbilanzierung abgeleitet werden
kénnen. Die ortsaufgeldste numerische Simulation eréffnet dabei wertvolle Einblicke zu
messtechnisch nicht zugénglichen Vorgéngen und Parametern, die zu einem tiefergehenden
Verstandnis fir die Verbrennungstechnologie fihren. Wo immer méglich werden die Ergeb-
nisse der Simulationsarbeiten mit experimentellen Daten verglichen. Dieser Vergleich wird zur
Validierung und Parametrierung der verwendeten Modelle herangezogen. Da aber sperziell
die numerische Strémungssimulation Ergebnisse liefern kann, die in realen Anlagen indus-
trieller GréBenordnung mit vertretbaren Mitteln nicht erfassbar sind, bleiben zur Validierung
oftmals nur globale Parameter oder deutlich vereinfachte Versuchsaufbauten.

Da fur das im Rahmen der vorliegenden Arbeit untersuchte Verbrennungskonzept die Be-
schreibung turbulenter Effekte von ausschlaggebender Wichtigkeit ist, wird am Rande dieser
Arbeit eine umfangreiche Untersuchung hierzu durchgefihrt. Dabei werden die Strémungs-
und Turbulenzfelder eines geraden turbulenten Freistrahls sowie eines leicht verdrallten tur-
bulenten Freistrahls mit Prallplatte numerisch und experimentell untersucht. Diese beiden
Testfélle wurden jeweils mit allen im kommerziellen CFD-Solver verfigbaren Turbulenzmo-
dellen simuliert und die Ergebnisse mit Literaturdaten sowie mit eigenen Messergebnissen
verglichen. Aus diesen Arbeiten lésst sich das fur die konkrete Problemstellung geeignetste
Turbulenzmodell ableiten, welches in weiterer Folge auch fir die komplexe Simulation des
Verbrennungsapparates herangezogen wird.

Die Ergebnisse der CFD-Simulationen zeigen sehr deutlich einige Schwachstellen im De-
tail Engineering des Verbrennungsapparates und geben auch Hinweise fir potentielle Ver-
besserungsmafBnahmen. Es stellt sich heraus, dass aufgrund der langsamen Ligninthermolyse
eine vollstdndige Volatilisierung in der Primérzone nicht zu erreichen ist und die Rostzone mit
erheblichen Anteilen flichtiger Brennstoffkomponenten zurechtkommen muss. Die Auslegung
der Rostzone ist darauf nicht ausgerichtet, sodass es zu einem Riickstau festen Brennstoffs auf
dem Nachverbrennungsrost sowie zu einer Verschlechterung des Ausbrandgrades der ausge-
tragenen Aschefraktion (flichtige und brennbarer Koks) kommt. Im Bereich der sekundéren
Rostluftdosierung kann schwache Sauerstoffeinmischung in die brennbaren Gase detektiert
werden, die in weiterer Folge lokal zu hohen Konzentrationen von CO und VOC:s fihrt. Eine
Anpassung der Volumenstréme fir primdre und sekundére Rostluft wird vorgeschlagen. Eine
weitere grofle Schwachstelle bei der aktuellen Brennkammergeometrie ist die nichtideale
Abdeckung der Ballenoberfléche durch die Primarstrahlen. Einerseits findet eine deutliche
Ablenkung der Freistrahlen speziell der oberen Dusenreihe statt, andererseits bilden die
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sechs Dusen klar separierte hot spots hinsichtlich Gasgeschwindigkeit und Sauerstoffgehalt
auf der Ballenoberflache. Die auftretenden groflen Gradienten aller wesentlichen Einflusspa-
rameter fihren zu einem stark ungleichméBigen Ballenabbrand und damit zu einer schlech-
ten reaktionstechnischen Ausnutzung des heiflen Brennkammervolumens. Ausgepragte lokale
Temperaturspitzen in Primédrzone und auf dem Nachverbrennungsrost fihren zur Asche-
schmelze und Verschlackung. Die Analyse des Strémungsfelds liefert weiters Hinweise auf
eine Kurzschlussstromung zwischen Ballenoberfléche und Sekundérzone, die aufgrund sehr
geringer Verweilzeit zu erhdhter Emission unverbrannten gasférmigen Kohlenstoffs fihrt. Die
Strémungsform innerhalb der Sekundérzone weicht auBerdem nennenswert von der idealen
Pfropfenstrémung ab, sodass auch hier von einer mangelhaften Ausnutzung des vorhande-
nen heien Ofenvolumens ausgegangen werden kann. Sowohl fur die Sekundarzone als
auch fir die sekunddre Rostlufteindisung wird eine Einschnirung (,Wespentaille”) zur Ver-
besserung der Sauerstoffeinmischung vorgeschlagen. Schliefilich wurde noch eine ungleich-
mé&Bige Beaufschlagung der Sekundérluftdisen festgestellt, die sich auf die asymmetrische
Anstrémung im Windmantel zurickfohren lésst. AbschlieBend liefert die Auswertung der
Oberflachentemperaturen der festen Brennkammerwénde wertvolle Informationen zur Mate-
rialauswahl und zur Detektion thermischer Problemstellen.

In Summe zeigt die Arbeit, dass mit den Mitteln der Simulation Werkzeuge zur Verfigung
stehen, die die Analyse, Auslegung und Optimierung von innovativen Prozessen und verfah-
renstechnischen Apparaten in beeindruckender Weise unterstitzen und erweitern kénnen.
Die Ingenieurln erhdlt Einblick in Vorgdnge und Parameter, die messtechnisch nicht zugéng-
lich sind und zu einem ftieferen Versténdnis einer Technologie fihren kénnen. Grundlage
hierfur ist allerdings der Einsatz leistungstahiger Modellansatze und flexibler Simulationsum-
gebungen. Eine Reihe solcher Ansétze, die fir eine aussagekréftige Simulation eines hetero-
genen Biomasseverbrennungsprozesses herangezogen werden kénnen, wird in der vorlie-
genden Arbeit vorgestellt. Verbesserungs- und Optimierungspotentiale am Prozess und am
Apparat werden aufgezeigt und erértert. Die entwickelten Modelle und die implementierten
Systeme sind hinsichtlich anderer Brennstoffe und anderer Prozessbedingungen flexibel ges-
taltet und erlauben eine Anpassung an andere prozesstechnische Gegebenheiten.

Die Simulation kann damit bei der Entwicklung innovativer Verfahren und Prozesse maf3-
gebliche Beitrége leisten. Zeit- und kostenintensive experimentelle Untersuchungen in der
Entwicklungsphase kénnen reduziert und auf das Wesentliche fokussiert werden. Damit er-
schlieBit sich ein Potential fur kirzere Entwicklungszeit, reduzierter Entwicklungskosten und
tiefergehend optimierte Verfahren. Dem ist natirlich entgegenzuhalten, dass die in der vor-
liegenden Arbeit dargestellten Simulationsprozeduren rechnerintensiv und mit heutiger Com-
putertechnologie auch zeitaufwéndig sind. Die rasante Entwicklung im Bereich rechnerge-
stitzter Datenverarbeitung stellt jedoch immer héhere Kapazitéten fir Simulationen bereit,
sodass hochwertige Simulationen komplexer Apparate und Prozesse immer mehr in den Fo-
kus der Ingenieurswissenschaften treten. Auch die Durchfihrung hochaufgeléster transienter
Untersuchungen mit komplexen Modellen wird in absehbarer Zeit in der verfahrenstechni-
schen Ingenieurspraxis angekommen sein.
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Obwohl die durch die vorliegende Arbeit dokumentierte Forschungstétigkeit relativ umfang-
reich war und die Dissertation entsprechend voluminds ist, bleibt dennoch genug Potential
for zukinftige VerbesserungsmafBnahmen. Im Wesentlichen sind hierunter Modellerweiterun-
gen und ValidierungsmaBBnahmen zu verstehen, die die Qualitét und das Vertrauen in die zu
erhaltenden Ergebnisse mafigeblich steigern kénnen. Die wesentlichsten dieser Punkte sollen
im Folgenden kurz angesprochen werden. Dem Entwickler sei aber dringend empfohlen, den
moglichen Erkenntnisgewinn durch weiterfGhrende Modellierung stets ins Verhélinis zu den
Unsicherheiten und Variabilitten eines heterogenen, in seiner Gesamtheit zeitlich stark
schwankenden Brennstoffs zu setzen.

Generell ist anzumerken, dass aufgrund der fehlenden experimentellen Ausstattung die
Analyse mehrerer, einschlagiger Literatur entnommener, Modellalgorithmen in der vorlie-
genden Arbeit nicht im Detail sondern nur global geschehen konnte. Die Tatsache, dass
Prozessgréflen an den Apparateschnitistellen sowie das qualitative Brennkammerverhalten
der Realanlage sehr gut mit den entwickelten Simulationswerkzeugen abgebildet werden
kénnen, ldasst nicht den Schluss auf eine generelle Anwendbarkeit aller Modellansétze zu.
Einzelne Modelle der vorliegenden Arbeit bedirfen also einer weiterfGhrenden Analyse. Um
einen belastbaren Nachweis der Anwendbarkeit dieser Literaturansétze zu fihren, missten
spezielle Experimente durchgefthrt werden, die eine Erfassung einzelner physikalischer As-
pekte der komplexen Biomasseverbrennung ohne Uberlagerungen erméglichen. Die erfor-
derlichen Versuchsaufbauten sind teilweise relativ aufwéndig, kénnen aber in den meisten
Fallen der Literatur entnommen werden. Schritt for Schritt kénnten auf diese Weise alle Mo-
dellanséitze untersucht und deren Validitét fir den konkreten Anwendungsfall nachgewiesen,
Modellparameter eventuell geschérft werden. Durch diese Arbeiten kénnte die Zuverldssig-
keit der Simulation auch im Extrapolationsfall deutlich gesteigert werden.

Im Rahmen der Globalbilanzierung ist eine Detaillierung des Ausgasungsmodells fir die
Dreizonenformulierung erforderlich. Die Zusammensetzung der freigesetzten gasférmigen
Ausgasungsprodukte sowie deren individuelle Freisetzungsraten sind Abhdngig von Betriebs-
bedingungen wie Luftiberschuss, Gas- und Partikeltemperatur sowie zusétzlich noch eine
Funktion des Volatilisierungsgrades. Die Implementierung eines entsprechenden Modells
wirde zu einem deutlichen Informationszuwachs und einer genaueren Verbrennungsrech-
nung fohren (dies gilt analog auch fir das Verbrennungsmodell in der numerischen Stré-
mungssimulation). Zur Erfassung dieser Effekte sind umfangreiche TGA-DSC-Messungen mit
integrierter Gasabsaugung und Online-Gasanalyse erforderlich. Parallel hierzu ist auch das
Modell der NO,-Bildung in der Globalbilanzierung hinsichtlich einer Abhéngigkeit vom loka-
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len Luftiberschuss (momentan nur globaler Luftiberschuss) und von Gas- und Partikeltempe-
raturen zu erweitern. Weiters ist auch die Berechnung der Enthalpiestréme, die momentan
auf der Integration eines stiickweise linearen Verlaufes beruht, dadurch zu verbessern, dass
eine polynomische Beschreibung der Temperaturfunktionen der spezifischen Wérmekapazita-
ten der einzelnen Gaskomponenten erarbeitet wird. Eine Abschatzung des Verbesserungspo-
tentials durch diese Mafinahme wird beispielsweise bei Kerschbaum et al. (Kerschbaum et
al., 2004) gegeben. Bei der Einfihrung eines polynomischen Verlaufs ist aber speziell auf
den Giltigkeitsbereich zu achten und eine untere und obere Temperaturgrenze fir die Mo-
dellergebnisse zu implementieren, da ansonsten schwerwiegende Modellinstabilitdten und
falsche Ergebnisse zu erwarten sind.

Im Rahmen der numerischen Strémungssimulation wére zundchst eine Forttthrung der
Analyse von Freistrahlen und Drallstrahlen auf wesentlich gréBeren Simulationsdoménen
winschenswert. Speziell das Reynolds-Stress-Modell fir die Turbulenzmodellierung scheint
durch zu nahe Doménenbegrenzungen negativ beeinflusst zu werden. Wie gezeigt werden
konnte, werden die in dieser Arbeit interessierenden Strahlbereiche auch auf den verwende-
ten kleineren Gittern korrekt abgebildet, fir eine genaue Analyse des Strahles auf seiner
,gesamten” Lauflénge ist aber ein gréferes Simulationsgebiet erforderlich.

ErwartungsgemdB ist das gréBte Verbesserungspotential aber im heterogenen Verbren-
nungsmodell fir die CFD-Applikation zu sehen. Hier wére wie bereits erwéhnt eine genauere
Aufklarung des Einflusses von Luftiberschuss, Temperatur, Verweilzeit, Heizrate und derglei-
chen auf das Trocknungs-, Volatilisierungs- und Koksabbrandverhalten erforderlich. Vertie-
fende TGA-DSC-Untersuchungen zur Abschétzung der Reaktionsordnungen der Koksoxidati-
on hinsichtlich Sauerstoff und Restkoks aber auch zur Bestimmung der Arrhenius-Parameter
sowie der thermischen Koksdeaktivierung sind hierbei unumgénglich. Hier ist herauszuarbei-
ten, ob ein einfaches Potenzgesetz mit Ordnungen ungleich eins ausreichend ist, oder ob
héhere Funktionen zur Beschreibung des Reaktionsverlaufes erforderlich sind. Die Literatur ist
hier, wohl aufgrund der Vielzahl untersuchter Biomassen, relativ unschlissig. Auch der Ein-
fluss von Porositét und spezifischer Oberflache auf die heterogenen Reaktionsschritte sowie
deren Verdénderungen mit dem Konversionsgrad sollten tiefergehend untersucht werden.
Weiters kann die Auswertung von DSC-Ergebnissen zur genaueren Bestimmung von Um-
wandlungsenthalpien (v. a. Volatilisierungsenthalpie) herangezogen werden. Schlussendlich
ware die Durchfihrung von Experimenten an einer Makro-TGA-Apparatur zweckmdéfig, wo-
mit das komplexe Wechselspiel aus Stoffibergang und chemischer Reaktion anhand deutlich
groBerer Probemengen sehr ,realitétsnah” nachempfunden werden kénnte. Wichtig wére
hier speziell die Aussage, bei welchen Bedingungen eine kinetikdominierte Reaktion vorliegt
und wann Warme- und Stoffibergangseffekte dominant werden. Die vorliegende Arbeit
zeigt, dass die Betriebsbedingungen des untersuchten Verbrennungsprozesses unter Verwen-
dung der Biot-Zahl in einem Ubergangsgebiet zwischen thermisch dinnen und thermisch
dicken Regime liegen. Es ist also damit zu rechnen, dass auch fir die vorliegende Arbeit
Temperaturgradienten in den Feststoffpartikel von gewisser Bedeutung sind. Verlasst man die
Annahme eines homogenen Zustandes der einzelnen Feststoffpartikel, so kénnen zahlreiche
zusdtzliche Effekte abgebildet und Details des Verbrennungsvorgangs aufgeldst werden, der
erforderliche Rechenautwand steigt damit aber betrachtlich. Die Modellierung der Verbren-
nung thermisch dicker Partikel kénnte fir die verschiedenen Regime mit dem bekannten
shrinking-core-Ansatz durchgefihrt werden. In diesem Zusammenhang ist auch zu prifen, ob
ein nennenswerter Anteil der Feststoffverbrennung wahrend des fluiddynamischen Transports
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der Staubfraktion zu beobachten ist. Wenn hier ein Einfluss auf das Betriebsverhalten des
Gesamtapparates zu erwarten ist, so sind einerseits ein Modell der Staubfreisetzung aus den
Brennstoff-Schittschichten und andererseits ein heterogenes Verbrennungsmodell fir die
disperse Staubfraktion zu entwickeln. Hier sind zur Unterstitzung Arbeiten aus der Literatur
verwendbar, die auch eine qualitativ hochwertige Vorhersage der Prézipitation und Agglo-
meration von Staub nachweisen konnten (Keer, 2004a; Kzer et al., 2004).

Auch das NO,-Modell fir die numerische Strémungssimulation kann deutlich leistungsfé-
higer gemacht werden, wenn das betriebsparameterabhdngige Ausgasungsverhalten der
einzelnen Vorléufersubstanzen analysiert und modelliert werden kann. Zusatzlich sollten die
aus der Literatur bekannten Phénomene des NO,-Reburning und der NO,-Reduktion an
fester Koksoberflache reaktionstechnisch in das Modell integriert werden. Doch nicht nur die
heterogenen sondern auch die homogenen Gasphasenreaktionsmechanismen kénnen ver-
bessert werden. Die Literatur kennt zahlreiche, teils sehr umfangreiche Reaktionsmechanis-
men, mit denen eine genauere und verlésslichere Vorhersage der zu erwartenden NO,-
Emissionen aus dem Brennstoff-Stickstoff auch unter Verwendung sehr weniger Vorléufersub-
stanzen méglich wird. Teilweise sind Mechanismen mit Gber 300 Reaktionen dokumentiert,
die fur eine sinnvolle praktische Anwendung auf etwa 50 reduziert werden kénnen. Das nor-
wegische Forschungsinstitut SINTEF hat zahlreiche Arbeiten in diesem Bereich durchgefihrt
und publiziert. Auch reduzierte Mechanismen mit 50 Reaktionen kénnen nicht mehr wie in
der vorliegenden Arbeit parallel zum Strémungsfeld geldst werden, sondern wéren als post-
processing-Schritt nach der Erreichung eines konvergenten Lésungsfeldes abzuwickeln. Da
die gesamte Stickstoffchemie vernachléssigbaren Einfluss auf das Strémungsfeld, Verbren-
nungsvorgénge oder Warmetransportphénomene hat, stellt dieser vielfach angewandte An-
satz keine Einschrénkung dar.

Der Reaktionsmechanismus der homogenen Gasphasenreaktionen ist, wie bereits in Ka-
pitel 9.2 erwdhnt, hinsichtlich der Bericksichtigung der Reduktionsreaktion von CO, zu CO
und des auftretenden Reaktionsgleichgewichts bei den auftretenden Betriebsbedingungen zu
erweitern. Hierdurch ist eine deutliche Verbesserung der Vorhersagequalitét der zu erwarten-
den CO-Emissionen zu erwarten. Weiters ist zu Uberlegen, ob ein detaillierterer Reaktions-
mechanismus speziell for die CO- und C,H,-Oxidation implementierbar ware. Die Literatur
halt auch hierfir zahlreiche mehr oder weniger detaillierte Modelle (meist Uber radikalische
Tempordrkomponenten) bereit. Verbrennungsreaktionen kénnen aufgrund ihres grofien Ein-
flusses auf das Strémungsfeld aber nicht mehr in einem post-processing-Schritt simuliert,
sondern missen parallel zum Strémungsfeld gelést werden. Aufgrund des damit verbunde-
nen stark steigenden Berechnungsaufwandes ist jedenfalls eine sinnvolle und wohl durch-
dachte Einschrénkung der Anzahl an Gaskomponenten und Gasreaktionen unumgénglich.

Das Modell des Warmetransports im porésen Feststoff basiert ausschlief3lich auf Literatur-
arbeiten und konnte bislang nicht empirisch validiert werden. Hier wéren weiterfGhrende
Arbeiten besonders hilfreich. Eigene Messungen des effektiven Warmeibergangs und der
effektiven Warmeleitfahigkeit an den interessierenden Biomassematerialien wdren hier be-
sonders wesentlich; in der Literatur sind umfangreiche Informationen zum Versuchsaufbau
und zur Versuchsdurchfihrung verfigbar. Auch der Einfluss von Porositét oder Packungs-
dichte sowie des Konversionsgrades wahrend Volatilisierung und Koksabbrand kénnten auf
diese Weise analysiert werden.
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Auch das Modell fir den Strémungsdruckverlust der porésen Schittungen verdient weiter-
fGhrende Betrachtung. Die verwendeten Druckverlustparameter missten in Abhéngigkeit von
Porositat, Feuchte und Konversionsgrad (bis hin zum Koks) modelliert werden. Um hochwer-
tige Eingangsparameter fir eine solche Modellierung zu generieren sind auch hier umfang-
reiche experimentelle Arbeiten anzustellen wie sie auch im Ansatz in der vorliegenden Arbeit
bereits durchgefihrt wurden.

Eine zusdtzliche wesentliche Erweiterungsmoglichkeit des Verbrennungsmodells fur die
CFD umfasst die Vorhersage der zu erwartenden Schitthéhe des Brennstoffbettes auf dem
Nachverbrennungsrost. Geht man davon aus, dass vom Ascheaustrag nur Partikel unterhalb
einer gewissen Grofle ausgetragen werden kénnen, so kénnte mit einem fundierten Modell
zur Beschreibung der aktuellen Partikelgréofie im Bett auch die Betthéhe abgeleitet werden.
Die Modellimplementierung der vorliegenden Arbeit beinhaltet bereits alle strukturellen Er-
fordernisse zur Behandlung unterschiedlicher Schitthéhen in der Rostzone. Das verwendete
PartikelgréBenmodell beruht aber auf einem vereinfachten linearen Zusammenhang mit dem
lokalen Ausbrandgrad des Brennstoffes. Ein erweitertes Modell misste Faktoren wie bei-
spielsweise die PartikelvergréBBerung aufgrund Agglomeration und Versinterung bericksichti-
gen.

Das entwickelte Modell der heterogenen Biomasseverbrennung ist von der Struktur her so
flexibel gehalten, dass prinzipiell auch die dreidimensionalen Inhomogenitéten eines realen
Biomasseballens abgebildet werden kénnten (Kolben, Stdngel, Blatter). Hierfir kénnen
ortsaufgeldste Parameter fir den Wassergehalt, die chemische Zusammensetzung und das
Verbrennungsverhalten, den Strdmungsdruckverlust und dergleichen angesetzt werden. Eine
Untersuchung der Auswirkungen solcher Brennstoffinhomogenitéten auf das Betriebsverhal-
ten der Brennkammer und die Stabilitét der Verbrennung wiirde wertvolles Detailwissen zur
Technologie liefern. Sollen dreidimensionale Inhomogenitéten bericksichtigt werden, so wird
allerdings eine instationére Simulation sowohl mit dem Verbrennungsmodell als auch mit
dem Fluidphasen-Solver erforderlich. Die damit verbundene deutliche Erhéhung des Re-
chenaufwands ist dem Nutzen durch Wissenszuwachs gegeniberzustellen. Eine instationdre
Simulation mit der schwach aufgeldsten vereinfachten Ofengeometrie mit etwa 600.000
Zellen fur die Gasdoméne und etwa 5.000 Zellen fur die Feststoffdoméane wére mit heutiger
Hardware durchaus in technisch akzeptablem Zeitrahmen abzuwickeln. Zielfihrend wéren
hier die Simulation einiger wohldefinierter Szenarien und die anschlieBende Analyse des zeit-
lichen Verlaufs der wesentlichsten Zielparameter sowie deren Mittelwertbildung. Eine instati-
ondre Simulation wére auch aufgrund des zu erwartenden instationdren Strémungsfelds im
Verbrennungsapparat von einiger Bedeutung.

Hinsichtlich der Modellimplementierung der heterogenen Verbrennung wére eine direkte
Einbindung im kommerziellen CFD-Solver FLUENT® anzustreben. Auf diese Weise kénnten
die LeistungseinbuBBen aufgrund des Datentransfers vermieden und die leistungsféhigen L&-
sungsalgorithmen des kommerziellen Systems verwendet werden. Der kommerzielle Solver
erlaubt eine solche Erweiterung; als Schnittstellen sind hier benutzerdefinierbare Subroutinen
(udf, user-defined functions) und benutzerdefinierbare Skalare (udm, user-defined memory)
vorgesehen. Sollen die Vorteile des Mehrgitter-Ansatzes erhalten bleiben und weiter zwei
separate Solver verwendet werden, so empfiehlt sich jedenfalls die Implementierung des he-
terogenen Verbrennungsmodells in einer deutlich leistungsfdhigeren Umgebung. Nachdem
das Lésungsverhalten und die Eigenheiten des Modells in der vorliegenden Arbeit ausfihrlich

262



11 Ausblick auf zukinftige Arbeiten

erarbeitet wurden, ist eine Implementierung mit einem weniger grafikorientierten Werkzeug
zu empfehlen. Stattdessen ist auf hohe Rechnereffizienz und gute Speicherauslastung zu ach-
ten. Dazu gehdrt auch eine Verbesserung und Beschleunigung des Datenaustauschs zwi-
schen den beiden Solver-Systemen. Die erzielbare Leistungssteigerung eines solchen Simula-
tionssystems wirde dann die Durchfihrung weitreichender Parameterstudien sowie instatio-
ndarer komplexerer Simulationen erméglichen.

Die Durchfihrung weiterer experimenteller Arbeiten an einer realen und komplexen
Brennkammer kénnte wichtige zusétzliche Daten fur die Valiierung des CFD-Gesamtmodells
liefern. Dabei misste angestrebt werden, méglichst detaillierte Messinformationen aus dem
Brennkammerinneren zu erfassen und einen Vergleich mit Simulationsergebnissen durchzu-
fohren. Sehr wertvolle Informationen sind dabei beispielsweise aus Gas- und Wandtempera-
turen sowie Gaszusammensetzungen an ausgewdhlten Positionen im Verbrennungsapparat
zu ziehen. Die punktgenaue Messung beziehungsweise Gasextraktion ist zwar relativ schwie-
rig, die zu erwartenden Daten wirden aber den Aufwand lohnen.

Abschlieflend sei noch erwéhnt, dass die Simulation der Verbrennung anderer Biomassen
(beispielsweise verschiedene agrarische Reststoffe und Energiepflanzen, Holzhackschnitzel
udgl.) sowie eines breiteren Betriebsbereiches beziehungsweise die Anwendung der entwi-
ckelten Modelle auf gdnzlich andere Biomasseverbrennungssysteme (z.B. Rostfeuerung) ei-
nen deutlichen Wissenszuwachs generieren wirde. Die Verwendbarkeit des Modellkomplexes
bei anderen Energiekonversionsprozessen wie Pyrolyse, schnelle Pyrolyse und Vergasung
ware dariber hinaus zu Uberprifen.
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