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Einleitung und Aufgabenstellung 1

1 Einleitung und Aufgabenstellung

In zahlreichen industriellen Prozessen entstehen Prozess- bzw. Rauchgase, aus denen
sowohl partikelformige als auch gasférmige Verunreinigungen zu entfernen sind. Diese
Aufgabe stellt sich z.B. bei Anlagen zur thermischen Verwertung von Abfallstoffen,
wie der Haus- und Sondermiillverbrennung, oder dem Betrieb von kleineren und mittle-
ren Kraftwerken. Weitere Beispiele finden sich in der keramischen, metallurgischen
(z.B. NE-Metallrecycling), chemischen und der Glas verarbeitenden Industrie. Zu den
gasformigen Schadstoffen, die in Rauchgasen je nach Zusammensetzung des Brenn-
stoffes und Fiihrung des Feuerungsprozesses in mehr oder weniger groBBen Konzentra-
tionen enthalten sein kdnnen, gehoren als saure Komponenten vor allem SO,/SOs3, HCI1
und HF. AuBerdem finden sich hdufig noch Spuren anderer, duBlerst toxischer Sub-
stanzen. Hierzu zdhlen u.a. die Schwermetalle wie Hg oder As und organische Kompo-

nenten wie Dioxine und Furane.

Zur Rauchgasreinigung wurden in der Vergangenheit je nach zu reinigendem Volumen-
strom verschiedene Verfahren entwickelt, bei denen die sauren Schadgaskomponenten
durch Absorption bzw. Adsorption gebunden werden. Diese kdnnen in nasse, quasi-

trockene und trockene Verfahren unterteilt werden.

Bei den nassen Verfahren wird das Rauchgas meist durch Eindiisung von Wasser
zundchst abgekiihlt und dann in einem Wéscher mit Kalkmilch als basischer Wasch-
fliissigkeit in Kontakt gebracht. Hierbei fallt Gips in fester Form an und kann als REA-
Gips verwertet werden. Die Abkiirzung REA steht fiir ,,Rauchgasentschwefelungs-
anlagen®. Die nassen Verfahren haben sich vor allem fiir gr6Bere Kraftwerke durch-
gesetzt, da sich die vorgegebenen Grenzwerte gut einhalten lassen und gleichzeitig das
eingesetzte Additiv anndhernd stochiometrisch umgesetzt wird. Es ist nicht gelungen,
dieses Konzept wirtschaftlich auf kleinere Verbrennungsanlagen zu iibertragen, da zur
Aufbereitung der anfallenden Abwisser und Wiederautheizung der nach dem Wischer
auf Taupunkttemperatur abgekiihlten Abgase ein relativ hoher apparativer Aufwand

betrieben werden muss [1].

Fiir kleinere Rauchgasstrome, wie sie z.B. bei der Miillverbrennung entstehen, wurden
abwasserfreie Verfahren entwickelt. Bei der quasi-trockenen Rauchgasreinigung wird
das Reaktionsmittel in einem Spriihtrockner als Suspension in dem heiflen Rauchgas
verspritht und die Fliissigkeit verdampft. Das Reaktionsprodukt kann als Staub in einem
nachgeschalteten Abscheider abgetrennt werden. Ahnlich wie bei den nassen Verfahren

kommt es hier zundchst zur Absorption und einer Reaktion der sauren Schadgase in der
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flissigen Phase. Die Staubabscheidung erfolgt vorzugsweise in filternden Abscheidern,
da es in dem sich bildenden Filterkuchen durch noch nicht umgesetztes Reaktionsmittel
zu einer Nachabscheidung der Schadgase kommt. Durch Rezirkulation des Filterstaubes
kann die Ausnutzung des Additivs zwar gesteigert werden, das Additiv muss aber
dennoch mit einem stdchiometrischen Uberschussfaktor von 1,5 bis 4 eingesetzt

werden, um die geforderten Emissionsgrenzwerte einzuhalten [1].

Die trockenen Verfahren sind Gegenstand der vorliegenden Arbeit und zeichnen sich
insbesondere durch ihren einfachen Aufbau und ihre kompakte Bauweise aus und wer-
den seit liber 30 Jahren industriell eingesetzt. Bei diesen Verfahren werden die Schad-
gase durch die Zugabe von reaktiv und/oder adsorptiv wirkenden Additiven unter
trockenen Bedingungen gebunden [2]. Technisch werden verschiedene Additive ge-
nutzt, die sich durch ihre physikalischen und chemischen Eigenschaften unterscheiden.
Kohlenstofthaltige Additive, wie Aktivkohle oder Aktivkoks, werden zur Abscheidung
unpolarer, organischer Komponenten eingesetzt. Fiir spezielle Anwendungen, bei denen
z.B. bestimmte Molekiile selektiv abgetrennt werden sollen, eignen sich Zeolithe. Unter
den anorganischen Additiven werden preisgiinstige und leicht verfiigbare Calciumver-
bindungen am héufigsten eingesetzt, insbesondere Kalkhydrate, die handelsiiblich eine
spezifische Oberfldche bis etwa 20 m?/ g aufweisen. Wegen der groflen Verbreitung
dieser Additive wurde ein derartiges Produkt auch im Rahmen dieser Arbeit eingesetzt.
So genannte aktivierte Kalkhydrate erreichen spezifische Oberfldchen, die oberhalb von
40 m? / g liegen konnen. Durch basische Calciumverbindungen werden vor allem saure
Schadgase wie SO,, SO3;, HCI und HF gebunden. [3]

Das Reaktionsmittel wird als trockener Staub dem Rauchgas zugefiihrt und nach Durch-

laufen eines Flugstromreaktors in einem Gewebefilter wieder abgeschieden.

Bei hohen Staubkonzentrationen im Rohgas erfolgt eine Vorabscheidung der Staub-
partikel, bevor das Rauchgas beziiglich der Temperatur und des Wasserdampfgehaltes
konditioniert und das Additiv zudosiert wird [4, 5] (s. Abbildung 1.1). Gebrauchlich
sind darliber hinaus sowohl Mischeinrichtungen als auch zyklon- oder venturiartige
Reaktoren vor dem Filter, mit dem Ziel, eine intensive Vermischung von Additiv und
Rauchgas und eine ausreichend hohe Reaktionszeit zu gewiahrleisten [4, 6, 7, 8]. Durch
Zerkleinerung des iiberwiegend an der Partikeloberfliche umgesetzten Additivs soll re-
aktives Material wieder freigelegt und durch Riickfiihrung des Additivs eine Steigerung
des Umsatzes erreicht werden. Beispielhaft sei hier das ,,Kugelrotor-Umlaufverfahren*
erwahnt [9].
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Abbildung 1.1: Verfahrensbeispiel eines trockenen Rauchgasreinigungsverfahrens [1]

Die Abscheidung der teilweise beladenen bzw. umgesetzten Additive zusammen mit
dem Inertstaub erfolgt vorzugsweise in Oberflichenfiltern. Der gebildete Filterkuchen
tibernimmt hier die Funktion eines ,,Festbettreaktors” zur weiteren Schadgasabschei-
dung. Da die sorptive wie partikuldre Abscheidung in einer einzigen Stufe erfolgen
kann, sind Anlagen, die nach dem Prinzip der Trockensorption arbeiten, kompakt und
einfach aufgebaut. Hinzukommt, dass bei geeigneter Wahl des Additivs in diesen Anla-
gen eine grofle Bandbreite an Schadstoffen gebunden und entfernt werden kann. Im
Gegensatz zu den nassen und quasi-trockenen Verfahren kommt es hier zur Adsorption
und einer Reaktion der Schadgase vor allem an der Oberflidche des festen Additivs. Die
Effektivitit, d.h. die Ausnutzung der basischen Edukte, ist daher geringer als bei den
nassen Verfahren. Das Additiv muss mit hoherem Uberschuss eingesetzt werden. Durch
den erhohten Verbrauch an Additiv muss eine entsprechend groflere Menge an Re-
aktionsprodukt entsorgt werden, so dass den giinstigeren Investitionskosten hohere Be-

triebskosten gegeniiberstehen.

Die Weiterentwicklung trocken und quasi-trocken betriebener Filterschichtadsorber ist
daher eine lohnenswerte Aufgabe mit dem Ziel, vor allem kleinere und mittlere
Feuerungsanlagen mit einer leistungsfihigen, einfachen und kostengiinstigen Rauchgas-

reinigung auszustatten.
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Diese Verfahren sind beziiglich der vorliegenden Stromungs- und Reaktionsbe-
dingungen in wesentlichen Punkten noch nicht ausreichend untersucht und demzufolge
die Moglichkeiten der Effizienzsteigerung noch nicht voll ausgeschopft. Im Rahmen
fritherer Arbeiten, insbesondere am Lehrstuhl fiir Mechanische Verfahrenstechnik der
Universitit Dortmund, wurden Grundlagenuntersuchungen zur Durchstrdmung von
Kalkhydratfilterschichten mit feuchter Luft sowie zur Abscheidung von SO, unter
Laborbedingungen durchgefiihrt und die prinzipielle Verbesserung des Abscheide-
grades unter bestimmten Bedingungen aufgezeigt. Diese Untersuchungen beschrankten

sich auf Vorgénge im Staubkuchen einer Laboranlage [10, 11].

Wesentliche Ergebnisse dieser Arbeiten sind die Verbesserung des SO,-Abscheide-
verhaltens und des Umsatzes an eingesetztem Reaktionsmittel durch Verwendung eines
Additivs mit moglichst groBer spezifischer Oberfldache, Konditionierung der Rauchgase

mit Wasserdampf und Absenkung der Abgastemperatur bis in die Néhe des Taupunktes.

Das Ziel dieser Arbeit besteht darin, die Abhéngigkeit der Abscheidung saurer Schad-
gase von der Verweilzeit der dem Rohgasstrom zudosierten Kalkpartikel, dem
Stromungszustand, der dosierten Menge an Chlorwasserstoff, der Temperatur und der
Rauchgasfeuchte in einer technisch betriebenen Schlauchfilteranlage zu untersuchen.
Ein weiterer Schwerpunkt ist die Uberpriifung der Ubertragbarkeit der umfinglichen
Voruntersuchungen an einer Laboranlage in den technischen MaBstab. Die hierzu ver-
wendete Technikumsanlage unterscheidet sich von der Laboranlage vor allem durch die

verdnderte Stromungs- und Verweilzeitverhdltnisse.
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2 Theoretische Grundlagen

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde ein Trockensorptionsverfahren zur Rauch-
gasreinigung untersucht. Bei diesem Verfahren werden mit Hilfe fester Additive gas-
formige Schadstoffkomponenten durch Adsorption oder Chemisorption gebunden und
abgeschieden. Prinzipielle Vorginge und Zusammenhénge, die sowohl reaktionstech-
nischer als auch stromungsmechanischer Natur sind, werden anhand der Abscheidung

von Schwefeldioxid mit Hilfe von Calciumhydroxid als Modellsystem diskutiert.

Die Untersuchungen erfolgten an einer Pilotanlage im TechnikumsmaBstab, um die ver-
schiedenen Einfliisse auf den Prozess unter moglichst betriebsnahen Bedingungen zu

erfassen.

Die Effektivitdt und damit die Wirtschaftlichkeit dieser Verfahren wird in erster Linie
anhand der erzielten Abscheidegrade und des Umsatzes bzw. der Schadstoffbeladung
der eingesetzten Additive beurteilt. Mit dem Abscheidegrad ist das Mengen- bzw.
Massenverhiltnis der pro Zeiteinheit abgeschiedenen Schadstoffmenge zur Schadstoff-

fracht im Rohgas gemeint. Der Abscheidegrad 7

cO - cRein (2 1)
o

77:

kann tiber die Schadgaskonzentrationen im Rohgas ¢y und im Reingas cg.;;, ausgedriickt

werden.

Auch der Stromungswiderstand bzw. der Druckverlust der Filterschicht und das
langfristige Betriebsverhalten der Filter sind bei der Beurteilung dieser Anlagen von
Interesse. Hier spielen die Eigenschaften der auf dem Filtermittel aufgebauten
Staubschicht und das Verhalten des Staubes bei der Abreinigung der Filterelemente eine

wesentliche Rolle.

Parameter, die auf die Effektivitit der Trockensorption Einfluss nehmen, sind vor allem
die Temperatur und Zusammensetzung des Rohgases und die Eigenschaften des
Additivs. Die Vorgénge bei der Abscheidung gasformiger Komponenten durch trockene
Additive wurden durch verschiedene Forschergruppen im Labormalstab untersucht. Bei
diesen Arbeiten [11, 12, 13, 14, 15] wird in einem Laborreaktor ein Festbett, bestehend
aus dem Additiv und eventuell einer inerten Komponente, vorgelegt und mit dem

simulierten Abgas durchstromt, das die abzuscheidende Komponente enthdlt. Anhand



Theoretische Grundlagen 6

von Durchbruchskurven, also des Verlaufs der Schadstoffkonzentration im Abgas des
Laborreaktors, kann auf die Vorgénge im Festbett geschlossen werden. Nach diesem

Verfahren lassen sich kinetische Parameter bestimmen.

Weitere Einflussgroflen sind die Stromungsfiihrung in der Filterkammer und der Modus

der Abreinigung der Filterelemente.

Im Folgenden werden zunichst Grundlagen zur Entstaubung durch filternde Abscheider

und zur Gas-Feststoff-Reaktion der Schadgase mit festen Additiven dargestellt.

2.1 Filternde Abscheider

Bei der Staubabscheidung aus Gasen besitzen filternde Abscheider eine grof3e
Bedeutung. Nach E. Schmidt [16] ist das gemeinsame Merkmal aller filternden
Abscheider das Vorhandensein eines Filtermediums, welches entweder aus diskreten,
miteinander verbundenen Kollektoren (z.B. Fasern oder Kornern) oder einer konti-
nuierlichen Phase mit durchgehenden Hohlrdumen (z.B. Lochfolie) aufgebaut ist. Das
zu reinigende Gas wird durch dieses Medium geleitet, wobei es aufgrund verschiedener
Mechanismen zur Abscheidung der gasgetragenen Partikeln kommen kann. Nach Ort
und Mechanismus der Partikelabscheidung konnen filternde Abscheider in Tiefenfilter

und Oberflachenfilter unterschieden werden.

Bei Tiefen- oder Speicherfiltern erfolgt die Abscheidung innerhalb des durchstromten
Filtermediums z.B. durch die Haftung der Partikel an der Oberfldche einzelner Fasern.
Sie dienen vor allem zur Entfernung von Verunreinigungen in Form von Tropfchen
oder festen Partikeln aus der Luft bei geringen Konzentrationen von wenigen mg/m?>.
Mogliche Aufgabenfelder dieser Filter bestehen iiberall da, wo hohe Anspriiche an die
Reinheit der Luft gestellt werden, wie z.B. in Operationssilen oder in der Fertigung von

empfindlichen elektronischen Bauteilen [17].

Bei Oberflachenfiltern bildet der abgeschiedene Feststoff auf dem Filtermedium eine
geschlossene Schicht. Diese Staubschicht stellt das eigentliche hocheffiziente Filter-
medium dar. Die anwachsende Schicht fiihrt wihrend des Filtrationsprozesses zu einem
steigenden Druckverlust und muss daher in Intervallen vom Filtermedium entfernt
werden. Filter, die nach diesem Prinzip arbeiten, werden aus diesem Grund auch als
Abreinigungsfilter bezeichnet. Abreinigungsfilter eignen sich vor allem bei hohen
Staubkonzentrationen von bis zu mehreren 100 g/m?® [18]. Als Filtermedium kommen

neben gewebten heute liberwiegend nichtgewebte Stoffe, so genannte Filze und Vliese,
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zum Einsatz [17]. Mit der Einfiilhrung der trockenen und quasi-trockenen Rauchgas-
entschwefelung und der Entwicklung von chemisch und thermisch bestindigen Kunst-
fasern fanden Oberflachenfilter in Form von Schlauchfiltern im Kraftwerksbereich
weite Verbreitung [19]. Die grundlegenden Abscheidemechanismen und das Betriebs-

verhalten dieser Filter werden in den folgenden Abschnitten behandelt.

2.1.1 Abscheidemechanismen am Filtermedium und -kuchen

Die Staubabscheidung geschieht bei dieser Art von Filtern allgemein wihrend des
Passierens des staubbeladenen Gasstromes durch ein pordses Medium. Bei
regenerierbaren Oberflichenfiltern kommt es aufgrund unterschiedlicher Mechanismen
zur Abscheidung der gasgetragenen Partikel durch das Filtermedium. In einer ersten
Filtrationsphase findet dieser Prozess, wie bei den Tiefenfiltern, vorwiegend im Inneren
des Gewebes statt. Die Abscheidung kann nur erfolgen, wenn die Partikel zum Filter-
medium getragen werden und es zum Kontakt zwischen dem Filterschichtmaterial (z.B.
Faser oder Korn) und Partikeln kommt. Es wird dabei im Wesentlichen von den in

Abbildung 2.1 dargestellten Abscheidemechanismen ausgegangen [19, 20].

Partikel Faser

Abbildung 2.1:  Abscheidemechanismen an Einzelfasern: a Sieb- oder Sperreffekt,
b Tragheitseffekt, ¢ Diffusionseffekt, d elektrostatischer Effekt [19]

Wihrend der ersten Filtrationsphase spielt der Sperreffekt eine untergeordnete Rolle, da
in der Regel die Abstinde zwischen den Fasern im Verhéltnis zu den Partikeldurch-
messern grof3 sind. Stark vereinfachend kann davon ausgegangen werden, dass Partikel

kleiner als 0,1pm vor allem durch Diffusion, Partikel groBer als 1um durch Trigheit
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und Partikel mittlerer Groe durch Elektrostatik zur Faser transportiert und dort
abgeschieden werden [16].

Nach kurzer Zeit verstopfen die Rdume zwischen den Fasern und es bildet sich eine zu-
sammenhdngende Staubschicht (Staubkuchen) an der Oberfliche des Mediums aus.
Dieser Staubkuchen iibernimmt dann die eigentliche Partikelabscheidung, das Filter-
medium dient in dieser Phase lediglich als Trager. Infolge der Bedeckung der Filter-
oberflache verbessert sich die Partikelabscheidung. Gleichzeitig steigt der Druckverlust
an. In der Phase des Kuchenaufbaus tritt der Siebeffekt, d.h. die geometrische Sperr-
wirkung des Staubkuchens, gegeniiber den anderen Abscheidemechanismen in den
Vordergrund. Die Abscheideleistung von Oberflachenfiltern hingt im wesentlichen von
der Anstromgeschwindigkeit, der PartikelgroBenverteilung des Staubes, der Rohgas-
konzentration, der Betriebstemperatur, der Art der Regeneration des Filtermediums, den

Eigenschaften der Partikeln, des Gases und des Filtermediums ab [16].

2.1.2 Druckverlust durchstromter Filterschichten

Die heute geforderten Grenzwerte beziiglich der Staubemission (z.B. 20 mg/Nm? [21])
lassen sich mit Hilfe von Schlauchfiltern in der Regel gut einhalten. Der Druckverlust in
der Filteranlage ist meist von weiterem Interesse, da er durch die erhohte Leistungs-
aufnahme des Saugzuges die Betriebskosten direkt beeinflusst. Daher werden zunichst
Einfliisse auf den Druckverlust bei der Staubabscheidung in filternden Abscheidern
betrachtet.

Grundsétzlich erfolgt beim Durchstromen eines porosen Mediums ein Druckabfall. Es
wird davon ausgegangen, dass sich der Druckverlust Ap,., bei der Staubfiltration aus
den Anteilen im Filterkuchen Apg und im Filtermedium mit eingelagerten Staub-

partikeln Apys zusammensetzt (s. Abbildung 2.2) [17, 19].
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Staubkuchen pordse Schicht

Po
Rohgas Reingas
g:: A pr=po-P; g::
Pr-----1-------
A py=p;-D; D>

Abbildung 2.2: Angenommener Druckverlauf bei der Durchstromung staubbelegter
Filtermedien [19]

Die bestehenden Widerstandsgesetze zur Beschreibung des Druckverlaufs griinden sich
auf zumeist stark vereinfachende Annahmen und enthalten empirisch zu bestimmende
Parameter. Da die Durchstromung des Filterkuchens bei kleinen Reynoldszahlen
(Re < 1) erfolgt, kann fiir die Berechnung der einzelnen Druckverlustanteile das Durch-

stromungsgesetz nach Darcy

1 1
Apges =Apy +Apy, =—nLyuy+——nL,u, (2.2)
BK BM
verwendet werden;
By Permeabilitit des Filterkuchens,
By Permeabilitét des Filtermediums mit eingelagerten Staubpartikeln,
n dynamische Viskositit des Gases,
Lx Dicke des Filterkuchens,
Ly Dicke des Filtermediums,
Up Filtrationsgeschwindigkeit.

Bei diesem Ansatz wird von einem linearen Zusammenhang zwischen dem Druck-
verlust und der Filtrationsgeschwindigkeit uy ausgegangen. Mit der Filtrations-
geschwindigkeit wird ein auf die Filterfliche bezogener Volumenstrom angegeben. Sie

kann daher auch als Anstrom- oder Leerrohrgeschwindigkeit bezeichnet werden.
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Die Dicke des Filterkuchens in Gleichung (2.2) kann durch eine fldchenspezifische
Staubmasse des Kuchens, der so genannten Flichenmasse W, ausgedriickt werden.
Hierzu wird die Staubmasse bilanziert. Diese Bilanz gilt nur unter der vereinfachenden

Annahme, dass alle gasgetragenen Partikel durch den Kuchen abgeschieden werden,

womit
mg(t) _ |
W(t) = 2— = [es@yu) dt + W (t,) (2.3)
F ty
gilt;
W Flachenmasse,
ms Kuchenmasse,
Ar Filterflache,
C Staubkonzentration,
t’ Integrationsvariable,
t Filtrationszeit.

Die Porositit des Kuchens 146t sich durch

&= =1- (2.4)
Vi Ly pp
ausdriicken;
Vg Kuchenvolumen,
Ve Feststoffvolumen,
& Porositit des Kuchens,

o) Feststoffdichte der Staubpartikel.

Mit dieser Beziehung zwischen der Flichenmasse und Dicke des Filterkuchens erhilt
man die Gleichung (2.2) in der Schreibweise
1

Ap,,, =—n v u, + ! nL,u, . (2.5)
By pP(l_‘c") By,
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Gleichung (2.5) ldsst sich vereinfachen, indem die GroBen, die den Filterkuchen
beschreiben, zu Kx und diejenigen, die sich auf das Filtermedium beziehen, zu Kj, in

der Form

AP, = KynWu, + K, nu, (2.6)

zusammengefasst werden. Somit resultieren die Beziehungen

1 1 1
= d K,=—1L
) By pP(l_g) o ! By :
mit
Ky spezifischer Widerstand des Filterkuchens,
Ky Restwiderstand des Filtermediums mit den eingelagerten

Staubpartikeln nach der Abreinigung.

Die Parameter K, und K sind Faktoren, die von einer Vielzahl verschiedener Grofien
abhéngen. Der Restwiderstand Kj, wird im Wesentlichen durch die Eigenschaften des
verwendeten Filtermittels, des eingelagerten Staubes und der Abreinigungsintensitit
beeinflusst. Kx hidngt von der Kuchenstruktur, der Porositit, der Partikelgrofenver-
teilung und den Filtrationsbedingungen ab. Fiir beide Parameter spielt die Filtrations-
geschwindigkeit eine wesentliche Rolle. Bei hoheren Geschwindigkeiten kann eine
groBere Anzahl an Partikeln tiefer in das Filtermedium eindringen. Hierdurch wird der
Restdruckverlust ansteigen. Zusdtzlich wird bei hoheren Geschwindigkeiten der sich
aufbauende Kuchen stirker komprimierend beansprucht, so dass sich die Porositit

verringert und entsprechend der Kuchenwiderstand ansteigt.

Die Konstanten Kx und Kjs konnen entweder experimentell bestimmt oder anhand
verschiedener in der Literatur beschriebener Ansdtze fiir ein bestimmtes System
berechnet werden [17, 22].

Eine der dltesten Modellvorstellungen zur Berechnung des Druckverlustes in einem
Haufwerk bzw. Staubkuchen stammt von Kozeny und Carman [23]. Hierbei wird das
Liickenvolumen der pordsen Schicht auf eine grofle Anzahl von Kanilen verteilt, die
alle einen einheitlichen Durchmesser haben. GemilBl dieser Vorstellung kann der
spezifische Widerstand des Kuchens als Funktion der Porositit und der volumen-

bezogenen Oberflache durch
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 (1=2)° 2.7
Ky =kee Sy P (2.7)
angegeben werden,;
kex Carman-Kozeny-Konstante,
Sy volumenbezogene Oberfliche.

Die Carman-Kozeny-Konstante nimmt wiederum flir verschiedene Porosititen

unterschiedliche Werte an.

Ubertrigt man dieses Modell auf reale Filterschichten, so ist die beschriebene
Berechnung des Druckverlustes eher kritisch zu bewerten, da einige stark vereinfachte
Annahmen zugrunde liegen. Das reale Porennetzwerk einer pordsen Schicht wird bei
dem geometrischen Modell von Carman und Kozeny vereinfachend durch eine grof3e
Anzahl kleiner Kapillaren beschrieben [17]. Ein weiteres Problem ergibt sich aus der
Annahme, dass die Porositdt des Filterkuchens unabhéngig von der Kuchendicke ist.
Schmidt konnte jedoch nachweisen, dass Staubkuchen unter Umstinden kompressibel
sind und sich daher die Porositdt in Abhingigkeit von der Kuchenhdhe dndern kann [24,
25]. Trotz dieser Einschrankungen koénnen anhand der theoretischen Betrachtungen die
fiir den Druckverlust eines Oberfldchenfilters maf3geblichen Abhédngigkeiten festgestellt

werden. Es ergeben sich die Relationen

Apk ~ W,
Apk ~ Lk,
Apk ~ 11,
Apk ~ uy,
Apk ~ S VZ,
Apk ~ f(€).

Der Druckverlust iiber eine Filterschicht ist zur Flichenmasse W bzw. Hohe der Filter-
schicht Lx und der Viskositit des Gases 7 proportional. Auf die Flichenmasse kann bei
regenerierbaren Oberflachenfiltern durch das Abreinigungsintervall Einfluss genommen
werden. Die Viskositdt des Gases ldsst sich durch Konditionierung, d.h. Vermischung
des Rohgases mit einer weiteren Gaskomponente oder durch optimale Temperaturwahl

innerhalb bestimmter Grenzen verdndern. Ein wesentlicher Parameter zur Auslegung
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von Oberflachenfiltern ist die Filtrationsgeschwindigkeit uy. Sie geht bei konstanter

Staubschichtdicke linear in den Druckverlust ein.

Die volumenspezifische Oberfldche Sy bzw. die Porositit des Filterkuchens ¢ haben
ebenfalls einen starken Einfluss auf den Druckverlust. Die Struktur des Filterkuchens
hiangt von der Kohésivitdt der Partikel, also den Haftkriaften der Partikel untereinander
ab [18, 26]. Die Haftkréifte konnen durch die Dosierung von festen, fliissigen und
gasformigen Additiven verstirkt oder abgeschwicht werden. Eine Verstirkung der
Haftkrifte, z.B. durch die Ausbildung von Fliissigkeitsbriicken, fiihrt im Allgemeinen
zu einer Stabilisierung der Kuchenstruktur, wodurch die Komprimierbarkeit verringert
wird. Die Porositit des Kuchens bleibt dann auch bei groBeren Schichtdicken nahezu

konstant.

2.1.3 Abreinigung von Oberflachenfiltern
Wie in Kapitel 2.1.2 bereits dargestellt, steigt durch den sich ausbildenden Filterkuchen

der Druckverlust in der Filterkammer an. Daher muss nach Erreichen eines vorge-
gebenen Druckverlustes oder in periodischen Abstinden der Kuchen vom Filtermedium

entfernt werden, so dass sich ein periodischer Verlauf des Druckverlustes iiber die Zeit

ergibt.
Filtrations-
periode
A T
A p max
)
7
= ) )
5 instabil
>
X
Q
~
= stabil

\ 4

Filtrationszeit t

Abbildung 2.3:  Verlauf des Druckverlustes bei konstanter Filtrationsgeschwindig-
keit [17]
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Wiahrend der Staubeinlagerungsphase zu Beginn der Filtration mit frischem Filter-
medium steigt der Druckverlust zunéchst nicht linear an. Mit Ausbildung eines Kuchens
auf der Filteroberfliche erfolgt der weitere Anstieg linear. Durch die Abreinigung der
gesamten Filterfliche féllt der Druckverlust von seinem Maximalwert Ap,,, steil ab.
Der Restdruckverlust Apr ist jedoch stets hoher als der Druckverlust des frischen
Filters. Dies liegt daran, dass nach der Abreinigung Staubpartikel vor allem im Inneren
des Filtermediums zuriickbleiben. Nach mehreren Filtrationsperioden sollte sich ein
konstanter Restdruckverlust und dadurch bedingt ein stabiler Betrieb des Filters

einstellen. Die Dauer einer Filtrationsperiode wird auch als Zykluszeit bezeichnet.

Aufgrund verschiedener Ursachen kann es u. U. zu einer Verstopfung des Filter-
mediums und damit zu einem instabilen Betrieb kommen. In diesem Fall sind haufig die
Wechselwirkungskrifte zwischen dem Filtermedium und dem Kuchen bzw. den
Staubpartikeln im Kuchen untereinander so grof3, dass die Abreinigung nur noch unzu-
reichend erfolgen kann. Der Ursprung dieser Wechselwirkungskrifte kann sowohl phy-
sikalischer als auch chemischer Natur sein. So kann es zum Beispiel durch Kapillar-
kondensation oder durch Unterschreitung der Taupunkttemperatur zur Ausbildung von
Fliissigkeitsbriicken zwischen einzelnen Partikeln kommen. Durch chemische Reaktion
und Kiristallwachstum im Staubkuchen konnen ebenfalls stabile Verbindungen im
Kuchen aufgebaut werden. In diesem Fall steigt der Restdruckverlust stetig an. Bislang
ist es noch nicht gelungen, das Verhalten des Systems Staubkuchen/Filtermedium
wihrend der Abreinigung anhand theoretischer Ansdtze befriedigend und umfassend
vorherzusagen, so dass hierbei auf Erfahrungen aus Experimenten nicht verzichten

werden kann [26].

Die Abreinigung geschieht heute fast ausschlieflich mit Hilfe von pneumatischen
Verfahren, bei denen das Filter mit Spiilluft riickgespiilt oder durch einen Luftstof3
entgegen der Stromungsrichtung wihrend der Filtration abgereinigt wird. Bei der
DruckstoBabreinigung stromt das Regenerationsgas durch schnelles Offnen eines
Ventils durch ein Blasrohr zu den einzelnen Diisen, die jeweils iliber den Filter-
schlduchen angeordnet sind. Das aus der Diise austretende Gas 19st im Filterelement
eine Druckwelle aus, die entweder durch rasches Aufbldhen bzw. durch Abblasen zum
Abwurf der Staubschicht flihrt [27]. Durch Regelung des Vordruckes des Regenera-
tionsgases kann die Intensitdt des AbreinigungsstoBes beeinflusst werden. Hierdurch ist
es moglich, die Beanspruchung des Filtermediums durch den Drucksto8 auf ein

Minimum zu reduzieren [28].



Theoretische Grundlagen 15

Die Abreinigung eines Filterschlauchs nach dem Puls-Jet-Verfahren ist in Abbildung
2.4 dargestellt.

Abreinigungsvorgang | Filtrationsvorgang

Stiitzkorb Filtermedium

Abbildung 2.4: Abreinigungs- und Filtrierstellung eines druckluftabgereinigten
Filterschlauchs [29]

Der Druckstof3 zur Abreinigung des Filters wird durch eine Diise in den Reingasbereich
der Schlduche geleitet. Der zur Filtrierstromung entgegengesetzte Spiilluftstrom unter-
bricht kurzzeitig den Filtrationsvorgang. Bei der Abreinigung wirken mehrere
Mechanismen. Der Schlauch wird zum einen ruckartig gedehnt, so dass infolge der
radialen Beschleunigung sowie der schlagartigen Flachenidnderung die Haftkréfte
zwischen Kuchen und Filtermedium {iberwunden werden und der Staub vom Filter-
medium abfillt. Zum anderen {ibt der Spiilluftstrom zusitzlich eine Kraft auf den

Kuchen und die eingelagerten Partikel entgegen der Filtrationsrichtung aus.

Die mechanischen Abreinigungsverfahren mittels Klopfung oder Vibration werden nur

noch in kleineren Filtereinheiten angewandt [19].

Die Abreinigung der Filter kann grundsétzlich in die online-Abreinigung ohne Unter-
brechung des Filtrationsvorganges und in die offline-Abreinigung, bei der der Filter-
volumenstrom abgeschaltet oder umgeleitet werden muss, unterteilt werden. Eine
Voraussetzung fiir die kostengiinstigere und apparatetechnisch einfachere online-Ab-
reinigung ist, dass der abgereinigte Staubkuchen Agglomerate von ausreichender Grof3e

bildet, die sich innerhalb der Filterkammer in einem Staubbunker absetzen konnen.
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Gerade bei der Entstaubung von Rauchgasen bei hohen Temperaturen kommt es hier
hdufig zu Problemen. Der Filterstaub wird dann zwar kurzzeitig vom Filtermedium
abgehoben, jedoch verbleibt keine ausreichende Zeit zum Absedimentieren in den
Staubbunker, da innerhalb von wenigen Zehntelsekunde die Filtrationsstromung wieder
einsetzt, so dass sich immer wieder bereits abgeschiedene Partikel an das Filtermedium

anlagern [19]. Dieser Vorgang fiihrt zu einer so genannten Quasiverstopfung des Filters.

Unabhéngig vom gewihlten Abreinigungsverfahren (online/offline, Druckstofs/mechani-
sche Abreinigung) wird bei technischen Filtern, anders als in Abbildung 2.3 dargestellt,
in der Regel nicht die gesamte Filterfliche zeitgleich abgereinigt. Diese Vorgehens-
weise wiirde, bedingt durch den starken Differenzdruckabfall nach der Regeneration, zu
Druck- und u. U. auch zu Volumenstromschwankungen in vor- und nachgeschalteten

Anlagenteilen fiihren.

Um einen gleichmifBigeren Betrieb dieser Anlagen zu gewihrleisten, wird daher bei
Filtern im technischen Mafistab im Gegensatz zu Laborfiltern stets nur ein Teil der ge-
samten Filterfliche regeneriert. Filter mit offline-Abreinigung werden daher hiufig in
mehrere parallel geschaltete Kammern unterteilt (Mehrkammerfilter), die einzeln von
der Rohgasleitung getrennt werden konnen. Bei Anlagen, die mit einer online-Abreini-
gung arbeiten, werden nicht alle Filterelemente gleichzeitig mit einem Druckstof3 beauf-
schlagt. Es konnen einzelne Filterelemente oder Filterelementgruppen angesteuert

werden.

Bei Anlagen, die nicht nach festen Zeitintervallen, sondern differenzdruckgesteuert ab-
reinigen, wird ein maximaler Druckverlust {iber das gesamte Filterpaket Ap,,, vor-
gegeben, bei dem die Regeneration der ersten Kammer bzw. Filterelemente automatisch
durchgefiihrt wird. Der Differenzdruck, der sich nach der Abreinigung einstellt, wird
mit einem ebenfalls vorgegebenen minimalen Differenzdruck Ap,,;, verglichen. Falls
Apmin durch den vorherigen Abreinigungsvorgang noch nicht erreicht wurde, wird die
nichste Gruppe von Filterelementen regeneriert usw. Féllt der Differenzdruck unter den
vorgegebenen Wert, werden die weiteren Filterelemente erst beim néchsten Erreichen

des maximalen Differenzdruckes abgereinigt.

Wie in den nédchsten Kapiteln noch gezeigt werden wird, fiihrt dieses Vorgehen -wie ge-
wiinscht- zu einer geringeren Schwankungsbreite des Differenzdruckes zwischen Roh-
und Reingasseite der Filteranlage. Hierdurch werden jedoch beziiglich der lokalen Fil-

trationsgeschwindigkeit und Fldchenmasse starke Inhomogenititen in Kauf genommen.
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2.1.4 Bekannte Einflisse auf das Durchstromungsverhalten von anfiltrierten
Kalkhydratschichten

In vorangegangenen Arbeiten wurde insbesondere von Rzepka und Naffin der Einfluss
der relativen Feuchte, Temperatur, Kohlendioxid-, Schwefeldioxid- und Chlorwasser-
stoffkonzentration auf den Druckverlust bei der Durchstromung von Kalkhydrat-
schichten untersucht [10, 11]. Sie wiesen nach, dass der Druckverlust mit steigender
Feuchte sinkt. Dieser Effekt kann zum Teil auf die geringere Gasviskositit bei hohen
Wasserdampfkonzentrationen zuriickgefiihrt werden. Zusétzlich kommt es in der Flug-
stromphase der Kalkhydratpartikel zunehmend zur Agglomeration der Partikel und
dadurch zu einer hoheren Porositdt des Filterkuchens. Bei sehr hohen Werten der
relativen Feuchte steigt der Druckverlust wieder an. Dies beruht auf einer Verengung
der Stromungskandle durch die einsetzende Kapillarkondensation. Bei gleichzeitiger
Anwesenheit von Wasserdampf und Schadgas wird der Anstieg des Druckverlustes bei
hohen Feuchten nicht mehr beobachtet. Es kommt sogar zu einer weiteren Reduzierung
des Druckverlustes. Dieser Effekt wird durch eine Verdnderung der Struktur des Filter-
kuchens durch die Reaktion von Calciumhydroxid mit den sauren Schadgasen erklért.
Die Beriihrungsstellen der Partikel im Filterkuchen werden vermutlich durch Wasser-

dampfsorptionsschichten und die Produkte der SO,-Abscheidereaktion stabilisiert.

2.2 Schadgasabscheidung

Wie bereits zu Beginn des Kapitels 2 erwdhnt, wurden die Untersuchungen zur Ab-
scheidung gasformiger Schadgase in einer technischen Filteranlage mit dem Modell-
system SO,/HCl und Calciumhydroxid durchgefiihrt. Daher wird zundchst der
Reaktionsmechanismus der Gas-Feststoff-Reaktion betrachtet, bevor die Einfliisse
verschiedener Parameter auf die Schadgasabscheidung diskutiert werden. Dieser
Mechanismus ist aufgrund der Vielzahl der verschiedenen Reaktionswege und

-produkte sehr komplex und konnte bislang noch nicht vollstindig aufgeklért werden.

Die Hauptreaktionen der SO,-Abscheidung lassen sich durch die nachfolgend

angegebenen Reaktionsgleichungen beschreiben.

Ausgehend von der Reaktion

SO, + Ca(OH), = CaSOs - H,O (2.8)

kann in Gegenwart von Sauerstoff gemal3 Gleichung (2.9)
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(2.9)
CaSO3'H20 + 1 02 + Hzo > CaSO4-2 Hzo

das Sulfit zum Sulfat oxidieren.

Es wird heute allgemein angenommen, dass diese Reaktionen in erster Linie als
Ionenreaktionen ablaufen. Dieser Mechanismus wird daher durch die Anwesenheit einer
wassrigen Phase begiinstigt. Sie kann sich in Form von wenigen Molekiilschichten auf
den Kalkhydratpartikeln bereits bei geringen relativen Feuchten durch die Adsorption

von Wasserdampf ausbilden.

Das Gleichgewicht zwischen den festen Partikeln und der fliissigen Phase bildet sich in

der Form

Ca(OH), <> Ca’" +2 OH (2.10)

aus. SO, wird in der wéssrigen Phase absorbiert und reagiert darin nach dem Schema

SOz(g) + Hzo <> SOz(aq) + H20 <> HZSO3 <> (21 1)
HSO; +H <> SO;> +2 H'

bis zum Hydrogensulfitanion und Sulfitanion. Durch die Anwesenheit von Sauerstoff

kann das Hydrogensulfitanion entsprechend Gleichung (2.12)
HSO; + % 0, <> S04~ + H' (2.12)
zum Sulfatanion oxidieren. Die Sulfit- und Sulfationen

Ca®>" + SO;* > CaS0s, (2.13)

Ca’" + S04~ > CaSO0, (2.14)

reagieren dann mit den Calciumionen zu Calciumsulfit und —sulfat.

Da diese Reaktionsprodukte nur bis zu einer bestimmten Konzentration 16slich sind,

fallen sie in fester Form aus und lagern sich an den Kalkhydratpartikeln an. Diese feste
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Produktschicht stellt ein Hemmnis fiir das weitere Losen von Calciumhydroxid dar, wo-

durch die Reaktionsgeschwindigkeit stark abnimmt.

HCl reagiert mit Calciumhydroxid nach Gleichung (2.15)

2 HCl + Ca(OH), = CaCl, + 2 H,0
(2.15)

zu Calciumchlorid. Calciumchlorid ist stark hygroskopisch, d.h. bei relativen Feuchten
von ca. 20 % wird bereits so viel Wasser aufgenommen, dass sich die Calciumchlorid-

keime vollstindig verfliissigen.

2.2.1 Relative Feuchte

Mit steigender relativer Feuchte konnen sich durch Adsorption von Wasserdampf
stiarkere Fliissigkeitsschichten auf der Partikeloberfliche ausbilden. Anhand des darge-
stellten Reaktionsmechanismus wird deutlich, dass diese Schichten die Ionenreaktionen
begiinstigen. Zusitzlich sind die Produktschichten durch die Anwesenheit von Wasser-
molekiilen weniger stabil aufgebaut und ermoglichen daher gréere Produktschicht-

dicken, bevor die Reaktion durch eine allzu trdge Diffusion der Edukte in der
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Abbildung 2.5: Einfluss der Temperatur und der relativen Feuchte auf den
SO;-Abscheidegrad [30]
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Produktschicht zum Erliegen kommt [11]. Bei hoheren relativen Feuchten lassen sich
also grofBere SO,-Abscheidegrade erzielen (s. Abbildung 2.5).

2.2.2 Temperatur

Mit steigender Temperatur nimmt die Diffusionsgeschwindigkeit der Schadgasmolekiile
zu, wodurch der Stoffiibergang aus der Gasphase zur Partikeloberfliche verbessert wird.
AuBlerdem konnte Klingspor zeigen, dass sich bei Temperaturen zwischen 40 °C und
80 °C die Temperaturabhingigkeit der Geschwindigkeitskonstante der Reaktion von
Schwefeldioxid mit Calciumhydroxid durch den Arrhenius-Ansatz beschreiben ldsst,
d. h. mit zunehmender Temperatur steigt die Reaktionsgeschwindigkeit exponentiell
[31].

Wie Naffin [11] und Klingspor [31] gezeigt haben, gelten diese Betrachtungen nur fiir
konstant gehaltene relative Feuchten. Bei der Temperaturabsenkung eines wasser-
dampthaltigen Rauchgases steigt jedoch die relative Feuchte an. Der Einfluss der
relativen Feuchte ist dann entscheidend und die SO,-Abscheidung nimmt bei niedrigen

Temperaturen zu.

2.2.3 Stofftransport und Reaktionszeit

Bei Gas/Feststoffreaktionen sind allgemein mehrere Transportvorgénge der beteiligten
Komponenten zu beriicksichtigen [32]. Im Falle der Reaktion von SO, mit pordsen

Kalkhydratpartikeln sind dies vor allem die folgenden Schritte:

— konvektiver und diffusiver Transport der Schadgase aus der Haupt-
strtomung (Bulk) an die Stromungsgrenzschicht um die Feststoff-
partikel,

— Diffusion durch die Grenzschicht an die duflere Oberfliche der
Partikel,

— Diffusion durch die Produktschicht und die Poren des Feststoffes zur

inneren reaktiven Oberflache der Partikel.

Die Diffusion in der Grenzschicht bzw. die Dicke der Grenzschicht kann durch die
Umstromung der Partikel beeinflusst werden. Durch einen hohen Turbulenzgrad und
groBBe Relativgeschwindigkeiten zwischen den Partikeln und der Gasstromung werden

diinne Grenzschichten und damit auch kurze Diffusionswege geschaffen.
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Mit steigendem Umsatz an Calciumhydroxid nehmen die Produktschichten stetig zu. Da
das Volumen der Reaktionsprodukte grofer als das von Ca(OH), ist, werden die Poren
in den Partikeln mit fortschreitender Reaktion enger. Die Diffusion im Feststoff und in
den Poren ist nach der Ausbildung einer vollstindigen Oberflichenbedeckung der
Teilchen der geschwindigkeitsbestimmende Schritt. In dieser Phase der Reaktion kann

eine Verldangerung der Verweilzeit zu einer Umsatzsteigerung fiihren [33].

In den Anlagen zur trockenen Rauchgasreinigung wird das Additiv im Rauchgaskanal
oder in einem dafiir vorgesehen Reaktor dem Rohgasstrom aufgegeben. Da die Partikel
hier von der Stromung getragen werden, spricht man auch von einem Flugstromreaktor.
Hier herrscht in der Regel eine turbulente Stromung, in der zum einen Partikel und Gas
gut gemischt vorliegen. Zum anderen sind die mittleren Abstinde zwischen den
einzelnen Partikeln relativ gro. In der nachgeschalteten Filterkammer stellen sich
durch Stréomungsberuhigung bzw. -umbildung Stromungsverhéltnisse mit einer nach

Richtung und Stirke sehr komplexen Geschwindigkeitsverteilung ein.

Auf dem Gewebefilter werden die Partikel als hochpordser Filterkuchen abgeschieden.
Dieser Kuchen wird laminar durchstromt. Durch die engen Haufwerkskanile sind die
Diffusionswege der gasformigen Schadstoffe zur Feststoffoberfliche jedoch sehr kurz.
Obwohl die Verweilzeit des Rauchgases in dieser Schicht nur wenige Zehntelsekunden

betrigt, kann es hier zu einer bedeutenden Nachreaktion kommen.

2.3 Verweilzeit in Reaktoren

Zur Charakterisierung chemischer Reaktoren ist die Kenntnis der Verweilzeit der
Reaktionspartner in dem betrachteten System erforderlich. In diesem Abschnitt werden
daher Begriffe und Methoden erldutert, die bei der Beurteilung und Messung von

Verweilzeiten Verwendung finden.

2.3.1 Verweilzeitverteilung

Verweilzeit ist als die Zeitspanne zwischen Ein- und Austritt eines Volumenelementes
in ein betrachtetes System definiert. Zur Charakterisierung des Verweilzeitverhaltens
wird die Altersverteilung am Reaktorausgang E(f) genutzt. Die Funktion E(¢) gibt an,
mit welcher Wahrscheinlichkeit ein Teil der zum Zeitpunkt /=0 in den Reaktor

gelangten Stoffmenge 7y den Reaktor zum Zeitpunkt # am Ausgang wieder verlésst.

Wird der Reaktor mit dem Volumenstrom V durchstrémt und gibt c(f) die Konzen-
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tration der Teilchen am Ausgang an, die zum Zeitpunkt /=0 in den Reaktor gelangt sind,
dann kann die Funktion E(¢) durch

E@y=- V4 (2.16)

o0

n .
‘ I V c(t) di
0
ausgedriickt werden.
GemiB Gleichung (2.16) ist E(¢) eine normierte Funktion, d.h. das Integral
[E@de =1 (2.17)
0
nimmt den Wert eins an.

Um die Verweilzeitverteilungen verschiedener Reaktoren oder eines Reaktors bei
verschiedenen Durchsétzen einfach und tibersichtlich beschreiben zu kénnen, wurden

verschiedene Kenngrofen eingefiihrt.
Die Lage der Verteilung wird im Allgemeinen durch ihren arithmetischen Mittelwert
f=p=[tEQ)ad (2.18)
0

angegeben, welcher dem ersten Moment u; der Funktion E(f) entspricht. Der

arithmetische Mittelwert gibt die mittlere Verweilzeit ¢ an.

Die Breite der Verteilung wird durch die mittlere quadrierte Abweichung um den

Mittelwert charakterisiert und als Varianz der Verteilung

o’ = T(z —1)? E(1) dt (2.19)

bezeichnet.

2.3.2 Methoden zur experimentellen Bestimmung der Verweilzeit

Um die Verweilzeitverteilung des Fluids messen zu konnen, wird meist die Stromung
am Reaktoreingang markiert. Bei der so genannten Fremdmarkierungsmethode wird ein
leicht nachzuweisender Stoff (Indikator, Tracer, Spurstoff) mit einer definierten
zeitlichen Funktion der Konzentration am Eingang zudosiert und der =zeitliche
Konzentrationsverlauf am Ausgang des Reaktors verfolgt [34]. Der Tracer sollte

folgende Bedingungen erfiillen:
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— seine physikalischen Eigenschaften, wie Viskositit und Dichte, miissen
denen der markierten Phase moglichst &dhnlich sein, da das
Stromungsverhalten der markierten Phase nicht beeinflusst werden
darf,

— der Tracer muss auch in geringen Konzentrationen leicht nachweisbar
sein,

— im Stoffstrom muss sich der Indikator gut I6sen bzw. mit ihm gut
vermischbar sein,

— der Indikator darf keine Reaktionen mit anderen Komponenten des

Fluids eingehen und nicht an Teilen des Reaktors adsorbiert werden.

Die zeitliche Funktion der Konzentration am Reaktoreingang wird in Anlehnung an die
Systemidentifikation in der Regelungstechnik auch Eingangs- oder Testsignal x(#) und
der Verlauf der Konzentration am Reaktorausgang Antwortsignal des Systems y(f)
genannt. Die Eingangssignale sind entweder periodisch (z.B. Sinusfunktion) oder
aperiodisch (z.B. Sprungfunktion, Pulsfunktion). Obwohl die idealisierte Sprung- und
Pulsfunktionen als Eingangssignale nicht realisierbar sind, werden sie hdufig in

angendherter Form zur Verweilzeitmessung eingesetzt.

2.3.3 Bestimmung der Verweilzeit anhand nicht idealer Sprungfunktionen

Falls die Abweichungen von der idealen Form der Signale zu gro3 werden, konnen die
bekannten einfachen Beziehungen zwischen dem Antwortsignal und den Kenngréfen
der Verweilzeitverteilung nicht mehr zur Auswertung herangezogen werden [32]. Im
Folgenden wird die im Rahmen dieser Arbeit verwendeten Methode zur Bestimmung

der Verweilzeit eines Fluids mit Hilfe nicht idealer Sprungfunktionen erldutert.

Bei beliebigen Eingangsfunktionen x(7) und der Altersverteilung am Reaktorausgang
E(?) geht die Antwortfunktion y(¢) aus der Faltung von x(¢) mit E£(¢) hervor [32]. Unter

der Faltung wird die Integralkombination

y(@0) =[xy EG—1) ar (2.20)

0

verstanden. In verkiirzter Schreibweise wird sie durch

y=x®FE (2.21)

ausgedriickt.
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Zur Veranschaulichung der Faltung kann das beliebige Eingangssignal in einzelne
Pulsfunktionen zerlegt werden (siche Abbildung 2.6). Das Antwortsignal jedes
einzelnen Elementes kann dann bei bekannter oder angenommener Verweilzeit-
verteilung des Systems berechnet werden. Aus der Uberlagerung der einzelnen

Antwortsignale ergibt sich die Antwort des Systems auf das Eingangssignal.

4
x(2)

y
x(1)

N -
’ t

Abbildung 2.6: Schema fiir die Zerlegung einer beliebigen Eingangsfunktion in

\ 4

einzelne Pulsfunktionen

@ x (1) ()

N
\ 4
\ 4

Abbildung 2.7: Berechnung der Antwort auf eine einzelne Pulsfunktion und
Uberlagerung der Pulsantworten des Systems als Antwort auf ein
beliebiges Eingangssignal

Das Faltungsintegral (s. Gleichung (2.20)) kann gelost werden, wenn die Funktion E(?)

bekannt ist.

Erfiillt das Eingangssignal bestimmte Kriterien, die im Folgenden erldutert werden, so

konnen auch bei experimentell bedingten starken Abweichungen von der idealen
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Sprungfunktion (z.B. bei einem starken Uberschwingen, s. Abbildung 2.8) die wesent-

lichen KenngroBen zur Charakterisierung des Verweilzeitverhaltens bestimmt werden.

A
x(f)

Abbildung 2.8: Beispiel einer nicht idealen Sprungfunktion als Eingangssignal

Das Eingangs- und Antwortsignal nehme vor und zum Zeitpunkt /=0 den Wert Null an.
AuBlerdem seien x(¢) und y(f) normiert, so dass sie nach unendlich langer Zeit (¢ — o)

gegen den Wert 1 streben. Diese Bedingungen werden durch

x(t<0)=0 , (2.22)
y<£0)=0 , (2.23)
limx(r) =1 (2.24)
und t—o
lim y(t) =1 (2.25)
t—o©
ausgedriickt und konnen experimentell in guter Nadherung realisiert werden.
AuBerdem wird vorausgesetzt, dass die uneigentlichen Integrale
A, = [1-x(¢) dt (2.26)
und 0
A, = [1-y(¢) dt (2.27)
0

konvergieren und mit ihnen die Flacheninhalte 4, und 4, berechnet werden konnen, die
fiir >0 von dem jeweiligen Signal und der Geraden x =1 bzw. y =1 eingeschlossen
werden. Hierbei werden Flichen, die unterhalb der Geraden liegen, positiv und Flichen

oberhalb der Geraden negativ beriicksichtigt.
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Erfiillen Eingangs- und Antwortsignal die genannten Kriterien, kann die mittlere

Verweilzeit des Fluids ¢ mit Hilfe des Zusammenhangs

f=d -4, :Tl—y(t) a’t—Tl—x(t) dt (2.28)

= Tx(t) —y(t) dt

~ Zi:[(xi _yi)'Ati]

ermittelt werden. Dieser einfache Zusammenhang gemil Gleichung (2.28) wurde in
Anlehnung an die Ausfithrungen in [32] und [34] abgeleitet. Die mathematischen
Grundlagen hierzu befinden sich im Anhang. Gleichung (2.28) wird im Rahmen dieser

Arbeit zur Auswertung gemessener Eingangs- und Antwortsignale genutzt.

2.4 Modellierung der Schadgasabscheidung an festen Additivpartikeln

Gemadl des im Kapitel 2.2 erlduterten Reaktionsmechanismus wird die Abscheidung
gasformiger Schadstoffe an festen Additivpartikeln als nicht-katalytische, heterogene
Reaktion an der Grenzflache zwischen einer fluiden und einer festen Phase betrachtet.
Bei diesem Reaktionstyp findet die Umsetzung eines in der fluiden Phase verteilten
Reaktionspartners mit einem Feststoff statt. Der Feststoff ist selbst Reaktionspartner
und kann wihrend der Reaktion Form bzw. Gréfe und sein Porengefiige dndern.
Entsteht dariiber hinaus ein festes Reaktionsprodukt, wird die Zusammensetzung der
festen Komponente gedndert [32]. Der sehr starke Einfluss der relativen Feuchte wird

bei der Ableitung der Stoffbilanzen zunéchst nicht beriicksichtigt.
Die Abscheidung von gasformigem Schwefeldioxid an festen Kalkhydratpartikeln

verlduft nach folgender Reaktionsgleichung:

A(@@+B@B)>C(s) . (2.29)

Derartige Reaktionen erfolgen in mehreren Teilschritten:

1. Stoffiibergang des gasformigen Reaktionspartners (A) von der Hauptstromung

durch eine das Partikel umgebende Grenzschicht,

2. Transport der gasformigen Komponente (A) durch Diffusionsvorgédnge in dem

Porensystem des pordsen Feststoffes,
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3. Adsorption des gasformigen Reaktionspartners (A) an der gesamten Oberfldche
des Feststoffes,

4. Diffusion des adsorbierten Eduktes (A) durch die feste Produktschicht (C) bis

zum reaktiven Feststoffkern (B),
5. chemische Reaktion der Edukte und Bildung des festen Reaktionsproduktes (C).

Zur Erklarung der Vorginge am Einzelkorn wurden in der Literatur verschiedene
Modelle entwickelt, die sich vor allem in der Beschreibung der Feststoffgeometrie
unterscheiden. Ausgehend von einfachen Kugel-, Platten- oder Einzelporenmodellen
wurden diese weiter verfeinert und kombiniert, um komplexe Partikelformen und
Porensysteme zu erfassen [35, 36, 37, 38, 39, 40, 41, 42, 43, 44]. Mit zunehmendem
Detaillierungsgrad steigt im Allgemeinen die Anzahl der Parameter, die experimentell
nicht direkt bestimmt werden konnen. Einfache Modelle, die grundlegende und
geschwindigkeitsbestimmende Teilschritte beriicksichtigen, liefern hdufig ausreichend

genaue Beschreibungen der experimentellen Befunde.

Eines der am hdufigsten eingesetzten und einfachsten Modelle zur Beschreibung
nicht-katalysierter Gas-Feststoff-Reaktionen ist das Schwindkernmodell [32, 45]. Mit

diesem Modell konnen die oben beschriebenen Teilschritte erfasst werden.

unreagierter Feststoffkern

wandernde
Reaktionsoberfldche

feste Produktschicht

Abbildung 2.9: Schematische Darstellung eines Partikels gemifl des Modells mit

schrumpfendem Feststoffkern
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Es wird davon ausgegangen, dass die Reaktion zuerst nur an der dulleren Schicht des
Partikels stattfindet und mit zunehmendem Umsatzgrad die Reaktionsoberfldche in das

Partikel hineinwandert, bis der reaktionsfahige Produktkern umgesetzt ist.

Es zeigt sich jedoch bei verschiedenen Autoren [11, 45], dass entgegen der vereinfach-
ten Modellvorstellung auch bei sehr langen Kontaktzeiten der Reaktionspartner kein
vollstindiger Umsatz erzielt wird. Es wurden verschiedene Ansitze formuliert, mit
deren Hilfe die Limitierung des Umsatzes erklart werden kann. Ein wesentlicher Punkt
in diesem Zusammenhang ist die Volumenzunahme des Feststoffes bei der Reaktion
von Calciumhydroxid mit Schwefeldioxid. Je nachdem, welches Produkt gebildet wird
(CaS0O3/CaS0O4) und wie viel Kristallwasser eingelagert wird, steigt das molare
Volumen des Feststoffes um den Faktor 1,5 bis 2,25. Naffin nennt eine Aufstellung der
verschiedenen Reaktionsprodukte und deren molare Volumina [11]. Diese Volumen-
zunahme fiihrt vor allem zu einer Verdnderung der inneren Geometrie, d.h. zum teil-
weisen Porenverschluss und damit zu einer erschwerten Diffusion des Schadgases in
das pordse Partikel hinein [44]. Die duBlere Geometrie und die PartikelgroB3e bleiben
weitgehend unverdndert. Basierend auf dieser Vorstellung kann der Diffusions-

koeffizient

D, = Dy, -5 (2.30)

mit der Partikelporositéit gekoppelt werden [35, 46];

Dg Feststoffdiffusionskoeffizient,
Dy Anfangsfeststoffdiffusionskoeffizient,
£ Partikelporositit.

Die Partikelporositit hingt auBerdem vom Umsatz des Feststoffes ab.

Gdng nimmt eine exponentielle Abhdngigkeit zwischen dem Feststoffdiffusions-

koeffizienten

Dy =Dy e *Y (2.31)

und dem Calciumhydroxidumsatz an [41, 45];

K Hemmungsfaktor der Feststoffdiffusion,
U Feststoffumsatz.
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Der Parameter K kann nicht auf direktem Wege bestimmt werden. Er wird durch
Anpassung von berechneten Umsatz-Zeit-Kurven an gemessene Durchbruchskurven

ermittelt.

Dariiber hinaus wurden detaillierte Ansitze entwickelt, bei denen die Produktschicht-
bildung als Kristallisation aufgefasst wird und mit Hilfe einer Keimbildungs- und
Kornwachstumskinetik beschrieben wird [47, 48, 49]. Auch das Auftreten mechanischer
Spannungen infolge der Volumenzunahme, die die Wanderung der Reaktionsfront ins
Innere des Partikels behindern, kann berticksichtigt werden [50, 51]. Stoffdaten, die fiir

diese Ansitze erforderlich sind, sind fiir das betrachtete Stoffsystem nicht bekannt.

Naffin geht davon aus, dass als Folge des Wachstums der Produktschicht an der
Reaktionsfront zwischen Produktschicht und Eduktschicht mit zunehmendem Umsatz
Spannungen auftreten, die die Bildung neuer Produktkeime erschweren. Dieser
Vorgang wird als ,,kinetische Limitierung® der Oberflichenreaktion bezeichnet [11]. Er

lasst sich durch eine vom Umsatz abhédngige Geschwindigkeitskonstante der

Oberflachenreaktion
k. =k, et (2.32)
beschrieben;
k; Geschwindigkeitskonstante der Oberflachenreaktion,
ko Geschwindigkeitskonstante ohne kinetische Limitierung,

P Hemmungsfaktor der Oberflachenreaktion.
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3 Modellierung des Druckverlustes und der SO,-Abscheidung
in Schlauchfiltern

Bei der Ubertragung von mit Laborreaktoren gewonnenen Daten auf filternde
Abscheider, wie sie industriell zum Einsatz kommen, sind einige wesentliche Punkte

von Bedeutung.

Laborreaktoren werden in der Regel aus Griinden der Reproduzierbarkeit mit einer
konstanten Gasgeschwindigkeit durchstromt und die Lénge des Festbetts bleibt
unverdndert. Dies ist in technischen Filteranlagen mit differenzdruckgesteuerten
Abreinigungen, wie im Kapitel 2.1.3 erldutert, nicht der Fall. Hier unterliegt nicht nur
die lokale Gasgeschwindigkeit sondern auch die Dicke des Filterkuchens, der als

Festbettreaktor dient, einer stetigen Verdnderung.

3.1 Druckverlust in durch Drucksto8 abgereinigten Schlauchfilteranlagen

Grundsitzlich wird bei der Berechnung des zeitlichen Verlaufs des Druckverlustes von
der im Kapitel 2.1.2 vorgestellten Gleichung (2.6) ausgegangen. In dieser Gleichung
werden die Permeabilitit und die Dicke des Filtermittels zum Restwiderstand K,

zusammengefasst. Der durch den Staubkuchen erzeugte Druckverlust

Ap=K, nu,+K.nW u,

wird mit Hilfe des spezifischen Kuchenwiderstandes Kx und der Flichenmasse W des

Staubkuchens beschrieben.

Fiir nicht kompressible Filterkuchen, die mit einer konstanten Filtrationsgeschwin-
digkeit anfiltriert werden, ist die oben dargestellte Gleichung direkt auswertbar. Ap
steigt linear mit der Flachenmasse des Staubkuchens an. Sind die Gasviskositdt und die
Filtrationsgeschwindigkeit bekannt, kann aus dem Druckverlust und der entsprechenden
Flachenmasse auf den Filterwiderstand K, und den Kuchenwiderstand Kx geschlossen
werden. Diese vereinfachende Betrachtungsweise trifft in dieser Form fiir viele
Filteranlagen im industriellen Einsatz aus den im Kapitel 2.1.3 genannten Griinden
nicht zu. Bei stets nur teilweise erfolgender Abreinigung der Filterflache stellen sich an
den gerade abgereinigten Filterelementen lokal groBere Filtrationsgeschwindigkeiten

ein als an den Elementen, die noch mit einem Staubkuchen belegt sind.
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Im Rahmen dieser Arbeit werden daher mit Hilfe eines einfachen mathematischen
Modells die Vorgidnge nach einer teilweisen Abreinigung der Filterfliche abgebildet.
Hierzu werden die Filterelemente, die einzeln abgereinigt werden konnen, getrennt
voneinander als parallel betriebene Oberflachenfilter betrachtet. Dem Modell liegen die

folgenden Annahmen zugrunde:

— Jedes Filterelement beeinflusst wiahrend der Filtration und Abreinigung nicht die

iibrigen Elemente,
— der Differenzdruck ist iiber alle Filterelemente gleich,
— die Staubkonzentration ist im gesamten Rohgasraum konstant,

— der Restwiderstand des Filtermittels Kj, und der spezifische Kuchen-
widerstand Kk sind fiir die gesamte Filterfliche und wihrend des ge-

samten Filtrationsversuches konstant (inkompressibler Staubkuchen).

Fiir die Filterelemente, die zu einer Gruppe zusammengefasst sind und stets zeitgleich
abgereinigt werden, wird die Flachenmasse Wi(f) gemil3 Gleichung (2.3) berechnet. Da
sich unterschiedliche Flichenmassen auf den einzelnen Filterelementgruppen befinden
konnen, ergeben sich auch verschiedene Stromungswiderstinde. Es liegt jedoch iiber
der gesamten Filterfliche und damit {iber jedem einzelnen Filterelement der Differenz-
druck 4p an. Daher miissen sich fiir die einzelnen Elementgruppen unterschiedliche Fil-

trationsgeschwindigkeiten u,(¢) einstellen. Dieses Modell wird mathematisch durch die

Ansétze
Ap =Ap, =Ap, =...=Ap, :(KM+KKVVI)77MO;1 (3.1)
= (KM+KKW2) nuy,
Z(KM"'KKVVi)n”o;i
formuliert.

Die Massenbilanzen des Staubes (s. Gleichung (2.3)) konnen jeweils in der

differentiellen Form

GW =csuy, (3.2)

A —
W, =csuy,

geschrieben werden.
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Zusitzlich gilt die Bilanz des Gasvolumenstroms. Der Rohgasstrom Vges teilt sich nach

folgender Beziehung

Ve = 2 A; 1ty (3.3)

auf die einzelnen Elementgruppen mit der jeweiligen Filterflache 4; auf.

Als Anfangsbedingung wird angenommen, dass zu Beginn der Filtration alle Filter-
elemente noch unbeladen sind (W;(t=0) = 0). Erreicht der berechnete Differenzdruck Ap
den vorgegebenen maximalen Wert 4Ap,,, wird ein Filterelement bzw. eine Gruppe von
Filterelementen abgereinigt und die Flaichenmasse dieser Filterelementgruppe zu Null
gesetzt. Gemil3 des industriell {iblichen Abreinigungsmodus wird beim nichsten Errei-
chen des maximalen Differenzdruckes die ndchste Gruppe abgereinigt und die Flachen-
masse dieser Gruppe zu Null usw. Dieses Differentialgleichungssystem wird mit Hilfe
der Software gPROMS [63] numerisch geldst.

3.2 Schadgasabscheidung in Filteranlagen

Ausgehend von der Schadgasabscheidung am Einzelkorn wird nachfolgend ein Modell
abgeleitet, welches sowohl die Vorgédnge im anfiltrierten Festbett einer Laboranlage als
auch in einem vorgeschalteten Reaktor und im wachsenden Staubkuchen einer
technischen Schlauchfilteranlage (s. Abbildung 1.1) beschreibt.

3.2.1 Schadgasabscheidung am Einzelkorn

Das im Kapitel 2.2.3 beschriebene Verhalten der Additivpartikeln, d.h. die starke
Abnahme der Reaktivitit mit zunehmendem Feststoffumsatz, kann durch ein
zweistufiges Einzelkornmodell beschrieben werden. Hierzu wird angenommen, dass bei
frischen Partikeln der Transport der gasformigen Komponenten an die Partikel-
oberfliche und deren Adsorption der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist. Mit
zunehmendem Additivumsatz und der damit verbundenen Ausbildung einer
geschlossenen Produktschicht wirkt sich die Diffusion von SO, durch die Produkt-

schicht starker limitierend aus.

Die Vorginge bei der Schadgasabscheidung am Einzelkorn werden daher in zwei
Schritte unterteilt: Im ersten Schritt wird der Stoffiibergang der gasformigen
Komponente von der Hauptstromung durch die Grenzschicht, der diffusive Transport

durch das Porensystem des Feststoffs und die Adsorption des Schadgases an der
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Oberfliche zusammengefasst. Der zweite Teilschritt umfasst die Diffusion des Schad-
stoffes durch die Produktschicht und die chemische Reaktion der Edukte.

Im Folgenden werden die verwendeten Bilanzgleichungen erldutert.

Bei der Berechnung des Stoffiiberganges durch die das Partikel umgebende Grenz-
schicht wird je nach Umstromungszustand (gasgetragenes Partikel/durchstromte Schiit-
tung) unterschieden. Alle iibrigen Stoffiibergdnge und Reaktionen im Innern des

Partikels sind von der dufleren Strdmung unabhéngig.

Bei der Beschreibung des Stofftransportes von der Hauptstromung mit der Schadgas-
konzentration cg zum Partikel, in dessen unmittelbarer Nihe die Schadgaskonzentration

copbetrdgt, wird von einer umstromten Einzelkugel ausgegangen. Es gilt:

figs = d’ (CG _COP) . (3-4)

Hierbei ist ngsg die Stoffmenge, die durch die Grenzschicht zum Partikel mit dem

Durchmesser d gelangt. Der Stoffiibergangskoeffizient fbzw. die Sherwood-Zahl Sh

pd
Sh=— 3.5
5 3.5)
kann anhand der Reynolds-Zahl Re
Re="14 (3.6)
1%
und der Schmidt-Zahl Sc
1%
Sc=— 3.7
5 (3.7)

mit Hilfe empirischer Gleichungen fiir verschiedene Formen der Partikelumstromung

berechnet werden [54].

In diese Kennzahlen gehen als Stoffdaten die kinematische Viskositit des Gasge-

misches vund der molekulare Diffusionskoeffizienten D der Schadgaskomponente ein.

Die kinematische Viskositidt des Gasgemisches kann gemill des VDI-Wirmeatlasses

[55] berechnet werden. Als Komponenten des Gasgemisches werden hier Luft und
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Wasserdampf beriicksichtigt. Die Schadgase (SO, und HCI) liegen in deutlich

geringeren Konzentrationen vor und gehen daher nicht in die Berechnung ein.

In Abbildung 3.1 ist die kinematische Viskositit {iber der Gasfeuchte fiir verschiedene
Temperaturen aufgetragen. Mit steigender Feuchte und sinkender Temperatur nimmt

die Viskositit des Gasgemisches ab.
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Abbildung 3.1:  Einfluss der Feuchte und Temperatur auf die kinematische Viskositit
des Gasgemisches bestehend aus Luft und Wasserdampf bei einem
Gasdruck von 101325 Pa

Die Berechnung des molekularen Gasdiffusionskoeffizienten von Schwefeldioxid in
einer Mischung bestehend aus Luft und Wasserdampf wird nach der Methode von
Hirschfelder [32] durchgefiihrt. Uber den relevanten Temperatur- und Feuchtebereich
nimmt mit zunehmender Feuchte und sinkender Temperatur der Diffusionskoeffizient
deutlich ab. Bei einer Temperatur von 140 °C betrdgt der Diffusionskoeffizient von SO,
in trockener Luft ca. 58-10° m?/s. Durch die Erhdhung der Feuchte auf ca. 20 Vol.-%
und eine Reduzierung der Temperatur auf 60 °C wird der Diffusionskoeffizient
anndhernd halbiert (s. Abbildung 3.2).
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Abbildung 3.2: Abhidngigkeit des molekularen Gasdiffusionskoeffizienten von SO; in
feuchter Luft von der Temperatur und der absoluten Feuchte bei
einem Gasdruck von 101325 Pa

Mit diesen Stoffdaten (Diffusionskoeffizient und kinematische Viskositdt) und der
Relativgeschwindigkeit w, zwischen Gasstromung und Partikel kann der Stoffiiber-

gangskoeftizient £ fiir kugelformige Partikel mit dem Durchmesser d berechnet werden.

Gemal Kapitel 2.3 stellt der oben beschriebene Stoffiibergang des Schadgases aus der
Hauptstromung durch die das Partikel umgebende Grenzschicht den ersten von

insgesamt fiinf Teilschritten dar.

Zur Beschreibung des Stofftransportes im Porensystem (Schritt 2) und der Ad-
sorptionskinetik (Schritt 3) werden hdufig so genannte Diffusionsmodelle herangezogen
[52]. Bei dieser Modellvorstellung werden ausgehend vom 2. Fickschen Gesetz Bilanz-
gleichungen fiir das Porensystem aufgestellt. Der numerische Aufwand zur Lésung
dieser Differentialgleichungen ist relativ groB3. Dariiber hinaus miissen beziiglich der
Struktur des Porensystems (Porenldnge, Verzweigungen, Porenform) Annahmen ge-

troffen werden, die nur zum Teil durch Experimente zugénglich sind.
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Verglichen mit den Diffusionsmodellen stellen die so genannten kinetischen Modelle
eine Vereinfachung dar. Die Diffusion der gasformigen Komponente durch das
Porensystem (Schritt 2) und die Adsorption auf der Partikeloberflache (Schritt 3) wird
hier zusammenfassend beschrieben [52]. Als treibendes Potential fiir die zeitliche
Anderung der mittleren Beladung X eines Partikels mit dem Volumen Vp, der Dichte
pp und der inneren Oberfliche Ap wird die Differenz zwischen der zum Zeitpunkt ¢
vorliegenden mittleren Beladung und der Beladung X', die mit der gegebenen
Gaskonzentration in der unmittelbaren Ndhe des Partikels im Gleichgewicht steht,
angenommen. Der Stoffdurchgangskoeffizient k,; erfasst sowohl die inneren

Transportvorgidnge im Porennetzwerk als auch die Adsorptionskinetik [52]. Der Ansatz

6 = * g
Ve pr EX = Ay ko pp (X _X) (3-8)

verkniipft die vorgenannten GrofBen.

Der Zusammenhang zwischen der Beladung des Partikels und der Konzentration in der
Gasphase bzw. Gleichgewicht zwischen der Gasphase und der Sorbatphase kann fiir
kleine Dampfdriicke des zu adsorbierenden Gases mit einer jeweils linearen Beziehung

nach Henry
X=Hec, (3.9)

X' =H Cop (310)

beschrieben werden.

Mit Hilfe der Gleichungen (3.8), (3.9) und (3.10) kann der Massenstrom bzw. durch

Beriicksichtigung der Molmasse von Schwefeldioxid Mso,, der Stoffstrom 7, , der zum

Zeitpunkt 7 an einem Partikel adsorbiert wird, anhand Gleichung (3.11)

:APkadpPH(

== Cop =Cp) (3.11)

50,

berechnet werden.

Unter quasi-stationdren Bedingungen entsprechen die Stoffstrome, die nach Gleichung
(3.4) durch die Grenzschicht treten 7., und nach Gleichung (3.11) adsorbiert werden
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n,, , einander. Daraus ergibt sich zwischen der Schadgaskonzentration in der Gasphase
und der adsorbierten Stoffmenge der Zusammenhang:

ﬁﬂ.aﬂ.APkadpPH
M

50,

n, = e, —c .
ad ﬁﬂ,d2+AP kad ppH (G P) (312)

50,

Gleichung (3.12) erfasst den Stofftransport des Schadgases aus der Gasphase
einschlieBlich der Adsorption (s. Kap. 2.3 Schritt 1 bis 3). Bei der Reaktion der Edukte
entsteht eine feste Produktschicht, durch die im néchsten Schritt (Schritt 4) die zuvor
gasformige Komponente bis zum reaktiven Kern des Feststoffes durch Diffusion

transportiert werden muss und dort umgesetzt wird (Schritt 5).

In Abbildung 2.9 ist schematisch ein kugelformiges Partikel mit reaktivem Feststoffkern
und der umhiillenden Produktschicht dargestellt. Zur Beschreibung der Diffusion im
Feststoff und der chemischen Reaktion an der reaktiven Oberfliche des inneren

Partikelkerns wird wiederum von einem quasi-stationdren Zustand ausgegangen.

Der Stoffstrom 7, , der durch die Produktschicht tritt, kann mit Hilfe des Diffusions-

koeffizienten D; und des Konzentrationsgradienten im Produkt ausgedriickt werden. In

der Gleichung

ipg = —4 7 12 D [%c] (3.13)

K

wird der Konzentrationsgradient an der Stelle des Kerndurchmessers gebildet.

Unter quasi-stationdren Bedingungen kann aus der Stoffmengenbilanz an einer Kugel-

schale mit der Dicke dr und mit den Randbedingungen
C(rK) =cy (314)

c(rp)=c¢p (3.15)

der Konzentrationsverlauf und damit auch der Konzentrationsgradient an der Stelle rx
durch Integration bestimmt werden. Fiir den Diffusionsstrom in der Produktschicht

ergibt sich damit der Zusammenhang:
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— 3.16
ﬁPS:—47zr,§DSM : (3-16)

In Anlehnung an das Partikelmodell zur Schadgasabscheidung an Kalkhydratpartikeln
von Naffin [11] wird die Kinetik der chemischen Reaktion bzw. der in einem Partikel

umgesetzte Stoffstrom 7, als Reaktion erster Ordnung

no=—4rxr k cg (3.17)

mit k, als Geschwindigkeitskonstante formuliert.

Beide Schritte, Produktschichtdiffusion (Schritt 4) und Oberflichenreaktion (Schritt 5),

konnen gleichgesetzt werden. Fiir den reagierenden Schadgasstrom ergibt sich

k. D

Iz

k, rK(1—rKJ+DS
Tp

Neben r¢ geht in diese Gleichung die Dicke der Produktschicht (rp - r¢) ein. Fiir die

_ 2
n,.=-4rxrg

r

cp (3.18)

Kugelgeometrie kann zwischen diesen zeitlich verdnderlichen Radien, dem Umsatzgrad
U und einem Anfangspartikeldurchmesser d ein eindeutiger Zusammenhang aufgestellt

werden. Fiir den Radius des schrumpfenden reaktiven Feststoffkerns gilt:
d
Fy :E%/I—U : (3.19)

Bei der Berechnung des dufleren Radius der Produktschicht muss, wie im Kapitel 2.3
erwiahnt, die Zunahme des molaren Volumens infolge der chemischen Reaktion

beriicksichtigt werden. Mit dem Koeffizienten o

oy U Viw(l=¢,) (3.20)

v Vi, (1_55)

wird nach Specht [53] das Verhiltnis der molaren Volumina des Produktes und Eduktes
beschrieben. vp und v sind die stochiometrischen Koeffizienten vom Produkt und
Edukt. Bei einer Anderung der Feststoffporositit wird diese durch & und &
beriicksichtigt. Bei der hier betrachteten Reaktion handelt es sich um eine dquimolare

Umsetzung. Geméal der von Naffin getroffenen Annahmen werden Produktschicht und
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Eduktkern als massive Feststoffe beschrieben. Fiir dieses Stoffsystem wurde mit einem

Volumenverhéltnis von 1,75 gerechnet [11].

Der duflere Radius der Produktschicht
d 3
I"P:E('\II—U'F%[QU) (321)

wird als abhingig vom Umsatz ausgedriickt.

Damit kann der reagierende Stoffstrom

D
i, ==z d® (1-U)s & Ds

(3.22)

k,,g(l—U); - |+ Dy

als Funktion des Umsatzes geschrieben werden.

Wihrend Gleichung (3.12) den &uBleren Stoffiibergang und den Adsorptionsschritt
erfasst, wird durch Gleichung (3.22) die Diffusion im Feststoff und die
Oberflachenreaktion beschrieben. Bei frischen Additivpartikeln ist noch keine
Produktschicht vorhanden, so dass zundchst duBlerer Stoffiibergang und Adsorption
geschwindigkeitsbestimmend sind. Mit zunehmendem Umsatz und einer ausgepragten
Feststoffschicht gewinnen die Vorgénge, die durch Gleichung (3.22) wiedergegeben
werden, an Bedeutung. Der Feststoffumsatz geht nicht nur {iber die Produktschichtdicke
in Gleichung (3.22) ein, zu beriicksichtigen ist ebenfalls sein Einfluss auf den
Feststoffdiffusionskoeffizienten Ds. Dieser von Gdng [45] und Naffin [11] benutzte
Zusammenhang zwischen dem Diffusionkoeffizienten und dem Umsatz wurde auch in

dieser Arbeit verwendet, s. Gleichung (2.31).

3.2.2 Abscheidung in der Flugstromphase

Wie im vorherigen Abschnitt beschrieben, wird bei der Berechnung des &uBleren
Stoffiibergangskoeffizienten von einer umstromten Einzelkugel ausgegangen. Die
Partikel-Reynolds-Zahl wird fiir den Fall der Schadgasabscheidung in der
Flugstromphase mit der Sinkgeschwindigkeit des Partikels gebildet. Der mittlere
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Partikeldurchmesser betrdgt ca. 4 pm. Fiir das betrachtete Stoffsystem (Kalk-
hydrat - Rauchgas) ergeben sich stets Reynoldszahlen kleiner als 0,25, so dass von einer
schleichenden Umstromung des Partikels ausgegangen werden kann. Der Stoffiiber-
gangskoeffizient wihrend der Flugstromphase frsp bzw. die entsprechende Sherwood-

Zahl Sh wird ndherungsweise durch die empirische Gleichung

0,333(Re Sc )™ (3.23)

Sh=2+
1+0331(Re Sc)™”

wiedergegeben [54].

Mit den im vorherigen Abschnitt vorgestellten Beziehungen fiir den zunichst

adsorbierten und anschlieBend umgesetzten Stoffstrom (7,, und 7, ) am Einzelpartikel

und dem &duBleren Stoffiibergangskoeffizienten frsp konnen die Bilanzgleichungen fiir
die Flugstromphase formuliert und gelost werden. Die Flugstromphase sei ferner
dadurch gekennzeichnet, dass die Gasphase und die Feststoffphase ideal vermischt
vorliegen (quasi-homogen) und sich mit gleicher Geschwindigkeit durch den Reaktor
bewegen. Gas und Partikel haben die gleiche Verweilzeit im Reaktionssystem. Zunéchst
wird die Verweilzeitverteilung durch ein ideales Stromungsrohr beschrieben s.
Abbildung 3.3. Diese Annahme ist sicherlich fiir den Rohgaskanal einer trocken
arbeitenden Rauchgasreinigungsanlage hinreichend genau. Wie noch gezeigt wird, trifft
diese Annahme auf das komplexe Stromungsfeld im Rohgasraum einer Filteranlage nur

mit starken Einschrédnkungen zu.

1 1 dX, dV
_>| |<_
o O O o o :O E O
o o ° 5 L
u, Co, C Pary o o p i 'e) CFsp |
© ° 5 O 10!
o o P
Q. 10
o |\ o i D
x=0, Additivpartikel x=L,
t=0 t=ul=r

Abbildung 3.3: Schematische Darstellung eines Flugstromreaktors/Rohgaskanals zur

Veranschaulichung der Bilanzgleichung fiir die Flugstromphase
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Rohgas und Additivpartikel sind in jeder Querschnittsfliche entlang der Ortskoordinate
x des idealen Stromungsrohres ideal vermischt und bewegen sich mit der gemeinsamen
Geschwindigkeit ¥ vom Reaktoreingang (x = 0) zum Reaktorausgang (x = L). Die
Schadgaskonzentration des einstromenden Rohgases betrdgt ¢y und wird durch
Adsorption und Reaktion an den Additivpartikeln bis auf die Konzentration cpsp am
Ende des Rohrreaktors verringert. Die Anzahlkonzentration der Additivpartikel cp,,

bleibt im gesamten Reaktor konstant. Sie wird mit Gleichung (3.24)

LV — T (3.24)
ges mPar Vges %d IOP (l_gPar)

anhand des eintretenden Rohgasvolumenstroms Vg des Additivmassenstroms 71 ,,,

und der Masse eines Partikels berechnet. Die Masse eines kugelférmigen Partikels wird

mit dem Durchmesser d, der Feststoffdichte pp und der Porositét gp,, bestimmt.

Zur Berechnung der Schadgaskonzentration am Reaktoraustritt bzw. des Konzen-
trationsprofils entlang der Ortskoordinate wird die Stoftbilanz fiir das differentielle

Volumenelement dV

dv = A dx (3.25)

mit der Dicke dx und der Querschnittsflache 4 formuliert.
Aus der Bilanz der gasformigen Schadgaskomponente

O ee-aV)=—u-adxc_c g av (3.26)
ot 0z

folgt fiir den stationdren Fall

0 .
0=u % tep i, (3.27)

Mit 7, ist hier gemdl Gleichung (3.12) der Molenstrom an Schadgas gemeint, der an

einem einzelnen Partikel adsorbiert wird. n,, ist die Stoffmenge, die an einem Partikel
adsorbiert vorliegt. Die Bilanz fiir die adsorbierte Komponente ergibt sich zu
on,  0On

—u—“+pn —-n =0 . 3.28
at ax ad r ( )
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Der Teil des Schadgases #,, der mit dem Feststoff reagiert, kann nach der Beziehung

on _ 9 . (3.29)

bilanziert werden.

Die Gleichungen (3.27), (3.28) und (3.29) konnen mit den Anfangsbedingungen

()0 =Co (3.30)
(1,4).o=0 und (3.31)
(1,),cy =0 (3.32)

integriert werden. Damit ist der Konzentrationsverlauf, die adsorbierte und umgesetzte
Stoffmenge im Rohrreaktor und am Ende des idealisierten Flugstromreaktors berechen-
bar.

3.2.3 Schadgasabscheidung in Festbettreaktoren
Bei der Schadgasabscheidung in Filterschichten wird der Filterkuchen als Festbett-

reaktor aufgefasst, in dem die ruhende Feststoffphase von der Gasphase durchstromt
wird. Naffin [11] hat die Schadgasabscheidung in einer Kalkhydratschicht experimentell
und modelltheoretisch untersucht. Die von ihm zusammengestellten Beziehungen fiir
den dulleren Stoffiibergang und die axiale Dispersion in durchstromten Schiittungen
werden in dieser Arbeit weitgehend tibernommen und auf die Verhiltnisse in Schlauch-

filtern iibertragen.

Die Berechnung des Stoffiiberganges wird in Analogie zu den Berechnungsmethoden

des VDI-Wérmeatlas [55] fiir den Warmetibergang in Schiittungen durchgefiihrt.

Fiir die mittlere Sherwood-Zahl einer Einzelkugel im durchstromten Haufwerk wurde

folgender empirischer Zusammenhang formuliert:

ShEinzelkugel = 2 + V Shlim + Shtirb ’ mlt (333)
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- 5 (3.34)
Sh, =0,664,[Re, -3/Sc und

0,8
Sh = 0,037 Re.” Sc ' (3.35)

" 142,443 Re*' (S¢t -1)

In diese Beziehungen geht die auf die Schiittgutporositit bezogene Reynolds-Zahl Re,

d
Re, =% (3.36)
V&g
ein, die mit der Leerrohrgeschwindigkeit der fluiden Phase uy und der Porositdt der

Schiittung &5 gebildet wird.

Die effektive Sherwood-Zahl der Schiittung

Sh = fa ShEinzelkugel mlt (337)

£, =1+1501-&) (338)

wird aus der Sherwoodzahl einer Einzelkugel mit Hilfe eines Formfaktors f, der

Schiittung berechnet.

Zur Beschreibung der Festbettdurchstromung bzw. der Verweilzeitverteilung des Gases
im Festbett wird das Dispersionsmodell genutzt. Bei dieser Modellvorstellung wird da-
von ausgegangen, dass die reale Durchstromung der Schiittung als Uberlagerung einer
idealen Kolbenstromung mit einer diffusionsartigen axialen Vermischung betrachtet
werden kann [56]. Ein MaB fiir die Vermischung in axialer Richtung ist der axiale Ver-

mischungskoeffizient D,,. Dieser wird als axialer Dispersionskoeffizient bezeichnet.

Fiir die Vermischung in axialer Richtung sind urséchlich eine ungleiche Verteilung der
Stromungsgeschwindigkeit iiber den freien Stromungsquerschnitt und die molekulare
Diffusion verantwortlich. Abweichungen von der idealen Kolbenstromung kénnen z.B.
durch Wirbelbildung und Turbulenz hervorgerufen werden. In ruhenden Schiittungen
gilt fiir die Partikeloberfliche die Haftbedingung, d.h. in unmittelbarer Ndhe der
Partikel wird die Gasgeschwindigkeit zu Null. In durchstrombaren Hohlrdumen miissen
daher Geschwindigkeiten erreicht werden, die deutlich {iber der mittleren Stromungsge-

schwindigkeit des Gases liegen. Tsotsas und Schliinder [57] haben sich mit der axialen
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Dispersion in Festbetten beschiftigt. In der vorliegenden Arbeit wie auch der Arbeit
von Naffin [11] wird auf die Ergebnisse und empirischen Berechnungsgleichungen von

Tsotsas und Schliinder zuriickgegriffen.

Zur detaillierten Ableitung der axialen Dispersion in feindispersen Schiittungen sei an
dieser Stelle auf die Originalliteratur verwiesen [57]. Die wesentlichen Zusammenhinge

sollen im Folgenden nur kurz skizziert werden.

Die axiale Dispersion in der Schiittung wird auf die Dispersion in einzelnen Kapillaren
zuriickgefiihrt. Das Stromungsprofil in einer Kapillare mit dem Durchmesser D¢ wird
durch eine Kernzone (Radius 7;) mit einer hohen Geschwindigkeit u; und eine Rand-
zone mit einer niedrigeren Stromungsgeschwindigkeit u, angendhert. Unter der An-
nahme einer stagnierenden Randzone (u,; = 0) leiten Tsotsas und Schliinder folgenden

Ansatz

ax

1 11 1 1(D.Y
= —(1=&) |+ —=| == £ . (3.39)
Pe T(Pez,l el §C)J+3z( d j (Pe.y-&2- &)+ Pe- £(2)

fir die axiale Peclet-Zahl Pe,, ab.

Die Peclet-Zahl

ud
Pe=——, (3.40)
DAB
und die axiale Peclet-Zahl Pe,,
ud
Pe =—2 341
“=T (341)

werden mit u als mittlerer Geschwindigkeit in der Schiittung und d als Partikeldurch-
messer gebildet. Dp ist der molekulare Diffusionskoeffizient und D,, entspricht dem

axialen Dispersionskoeffizient.

Die GroBe &¢ gibt das Durchmesserverhéltnis der Kernzone zur Kapillare an. Das
Verhiltnis der Geschwindigkeit in der Kernzone u; zur mittleren Geschwindigkeitu

kann daher durch

<

w1 (3.42)
u S
ausgedriickt werden.



Modellierung des Druckverlustes und der SO2-Abscheidung in Schlauchfiltern 45

Aus experimentellen Untersuchungen haben Tsotsas und Schliinder eine empirische
Beziehung zwischen der mit dem Partikeldurchmesser und der Leerrohrgeschwindigkeit
gebildeten Reynolds-Zahl

Re, = (3.43)

und dem Durchmesserverhiltnis formuliert. Fiir kleine Reynolds-Zahlen (Rey < 0,1),

wie sie in der Filterschicht vorliegen, gilt

£ =02+021- " (3.44)
mit
y=log(Re,)+1 . (3.45)

In dem oben vorgestellten Ansatz zur Berechnung der axialen Peclet-Zahl, Gleichung
(3.39), wird mit Pe.; die effektive Peclet-Zahl in axialer Richtung der Kernstromung

und mit Pe,; die effektive Peclet-Zahl in radialer Richtung bezeichnet. Fiir diese

Grofen gilt
1 1 N 1
= 3.46
Pe_,  Pe K. 1+& (3.46)
Pe,
und
L _ 1.1 (3.47)
Pe., Pe K,
mit
d
Pe, =44 (3.48)
DAB

und den Konstanten

K =8 |,
c,=10 ,
K,=152 ,

die aus Grenzfallbetrachtungen bestimmt wurden.
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Fiir den Kapillardurchmesser D¢ wird der hydraulische Durchmesser dj, der Schiittung

D.=d, =d§(l_g;) (3.49)
als Funktion der Porositit des Haufwerks &5 eingesetzt.
Die Funktionen f; und f> lauten:
e)=0-&) (30
und
f(G)=480-3-4mé - & . (3-51)
Der Tortuositétsfaktor 7
r=— % (3.52)
- \1-¢

wird aus der Schiittgutporositéit bestimmt.

Mit diesen empirischen Berechnungsmethoden fiir den dufleren Stofflibergang und fiir
die axiale Dispersion in durchstromten Schiittungen kdnnen nun die Bilanzgleichungen

fir den Filterkuchen formuliert werden.

In Abbildung 3.4 ist die Filterschicht schematisch als durchstromter Festbettreaktor
dargestellt. Der Filterkuchen mit der Dicke H und das Filtermittel werden von dem Gas
durchstromt. Der Gasstrom enthdlt je nach den Bedingungen in der vorgeschalteten
Flugstromphase eine mehr oder weniger hohe Konzentration crsp an Schadgas, mit der
er in die Filterschicht eindringt. In der Filterschicht reagiert das Schadgas mit dem
Additiv, d.h. die Schadgaskonzentration nimmt entlang der z-Koordinate ab und das

QGas verlésst das Festbett mit der Konzentration cr3.
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Abbildung 3.4:  Filterkuchen als durchstromter Festbettreaktor

Die Bilanzgleichung fiir die gasformige Schadgaskomponente mit der Konzentration cg
in dem Hohlraumvolumen (gs-dV) wird fiir ein differentielles Volumenelement dV

formuliert.

5 (CG ) gS ’ dV) = (nG,Ein B nG,AuS )Konvektion + (nG,Ein B nG,Aus )Dispersion ~Cpy Mg av . (353)

Die durch die Querschnittsflichen ein- und austretenden, konvektiven Stoffstrome

lassen sich mit der Leerrohrgeschwindigkeit #, aus der Gleichung

(’;ZG,Ein =G gus )Ko,we,mb,, =—u, Adz ECG (3.54)

berechnen.
Fiir den Stofftransport {iber die Bilanzgrenzen infolge axialer Dispersion gilt

2

(nG,Ein NG us )D[spe,s,-o,, =D, &g Adz Py Cg -

(3.55)

Der Stoffstrom, der in dem Volumenelement dV durch Adsorption entfernt wird, kann

mit Hilfe der Gleichung (3.12) fiir die Abscheidung an einem Einzelpartikel 7,, und

der Anzahlkonzentration der Partikeln cp, berechnet werden. Die Anzahlkonzentration
in der Filterschicht
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e (3.56)

C =
Par T 13
zd

wird durch die Porositét der Schiittung s und den Partikeldurchmesser d ausgedriickt.

Zusammengefasst kann obige Bilanzgleichung fiir die gasformige Schadgaskomponente

im instationdren Fall somit auf die Form

oc oc o’ ¢ )
: atG =—u, GZG +D, & —8226 —Cpylly (3.57)
gebracht werden.
Die Bilanz fiir die adsorbierte Schadstoffkomponente lautet
0 . :
anad =nad —-n, (358)
und fiir die umgesetzte Stoffmenge
L (3.59)
Ot

Die Randbedingungen, mit denen diese Differentialgleichungen gelost werden, richten
sich nach den Versuchsbedingungen, die durch die Modellrechnung abgebildet werden
sollen. Fiir den Fall einer Filterschicht, die schadgasfrei anfiltriert wird und
anschlieBend ab dem Zeitpunkt # = 0 mit einem schadgashaltigen Gas durchstromt wird,

gelten die folgenden Randbedingungen.
Zum Zeitpunkt ¢ = 0 ist

c;(t=0;2)=0 (3.60)

d.h. der Filterkuchen besteht aus frischen unbeladenen Additivpartikeln, so dass

n,(t=0,z)=0 und n,(t=0;z)=0 (3.61)

gilt.

Ab dem Zeitpunkt # = 0 herrscht die Rohgaskonzentration mit dem Wert

co(t>0,2=0)=cp (3.62)
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Ferner wird angenommen, dass iiber die Begrenzungsflichen des Festbettes (z = 0 und

z = H) keine Dispersion der gasféormigen Komponente erfolgt, was durch die Bedingung

0’ 0’
(a_c] :(az_z"cj o (.63
z=0 z=H

erfullt wird.

Die unter diesen Bedingungen als Funktion der Zeit berechneten Reingaskonzentra-
tionen werden als Durchbruchskurven bezeichnet. Die Reingaskonzentration nimmt
zum Zeitpunkt # = 0 den Wert Null an und néhert sich im weiteren Verlauf asymptotisch

dem Maximalwert crgp.

3.2.4 Schadgasabscheidung in anwachsenden Filterschichten

Wie im Kapitel 3.1 erldutert, unterliegen Filterschichten in Schlauchfilteranlagen
standig wechselnden Bedingungen. Zum einen wird der Staubkuchen bis zur Regenera-
tion des Filtermittels kontinuierlich aufgebaut. Zum anderen werden bei der
Regeneration nur einzelne Filterelemente von dem Staubkuchen befreit. Eine frisch
regenerierte Filterfliche weist im Vergleich zu der iibrigen Fliche einen deutlich
geringeren Stromungswiderstand auf, wodurch die Filtrationsgeschwindigkeit lokal
stark erhoht wird. Im Unterschied zum vorherigen Kapitel muss daher insbesondere die
zeitliche Anderung der Schichtdicke H bei der Schadgasabscheidung in Schlauch-

filteranlagen beriicksichtigt werden.

Fiir diesen Fall wird nachfolgend ein neuer Modellansatz eingefiihrt. Die Differential-
gleichungen zur Berechnung des zeitlich verdnderlichen Konzentrationsprofils in
anwachsenden Filterschichten und damit auch der Reingaskonzentration hinter
Schlauchfilteranlagen werden wie im vorherigen Kapitel 3.2.3 aus der Bilanz fiir ein
differentielles Volumenelement abgeleitet. Der gesamte Filterkuchen sei in einzelne

Volumenelemente unterteilt. Die Volumenelemente sollen folgende Kriterien erfiillen:
— Alle Volumenelemente habe die gleiche Dicke dz,

— die Anzahl der Volumenelemente zwischen z = 0 und z = H bleibt konstant.

Es kommen wahrend des Kuchenaufbaus keine weiteren hinzu.

Diese Forderungen werden erfiillt, wenn eine Verschiebung der Bilanzgrenzen entlang

der Filterschicht zugelassen wird. Die beweglichen Bilanzgrenzen haben bei der
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Bilanzierung eines Volumenelementes dV zusétzliche konvektive Stoffstrome zur
Folge. Um diese angeben zu konnen, muss die Geschwindigkeit, mit der sich die
Bilanzgrenzen relativ zum Feststoff bewegen, bekannt sein. Zur Veranschaulichung ist
in  Abbildung 3.5 die Filterschicht zu zwei verschiedenen Zeitpunkten (¢ und ¢+dft)
dargestellt.

Zeitpunkt:

t =

! ] dZ, dVv=dzA
o) O 000 OO O
0 §o° é)oog)ooo%
O ©) @)
&, 00060 00°%

%
e OOZQ)% %%%oooo gL
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Zeitpunkt:
t+dt
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Filterkuchen Filtermittel

Abbildung 3.5: Schematische Darstellung des anwachsenden Filterkuchens zum

Zeitpunkt £ und zu einem spéteren Zeitpunkt ¢ + dt

Anhand dieser Abbildung kann die Geschwindigkeit u¢ der ortlichen Verlagerung der
Bilanzgrenze angegeben werden. An der Stelle z = 0 entspricht ug gerade der
Wachstumsgeschwindigkeit des Filterkuchens (dH/df). An der Kontaktgrenze von
Filterkuchen und Filtermittel (z= H) bewegt sich die rechte Bilanzgrenze nicht, an

dieser Stelle gilt ug= 0. Da alle Volumenelemente stets die gleiche Dicke dz aufweisen,
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ergibt sich fiir ug zwischen den Punkten z =0 und z = H ein linearer Verlauf, der durch
den Ausdruck

U, =[1—ij on (3.64)

erfasst wird.

Nachfolgend wird die allgemeine Bilanz der gasformigen Schadstoffkomponente,
bestehend aus dem Speicherterm, den Termen fiir den Stofftransport infolge von
Konvektion und axialer Dispersion und dem Term zur Beriicksichtigung der Schad-

gasabscheidung in dem Volumenelement dV, hergeleitet.

Fiir den Speicherterm gilt

d d d 0
E(CG gg-dV)=¢g A E(CG -dz)= & A(dza(%ﬁ cq a(dz)j (3.65)

und mit der zeitlichen Anderung der Dicke eines Volumenelementes

0 dz 0
ergibt sich Gleichung (3.65) zu
0 0 1 0
E(CG"C"S'dV):SS dVa(CG)-FES Cs 714 EE(H) (367)

Die Bilanz der konvektiven Stoffstrome lautet unter Beriicksichtigung der

Relativgeschwindigkeit der Bilanzgrenzen ug nach Gleichung (3.64):

(igimn = Tr6ms ) =y A ug| -5 A)eg|. —luy A+ug|. &5 A)egy|. , (3.68)

Nach Taylor wird hieraus:
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. . _ 3.69
(nG,Ei” - nG,A“S )Konvektion a (uo A+ Ug |z "Es A)CG |Z ( )

0 0
—[uo A+(uG|Z +nguG|ZJ-8S AJ-[CG|Z +dz§cG|zj ,

durch Ausmultiplizieren und Streichen des Terms zweiter Ordnung vereinfacht sich

dieser Ausdruck zu

, , 0 0
(nG,Em ~ NG tus )K"”"ektiun =—&gc; dV g”a + (uo + &5 uG)dVch‘ (3.70)

Mit Gleichung (3.71)

P 10
o, __ 1o, 3.71
=l o) 3-71)

folgt somit fiir den konvektiven Stofftransport

) ) 1 0 0
(nG,Ein NG us )Konvgk,,»w, =&5 ¢ dV EE(H) + (“o + &g ”G)dV gcc . (372)

Die Bilanz des Stofftransportes durch axiale Dispersion und der Term zur Berechnung
der Schadgasabscheidung im Volumenelement bleiben gegeniiber den Betrachtungen
zur Schadgasabscheidung in Filterkuchen mit konstanter Schichtdicke (Festbettreaktor)
unverdandert. Die Gesamtbilanz der gasformigen Schadgaskomponente ergibt sich

letztendlich zu

aC 60 aC aZC . 373
s atG: Uy aZG_gs“G a_ZG—I—DangaTQG_CParnad‘ (3.73)

Diese Gleichung unterscheidet sich von Gleichung (3.57), die sich auf den
Festbettreaktor bezieht, lediglich durch einen weiteren konvektiven Term, der die
Relativgeschwindigkeit us zwischen den differentiellen Bilanzgrenzen und der
Feststoffschicht beriicksichtigt. Die hier formulierten Differentialgleichungen werden
numerisch gelost. Hierbei gehen die differentiellen Volumenelemente in diskrete
Volumina iiber. Das numerische Gitter wird entsprechend der Schichtdickenzunahme
gestreckt. Dadurch kommt es zu einer Verschiebung der Gitterpunkte {iber der Schicht.
Deshalb soll der zusitzliche konvektive Term nachfolgend als ,,Gitterkonvektion*

bezeichnet werden.
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Die Gitterkonvektion findet auch Beriicksichtigung in der Bilanz der adsorbierten

Stoffmenge
0 0 . .
anad :_uG 8_Znad+nad_nr (374)
und der umgesetzten Stoffmenge
gnr =—u, inr +n, . (3.75)
ot 0z

Zur Losung dieser Differentialgleichungen miissen die Anfangs- und Randbedingungen
festgelegt werden. Diese richten sich wiederum nach der Fahrweise der Filteranlage, die
durch die Modellrechnung abgebildet werden soll. Fiir den Fall, dass der anwachsenden
Filterschicht (FS) eine Flugstromphase (FSP) vorgeschaltet ist, in der bereits ein Teil
des Schadgases auf den Adsorbenspartikeln gebunden wird, gelten folgende Rand-
bedingungen beziiglich der Konzentration bzw. der auf einem Partikel gebundenen

Stoffmenge:

(co(x = L)) = (c(z = 0)), (3.76)

(74 (x = L))FSP = (n,(z = 0))FS (3.77)

(nr (x = L))FSP = (nr (Z = O))FS (3.78)
Zum Zeitpunkt des Anfahrens des Filters (= 0) nimmt die Hohe H des Filterkuchens
den Wert Null an. Diese Anfangsbedingungen bereitet jedoch bei der Losung des
Differentialgleichungssystems numerische Probleme, da in Gleichung (3.64) durch H
dividiert wird und fiir H = 0 die Relativgeschwindigkeit us zwischen den Bilanzgrenzen
und dem Feststoff nicht berechnet werden kann. Aus diesem Grund wurde fiir =0
bereits eine sehr diinne Kuchenschicht H entsprechend 10~ Partikeldurchmessern

angenommen.
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4 Experimentelle Grundlagen

In diesem Kapitel werden zundchst der Aufbau und die Funktionsweise der Techni-
kumsfilteranlage dargestellt, an der die Rauchgasreinigungsversuche durchgefiihrt

wurden.

4.1 Aufbau und Funktionsweise der Versuchsanlage

Der Aufbau der Anlage ist schematisch in Abbildung 4.1 dargestellt. Die wesentlichen
Komponenten der Anlage sind das Reaktionsrohr und das Filter. Zur Peripherie gehoren

verschiedene Mess- und Regelsysteme sowie Forder- und Dosierorgane.

Bevor der Luftstrom in das Reaktionsrohr bzw. in die Filterkammer gelangt, wird er im
Lufterhitzer auf die gewiinschte Temperatur erwdrmt und auf einer etwa vier Meter
langen Rohrstrecke mit SO,, HCl und Wasserdampf vermischt. In das so erhaltene
Modellrauchgas kann das Additiv an verschiedenen Stellen im Reaktionsrohr zudosiert

werden.

Abluft
Additiv

Filterkammer

Druckluft
Feststoff-
=>——1 dosierer | | i i T
1 1 L 1 1 I I
H,0 Dampf- B Reaktionsrohr
= erzeuger | |
Lufterhitzer
£ @ (= Luft
So, N, HCI @

Abbildung 4.1:  Aufbau der Pilotanlage

Das Rohgas tritt unterhalb der Schlduche tangential in die zylindrische Filterkammer
ein und durchstromt die in den Filterboden eingehdngten Schlduche von auflen nach
innen. Durch die sich wihrend der Filtration aufbauende Adsorbensschicht steigt der
Stromungswiderstand und damit der Differenzdruck {iber die Filterschlduche an. Die
Abreinigung der Filterschlduche erfolgt differenzdruckgesteuert durch DruckstoBab-
reinigung. Der Druckluftsto3 wird ausgelost, ohne die Filtration zu unterbrechen

(,,online*“-Abreinigung). Das gereinigte Modellrauchgas wird {iber einen Ventilator
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abgesaugt und ins Freie geleitet. Die Steuerung und Regelung wesentlicher Parameter
der Versuchsanlage iibernimmt weitgehend eine speicherprogrammierbare Steuerung

(SPS). Im Folgenden wird die Funktionsweise einzelner Elemente genauer erlédutert.

4.1.1 Schadgasdosierung
Die Schadgase SO, und HCl werden direkt nach dem Lufterhitzer in den Luftstrom

eingeleitet (siche Abbildung 4.4). Die Gasflaschen konnen sowohl manuell durch
Absperrventile als auch durch Magnetventile gedffnet und geschlossen werden, die
programmgesteuert iiber die SPS und bei Stérungen automatisch angesteuert werden.
Unmittelbar vor der eigentlichen Dosierstelle befinden sich die Massendurchflussregler
[58]. Samtliche Schadgasarmaturen und Leitungen konnen mit Stickstoff gespiilt

werden.

4.1.2 Verdampfer

Vollentsalztes Wasser wird durch eine Kreiselpumpe in den Kessel gepumpt, in dem
sich elektrische Heizelemente befinden, die mit einer Leistung von insgesamt 64 kW
das Wasser erwdrmen und verdampfen. Aus dem Verdampfer konnen iiber ein

Dampfventil bis zu 86 kg/h Sattdampf mit ca. 5 bar Uberdruck entnommen werden.

4.1.3 Reaktionsrohr

Mit den zuvor beschriebenen Anlagenteilen kann ein Modellrauchgasstrom mit einer
Temperatur von bis zu 140 °C und unterschiedlichen Konzentrationen an SO,, HCI und
Wasserdampf erzeugt werden. Das Additiv (Calciumhydroxid) wird im Reaktionsrohr
in den Gasstrom dispergiert, so dass an dieser Stelle im Flugstrom die Reaktion mit den
Schadgasen einsetzt. Das Rohr liegt waagerecht und ist insgesamt 14,4 m lang. Der
Innendurchmesser betrdgt 109,1 mm. Da insbesondere HCI in Verbindung mit hohen
relativen Feuchten einfache Stdhle stark angreift, wurde als Rohrmaterial ein nicht
rostender Stahl mit einem Massenanteil Chrom von mehr als 10,5% (Werkstoffnummer:
1.4539) ausgewdhlt. Dieser Stahl zeichnet sich durch seine besondere Bestindigkeit

gegen Sduren aus [59].

Das Rohr setzt sich aus einzelnen Abschnitten zusammen, zwischen denen jeweils
Zwischenstiicke mit verschiedenen Mess- und Dosiervorrichtungen eingespannt werden
konnen. Diese Zwischenstiicke konnen an insgesamt fiinf verschiedenen Stellen im

Reaktionsrohr installiert werden. In einem der Zwischenstiicke ist ein Dosierrohr
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untergebracht, durch das die Staubpartikel in koaxialer Richtung in das Reaktionsrohr
eingeblasen werden konnen. Andere sind mit Messstutzen zur Temperatur- und
Druckmessung bzw. zur Gasprobenahme versehen. Mit Hilfe eines weiteren Zwischen-
stiickes kann ein Staurohr zur Messung der Stromungsgeschwindigkeiten in das

Reaktionsrohr eingefiihrt werden.

4.1.4 Staubdosierung

Der Staubdosierer besteht aus dem Vorratsbehilter mit Rithrwerk, der Tragerplatte fiir
den Behilter, dem Transportband und dem Ejektor (siche Abbildung 4.2).

Vorratsbehilter
Rithrwerk Ejektor
/ ]
Saugvorrichtung
Tragerplatte

Transportband

Abbildung 4.2:  Prinzip des Feststoffdosierers

Der Vorratsbehilter fasst ein Volumen von 7 1, so dass ca. 2,8 kg Kalkhydrat vorgelegt
werden konnen. Um Briickenbildung des Haufwerks im Vorratsbehilter zu vermeiden
und einen gleichméBigen Feststoffaustrag zu gewihrleisten, ist der Behélter mit einem

Rithrwerk ausgeriistet. Am unteren Ende der Riihrerachse sind sechs Blétter angebracht.
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Die Riihrerblitter befinden sich vor der Austrittséffnung der Tragerplatte, durch die der
Feststoff auf das Transportband gelangt.

Auf der Unterseite der Platte befindet sich parallel zur Transportrichtung des Bandes
eine Nut, deren Hohe und Breite die Abmessungen der mit dem Transportband
geforderten Feststoffschiittung bestimmt. Die pro Zeiteinheit dosierte Feststoffmenge
hingt auBerdem von der Transportgeschwindigkeit des Bandes ab. Um eine moglichst
groe Spannweite an einstellbaren Massenstromen abzudecken, wurden verschiedene
Tragerplatten angefertigt, die sich in den AbmalBien der Austrittséffnung und der Nut

unterscheiden.

Die Masse der Triagerplatte mit Vorratsbehélter wird kontinuierlich {iber einen
Kraftaufnehmer gemessen. Mit Hilfe der Steuerelektronik des Staubdosierers wird aus
der zeitlichen Gewichtsabnahme der ausgetragene Massenstrom berechnet. Zur
Regelung des Feststoffmassenstroms wird die Geschwindigkeit des Transportbandes

gesteuert und so ein konstanter Feststoffmassenstrom gewdhrleistet.

Der Feststoff wird durch die Saugvorrichtung vom Transportband wieder abgesaugt.
Der hierzu erforderliche Unterdruck wird durch einen mit Druckluft betriebenen Ejektor
erzeugt. Die Partikel sind in dem Ejektor starken Scherkriften ausgesetzt, so dass

vorhandene Agglomerate weitgehend aufgebrochen werden.

Die Versuchsdauer betrug zum Teil {iber 30 h. In dieser Zeit wurde die Versuchsanlage
zumindest nachts ohne Personal betrieben. Fiir diese Langzeitversuche ist die im
Staubdosierer bevorratete Additivmenge zu gering. Aus diesem Grund wurde der
Vorratsbehilter durch eine mit Hilfe der SPS gesteuerte Dosierschnecke diskontinuier-
lich befiillt.

4.1.5 Filterkammer

Wie bereits in Kapitel 4.1 erwéhnt, handelt es sich bei der Filterkammer um ein
handelsiibliches Schlauchfilter der Firma INTENSIV-FILTER. Das zuvor beschriebene
Reaktionsrohr ist ohne Kriimmer und Umlenkungen an den Rohgasstutzen ange-
schlossen. Das Modellrauchgas gelangt zunichst in den so genannten Staubgasraum,
der aus dem zylindrischen Filtergehduse und dem Staubtrichter besteht (siehe
Abbildung 4.3). Der Staubgasraum wird nach oben durch den Filterboden
abgeschlossen, in dem die Filterschliuche eingehingt und fixiert sind. Insgesamt

befinden sich in dem Filter neun einzelne Schlduche, die im Filterboden im Quadrat
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angeordnet sind. Das Gas durchstromt die Schlduche von aullen nach innen. Auf der
Innenseite werden diese durch jeweils einen Drahtkorb gestiitzt. Ohne diesen Drahtkorb
wiirden sich die Schlduche wihrend des Filtrationsbetriebes durch den &uBleren
Uberdruck flach zusammenlegen. Die gesamte Filterfliche betrigt 10,4 m2. Der Raum
oberhalb des Filterbodens wird als Reingasraum bezeichnet. Das gereinigte
Modellrauchgas wird durch den Reingasstutzen abgesaugt. Zur Revision des

Reingasraumes befindet sich im Deckel der Filterkammer ein Handloch.

Das staubbeladene Rohgas durchstromt den Staubgasraum von unten nach oben, wobei
die Partikel durch die im Kapitel 2.1.1 beschriebenen Mechanismen am Filtertuch
abgeschieden werden. GroBere Partikel konnen der aufsteigenden Gasstromung nicht
folgen und sedimentieren im Staubtrichter und im Staubsammelbehélter ab. Der auf den

Schlduchen abgeschiedene Staub wird durch Druckstéfe, die durch oberhalb der

- 90
/% Handloch
Deckel /Iu\/Reingasstutzen
Drucklufttank s 8
Injektor o Y Diisenstock
Filterboden —— o
Filterschlauch——— | | I
Messstutzen
Schauglas —
3
o N
' @160
Rohgasstutzen — ~ | | —Handloch
- D@ﬁ
Staubsammelbehilter
4
!

Abbildung 4.3:  Aufbau des Schlauchfilters mit Druckluftabreinigung
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Schlduche angeordnete Druckluftinjektoren ausgelost werden, abgereinigt und
sedimentiert entgegen der Stromungsrichtung im Rohgasraum bis in den Staubtrichter
ab.

Zur Abreinigung muss der Filtrationsvorgang nicht unterbrochen werden, d.h. es wird
online abgereinigt (siche Kapitel 2.1.3). Die Abreinigung wird durch ein Steuergerit
wahlweise in definierten Zeitabstinden oder nach Erreichen eines vorgegebenen
Differenzdruckes iiber die Filterschlduche eingeleitet. Hierzu werden am Drucktank des
Abreinigungssystems Membranventile gedftnet, die fiir kurze Zeit (0,1 bis 0,2
Sekunden) den maximal moglichen Querschnitt in den Zuleitungen zu den Injektoren
freigeben. Diese Zuleitung wird auch als Diisenstock bezeichnet. Insgesamt sind drei
Diisenstocke an den Drucktank angeschlossen. An jedem Diisenstock befinden sich
wiederum drei Injektoren, so dass mit Offnen eines Membranventils drei Schliuche

gleichzeitig abgereinigt werden.

Die in der Industrie iibliche Bauform des Filters wurde um einige Details erweitert, um
den Filtrationsvorgang und das Betriebsverhalten besser beobachten zu konnen. In der
Wandung des Filters sind Messstutzen eingeschweilit, durch die Driicke und
Temperaturen gemessen oder Gasproben entnommen werden konnen. Durch ein
Schauglas konnen die Schlduche wéhrend des Filtrations- und Abreinigungsvorganges
beobachtet werden. Zur Kontrolle von Ablagerungen im Reaktionsrohr befindet sich in
der direkten Verlingerung des Reaktionsrohres eine zusitzliche Revisionséffnung,

durch die bei Bedarf auch Reinigungsarbeiten durchgefiihrt werden konnen.

4.1.6 Ventilator

Das Modellrauchgas wird von einem drehzahlgeregelten Radialventilator durch die
Anlage gefordert. Das Reingas wird vom Ventilator durch die Reingasleitung aus der
Filterkammer angesaugt. Nach dem Ventilator gelangt das Gas durch einen Abluftkanal
ins Freie. Da sich der Ventilator hinter der Filterkammer befindet, herrscht in der
gesamten Anlage wihrend des Betriebes stets ein geringer Unterdruck. Hierdurch wird

gewidhrleistet, dass bei Leckagen in der Anlage kein Schadgas ausstromt.

4.1.7 Begleitheizung

Zum Ausgleich von Wérmeverlusten wird die gesamte Pilotanlage elektrisch beheizt.
Die Heizung ist in drei einzelne Heizkreise unterteilt, die unabhéingig geregelt werden.

Je ein Heizkreis beheizt das Reaktionsrohr, die Filterkammer und die Reingasleitung bis
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zum Ventilator. Die Temperatur der auf der AuBBenseite der Rohre und der Filterkammer
angebrachten Heizkabel wird kontinuierlich iiber Proportionalregler geregelt. Alle

beheizten Flachen sind mit einer 8 cm dicken Schicht aus Steinwolle isoliert.

4.2 Messtechnik und Regelungseinrichtungen

4.2.1 Steuerung und Regelung

Zur Steuerung und Regelung der Anlage wird eine in der Industrie gebrduchliche
Speicherprogrammierbare Steuerung (SPS) der Firma Siemens eingesetzt (Typ S7-300).
Die SPS iibernimmt die wesentlichen anlagenspezifischen Prozeduren wie Anfahren
und Abfahren (auch bei Stérungen). Wihrend des Versuchsbetriebes werden durch die
SPS die Messwerte erfasst sowie die Versuchsparameter eingestellt und geregelt. In

Abbildung 4.4 sind die zum Betrieb der Anlage erforderlichen Messstellen dargestellt.

Abluft

Dampf-
erzeuger

®

Lufterhitzer

H 20

Abbildung 4.4: R&I FlieBbild der Versuchsanlage
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Zur Regelung des Rauchgasvolumenstroms wird der Gasdurchsatz vor dem Lufterhitzer
gemessen (FI, Abbildung 4.4). Durch Vergleich des vorgegebenen Sollwertes fiir den
Durchsatz mit dem Messwert wird durch die SPS die Drehzahl des Ventilators auf der
Reingasseite der Anlage nachgeregelt. Hierdurch wird gewihrleistet, dass auch bei
variierendem Druckverlust infolge der periodischen Abreinigung der Filterschlduche
stets ein konstanter Volumenstrom durch die Anlage gefiihrt wird. Die Regelung der
Modellgastemperatur im Reaktionsrohr und in der Filterkammer erfolgt ebenfalls mit
Hilfe der SPS. Um diese Temperatur unabhingig vom Gasdurchsatz und dem
Wasserdampfmassenstrom auf einem bestimmten Niveau zu halten, wird durch die SPS
ein Temperatursollwert fiir den Regelkreis des Lufterhitzers ermittelt und die Leistung

des Erhitzers entsprechend geregelt.

Die Abreinigung der Filterschlduche wird - wie zuvor beschrieben - durch ein von den
iibrigen Komponenten unabhéngig arbeitendes Steuergeridt mit Differenzdruckgeber

eingeleitet.

Die zur Auswertung der Versuche erforderlichen Messwerte, wie z.B. die SO-
Konzentration oder der Differenzdruck iiber die Filterschicht, konnen mit Hilfe eines

PCs aus der SPS gelesen und weiter verarbeitet werden.

4.2.2 Gasanalyse

Die SO;- und H,O-Konzentrationen werden von einem Gasanalysesystem
kontinuierlich gemessen und von der SPS aufgezeichnet. Der Gasanalysator arbeitet
nach dem Prinzip der nicht-dispersiven Absorptionsspektroskopie [60]. Dieses Gerit
wird intern auf 150 °C beheizt. Daher kann auch bei hohen Feuchten kein Wasserdampf
auskondensieren. Die Messgasleitungen werden auf 120°C und der Kopf der

eingesetzten Messgaspumpe auf 200 °C beheizt.

Die Entnahme des Messgases aus der Versuchsanlage erfolgt wahlweise auf der
Reingasseite der Filterkammer und direkt nach dem Reaktionsrohr noch vor dem Filter.
Die Messung vor der Filterkammer wird nur dann durchgefiihrt, wenn kein Staub in die
Anlage dosiert wird, da sonst die Messgasleitung durch Kalkablagerungen verstopfen

wiirde.
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5 Verweilzeituntersuchungen

Das Ziel dieser Untersuchungen besteht darin, eine Aussage liber die Verweilzeit des
Gases und der Partikel zwischen der Dosierstelle und den Filterschlduchen zu treffen.
Zur Messung der Verweilzeit des Modellgases im Reaktionsrohr und in der Filterkam-
mer wird die Stromung mit Kohlendioxid (CO,) markiert. Durch schnelles Offnen eines
Magnetventils in der CO,-Zuleitung wird dem Gasstrom anndhernd ein Sprung der
CO,-Konzentration als Eingangssignal aufgepridgt. Die Messung des Antwortsignals
bzw. der zeitlichen Verdnderung der CO,-Konzentration erfolgt kontinuierlich mit Hilfe
eines Gasanalysators. Da der Tracer nur in geringen Konzentrationen dosiert wird
(<2 Vol.-%), konnen Verdnderungen der physikalischen Eigenschaften des Fluids
durch den Spurstoff vernachlédssigt werden. Chemische Reaktionen oder Entmischungs-

vorginge des Tracers konnen ebenfalls ausgeschlossen werden.

Anhand der Verweilzeitmessungen sollen Aussagen iiber die Kontaktzeit des Feststoffs
mit den Schadgasen gewonnen werden. Daher wird das CO; an den Stellen in die
Anlage eingeleitet, die fiir die Dosierung des Feststoffes in das Reaktionsrohr vorge-
sehen sind. Zur Aufnahme der Verweilzeitcharakteristik des Reaktionsrohres werden
die Antwortfunktionen am Ausgang des Rohres bzw. unmittelbar vor dem Rohgas-
stutzen der Filterkammer gemessen. Die Auswertungen ergeben, dass das Verweilzeit-
verhalten im Rohr fiir die untersuchten Gasdurchsitze sehr gut mit dem Modell des
idealen Stromungsrohres beschrieben werden kann. Die Verweilzeit des Gases in der
Rohrstrecke betrégt fiir typische Durchsitze ein bis zwei Sekunden. Die mit dem Rohr-
durchmesser gebildete Reynolds-Zahl liegt bei diesen Versuchen zwischen 70.000 und
115.000, so dass aufgrund der turbulenten Rohrstromung eine axiale Vermischung ver-

nachléssigt werden kann.

Die reaktionstechnische Beschreibung der Filterkammer stellt sich im Vergleich zum
Reaktionsrohr sehr viel komplexer dar. Zwar ist der Anfang der Reaktionsstrecke -
Eintritt der Schadgase und der Adsorbenspartikel - durch den Rohgasstutzen festgelegt,
das Ende der Gas-Feststoff-Reaktionsstrecke wird jedoch durch die jeweilige oOrtliche
Abscheidung des Adsorbens auf dem Filtermittel definiert. Zu beriicksichtigen ist daher
nicht das Verhalten an einem ausgesuchten Ort, sondern exakterweise die Verweilzeit-
verteilung auf der gesamten Filterfliche. Folglich besteht der Anspruch darin, einen Zu-
sammenhang zu finden, durch den die Verweilzeit des abgeschiedenen Feststoffs in der

Flugstromphase innerhalb der Filterkammer an jedem Punkt der Filterfliche angeben
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werden kann. Aufgrund der punktuellen Messmethode beschrianken sich die Verweil-

zeitanalysen in dieser Untersuchung auf einige charakteristische Punkte.

5.1 Versuchsaufbau

Zur Messung der Verweilzeit im Schlauchfilter wird der Tracer vor dem Rohgasstutzen
des Filters zugeben (s. Abbildung 5.1). Die Antwortsignale werden in zwei Ebenen im
Rohgasraum und in den Filterschlauchen aufgenommen. Die obere Messebene befindet
sich 20 cm unterhalb des Filterbodens. An dieser Stelle wird durch einen Messstutzen in
der Wandung der Filterkammer Messgas aus dem Rohgasraum abgesaugt und einem
Gasanalysator zugefiihrt. Ein weiterer Stutzen befindet sich in der unteren Messebene,
deren Lage mit dem unteren Ende der Filterschlduche iibereinstimmt. In diesen Mess-
ebenen werden ebenfalls die Antwortsignale innerhalb der Filterschlduche aufge-
nommen. Hierzu wird, wie in Abbildung 5.1 dargestellt, auf der Reingasseite in den

Schlduchen eine Messsonde bis zu der jeweiligen Ebene herabgelassen und fixiert.

Durch Vergleich der zeitlichen Konzentrationsdnderung in diesen beiden Ebenen auf3er-
halb und innerhalb der Filterschlduche lassen sich Erkenntnisse iiber die Vermischungs-

verhéltnisse in axialer wie auch in radialer Richtung der Filterkammer gewinnen.
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Abbildung 5.1:  Versuchsaufbau zur Verweilzeitmessung
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5.2 Ergebnisse der Verweilzeitmessungen

In Abbildung 5.2 sind die Antwortsignale (je zwei Wiederholungsmessungen) iiber der

Versuchszeit aufgetragen, die innerhalb der Filterschliuche FS1, FS5 und FS9 (s.

Abbildung 5.1) in der unteren Messebene aufgenommen wurden. Diese Messungen

wurden bei einer Gastemperatur von 70 °C und einer mittleren Filtrationsgeschwindig-
keit von 60 m*/(m? h) durchgefiihrt. Bei einer Filterfliche von 10,4 m? entspricht dies

einem Gasvolumenstrom von 624 m*h. Zum Vergleich mit den Antwortsignalen ist das

am Rohgasstutzen gemessene Eingangssignal ebenfalls dargestellt. Dieses zeigt inner-

halb der ersten Sekunden ein deutliches Uberschwingen, das durch das Regelverhalten

des Durchflussreglers hervorgerufen wird.
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Abbildung 5.2:

schlduche auf der unteren Messebene, mittlere Filterflichenbelastung

60 m?/ (m? h), Temperatur 70 °C

Die Abweichung des Eingangssignals vom idealen Sprungsignal wird bei der

Auswertung der Messschriebe nach der im Kapitel 2.3.3 erlduterten Methode

beriicksichtigt. Hierzu werden die realen Eingangs- und Antwortsignale auf den

stationdren Endwert bezogen. Auf diese Weise werden normierte Signale x,(¢) und y,(¢)

erhalten, die den im Kapitel 2.3.3 erlduterten Bedingungen geniigen. Die mittlere



Verweilzeituntersuchungen 65

Verweilzeit kann so trotz des starken Uberschwingens des Eingangssignals gemif
Gleichung (2.28)

t_zZ[(xi _yt)'Ati]

1

berechnet werden.

Die gemessenen Konzentrationsverldufe steigen im Vergleich zum Eingangssignal um
eine Totzeit versetzt deutlich an. Nach dieser Zeit erfolgt der Anstieg der CO,-
Konzentration sehr viel langsamer als im Rohgasstutzen. Die in den beiden am
weitesten voneinander entfernten Messstellen (FS1 und FS9) gemessenen Signale

zeigen einen dhnlichen Verlauf. Die mittleren Verweilzeiten entsprechen mit 7., =8,4 s
und 7., =9,1s anndhernd einander. Die Unterschiede liegen im Rahmen der

Schwankungsbreite der Wiederholungsmessungen. Bei der Messung im mittleren

Schlauch féllt jedoch die mit 7., =11,3s um etwa 25 % grofere Verweilzeit des

Rohgases zwischen Rohgasstutzen und der Messstelle auf.

Fiir die Unterschiede in der Verweilzeit des Tracers bis zum Erreichen der Messstellen
innerhalb einer Ebene ist die ungleiche Anstromung der dufleren und inneren Schliduche
verantwortlich. Der Rohgasstutzen der Filterkammer ist tangential versetzt angebracht
(s. Abbildung 5.1), so dass das Gas unterhalb der Schlduche in eine Umlaufstrémung
um die Filterachse gezwungen wird und somit die dulleren Schlduche etwa gleichzeitig

aber deutlich friiher als der innere angestromt werden.

In Abbildung 5.3 sind Messungen dargestellt, die zum einen im mittleren Filterschlauch
(FS5) und zum anderen durch Probenahme an den Messstutzen im Rohgasraum
durchgefiihrt wurden. Die Messungen erfolgten jeweils auf der oberen und unteren

Messebene.

Der Anstieg der CO,-Konzentration wird zum frithesten Zeitpunkt an der unteren
Messstelle im Rohgasraum festgestellt. Fiir diese Messstelle betrdgt die mittlere
Verweilzeit 6,2 s. An der oberen Messstelle im Rohgasraum erfolgt der Anstieg dhnlich
steil, jedoch um eine angendhert konstante Totzeit von 2,7 s verzogert, so dass hier die

mittlere Verweilzeit 8,9 s betragt.
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Im unteren Teil

10
Filterschlauchs und im Rohgasraum der Filterkammer auf der unteren

Eingangssignal x,(t) und Antwortsignale y(t) innerhalb des zentralen

und oberen Messebene
Die beiden im Rohgasraum gemessenen Signalverldufe konnen durch Verschiebung

entlang der Zeitachse nahezu zur Deckung gebracht werden. Dieses deutet auf eine
geringe Axialvermischung in diesem Bereich der Filterkammer hin. Die Verzogerung
des oberen Signals kommt im Wesentlichen durch den konvektiven Transport in
Richtung Filterboden zu Stande.

Filterschlauch FS5 gemessen wird, ist mit 10,9 s nur um 1,8 s grofer als am unteren

sich nicht nur durch die Totzeit, sondern vor allem durch die unterschiedlichen
Ende des Schlauches.

an der unteren Messstelle insgesamt jedoch deutlich langsamer. Bei etwa der halben
Messstelle in den Schlduchen der Endwert der Konzentration friiher erreicht wird. Die
Verweilzeit des Gases, die zwischen Rohgasstutzen und der oberen Messstelle im

Die Konzentrationsverldufe an den beiden Messstellen in den Schlduchen unterscheiden
Konzentration des Endwertes schneiden sich sogar die Signale, so dass an der oberen

Abbildung 5.3:
Kurvensteigungen.
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Durch den konvektiven Transport in axialer Richtung miissen auch die Signale
innerhalb der Schlduche am unteren Ende friither ansteigen als in der oberen Messebene.
Der deutlich flachere Verlauf des Signals in der unteren Messebene kann zum Teil
durch Mischvorgéinge innerhalb des Schlauchs auf der Reingasseite hervorgerufen
werden. Die Absaugsonde befindet sich hierbei etwa 5 cm oberhalb des geschlossenen
Blechbodens der Stiitzkorbe. Die Geschwindigkeit des Reingases, das an dieser Stelle
an der Absaugsonde vorbeistromt, ist verglichen zum oberen Ende der Schlduche noch

sehr gering.

Auch wenn die experimentellen Verweilzeituntersuchungen nur punktuell durchgefiihrt
werden konnten und daher nur eingeschriankte Aussagen zulassen, konnen die

gewonnen Erkenntnisse wie folgt zusammentfasst werden:

— Das Verweilzeitverhalten im Reaktionsrohr kann gut mit dem Modell

eines idealen Stromungsrohres beschrieben werden.

— Im unteren Bereich des Rohgasraumes, in dem die Stromung durch den
tangential versetzten Einlauf in eine Umlaufstrdmung umgelenkt wird,
liegen sehr unterschiedliche Geschwindigkeitskomponenten in radialer
und tangentialer Richtung vor. Entsprechend ist der konvektive
Transport in tangentialer Richtung durch hohere Geschwindigkeiten

beschleunigt, in radialer Richtung dagegen deutlich verlangsamt.

— In der untersuchten Randzone des oberen Bereichs der Filterkammer
unterliegt das Rohgas in axialer Richtung einer nur geringen

Riickvermischung.

5.3 Ergebnisse der Stromungssimulation

Zur Veranschaulichung und zum qualitativen Vergleich mit den experimentell
gewonnen Erkenntnissen beziiglich des Stromungsfeldes in der Filterkammer wurden
Stromungssimulationen mit der Software FloWorks [61] durchgefiihrt. Diese Software
vernetzt das dreidimensionale Stromungsmodell mit Hexaeder-Elementen. Bei diesen
Rechnungen wurde ausgehend von einem relativ groben Gitter mit nur 35.000 Zellen
das Netz weiter verfeinert, bis ein Einfluss der Anzahl der Zellen auf das Ergebnis nicht
mehr festgestellt werden konnte. Die in Abbildung 5.4 dargestellten Schnittansichten
wurden mit 293.000 Zellen berechnet.

Bei diesen Berechnungen wurden die Filterschlduche als starre Hohlzylinder mit einem

pordsen Zylindermantel definiert. Die untere Kreisfliche der Schlduche ist fiir das Gas
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undurchldssig. Bei den realen Schlduchen befindet sich an dieser Stelle auf den

Stiitzkorben eine geschlossene Blechscheibe.

In Abbildung 5.4 sind Berechnungsergebnisse fiir eine mittlere Filtrationsgeschwindig-
keit von 60 m?*/(m? h) in verschiedenen Schnittebenen dargestellt. Der linke Teil der

Abbildung zeigt einen Schnitt durch die Filterkammer und die Filterschlduche entlang

2

16

1.2

n.a

0.4

1]

0.4

-0.8

12

-1.6

-2
aufwarts
gerichtete
Geschwin-
digkeits-
kompo-
nente
[m/s]

I-'u
H.
:.
bl
E

Abbildung 5.4:  Schnittansichten der Filterkammer mit Geschwindigkeitsvektoren, die
Féarbung gibt die Grofle der aufwirts gerichteten Komponente an:
links: senkrechter Schnitt durch die Filterkammer, der Rohgasstutzen
steht normal zur Papierebene; rechts oben: horizontaler Schnitt durch
den Rohgasraum und die Filterschlduche; rechts unten: horizontaler
Schnitt durch den Rohgasraum und Rohgasstutzen
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der senkrechten Hauptachse. Der Rohgasstutzen bzw. der Gaseintritt steht senkrecht auf
der Zeichenebene. Die beiden Abbildungen auf der rechten Seite zeigen waagerechte
Schnitte durch die Filterkammer. In der Abbildung rechts oben (Schnitt A-A) sind die
neun Filterschlduche als Kreise zu erkennen. Die untere Abbildung (Schnitt B-B) zeigt

einen Schnitt durch den Rohgasraum auf der Hohe des Rohgasstutzens.

Die dargestellten Pfeile sind als in die Zeichenebene projizierte Geschwindig-
keitsvektoren zu verstehen. Ihre Lénge gibt daher keine Information {iber den Betrag
der Absolutgeschwindigkeit des Gases, sondern nur iiber die Geschwindigkeitskompo-
nenten, die in der Zeichenebene liegen. Durch die Farbung der Schnittflaichen wird die
Grofe der aufwirts gerichteten, also zum Filterboden nach oben weisenden Ge-
schwindigkeitskomponente angegeben. In rot gefdrbten Gebieten stromt das Gas mit
hoher Geschwindigkeit (> 2 m/s) axial nach oben. In den blau gefarbten Zonen weist

die senkrechte Komponente in die entgegengesetzte Richtung nach unten.

Im Schnitt B-B ist deutlich die umlaufende Strémung infolge der tangential versetzten
Gaszuflihrung zu erkennen. Gerade im &uferen Bereich der zylindrischen Filterkammer
treten hohe Geschwindigkeiten auf. Dieser Drall setzt sich, wenn auch in
abgeschwichter Form, nach oben fort (s. Schnitt A-A). In einer schraubenférmigen
Zone auflerhalb des Filterpakets stromt ein Grofteil des Gases vom Rohgasstutzen nach
oben in Richtung Filterboden. Im Innern des Schlauchpaketes in der Nidhe des zentralen
Filterschlauchs herrschen deutlich geringere Geschwindigkeiten. Im unteren Bereich
des Schlauchpaketes sind sogar Zonen erkennbar, in denen die vertikale Geschwindig-
keitskomponente des Rohgases nach unten weist. Es kommt also innerhalb des

Schlauchpaketes zu einer Umkehrung der axialen Stromungsrichtung des Rohgases.

Sowohl die numerische Simulation des Stromungsfeldes als auch die zuvor
dargestellten Verweilzeitmessungen weisen auf eine stark ungleichméaflige Anstromung
und Umstromung der einzelnen Filterschlauche hin. In der Randzone der Filterkammer
aullerhalb des Schlauchpaketes herrscht eine aufwirts gerichtete Anstrdémung mit zum
Teil hohen Geschwindigkeitsgradienten in der Ndhe der Filterschlduche. Im Inneren des
Paketes zwischen den Schlduchen liegen deutlich geringere Geschwindigkeiten vor. Die
axiale Geschwindigkeitskomponente weist hier gerade im unteren Bereich sogar nach

unten.

Auf die Umkehrung der axialen Stromungsrichtung im Innern des Schlauchpaketes
wurde anhand der Verweilzeitmessungen nicht geschlossen. Dennoch ist dies eine

plausible Erkldrung fiir die deutlich groBere Verweilzeit des Fluids zwischen dem
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Rohgasstutzen und der Messung innerhalb des zentralen Filterschlauchs gegeniiber den
Messstellen in den duBeren Schlduchen. Das Tracergas wird zundchst im Randbereich
der Filterkammer nach oben getragen, dringt in den Raum zwischen den Schlduchen ein
und wird von dort wieder durch die Riickstromung nach unten transportiert, bevor es

schlieBlich im unteren Ende des mittleren Filterschlauchs detektiert wird.

Die hier vorgestellte Stromungssimulation der Rohgasstromung in der Versuchsanlage
stellt nicht den Schwerpunkt dieser Arbeit dar und wurde daher bewusst mit stark
vereinfachenden Annahmen durchgefiihrt. Verschiedene Einfliisse auf das Stromungs-
feld, die insbesondere den Partikeltransport und den Kuchenaufbau betreffen, werden
nicht beriicksichtigt. Die Rechnungen erfolgten nur einphasig, d.h. ohne Beeinflussung
der Stromung durch gasgetragene Partikeln. Auch bereits abgeschiedene Partikeln
werden sicherlich die Stromung im Rohgasraum beeinflussen. Inhomogene Anstromung
der gesamten Filterfliche und zum Teil hohe Geschwindigkeitsgradienten in der Néhe
des Filtermittels lassen einen ungleichmiBigen Kuchenaufbau vermuten. Derartige
Aspekte sind Gegenstand weiterfiihrender Untersuchungen, die am Lehrstuhl fiir

Mechanische Verfahrenstechnik der Universitdt Dortmund durchgefiihrt werden sollen.
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6 Ergebnisse der Druckverlustuntersuchungen

Wie im Kapitel 2.1.4 erldutert, wurden in vorangegangenen Arbeiten von Naffin und
Rzepka die Einfliisse der Feuchte, der Temperatur, der CO;-, SO,- und der HCI-
Konzentration auf den Druckverlust in durchstromten Kalkhydratschichten detailliert an
einer Laboranlage untersucht. Fiir die CO,-Konzentration konnte kein signifikanter und
fiir die SO,-Konzentration ein geringer Einfluss nachgewiesen werden. Eine deutlich
starkere Abhéngigkeit ergab sich fiir die Feuchte und vor allem fiir die HCl-Konzen-
tration bei verschiedenen Temperaturen. Im Folgenden werden die Ergebnisse der
Druckverlustuntersuchungen an der technischen Schlauchfilteranlage vorgestellt und

mit den an einer Laboranlage gewonnenen Erkenntnissen verglichen.

Anhand der folgenden Abbildung soll der typische Verlauf des Differenzdruckes

zwischen Roh- und Reingasraum wihrend eines Filtrationsversuches erldutert werden.

Differenzdruck Ap [mbar]

Versuchszeit [h]

Abbildung 6.1 Beispiel fiir den gemessenen Verlauf des Differenzdrucks in der
Schlauchfilteranlage

Wihrend einer Filtrationsperiode steigt der Druckverlust nicht linear an. Direkt nach
der Abreinigung einer Schlauchreihe nimmt der Druckverlust zunédchst schnell wieder

zu und flacht gegen Ende einer Periode ab. Als maximaler Differenzdruck wurde bei
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diesem Versuch 8 mbar an der Abreinigungssteuerung eingestellt. Nach der
Abreinigung der ersten Schlauchreihe fallt der Druckverlust sprunghaft auf ca. 4,5 mbar
ab. Die charakteristischen Parameter eines solchen Druckverlaufs sind zum einen der
Restdruckverlust Apg, der sich direkt nach einer Abreinigung einstellt und zum anderen

die Zeitdauer einer Filtrationsperiode. Diese wird auch als Zykluszeit 7, bezeichnet.

An der Technikumsanlage mit einem handelsiiblichen Schlauchfilter konnte bei
Temperaturen zwischen 60 °C und 140 °C und Feuchten bis ca. 20 Vol.-% kein signifi-
kanter Einfluss der Schwefeldioxidkonzentration auf die Zykluszeit und den Rest-
druckverlust und damit auf den Druckverlust festgestellt werden. In der von Naffin und
Rzepka verwendeten Laboranlage konnten deutlich hohere Feuchten (bis zu 45 Vol.-%)
und Schwefeldioxidkonzentrationen (bis zu 750 ppm) eingestellt werden. Unter diesen
extremen Bedingungen wurde eine Verringerung des spezifischen Kuchenwiderstandes
um bis zu 60 % bei niedrigen Temperaturen und hohen Wasserdampf- und Schwefel-

dioxidkonzentrationen beobachtet [10, 11].

6.1 Einfluss der Feuchte und der Temperatur

Der Restdruckverlust Apr wird durch die Feuchte bei den verschiedenen Temperaturen
nur gering beeinflusst. Fiir Feuchten oberhalb von 15 Vol.-% nimmt bei 70 °C der
Restdruckverlust von 5 mbar auf ca. 4 mbar ab. Bei den Messreihen fiir 60 °C, 90 °C
und 140 °C ist fiir die untersuchten Feuchten keine eindeutige Abhingigkeit erkennbar.

Auf eine grafische Darstellung der einzelnen Messwerte wird daher hier verzichtet.

In Abbildung 6.2 ist die Zykluszeit in Abhédngigkeit von der Feuchte bei verschiedenen
Temperaturen (60 °C, 70 °C, 90 °C, 140 °C) aufgetragen.

Trotz der groBen Streuung der einzelnen Werte flir die Zykluszeit ist ein starker
Einfluss der absoluten Feuchte insbesondere bei niedrigen Temperaturen erkennbar. Die
durchgezogenen Linien zeigen die prinzipiellen Tendenzen. Fiir 60 °C, 70 °C und 90 °C
durchlaufen die Kurven bei Feuchten von ca. 10 Vol.-% bis 15 Vol.-% ein schwach
ausgepragtes Minimum. Mit einer weiteren Erhdhung der Wasserdampfkonzentration
werden die Zykluszeiten deutlich verldngert. Bei der Temperatur von 60 °C fiihrt eine
Erhohung der Feuchte von 10 Vol.-% auf 15 Vol.-% zu einer um ca. 30 % langeren
Zykluszeit. Bei 70 °C konnte sogar bei einer Feuchte von 20 Vol.-%, bezogen auf das
Minimum, eine Verdopplung der Zykluszeit beobachtet werden. Bei 140 °C ist der

Einfluss der absoluten Feuchte nur noch gering ausgepragt.

Naffin und Rzepka stellten im Rahmen ihrer Untersuchungen eine Verringerung des

Druckverlustes mit zunehmender Feuchte fest, insbesondere bei niedrigen Tempera-
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Abbildung 6.2: Abhéngigkeit der Zykluszeit von der absoluten Gasfeuchte,
Temperaturen 60 °C, 70 °C, 90 °C und 140°C, SO,-Rohgaskonzentra-
tion 250 ppm

turen. Eine Abnahme des Druckverlustes bzw. des spezifischen Kuchenwiderstandes
fithrt in der Schlauchfilteranlage zu langeren Zykluszeiten. Die Beobachtungen zum
Einfluss von Temperatur und Feuchte auf den Druckverlust in der Laboranlage bzw. auf
die Zykluszeit in der technischen Schlauchfilteranlage stimmen zumindest tendenziell
iiberein. Eine Zunahme des Druckverlustes fiir Feuchten zwischen 10 Vol.-% und 15
Vol.-%, durch die eine Verkiirzung der Zykluszeiten in diesem Feuchtebereich erklart

werden konnte, wurde an der Laboranlage nicht festgestellt.

6.2 Einfluss von HCI

In Abbildung 6.3 ist als Beispiel der gemessene Druckverlustverlauf eines Experi-
mentes dargestellt, bei dem die Temperatur (90 °C), die Feuchte (13 Vol.-%), der
Staubmassenstrom, die SO,-Rohgaskonzentration und die Filterflichenbelastung
unverdndert bleiben. Wihrend der ersten Hilfte dieses Versuches wurden simultan SO,
und HCI als Schadgase dosiert. Die Rohgaskonzentration betrug jeweils 250 ppm. Nach
den ersten beiden Filtrationszyklen wurde lediglich die Dosierung von HCI gestoppt,
was zu einer deutlichen Verkiirzung der Filtrationszyklen fiihrt. Da die Gasviskositit

durch die Beimischung der Schadgaskomponenten HCl und SO, nur unwesentlich
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beeinflusst wird, muss die Streckung der Zykluszeit in Folge der HCI-Dosierung auf

eine Lockerung des Kuchengefiiges zuriickgefiihrt werden.
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Abbildung 6.3: Beispiel eines Differenzdruckmessschriebes zur Verdeutlichung des
Einflusses von HCI auf den Differenzdruckverlauf bei einer Tempe-

ratur von 90 °C

Weitere vergleichende Experimente wurden bei Temperaturen von 70°C und 90°C
durchgefiihrt, da, wie in Kapitel 7.2 noch gezeigt wird, sich dieses Temperaturfenster
beziiglich der Schadgasabscheidung als besonders effektiv und bei nicht zu hohen
Feuchten als betriebssicher erwies. Die Versuche konnten auch bei Zumischung von
HCI ab einer Temperatur von 70 °C ohne Betriebsstorung durch Anbackungen im Reak-
tionsrohr durchgefiihrt werden. Die Feuchte wurde bis auf 18 Vol.-% gesteigert. Die
gemessenen Zykluszeiten dieser Versuchsreihen kdnnen der nachfolgenden Abbildung

entnommen werden.

Die nicht ausgefiillten Symbole geben die Zykluszeiten wieder, die ohne die Gegenwart
von HCl im Rohgas gemessen wurden. Wie bereits ausgefiihrt, kann bei konstanter
Temperatur durch Anhebung der absoluten Feuchte eine Verlingerung der Zykluszeit
erreicht werden. Deutlich oberhalb der Messpunkte fiir die HCI-freien Versuche liegen

die Zykluszeiten der vergleichenden Experimente mit einer Konzentration von 250 ppm
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HCI im Rohgas. Hier wird durch HCI der Einfluss der Feuchte deutlich verstirkt und

die Zykluszeiten mehr als verdoppelt.
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Abbildung 6.4: Abhéngigkeit der Zykluszeit von Temperatur, Feuchte und HCI-

Konzentration

Bei der Temperatur von 70 °C wird die Dauer einer Filtrationsperiode im Vergleich
zum Experiment ohne HCI bei einer Feuchte von ca. 8 Vol.-% sogar verdreifacht. Bei
dieser Temperatur fiihrte jedoch die weitere Erh6hung der Feuchte iiber 10 Vol.-% zu
rasch anwachsenden Anbackungen im Reaktionsrohr bzw. im Rohgaskanal, so dass ein

stabiler Betrieb der Versuchsanlage nicht moglich war.

Naffin fiihrte Untersuchungen zum Einfluss von HCIl auf den Druckverlust in der von
ithm verwendeten Laboranlage bei 70 °C durch. Unter Laborbedingungen konnten bei
der relativ niedrigen Temperatur und in Anwesenheit von HCI Versuche bei Feuchten
von bis zu ca. 18 Vol.-% durchgefiihrt werden. Auch die Messungen an der Labor-
anlage zeigten, dass HCI im Rauchgas in Gegenwart von Wasserdampf zu einer sehr
starken Abnahme des Druckverlustes fiihrt. Durch begleitende Porosititsbestimmungen
konnte Naffin zeigen, dass die niedrigen Druckverluste mit hohen Kuchenporosititen
einhergehen. Diese hochpordsen und trotzdem stabilen Kuchenstrukturen werden durch
die Verstarkung der Partikelwechselwirkungen bzw. durch eine Festigung der Kontakt-

punkte zwischen den Partikeln durch feste Reaktionsprodukte erklart [11].



Ergebnisse der SO2-Abscheidung 76

7 Ergebnisse der SO,-Abscheidung

7.1 Hinweise zur Auswertung

Zur Beurteilung der SO,-Abscheidung dient der SO,-Abscheidegrad 750,. Er ist als das
Verhiltnis der SO,-Konzentrationsdifferenz zwischen Roh- und Reingas bezogen auf

die SO,-Rohgaskonzentration

CSOZ ,Rohgas CSOZ ,Reingas
77502 = (7 1)
CSOZ ,Rohgas

definiert.

Die kontinuierliche Messung der Schadgaskonzentration erfolgt mit Hilfe eines Gasana-
lysators. Uber eine flexible Messgasleitung kann an verschiedenen Stellen der Ver-
suchsanlage ein Gasstrom abgesaugt und dem Analysator zugefiihrt werden. Um die
Rohgaskonzentration zu messen, wird die Adsorbensdosierung unterbrochen und Mess-
gas aus dem Reaktionsrohr zum Gasanalysator geleitet. Die Reingaskonzentration wird
im Reingaskanal zwischen Filterkammer und Ventilator bestimmt. Die dort gemessene

Gaszusammensetzung bleibt widhrend des gesamten Versuches nicht konstant. In
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Abbildung 7.1:  Verdnderung des Druckverlaufs und der Schadgaskonzentration im

Reingas wihrend der Abreinigung (Cso2, Rohgas = 250 ppm)
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Abbildung 7.1 ist der zeitliche Verlauf des Differenzdruckes und der SO,-Reingaskon-

zentration wéhrend eines Versuches als Beispiel dargestellt.

Es ist deutlich zu erkennen, dass zeitgleich mit jedem Abreinigungssto3 ein sprung-
hafter Anstieg der Schadgaskonzentration erfolgt. Dies wird durch die Abreinigung des
teilweise noch reaktionsfihigen Filterkuchens von den Schlduchen verursacht. Auf einer
gerade abgereinigten Schlauchreihe wird der Kuchen erst allmédhlich wieder aufgebaut.
Wie noch in den folgenden Kapiteln detailliert gezeigt wird, kommt als weitere Ursache
fiir den sprunghaften Anstieg der Reingaskonzentration hinzu, dass der noch diinne
Staubkuchen aufgrund des geringen Stromungswiderstandes mit einer relativ hohen
Geschwindigkeit durchstromt wird. Im Verlauf der Filtrationsperiode nimmt die Schad-
gaskonzentration wieder ab oder stellt sich auf ein konstantes Niveau ein. Die Hohe des
Anstiegs und der charakteristische Verlauf der SO,-Konzentration wéhrend einer Fil-

trationsperiode wiederholen sich nach jeder dritten Abreinigung.

In dem dargestellten Messschrieb weist die SO,-Konzentration stets nach der Abreini-
gung der zweiten Schlauchreihe einen besonders hohen Anstieg auf. Die zweite
Schlauchreihe entspricht der mittleren Gruppe von Filterschlduchen in dem Schlauchpa-
ket der Versuchsanlage. Im Verlauf der librigen Filtrationsperioden bzw. bei der Abrei-
nigung der beiden duBleren Schlauchreihen (Reihe 1 und Reihe 3) ist die Schwankung
der Reingaszusammensetzung deutlich geringer. Bereits in den Kapiteln 5.2 und 5.3
wurde auf die inhomogene Umstréomung des zentralen Filterschlauchs und der &dulleren
Filterschlduche hingewiesen, die fiir den charakteristischen Verlauf der Schadgas-

konzentration verantwortlich gemacht werden muss.

Zur Berechnung des Abscheidegrades wird der Mittelwert der SO,-Reingaskonzen-

tration iiber mehrere Filtrationsperioden bestimmt.

7.2 Einfluss von Temperatur und Feuchte

Die Messungen wurden mit einer SO,-Rohgaskonzentration von 250 ppm durchgefiihrt.
Das Ca/S-Verhiltnis betrdgt zwei. Bei den vier eingestellten Temperaturen werden bei
den Versuchen ohne Dampfzugabe anndhernd &hnliche SO,-Abscheidegrade von ca.
10 % bis 20 % erreicht. Bei diesen Experimenten entspricht der Wasserdampfgehalt des
Modellrauchgases der Feuchtigkeit der angesaugten Umgebungsluft. Erst mit zuneh-
mender Feuchte werden die Unterschiede zwischen den einzelnen Temperaturen grof3er.
Die Abscheidung wird insbesondere bei hohen absoluten Feuchten und niedriger Roh-
gastemperatur verbessert. Bei einer Temperatur von 60 °C und einer Feuchte von ca.
15 Vol.-% wurde ein SO,-Abscheidegrad von 87 % erreicht. Die relative Feuchte
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betrigt unter diesen Bedingungen etwa 77 % und die Versuchstemperatur liegt nur 5 °C
iiber der Taupunkttemperatur von 55 °C. Unter diesen Bedingungen bilden sich jedoch
bereits erste Anbackungen im Reaktionsrohr, so dass ein stabiler Betrieb iiber eine
langere Zeit nicht gewahrleistet ist. Auch unter diesen extremen Bedingungen traten

keinerlei Probleme beziiglich der Regeneration der Filterschlduche auf.

Durch Erhéhung der Temperatur konnten die Versuche ohne Beeintrdachtigung des
Prozesses durch Staubablagerungen im Reaktionsrohr oder in anderen Anlagenteilen
durchgefiihrt werden. Bei 70 °C und Feuchten von etwa 20 Vol.-% wurden Abscheide-
grade zwischen 60 % und 70 % erreicht. Hier lag die Temperatur etwa 10 °C tiber dem
Taupunkt. Mit zunehmender Temperatur nimmt der Einfluss der Feuchte auf die
Abscheideleistung ab, so dass bei 140 °C auch mit hohen Wasserdampfkonzentrationen

nur Abscheidegrade von ca. 20 % erzielt werden.
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Abbildung 7.2: SO,-Abscheidegrad in Abhdngigkeit von der absoluten Feuchte und
der Gastemperatur, SO,-Rohgaskonzentration 250 ppm, Ca/S-Ver-
héltnis ~ 2, mittlere Filtrationsgeschwindigkeit 60 m* / (m? h)

Naffin hat ebenfalls in diesem Temperatur- und Feuchtebereich Versuche zur SO,-Ab-
scheidung in einer Laboranlage durchgefiihrt. Prinzipiell wurden dhnliche Abhéngig-

keiten festgestellt. Ein direkter Vergleich der Messdaten ist aufgrund der vollkommen
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unterschiedlichen Vorginge bei der Schadgasabscheidung im Kuchen, wie sie in den
Kapiteln  3.2.3  (Schadgasabscheidung in  Festbettreaktoren) und 3.2.4
(Schadgasabscheidung in anwachsenden Filterschichten) erlautert wurden, auf direktem
Wege nicht moglich. Die von Naffin gefundenen kinetischen Parameter gehen jedoch in
dieser Arbeit in das Modell zur Schadgasabscheidung in Schlauchfilteranlagen ein. Die

Ergebnisse der Simulation werden im Kapitel 8 vorgestellt.

7.3 Einfluss des stochiometrischen Verhiéltnisses von Calciumhydroxid
zu Schwefeldioxid

Eine andere Moglichkeit zur Steigerung der Abscheidung ist die liberstochiometrische
Dosierung des Additivs. Hierdurch wird fiir die Abscheidereaktion eine grof3ere Ober-
fliche des reaktionsfdhigen Feststoffs zur Verfiigung gestellt, was zu deutlich hoheren
Abscheidegraden flihrt. Wie Abbildung 7.3 zeigt, kann insbesondere unter fiir die SO,-
Abscheidung sehr ungiinstigen Bedingungen (s. Abbildung 7.2, geringe Feuchte und
hohe Temperatur) durch die Steigerung des stochiometrischen Verhiltnisses von zwei
auf vier anndhernd eine Verdopplung des Abscheidegrades erreicht werden. Unter
giinstigeren Bedingungen, die ohnehin hohere Abscheidegrade erlauben, steigt die

Abscheideleistung nur noch unterproportional mit dem stochiometrischen Verhéltnis an.
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Abbildung 7.3: Abhéngigkeit des SO,-Abscheidegrades von der Feuchte und der

Temperatur bei verschiedenen stochiometrischen Verhiltnissen von
Ca/S=2und Ca/S=4
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Bei idealem Umsatz der beiden Reaktionspartner, Calciumhydroxid und Schwefel-
dioxid, miisste bei einem stochiometrischen Verhéltnis von eins eine vollstdndige
Abscheidung des Schadgases moglich sein. Aufgrund von Stofftransporthemmungen in
der Produktschicht, die sich wahrend der Reaktion auf der reaktiven Oberflache der
Additivpartikel ausbildet, erfolgt kein vollstindiger Umsatz. Durch die Anwesenheit
von Wasserdampf im Reaktionssystem kommt es infolge der Wasserdampfsorption auf

den Kalkhydratpartikeln zu einer deutlichen Verbesserung der Umsetzung.

Durch die iiberstochiometrische Fahrweise von Trockensorptionsanlagen kénnen in der
Regel die geforderten Abgasgrenzwerte fiir SO, von z.B. 350 mg/Nm?(trocken) [21]
eingehalten werden. Da zusammen mit dem Reaktionsprodukt eine erh6hte Menge an
nicht reagiertem Additiv aus dem Prozess ausgeschleust wird, entstehen jedoch durch
den Einsatz und vor allem durch Entsorgung des nur teilweise umgesetzten Additivs
zusitzliche Betriebskosten. Dieses ist daher ein moglicher aber relativ teurer Weg, die

geforderten Grenzwerte einzuhalten.

7.4 Einfluss der relativen Feuchte

In den vorangegangenen Abschnitten wurde gezeigt, dass insbesondere bei niedrigen
Temperaturen und hohen absoluten Feuchten, also bei hohen relativen Feuchten,
verbesserte Abscheideleistungen erzielt werden konnen. Dieses deutet darauf hin, dass
die auf dem Additiv adsorbierte Wassermenge eine wesentliche Rolle spielt, die sich
aber mit der Temperatur bei konstanter absoluter Feuchte verdndert. Deshalb ist es nahe
liegend, die Daten tiiber der relativen Feuchte aufzutragen, da die adsorbierte Wasser-
menge im Wesentlichen vom Verhiltnis des Wasserdampfpartialdruckes zum Saitti-
gungsdampfdruck abhingt und daher bei konstanter relativer Feuchte unveridndert

bleibt. In Abbildung 7.4 ist dieser Zusammenhang dargestellt.

Mit wachsender relativer Feuchte erfolgt erwartungsgemil bei den untersuchten Tem-
peraturen und stochiometrischen Verhédltnissen ein starker Anstieg des Abscheide-
grades. Interessant ist, dass bei dieser Art der Auftragung hohere Temperaturen zu einer
gesteigerten SO,-Abscheidung fiihren. Bei konstanter relativer Feuchte nimmt die Ab-
scheideleistung mit der Temperatur zu. Dies ist darauf zuriickzufiihren, dass der
diffusive Stofftransport durch die Produktschicht und die Reaktion bei hoheren Tempe-

raturen deutlich schneller erfolgen.
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Abbildung 7.4: SO,-Abscheidegrad in Abhéngigkeit von der relativen Feuchte, der

Rauchgastemperatur und dem stochiometrischen Verhiltnis

7.5 Einfluss von HCI

Als weiteres wurde der Einfluss von HCI auf die SO,-Abscheidung untersucht, der sich
bei den Voruntersuchungen von Naffin als gravierend herausgestellt hat. Hierbei wurde
bei einer konstanten SO,-Rohgaskonzentration von 250 ppm zunichst zusitzlich HCI1
mit einem Anteil von ebenfalls 250 ppm in den Modellgasstrom dosiert. Das stéchio-

metrische Verhéltnis von Kalkhydrat zu den Schadgaskomponenten betrug ca. zwei.

In Abbildung 7.5 sind beispielhaft die aufgezeichneten Verldufe der SO,-Reingaskon-
zentration der Versuche bei 90 °C mit absoluten Feuchten von ca. 1 Vol.-% und
13 Vol.-% gegeniibergestellt. Um den Einfluss von HCI deutlich zu machen, wurde die
Dosierung von HCI gestoppt, nachdem sich konstante Verhéltnisse beziiglich der ge-
messenen Reingaskonzentrationen eingestellt hatten. Auf diese Weise konnten je nach

Temperatur und Feuchte des Rauchgases unterschiedliche Effekte festgestellt werden.

Bei dem Versuch, dem der linke Messschrieb in Abbildung 7.5 zugeordnet ist, wurde
ohne zusitzlich Zugabe von Wasserdampf durch den Dampferzeuger fiir etwa 1,4 h HCI1
zum Rauchgas gegeben. Unter diesen Bedingungen wird zundchst eine SO,-Konzen-
tration von ca. 175 ppm im Reingas gemessen. Nachdem die Dosierung von HCI

gestoppt wird, nimmt die SO,-Reingaskonzentration sprunghaft ab, was einer Erh6hung
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des SO,-Abscheidegrades entspricht. Bei der hdheren absoluten Feuchte von 13 Vol.-%,
aber unverdnderter Rauchgastemperatur (rechter Messschrieb in Abbildung 7.5), wird
der entgegengesetzte Effekt festgestellt. Hier fiihrt das Fehlen von HCI als zusitzlicher
Schadgaskomponente zu einem drastischen Anstieg der Reingaswerte bzw. zu einer

Verschlechterung der Abscheideleistung.

Die Ursache fiir diese gegenldufigen Effekte bei hohen bzw. geringen Wasserdampf-
konzentrationen muss in der Hygroskopizitdt von Calciumchlorid, das Produkt der
Abscheidereaktion von Kalkhydrat mit HCl (s. Kapitel 2.2), gesucht werden. Bei
geringen Feuchten treten die Schadgase HCI und SO, bei der Oberflichenreaktion an
den Additivpartikeln in Konkurrenz. Da HCI deutlich besser und schneller abge-
schieden wird, wird Schwefeldioxid folglich verdrangt; der groBere Teil der Partikel-
oberfldache reagiert mit HCI zu Calciumchlorid. Die SO,-Abscheidung ist hierdurch be-
hindert und somit die SO,-Reingaskonzentration hdher als in Abwesenheit von HCI. In
Anwesenheit von grofleren Mengen an Wasserdampf bindet Calciumchlorid Feuchtig-
keit auf der Partikeloberflache. Dies geschieht auch dann, wenn der Taupunkt noch
nicht unterschritten ist. Diese fliissige Phase auf den Partikeln wirkt sich auBer-
ordentlich positiv auf die Reaktion von Kalkhydrat mit Schwefeldioxid aus, wodurch

die SO,-Reingaskonzentration drastisch absinkt.

In Abbildung 7.6 sind die Ergebnisse der oben beschriebenen Experimente zusammen-
fassend dargestellt. Die vergleichenden Untersuchungen wurden fiir Rohgastempe-
raturen von 70 °C, 90 °C und 140 °C durchgefiihrt. Bei den Experimenten mit und ohne

HCI wird wiederum bei hohen Feuchten und niedrigen Temperaturen die effektivste
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Abbildung 7.5: Einfluss von HCI als zusétzlicher Rohgaskomponente auf den SO,-
Abscheidegrad, Vergleich der Effekte bei verschiedenen Rauchgas-

feuchten und einer Temperatur von 90 °C
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Abscheidung festgestellt. Bei den untersuchten Temperaturen wird unter ,.trockenen®
Bedingungen (<1 Vol.-%) - wie oben erldutert - zunichst eine Verschlechterung des
SO,-Abscheidgades durch die zusétzliche Dosierung von HCI bewirkt. Mit zunehmen-
der Feuchte im Modellrauchgas werden jedoch insbesondere die SO,-Abscheidegrade
der Versuche mit HCI deutlich verbessert. Der positive Einfluss der Feuchte wird durch
die Anwesenheit von HCI, insbesondere bei niedrigen Rauchgastemperaturen, deutlich
verstarkt. Bei 70 °C reichen bereits etwa 3 Vol.-% Wasserdampf aus, um den Ab-
scheidegrad durch die zusitzliche Schadgaskomponente zu verbessern. Bei hohen Tem-

peraturen von 140 °C geschieht dies erst ab einer Feuchte von ca. 18 Vol.-%.

Der hier dargestellte Einfluss von HCI im Rauchgas auf den SO,-Abscheidgrad wurde
prinzipiell auch im Rahmen der Voruntersuchungen von Naffin festgestellt. Ein direkter
Vergleich der Messdaten ist aufgrund der verschiedenen Vorginge bei der Schad-
gasabscheidung im Kuchen und beim Kuchenaufbau, wie sie in den Kapiteln 3.2.3
(Schadgasabscheidung in Festbettreaktoren) und 3.2.4 (Schadgasabscheidung in

anwachsenden Filterschichten) erldutert wurden, nicht moglich.

In Gegenwart von HCI kann bei einer Temperatur von 70 °C die Feuchte nicht iiber ca.
10 Vol.-% gesteigert werden. Obwohl rechnerisch die relative Feuchte hier nur etwa

33 % betrdgt und die Versuchstemperatur 25 °C iiber der Taupunkttemperatur von
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Abbildung 7.6: Einfluss von HCIl als zusétzlicher Schadgaskomponente auf die
SO,-Abscheidung
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45°C liegt, bildeten sich bei hoheren Feuchten innerhalb kurzer Zeit feste
Ablagerungen im Reaktionsrohr. Die Filterschlduche konnten jedoch auch bei hoheren
Feuchten problemlos regeneriert werden. Der hygroskopische Staub lie8 sich unter den

untersuchten Bedingungen gut abreinigen.

7.6 Einfluss des Ortes der Additivzugabe

An der Pilotanlage wurde das Additiv an verschiedenen Orten in die Anlage dosiert, um
den Einfluss der Additivzugabe und damit der Verweilzeit in der Flugstromphase auf
die Schadgasabscheidung zu untersuchen. Die Kenntnis der Schadgasabscheidung in
einem vorgeschalteten Reaktor und die Auswirkung dieser Vorabscheidung auf die
Effektivitit einer Anlage ist bei der Planung von Neuanlagen und der Modernisierung

bestehender Rauchgasreinigungen von Interesse.

Bei der Versuchsanlage kann das Additiv iiber verschiedene Dosierdffnungen im
Reaktionsrohr in das Modellrauchgas eingeblasen werden. Die Verlagerung der Staub-
eindiisung um 14 m von der ersten Dosierdffnung bis zur letzten Offnung direkt vor der
Filterkammer entspricht einer Verdnderung der Verweilzeit des Additivs in der Flug-

stromphase um ca. 2 Sekunden.

Um die Anteile der Schadgasabscheidung im Reaktionsrohr und in der nachgeschalteten
Filterkammer genauer zu differenzieren, wurde bei einzelnen orientierenden Unter-
suchungen das Messgas kontinuierlich aus dem Reaktionsrohr iiber ein mit Quarzwolle
gefiilltes Edelstahlrohr abgesaugt. Die Quarzwolle hat hierbei die Funktion eines
Tiefenfilters, mit dem die Partikel abgeschieden werden, ohne einen Staubkuchen zu
bilden. Das Stahlrohr wird auf ca. 300 °C erhitzt, so dass eine SO,-Abscheidereaktion
im Inneren des Tiefenfilters ausgeschlossen bzw. vernachlédssigt werden kann. Die
Quarzwolle musste bereits nach etwa 30 min ausgewechselt werden, um einen Durch-
bruch der Partikel durch das Filter zu vermeiden. Die Ergebnisse dieser orientierenden
Untersuchungen zeigen, dass bis zu ca. 30 % der gesamten SO,-Abscheidung bereits im

Reaktionsrohr nach einer Verweilzeit von ca. 2 Sekunden erfolgt.

Auswirkungen auf die SO,-Abscheidung in der gesamten Anlage durch die Verlagerung
der Staubeindiisung um 14 m von der ersten Dosierdffnung bis zur letzten Offnung
direkt vor der Filterkammer konnten nicht festgestellt werden. Durch die inhomogene
Anstromung der Filterfliche bzw. die breite Verweilzeitverteilung des Gases und der
Partikel in der Filterkammer kann der Einfluss der Vorabscheidung im Reaktionsrohr

auf der Reingasseite der Versuchsanlage offenbar nicht mehr festgestellt werden.
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8 Berechnung der SO,-Abscheidung in Schlauchfilteranlagen

In den folgenden Abschnitten wird auf die Bestimmung bzw. Festlegung der Modell-
parameter eingegangen. Weiterhin werden die Berechnungsergebnisse zur Schadgasab-

scheidung in einer Schlauchfilteranlage vorgestellt.

Die im Kapitel 3 hergeleiteten Gleichungen zur Berechnung des Differenzdruckverlaufs
in Schlauchfilteranlagen, der Schadgasabscheidung am Einzelkorn, in der Flugstrom-
phase, im Festbett und in der anwachsenden Filterschicht beinhalten verschiedene
physikalische und chemische Parameter. Einige, wie z.B. die Rohgaskonzentration,
werden vorgegeben oder sind durch Messungen direkt zugénglich, fiir andere kdnnen in
der Literatur entsprechende Ansitze gefunden werden (z.B. fiir die axiale Dispersion
der Schadgaskomponente im Additivkuchen). Insbesondere fiir die Parameter zur
Beschreibung der Abscheidung am Einzelkorn miissen zum Teil mit Hilfe einer

Parameteranpassung Werte festgelegt werden.

8.1 Direkt bestimmbare Modellparameter

Die verschiedenen Parameter, die zur Berechnung der Schadgasabscheidung am
Einzelkorn und im Festbettreaktor bendtigt werden, wurden der vorangegangenen
Arbeit von Naffin [11], in der die Schadgasabscheidung in einer Laboranlage untersucht
und modelliert wurde, entnommen und auf die Verhiltnisse in Schlauchfilteranlagen
iibertragen. Dies betrifft die Kuchenporositit &, die Partikelporositit &p, und das
Verhéltnis von Produkt- zu Eduktvolumen « (s. Kapitel 3.2.1).

Die PartikelgroBenverteilung wurde mit Hilfe eines optischen Partikelzédhlers (Palas,
Partikelzéhler und —groBBenanalysator PCS-2000) im Rohgas der Schlauchfilteranlage
gemessen [62]. Dieser Partikelzdahler wurde zuvor mit Latex-Partikeln kalibriert. Die
gemessene Verteilung bezieht sich daher auf einen Latex-Aquivalentdurchmesser. Die
Anzahlverteilung wurde in eine Massenverteilung umgerechnet und deren mittlerer

Durchmesser dso 3 als Durchmesser des modellierten Einzelkorns d zugrunde gelegt.

Nachstehend sind die betreffenden Modellparameter aufgelistet:

Partikeldurchmesser d 4,1 pm,
Kuchenporositit & 0,889,
Partikelporositit gp,, 0,21,

Volumenzunahme o 1,75.
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8.2 Bestimmung der Anpassungsparameter anhand von Durchbruchs-
kurven

Modellparameter, die durch Messungen nicht direkt zuginglich sind, werden durch
Anpassung von modellierten Durchbruchskurven an gemessenen SO,-Reingaskonzen-
trationsverldufe bestimmt. Dies sind der Stoffdurchgangskoeffizient 4,4, der Henry-
Koeffizient H, der Feststoffdiffusionskoeffizient D; und die Geschwindigkeitskonstante
der Oberflachenreaktion %, (s. Kapitel 3.2.1).

Da die beiden Parameter Stoffdurchgangskoeftizient k,; und Henry-Koeffizient H stets
als Produkt (k,s -H) in das Rechenmodell eingehen, ist die getrennte Bestimmung nicht

erforderlich bzw. moglich.

Die verwendeten Durchbruchskurven wurden im Rahmen der Voruntersuchungen von
Naffin [11] aufgenommen. Sie sind in Abbildung 8.1 zusammen mit berechneten Kon-
zentrationsverldufen dargestellt. Die gemessenen Daten weisen eine geringe Schwan-

kungsbreite auf, im Gegensatz zu den berechneten Kurven, die in Abbildung 8.1 an dem
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Abbildung 8.1: Vergleich von gemessenen [11] und in dieser Arbeit berechneten
SO,-Durchbruchskurven fiir verschiedene Gasfeuchten, Temperatur 70 °C, Rohgas-

konzentration 750 ppm, Filtrationsgeschwindigkeit 80 m? / (m? h)
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glatten Verlauf zu erkennen sind.

Die Kurven wurden von Naffin unter folgenden Bedingungen gemessen [11]: Zunichst
wurde in der benutzten Laboranlage schadgasfrei ein Staubkuchen anfiltriert und an-
schlieBend ab dem Zeitpunkt # = 0 mit SO,-haltigem Gas durchstromt. In Abbildung 8.1
ist die Reingaskonzentration auf die Rohgaskonzentration ¢y bezogen. Das Verhéltnis
c/cy kann Werte zwischen 0 (vollstindige Abscheidung) und 1 (keine Abscheidung)
annehmen. Diese Versuche wurden bei einer Temperatur von 70 °C fiir verschiedene
Modellgasfeuchten zwischen 0 Vol.-% und 25 Vol.-% durchgefiihrt. Die mittlere
Flachenmasse des Kuchens, auf die die Durchbruchskurven bezogen werden, betragt
80 mg/cm?. Als Additiv wurde in diesen Versuchen und in der Schlauchfilteranlage
Kalkhydrate mit einer identischen Spezifikation eingesetzt. Die Festbettversuche
wurden mit einer Rohgaskonzentration von 750 ppm und einer Filtrationsgeschwindig-
keit von 80 m3/(m? h) durchgefiihrt.

Zum Zeitpunkt t=0 wird der vorangestaubte Filterkuchen mit dem SO,-haltigen
Rohgasstrom beaufschlagt und die Messgasleitung des Gasanalysators von der Probe-
nahme im Rohgas auf Reingas umgeschaltet. Fiir eine bestimmte Zeitdauer wird das
Schadgas nahezu vollstindig abgeschieden. In Abhéngigkeit von der Feuchte des
Modellgases erfolgt ein flacher Anstieg der Reingaskonzentration, der ab einem c/cy-

Verhiltnis von ca. 0,1 in einen steilen Durchbruchsverlauf iibergeht.

Zur Berechnung der ebenfalls dargestellten Simulationsergebnisse wurden die im
Kapitel 3.2.3 vorgestellten Differentialgleichungen mit Hilfe des Softwarepaketes
gPROMS [63, 64] gelost. Diese Software enthilt zusitzlich einen Optimierungsalgo-
rithmus (gOPT), mit dem Modellparameter an gegebene Messergebnisse angepasst

werden konnen. Durch folgende Werte konnen die Messungen gut wiedergegeben

werden:
Geschwindigkeitskonstante kg 3,6-10° m/s
Feststoffdiffusionskoeffizient Dgy 410" m¥/s

Der Einfluss der Feuchte auf die Schadgasabscheidung wird beim Adsorptionsschritt
durch das Produkt der Parameter des Geschwindigkeitskoeffizienten und des Henry-
Koeffizienten beriicksichtigt (k,s- H). Beim Diffusions-/Reaktionsschritt geht der
Einfluss der Feuchte iiber die Parameter K und P in die Gleichungen (2.31) und (2.32)

ein. Fur den Einfluss des Umsatzes auf den Diffusionskoeffizienten und auf die Ge-
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schwindigkeitskonstante kann die gleiche Abhéngigkeit gewéhlt werden (K=P) [11]. In
Abbildung 8.2 und Abbildung 8.4 sind die entsprechenden Werte iiber der absoluten
Feuchte des Modellgases aufgetragen.
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Abbildung 8.2: Auftragung des Ausdrucks (k. - H) liber der absoluten Feuchte, Er-

gebnis der Parameteranpassung fiir verschiedene Modellgasfeuchten

Der Trend, der in Abbildung 8.2 deutlich wird, legt nahe, dass der Adsorptionsschritt
mit zunehmender Feuchte entweder schneller und/oder mit groBeren Gleichgewichtsbe-

ladungen auf der Partikeloberfldache erfolgt.

In Adsorptionsschichten aus Wasserdampf, die schon bei normaler Raumluftfeuchtig-
keit entstehen, wird SO, sehr gut gebunden. Mit zunehmender Feuchte nimmt die adsor-
bierte Wassermasse auf der Partikeloberfldche zu. Kl/ingspor fiihrte Untersuchungen zur
Adsorption von Wasser auf verschiedenen calciumhaltigen Sorbentien (Calciumcarbo-
nat, Calciumhydroxid) durch und trug die Ergebnisse anderer Forscher zusammen [65].
In der folgenden Abbildung sind die Wasserdampfsorptionsisothermen, d.h. der Zusam-
menhang zwischen der relativen Feuchte und der adsorbierten Wassermasse, bei einer
Temperatur von 70 °C dargestellt. Zusitzlich sind die Werte des Anpassungsparameters

(k.q H) Uiber der relativen Feuchte aufgetragen.
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Abbildung 8.3:  Wasserdampfsorptionsisotherme von calciumhaltigen Sorbentien,
Temperatur 70 °C [65]. Zusitzlich ist das Ergebnis der Parameter-

anpassung von (k,, - H) aufgetragen.

In Abbildung 8.3 wird eine prinzipiell dhnliche Abhédngigkeit des Anpassungsparame-

ters (k.qs - H) bzw. der adsorbierten Wassermasse von der relativen Feuchte deutlich.

Diese hoheren SO,-Beladungen bei unveridnderter SO,-Konzentration in der Gasphase
werden in dem in Kapitel 3.2.1 vorgestellten Modell durch einen groBeren Wert des
Produktes aus Henry-Koeffizient # und dem Stoffdurchgangskoeffizienten k,; ausge-
driickt.
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Bei der Berechnung des durch die Produktschicht diffundierenden Stoffstroms wurde
unabhingig von der Feuchte ein konstanter Anfangsdiffusionskoeffizient Ds, ange-
nommen. In Abbildung 8.4 ist der Parameter K aus Gleichung (2.31) iiber der absoluten
Feuchte des Modellrauchgases aufgetragen. Die Verbesserung der SO,-Abscheidung
bei hohen Feuchten fiihrt beziiglich des Diffusions-/Reaktionsschritts zu kleineren

Werten des Parameters K.
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Abbildung 8.4: Auftragung des Parameters K {iber der absoluten Feuchte, Ergebnis

der Parameteranpassung fiir verschiedene Modellgasfeuchten

Mit Hilfe der beiden in diesem Abschnitt erlduterten Anpassungsparametern (kg - H)
und K kann in der folgenden Modellierung der Schadgasabscheidung in der Schlauch-

filteranlage der Einfluss der Feuchte beriicksichtigt werden.

8.3 Berechnungsergebnisse zur Schadgasabscheidung in durch Druck-
stoB8 abgereinigten Schlauchfilteranlagen

Mit dem in den vorherigen Kapiteln erlduterten Parametersatz fiir die Abscheidung am

Einzelkorn und im Festbettreaktor wird nun das entwickelte Modell zur Berechnung der
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Schadgasabscheidung auf die Verhiltnisse in der verwendeten Technikumsanlage iiber-

tragen und mit experimentellen Ergebnissen verglichen.

Bei der Berechnung der Schadgasabscheidung in der Schlauchfilteranlage werden das

Reaktionsrohr und der Rohgasraum zusammen als Flugstromreaktor beriicksichtigt (s.

Abbildung 8.5). In diesem Flugstromreaktor tritt der Volumenstrom V,_ mit der

SO,-Eingangskonzentration ¢y ein und der Austrittskonzentration an cgsp aus. Unmittel-
bar auf die Flugstromphase folgt die SO,-Abscheidung in der Filterschicht. Die drei
Schlauchreihen der Versuchsanlage, die stets einzeln abgereinigt werden, werden im
Modell durch drei Festbettreaktoren mit anwachsender Schichtdicke H; beriicksichtigt
(s. Kapitel 3.2.4), fiir die jeweils die Filtrationsgeschwindigkeit u;, die Wachstumsge-
schwindigkeit des Staubkuchens dH;/dt und die Kuchendicke H; berechnet wird (s.
Kapitel 3.1). Dariiber hinaus wird fiir die drei Festbettreaktoren das SO,-Konzentra-

tionsprofil, die lokale Beladung bzw. der Additivumsatz bestimmt. Aus den drei einzel-

nen Volumenstromen V,;und den jeweiligen Reingaskonzentrationen ¢; kann dann die

Reingaskonzentration cg.;; bzw. der Abscheidegrad der gesamten Anlage berechnet

werden.
ug,1, Hj c1, Vi
»| Festbett 1/ Reihe 1
Co, VGas CFsp ; .
u H ¢V
02> 222 - 2 V2 CRein, VGas
— | Flugstromphase p{ Festbett 2 / Reihe 2 >
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Festbett 3 / Reihe 3
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Abbildung 8.5: Verschaltung von Flugstrom- und Festbettreaktoren zur Modellierung
der Schadgasabscheidung in Schlauchfilteranlagen

8.3.1 Berechnung der lokalen Filtrations- und Kuchenwachstumsgeschwindig-
keiten

Zur Modellierung der Schadgasabscheidung in der Versuchsanlage miissen die lokalen

Filtrationsgeschwindigkeiten fiir die drei voneinander unabhdngigen Schlauchreihen
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und die jeweiligen Kuchendicken bekannt sein. Diese sich kontinuierlich verdndernden
Grofen werden mit Hilfe der in Kapitel 3.1 vorgestellten Beziehungen berechnet.
Anhand eines Beispiels wird im Folgenden die Simulation des Druckverlustverlaufs,

der lokalen Filtrationsgeschwindigkeit und der jeweiligen Kuchendicke erldutert.

In Abbildung 8.6 sind zusitzlich zum berechneten Differenzdruckverlauf {iber mehrere
Abreinigungszyklen die theoretisch erwartete Flichenmasse W;(f) und die Filtrationsge-
schwindigkeit uy;(¢) fiir eine einzelne Schlauchreihe 1 aufgetragen. Da als Anfangs-
bedingung angenommen wurde, dass die gesamte Filterfliche abgereinigt vorliegt
( W1(0) = W,(0) = W3(0) = 0 ), unterscheiden sich wéihrend der ersten Filtrationsperiode
die Stromungswiderstinde der Reihen nicht. Die gesamte Fliache wird zundchst
gleichmifBig mit der mittleren Filtrationsgeschwindigkeit von 60 m/h durchstromt.
Wihrend dieser Zeit nehmen die Flichenmassen auf allen Schlduchen und der Dif-

ferenzdruck linear zu.

Die in Abbildung 8.6 dargestellte Schlauchreihe 1 wird nach Erreichen des maximalen
Differenzdruckes von 8 mbar als erste abgereinigt bzw. deren Flichenmasse zu Null

gesetzt. Durch die Abreinigung der Schlauchreihe féllt der Differenzdruck tiber das
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Abbildung 8.6: Beispiel fiir eine idealisierte Berechnung der zeitlichen Verldufe der
Flachenmasse W(t), der Filtrationsgeschwindigkeit uy ;(f) und des
Differenzdruckes Ap(z) fiir die Schlauchreihe 1
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gesamte Schlauchpaket ab. Da die betrachtete Reihe nun im Vergleich zur iibrigen
Filterfliche einen deutlich geringeren Stromungswiderstand aufweist, nimmt die
Filtrationsgeschwindigkeit hier schlagartig bis auf ca. 120 m/h zu. Dies fithrt wiederum
dazu, dass bei konstanter Staubkonzentration im Rohgas in kiirzerer Zeit mehr Staub
zur gerade abgereinigten Schlauchreihe transportiert und abgeschieden wird. Die

Flachenmasse steigt also schnell wieder an.

Mit dem zweiten Abreinigungssto3 wird die Flachenmasse der Reihe 2 zu Null. Die hier
betrachtete Schlauchreihe 1 weist daher im Vergleich zur gerade abgereinigten einen
hoheren Widerstand auf, weshalb die Filtrationsgeschwindigkeit bis auf etwa 40 m/h
abfallt. Im Verlauf der zweiten Periode néhert sich die lokale Filtrationsgeschwindigkeit
der Schlauchreihe 1 wieder der mittleren Filtrationsgeschwindigkeit von 60 m/h an. Der

Staubkuchen W, wird deutlich langsamer aufgebaut als im vorherigen Zyklus.

Unmittelbar nach der Abreinigung der dritten Schlauchreihe erreicht die lokale
Filtrationsgeschwindigkeit der Reihe 1 ihr Minimum bei etwa 30 m/h. Nach einem
Anstieg auf etwa 45 m/h wird beim nédchsten Druckstof3 die betrachtete Schlauchreihe
erneut abgereinigt und deren Flichenmasse wiederum zu Null. Nach diesem Druckstof3

erreicht die Filterflichenbelastung dieser Schlauchreihe erneut ein Maximum.

Das dargestellte Beispiel verdeutlicht, dass sich die lokale Filtrationsgeschwindigkeit je
Filterschlauch innerhalb der Pilotanlage und auch innerhalb industriell betriebener Fil-

teranlagen allein aufgrund der Abreinigungsart um ein Vielfaches unterscheiden kann.

In der folgenden Abbildung wird ein mit diesem Modell berechneter Druckverlust-
verlauf nach mehreren Filtrationszyklen mit einem an der Versuchsanlage gemessenen
verglichen. In die Berechnungen gehen die Filterflache, der maximale Druckverlust, die
Staubkonzentration, die Gasviskositdt und der Volumenstrom des Rohgases ein. Die
Anpassung des simulierten Differenzdruckverlaufs an die Messkurve 148t sich durch
Variation des Restwiderstandes des Filtermittels K, und des spezifischen Kuchenwider-
standes Kx unter Minimierung der Abweichungsquadrate erreichen. Mit diesem Modell
gelingt es, den Differenzdruckverlauf mit nur zwei Anpassungsparametern gut zu

beschreiben.
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Abbildung 8.7:  Vergleich des gemessenen mit dem berechneten Differenzdruckver-

lauf. Anpassungsparameter des Modells sind die GréBen K, und Kx

8.3.2 Berechnung der Schadgasabscheidung

Da der in Kapitel 8.2 ermittelte Parametersatz durch Anpassung an Festbettversuche bei
einer Temperatur von 70 °C und fiir Feuchten von 0 Vol.-%, 7 Vol.-%, 14 Vol.-%,
20 Vol.-% und 25 Vol.-% festgelegt wurde, erfolgt die Berechnung der Schadgas-
abscheidung in Schlauchfilteranlagen fiir diese Temperatur und die angegebenen

Feuchten.

In der folgenden Abbildung 8.8 ist exemplarisch der modellierte Verlauf der SO,-Kon-
zentration im Reingas der Schlauchfilteranlage fiir eine Feuchte von 14 Vol.-%
dargestellt. Mit exakt dieser Feuchte von 14 Vol.-% wurde in der Schlauchfilteranlage
kein Versuch durchgefiihrt. Der Vergleich ist am besten mit Messungen bei einer
Feuchte von 13,5 Vol.-% moglich. Die unter diesen Bedingungen gemessene Reingas-

konzentration ist zusétzlich eingezeichnet.

Durch die geringfiigig abweichende Feuchte kann eine Verschiebung des berechneten
Kurvenverlaufs um maximal 5ppm hervorgerufen werden. Die durchgefiihrte
Berechnung der SO,-Konzentration mit einer Feuchte von 14 Vol.-% sollte daher zu

dhnlichen Werten des Experiments mit Rauchgasfeuchten von 13,5 Vol.-% fiihren. In
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Abbildung 8.8: Vergleich eines gemessenen Verlaufs der SO,-Reingaskonzentration

mit modelliertem Konzentrationsverlauf (Ca/S = 2)

Abbildung 8.8 wird zunichst die grofle quantitative Differenz von ca. 70 ppm zwischen
den Werten des Experiments und den Simulationsergebnissen bei vergleichbaren
Feuchten deutlich. Mit dem Modell wird im Vergleich zur Messung eine schlechtere

Schadgasabscheidung berechnet.

Die Ursache fiir die Abweichung der berechneten Werte von den Versuchsergebnissen
muss in erster Linie in den idealisierten Annahmen gesucht werden, die dem Modell
zugrunde liegen. Bei der Berechnung der Reingaskonzentration wird davon ausge-
gangen, dass nach jedem Abreinigungsstol der Kuchen vollstindig von den Schlduchen
geworfen wird und aus dem Rohgasraum entfernt wird. Durch diesen idealisierten Ab-
reinigungsvorgang sind sowohl Additivpartikel betroffen, die bereits relativ lange auf
der Filterflache verweilen und daher durch eine entsprechend dicke Produktschicht sehr

reaktionstrdge sind, als auch frische und damit noch reaktive Partikel.

In technischen Schlauchfilteranlagen wird hingegen in Abhédngigkeit von verschiedenen
Faktoren wie z.B. Abreinigungsintensitdt, Haftkraft zwischen Kuchen und Filtermittel,
Partikel- bzw. Agglomeratgro3e und lokalen Stromungsbedingungen stets ein Teil des
abgereinigten Staubes auf benachbarten oder demselben Filterelement wieder

abgeschieden und steht so weiterhin fiir die Schadgasabscheidung zur Verfiigung [66].
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Dies fiihrt zu einer schwer zu beschreibenden aber deutlichen Verldngerung der
Verweilzeit des Additivs in der Filterkammer der Versuchsanlage. Insbesondere frische
und durch einen Abreinigungsstol im Rohgas redispergierte Additivpartikel tragen

daher unter realen Bedingungen zu einer Verbesserung der Abscheidung bei.

Der steile Anstieg der Reingaskonzentration nach jedem Abreinigungssto3 wird durch
das Modell wiedergegeben, wobei vorausgesetzt wird, dass die drei Schlauchreihen
homogen angestromt werden. Daher verlduft die berechnete Reingaskonzentration nach

jeder Abreinigung streng periodisch.

Das Experiment weist im Gegensatz hierzu einen besonders hohen Anstieg der Reingas-
konzentration nach jedem dritten Abreinigungssto3 auf. Wie bereits im Kapitel 7.1
erwdhnt, tritt der starke Anstieg der SO,-Konzentration stets nach der Abreinigung der
mittleren Schlauchreihe auf. Die Ursache hierfiir muss in der inhomogenen An- bzw.
Umstromung der einzelnen Filterschlduche gesucht werden. Im Rahmen der Verweil-
zeitmessungen im Rohgasraum der Filterkammer wurde festgestellt, dass Partikel, die
auf dem mittleren Schlauch abgeschieden werden, eine breitere Verweilzeitverteilung in
der Flugstromphase aufweisen als Partikel, die auf den &duBeren Schlduchen abge-

schieden werden (s. Kapitel 5.2.)

Eine weitere Ursache ist die unterschiedliche Umstrémung des inneren Filterschlauchs
und der duBleren Filterschlduche, wie mit Hilfe der Stromungssimulation festgestellt
werden konnte. Es kann daher nicht erwartet werden, dass der Kuchen auf allen
Schlduchen auf gleiche Weise aufgebaut und abgereinigt wird. Insbesondere nach der
Abreinigung der mittleren Schlauchreihe wird die Sedimentation des abgeworfenen
Staubes durch die nach unten gerichtete Stromung im Zentrum der zylindrischen Filter-
kammer unterstiitzt. Das noch teilweise reaktive Additiv steht so nach der Abreinigung
nicht mehr zur Schadgasabscheidung zur Verfligung. Anders verhilt es sich nach der
Abreinigung der duBeren Schlduche. Hier wird u. U. ein gréBerer Staubanteil nach der
Abreinigung nach oben getragen und wieder auf den Schlduchen abgeschieden. Dieser
Staub kann weiterhin mit den gasférmigen Schadgaskomponenten reagieren. Diese Vor-
génge werden nicht durch die idealisierten Annahmen des hier zur Berechnung herange-

zogenen Modells wiedergegeben.

Zur weiteren Uberpriifung, inwieweit mit dem Modell die Vorgiinge in Schlauchfilter-
anlagen trotz der erlduterten Vereinfachungen qualitativ beschrieben werden konnen,
wurde das Messgas fiir den Gasanalysator aus dem Reingas eines einzelnen

Filterschlauchs abgezogen. Das untersuchte Filterelement gehort zur mittleren
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Schlauchreihe und befindet sich am &uBleren Rand des Schlauchpaketes. In Abbildung

8.9 sind der Messschrieb und die berechneten Konzentrationsverldufe dargestellt.
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Abbildung 8.9: Verlauf der gemessenen und berechneten Reingaskonzentration
hinter einem einzelnen Filterelement (mittlere Reihe, &duBerer
Schlauch, Ca/S = 2)

Der Verlauf der gemessenen und berechneten Reingaskonzentration wiederholt sich
nach jedem dritten Filtrationszyklus. Unmittelbar nach der Abreinigung des unter-
suchten Filterelementes steigt die Reingaskonzentration deutlich an (in Abbildung 8.9
nach einer Versuchszeit von ca. 5,5 h). Der noch reaktive Staubkuchen wird von der
Filterflaiche abgeworfen. Als Folge hiervon tritt das Gas nur unzureichend gereinigt
durch das Filtermittel. Auflerdem weist die gerade abgereinigte Filterfliche einen
geringeren Stromungswiderstand auf und das Gas tritt mit einer hoheren Filtrationsge-
schwindigkeit hindurch (s. Abbildung 8.6).

Wihrend des ersten Filtrationszyklus wird aufgrund der hohen Filtrationsgeschwindig-
keit relativ rasch wieder ein Filterkuchen mit reaktionsfdhigem Additiv aufgebaut. Dies
fiihrt zu einer kontinuierlichen Verbesserung der Schadgasabscheidung fiir das betrach-

tete Filterelement.

Ist wieder der maximale Differenzdruck iiber das gesamte Schlauchpaket erreicht, wird

die nidchste Schlauchreihe abgereinigt. Dies fiihrt zu einer Verringerung des Stromungs-
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widerstandes und zu einer lokal hoheren Filtrationsgeschwindigkeit fiir die gerade abge-
reinigten Filterelemente. Bei konstantem Gesamtvolumenstrom an Rohgas wird daher
die Filtrationsgeschwindigkeit fiir die iibrigen Elemente, also auch fiir das betrachtete
Element, verringert. Eine geringere Stromungsgeschwindigkeit im Staubkuchen be-
deutet eine groBere Verweilzeit in der reaktiven Staubschicht und damit eine bessere
Abscheidung der Schadgase. Der Reingaswert im betrachteten Filterelement wird ver-
ringert. Dieser Effekt wiederholt sich auf dhnliche Weise bei der dritten Abreinigung,
bevor mit dem vierten Abreinigungsstofl wiederum das untersuchte Element abgereinigt

wird.

Wie auch zuvor wird hier wieder die Differenz von ca. 70 ppm zwischen den berechne-
ten Werten bei einer Feuchte von 14 Vol.-% und der Messung bei Rauchgasfeuchten
von 13,5 Vol.-% deutlich.

Diese Vorgidnge, d.h. das Zusammenspiel zwischen Schichtdicke, Stromungswider-
stand, Filtrationsgeschwindigkeit, Kuchenwachstum und Verweilzeit des Gases in der
reaktiven Staubschicht, konnen mit dem vorgeschlagenen Modell fiir Schlauchfilter, in
denen die Filterfliche stets nur teilweise abgereinigt wird, zumindest qualitativ gut

wiedergegeben und untersucht werden.

In Abbildung 8.10 werden die bereits in Abbildung 7.3 dargestellten, mit der Schlauch-
filteranlage experimentell bestimmten Abscheidegrade, mit berechneten Ergebnissen
verglichen. Wie bereits zuvor erwdhnt, weichen die berechneten Abscheidegrade in
Abhidngigkeit von der Feuchte von den Messergebnissen ab. Diese Differenzen treten
insbesondere bei hohen Feuchten auf. Hier wird im Vergleich zum Experiment eine

schlechtere Abscheidung vorausberechnet.

Wie bereits im Rahmen der Voruntersuchungen von Naffin [11] festgestellt und in
Abbildung 8.1 verdeutlicht, bleibt unter diesen Bedingungen das Additiv besonders
lange reaktionsfdhig. Fehler bei der angenommenen Verweilzeit der Partikel im
Rohgasraum und insbesondere auf den Filterschlduchen machen sich hier besonders
drastisch bemerkbar. Mit den Annahmen des Modells wird fiir die Verweilzeit der
Partikel auf den Filterschlduchen prinzipiell mit zu kurzen Zeiten gerechnet. Die
maximale Verweilzeit eines Partikels im Reaktionsraum (Rohgasraum und Filter-
kuchen) entspricht unter den idealisierten Annahmen gerade der Dauer eines Filtrations-
zyklus. In technischen Schlauchfilteranlagen wird stets ein Teil des durch den Druck-
sto3 abgeworfenen Staubes wieder auf dem Filtermittel abgeschieden [66] und steht so

fiir die Dauer eines weiteren oder mehrerer Filtrationszyklen fiir die Schadgasab-
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Abbildung 8.10: Vergleich der gemessenen und berechneten Abscheidegrade bei 70 °C
und einer mittleren Filtrationsgeschwindigkeit von 60 m?*/(m?h) fiir

verschiedene Feuchten des Modellrauchgases

scheidung zur Verfiigung. Durch die Einfiihrung einer Altersverteilung des durch die
Abreinigung redispergierten und wieder abgeschiedenen Staubes in dem hier vor-

geschlagenen Modell konnten derartige Vorginge beschrieben werden.

Die nicht vollstindige Abreinigung des Staubkuchens fiihrt neben einer Verlangerung
der Verweilzeit der Additivpartikel auch zu einem Aufbrechen der Kuchenstruktur und
einer Umlagerung der Partikel. Hierdurch konnen ortlich begrenzte Bereiche im
pordsen Staubkuchen, die aufgrund einer lokal ungiinstigen Porenstruktur zuvor nur
schlecht vom schadstoffhaltigen Gas durchstromt wurden, wieder freigelegt werden.
Durch derartige Vorginge konnte ebenfalls eine Verbesserung der Schadgas-
abscheidung im Vergleich zu den hier vorgestellten Berechnungsergebnissen erklart

werden.
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Bei niedrigen Rauchgasfeuchten ist das Additiv nur fiir relativ kurze Zeit tiberhaupt in
der Lage, Schadgase abzuscheiden. Fehler bei der Abschidtzung der langen Verweilzeit
des Staubes auf dem Filtermittel machen sich unter trockenen Bedingungen nicht mehr
bemerkbar, da das auf den Schlduchen abgeschiedene Additiv nach wenigen Sekunden
als inertes Material (s. Abbildung 8.1) betrachtet werden kann. Es ist daher fiir die
Schadgasabscheidung weitgehend unerheblich, fiir wie viele Filtrationsperioden der
Staub im Rohgasraum gehalten wird. Die Griinde fiir die Differenz zwischen der Rech-
nung und dem Experiment sind unter trockenen Bedingungen eher in einer inhomo-
genen Verweilzeit- und eventuell in der Partikelverteilung in der Flugstromphase als
Folge der tangentialen Rohgaszufiihrung zu suchen. Strihnenbildung und Partikelab-
scheidung durch Zentrifugalkrédfte fiihren zu ungilinstigen reaktionstechnischen Be-
dingungen in der Flugstromphase, die sich bei geringen Feuchten besonders starke be-
merkbar machen, da die Partikel bereits nach wenigen Sekunden als quasi inert ange-
sehen werden konnen. Die Schadgasabscheidung im Filterkuchen spielt unter trockenen

Bedingungen daher nur eine untergeordnete Rolle.
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9 Zusammenfassung

In dieser Arbeit wird die Abscheidung von im Rauchgas enthaltenen gasformigen und
partikuldren Verunreinigungen nach dem Trockensorptionsverfahren experimentell und
theoretisch betrachtet. Bei diesem Rauchgasreinigungsverfahren erfolgt sowohl die
Entstaubung als auch die Schadgasabscheidung vorzugsweise in einem Oberflédchen-
filter, so dass es sich um kompakte, einfach strukturierte und kostengiinstige Anlagen
handelt. Verglichen mit nass arbeitenden Verfahren stehen den relativ geringen
Investitionskosten meist hohere Betriebskosten gegeniiber, die vor allem durch eine nur
teilweise Ausnutzung des Additivs und die Kosten fiir die Entsorgung des abgeschie-

denen Staubes verursacht werden.

Zur Steigerung der Additivausnutzung und der damit verbundenen Betriebskosten-
senkung sind die Grundlagen der Filtration und Trockensorption an verschiedenen
Forschungseinrichtungen bereits seit mehreren Jahrzehnten Gegenstand wissenschaft-
licher Untersuchungen. Die Kinetik der Abscheidung gasférmiger Schadstoffe an festen
Additiven wird zumeist in Laborreaktoren untersucht, in denen sich definierte Be-

dingungen einstellen lassen. Die wesentlichen gewonnenen Ergebnisse besagen, dass

die Druckverluste in den anfiltrierten Kalkfilterschichten mit wachsendem Feuchte-

gehalt deutlich absinken,
der SO,-Abscheidegrad mit steigender relativer Feuchte stark ansteigt,

die Anwesenheit von Chlorwasserstoff im Reaktionssystem durch Bildung stark

hygroskopischen Calciumchlorids die SO,-Abscheidung erheblich verbessert.

Das Ziel dieser Arbeit ist die Untersuchung des Einflusses der Verweilzeit, der Rauch-
gaszusammensetzung und der Temperatur auf die Abscheidung saurer Schadgase in
einer technisch betriebenen Schlauchfilteranlage. Ein weiterer Schwerpunkt ist die
Uberpriifung der Ubertragbarkeit der umfénglichen Voruntersuchungen an einer Labor-

anlage in den technischen Mal3stab.

Zu diesem Zweck wurde wéhrend dieser Arbeit eine Schlauchfilteranlage errichtet,
deren Aufbau sich stark an Rauchgasreinigungsanlagen im industriellen Einsatz
orientiert. Diese Technikumsanlage unterscheidet sich naturgemif erheblich von der im
Rahmen von Vorarbeiten verwendeten Laboranlage beziiglich der Stromungs- und Ver-

weilzeitverhaltnisse.
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An dieser Anlage wurden zundchst Verweilzeituntersuchungen im Rohgaskanal bzw.
Reaktionsrohr und in der Filterkammer durchgefiihrt. Das Reaktionsrohr kann aufgrund
der turbulenten Stromung gut als ideales Stromungsrohr beschrieben werden. Innerhalb
der Filterkammer werden zwischen Rohgaseintritt und verschiedenen Messorten im
Rohgasraum und innerhalb der Filterschlduche unterschiedliche Verweilzeiten fest-
gestellt, woraus auf eine inhomogene Anstromung der Filterflache geschlossen werden

kann.

Die ungleichmiflige An- und Umstromung der Filterelemente konnte mit Hilfe einer
Stromungssimulation bestdtigt und veranschaulicht werden. Die Simulation gibt ge-
nauere Hinweise auf das komplexe Stromungsfeld innerhalb der Filterkammer mit
Zonen hoher Stromungsgeschwindigkeiten in der Nihe des Filtermittels und Bereichen,
in denen eine Riickstromung des Rohgases entgegen der Hauptstromungsrichtung
auftritt.

Zur Charakterisierung des Durchstromungsverhaltens der Filterschicht wird die Dauer
eines Filtrationszyklus herangezogen. Die Zykluszeit verldngert sich insbesondere in
Gegenwart von HCIl bei hohen Feuchten um ein Vielfaches, da der spezifische
Kuchenwiderstand bzw. der Druckverlust entsprechend der Voruntersuchungen an einer
Laboranlage sinkt. Der schwach druckverlustsenkende Einfluss von SO, konnte im
Gegensatz zu den Voruntersuchungen an der technischen Anlage nicht festgestellt
werden. Feuchte ohne Anwesenheit von HCI macht sich beziiglich des Druckverlustes

in der technischen Anlage erst ab Feuchten oberhalb 10 Vol.-% positiv bemerkbar.

Die SO,-Abscheidung wurde bei verschiedenen Temperaturen und Rauchgasfeuchten
untersucht. Wie im Rahmen der Vorversuche festgestellt, kann auch in der technischen
Anlage bei niedrigen Temperaturen und hohen absoluten Feuchten der SO,-Abscheide-
grad deutlich gesteigert werden. Bereits eine Absenkung der Rauchgastemperatur von
90 °C auf 70 °C fiihrt zu einer Verdopplung der Abscheideleistung.

In Anwesenheit von HCI und Wasserdampf wird die Schadgasabscheidung weiter deut-
lich verbessert. HCI bzw. hygroskopisches Calciumchlorid als Produkt der Abscheide-
reaktion von Kalkhydrat mit Chlorwasserstoff verstirkt den positiven Einfluss der
Feuchte auf die SO,-Abscheidung. Die Rauchgastemperatur konnte in der technischen
Anlage in Anwesenheit von HCI jedoch nicht tiefer als 25 °C oberhalb der Taupunkt-
temperatur abgesenkt werden, da bei tieferen Temperaturen der dosierte Staub an den

Winden des Reaktionsrohres verstirkt abgeschieden wurde.

Die Probleme, die beim Betrieb der Versuchsanlage nahe des Taupunktes auftreten, ent-

stehen stets durch Anbackungen im Rohgaskanal. Der Staubkuchen kann auch unter
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sehr feuchten Bedingungen ohne erkennbaren Anstieg des Restdruckverlustes vom

Filtermittel abgereinigt werden.

Bei den Experimenten zur Untersuchung der Schadgasabscheidung ist nach der Abreini-
gung einer einzelnen Schlauchreihe jeweils ein Anstieg der SO,-Konzentration auf der
Reingasseite der Anlage zu verzeichnen. Die Hohe des Anstieges ist typisch fiir die

jeweilige Reihe, die zuvor abgereinigt wurde.

Die Modellierung der Schadgasabscheidung geht allgemein und unabhdngig vom
betrachteten Reaktortyp (Flugstrom- oder Festbettreaktor) von einer Beschreibung der
Vorgédnge am Einzelpartikel aus. Derartige modellhafte Beschreibungen eines einzelnen
Additivkorns wurden von verschiedenen Autoren vorgestellt. In dieser Arbeit wurde das
von Naffin [11] vorgeschlagene Partikelmodell auf ein Schwindkernmodell reduziert
und der Stofftransport um einen Adsorptionsschritt erweitert. Dennoch muss auch hier
der Feststoffdiffusionskoeffizient mit dem Umsatz gekoppelt werden, um die

Reaktionshemmung mit fortschreitendem Umsatz wiedergeben zu konnen.

Auch dieses Modell enthélt neben dem Zusammenhang zwischen Additivumsatz und
Feststoffdiffusionskoeffizient weitere Parameter, die durch direkte Messungen nicht zu-
ginglich sind und daher durch die Anpassung berechneter Konzentrationsverldufe an
gemessene Durchbruchskurven bestimmt werden miissen. Diese Parameteranpassungen
erfolgten mit Hilfe von Untersuchungen, die Naffin unter definierten Bedingungen an
einer Laboranlage durchgefiihrt hat. Mit dem Modell kénnen die gemessenen Durch-

bruchskurven gut wiedergegeben werden.

Bei der Beschreibung der Vorgénge in Schlauchfilteranlagen sind im Vergleich zum
Festbettreaktor verschiedene Punkte zu beachten. Zum einen erfolgt die Staub- und
Schadgasabscheidung simultan, d.h. dass sich die Dicke der Staubschicht wéhrend des
Prozesses verdndert. Zum anderen wird bei Erreichen des maximalen Druckverlustes
nur ein Teil der gesamten Filterfliche abgereinigt, so dass lokal unterschiedliche

Filtrationswiderstdnde und damit auch Filtrationsgeschwindigkeiten auftreten.

Unter Vernachlédssigung des inhomogenen Stromungsfeldes im Rohgasraum der Filter-
kammer konnen die an der Schlauchfilteranlage gemessenen Verldufe der Reingaskon-
zentration qualitativ wiedergegeben werden. Rein quantitativ stimmen die berechneten
Abscheidegrade nicht mit den gemessenen {iiberein. Insbesondere fiir hohe Feuchten
werden mit dem Modell schlechtere Abscheidegrad berechnet als sie die Messungen
ergeben. Diese Differenzen haben vermutlich zwei Ursachen: Das reale Stromungsfeld

fithrt zu einem ungleichméfBigen Kuchenaufbau und zweitens verbleibt ein unbekannter
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Anteil des Staubes auch nach der Abreinigung auf dem gleichen Filterelement bzw.

wird auf benachbarten Filterelementen wieder anfiltriert.
Ausblick

Mit Hilfe der Kopplung der realen stromungs- und reaktionstechnischen Vorgénge bei
der Simulation von Schlauchfilteranlagen, die zur trockenen Abscheidung gasférmiger
Verunreinigungen eingesetzt werden, konnten sicherlich noch vorhandene Opti-
mierungspotentiale beziiglich der Anstromung einzelner Filterelemente erkannt und bei
der Konstruktion von Trockensorptionsanlagen beriicksichtigt werden. Diese Betrach-
tungen sollten zusdtzlich zu den Vorgingen wihrend des Kuchenaufbaus auch die
Effekte wihrend und unmittelbar nach einem Abreinigungsstof3 beriicksichtigen. Hier-
durch wird die Einfilhrung einer Altersverteilung des abgeschiedenen und redisper-

gierten Staubes erforderlich.

Stromungstechnisch optimierte Oberflichenfilter werden bereits bei speziellen Ent-
staubungsproblemen erfolgreich eingesetzt. Z.B. bei der Abscheidung von Stduben, die
aufgrund ihrer geringen Dichte oder Partikelgrofle nach einem Abreinigungssto3 nur
unzureichend in den Staubbunker sedimentieren, wird bei der Rohgasfithrung auf eine
gleichméBige Umstromung der Filterelemente und die Vermeidung von Riickstromun-
gen, die der Sedimentation entgegenwirken, Wert gelegt. Durch die Ubertragung der auf
diesem Gebiet gesammelten Erfahrungen auf Oberflachenfilter, die zur trockenen
Rauchgasreinigung eingesetzt werden, konnte ein gleichmifiger Kuchenaufbau unter

definierten strémungs- und reaktionstechnischen Bedingungen erreicht werden.

Die im Rahmen dieser Arbeit gewonnenen neuen Erkenntnisse und den damit wiederum
aufgeworfenen Fragestellungen, fithrten zu der Formulierung eines Forschungsantrages,
der die stromungstechnische Optimierung von zur Schadgasabscheidung genutzten

Oberflachenfiltern zum Thema hat.

Die hier vorgestellten Experimente und Modellentwicklungen wurden dankenswerter

Weise von der AiF unterstiitzt.
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11 Symbolverzeichnis

Lateinische Symbole

Ap Filterflache [m?]
A; Filterflache einer Filterelementgruppe [m?]
Ap innere Oberfldche eines Partikels [m?]
Ay Flache zwischen der Funktion x(7) und der Geraden x=1 [s]
Ay Fliache zwischen der Funktion y(¢) und der Geraden y=1 [s]
Bg Permeabilitét des Filterkuchens [m?]
By Permeabilitit des Filtermediums [m’]
c Konzentration [mol/m?]
Co Schadgaskonzentration im Rohgas [mol/m?]
CFB Schadgaskonzentration nach einem Festbettreaktor [mol/m?]
CFs Schadgaskonzentration nach einer Filterschicht [mol/m?]
CFsp Schadgaskonzentration nach einem Flugstromreaktor [mol/m?]
cG Schadgaskonzentration in der Hauptstromung [mol/m?]
cop Schadgaskonzentration auf der dufleren Oberfldche des Partikels [mol/m?]
CPar Anzahlkonzentration der Additivpartikel [1/m?]
CRein Schadgaskonzentration im Reingas [mol/m?]
Cs Staubkonzentration [kg/m3]
C. Konstante [-]
d Durchmesser [m]
Dyp molekularer Diffusionskoeffizient [mm]
D, axialer Dispersionskoeffizient [m?/s]
D¢ Kapillardurchmesser [m]
d hydraulischer Durchmesser [m]
Ds Feststoffdiffusionskoeffizient [m?/s]
Dgy Anfangsfeststoffdiffusionskoeffizient [m?/s]
E(?) Altersverteilung [-]
f Formfaktor [-]
fi Hilfsfunktion [-]
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1 Hilfsfunktion [-]
H Henry-Koeffizient [m3/mol]
H Schichtdicke des Festbettes bzw. Filterkuchen [m]
K Hemmungsfaktor Feststoffdiffusion [-]
Kaa Stoffdurchgangskoeftizient [m/s]
kck Carman-Kozeny-Konstante [m?/kg]
Kx spezifischer Widerstand des Filterkuchens [m/kg]
Ky Restwiderstand des Filtermediums [1/s]
k, Geschwindigkeitskonstante [m/s]
K, Konstante [-]
ko Geschwindigkeitskonstante ohne kinetische Limitierung [m/s]
K. Konstante [-]
L Lange eines Flugstromreaktors [m]
Lk Dicke des Filterkuchens [m]
Ly Dicke des Filtermediums [m]
., Additivmassenstrom [kg/s]
Mpgy Masse eines Additivpartikels [kg]
mg Kuchenmasse [kg]
My, Molmasse von Schwefeldioxid [kg/mol]
no Tracerstoffmenge [mol]
Nad an einem Partikel adsorbierte Stoffmenge [mol]
Tgs durch die Grenzschicht transportierter Schadgasstrom [mol/s]
Tipg durch die Produktschicht transportierter Schadgasstrom [mol/s]
ny in einem Partikel reagierte Stoffmenge [mol]
P Hemmungsfaktor der Oberflachenreaktion [-]
)2 Druck [Pa]
APges Druckverlust tiber Staubschicht und Filtermedium [Pa]
Apk Druckverlust des Filterkuchens [Pa]
Apy Druckverlust des Filtermediums [Pa]
AP max maximaler Druckverlust [Pa]
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Apg Restdruckverlust [Pa]
rg Kugelradius des unreagierten Feststoftkerns [m]
rp Kugelradius des Partikels [m]
Sy volumenbezogene Oberfliche [m?%/m’]
t Zeit [s]
At Zeitdifferenz zwischen zwei diskreten Messpunkten [s]
t mittlere Verweilzeit [s]
T Dauer einer Filtrationsperiode [s]
U Feststoffumsatz [-]
u Stromungs- oder Filtrationsgeschwindigkeit [m/s]
Uy Filtrations- bzw. Leerrohrgeschwindigkeit [m/s]
Uug Relativgeschwindigkeit zwischen Bilanzgrenzen und Feststoff [m/s]
V Volumen [m’]
Vi Kuchenvolumen [m3]
Vve molares Volumen des Eduktes [m3/mol]
Viup molares Volumen des Produktes [m?/mol]
Vp Feststoffvolumen [m’]
14 ges gesamter Rohgasvolumenstrom [m3/s]
Woo Relativgeschwindigkeit [m/s]
w Flachenmasse [kg/m’]
X Ortskoordinate eines Flugstromreaktors [m]
x(7) Eingangssignal [-]
Xi i-ter Messpunkt des Eingangssignals [-]
X Gleichgewichtsbeladung [kg/kg]
X mittlere Beladung [kg/kg]
(1) Antwort- bzw. Ausgangssignal [-]
Vi i-ter Messpunkt des Antwort- bzw. Ausgangssignals [-]
z Ortskoordinate im Festbett bzw. Filterkuchen [m]
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Griechische Symbole

o Volumenverhiltnis von Produkt zu Edukt [-]
o) Stoffiibergangskoeffizient [m/s]
EE Feststoffporositit des Eduktes [-]
&p Feststoffporositit des Produkts [-]
Epar Porositit des Partikels [-]
Es Porositét der Schiittung [-]
n dynamische Viskositit [kg/(m s)]
n Abscheidegrad [-]
)7 i-tes Moment [si]
yos Feststoffdichte [kg/m’]
o’ Varianz [s?]
T Tortuosititsfaktor [-]
Lp stochiometrischer Koeffizient des Produktes [-]
UE stochiometrischer Koeffizient des Eduktes [-]
& Durchmesserverhéltnis [-]

Dimensionslose Kennzahlen

Pe
Pe,,
Pe,
Pe,
Re
Sc
Sh

Péclet-Zahl

axiale Péclet-Zahl

effektive Péclet-Zahl in axialer Richtung
effektive Péclet-Zahl in radialer Richtung
Reynolds Zahl

Schmidt-Zahl

Sherwood-Zahl
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13 Anhang

Mathematische Grundlagen zur Bestimmung der Verweilzeit anhand nicht

idealer Sprungfunktionen

Fiir das Eingangs- und Antwortsignal sollen die Bedingungen

xt<0)=0 ,
¥(t<0)=0 ,
}gg x(t) =1
und
Y =1
gelten.

AulBlerdem wird vorausgesetzt, dass die uneigentlichen Integrale
A = J'l—x(t) dt
und ‘
A, = jl—y(t) dt
0
konvergieren.
Mit der Definition
t
a,(t)= j1 — (') dt’
0
kann die Fliche 4, auch als Grenzwert

4 =m0

geschrieben werden.

(13.2)
(13.3)

(13.4)

(13.5)

(13.6)

(13.7)

(13.8)

(13.9)

Mit L{ f (t)} = F(s) wird die Laplace-Transformierte der Funktion f(¢)bezeichnet. Mit

Hilfe des Grenzwertsatzes

lim /' (¢) = linol(s -F(s))
kann Gleichung (13.9) auch durch

(13.10)
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4, =lima, (1) =lim(s - L{a (t)})=1si_r)%1[s- L{j1— W) dt’H (13.11)

t—

ausgedriickt werden. Durch Anwendung des Integrations- und Additionssatzes ergibt
sich fiir 4, der Ausdruck

4, =lima, (1) = lim(s- La, (1))

o]
[

(13.12)

=i

Die Laplace-Transformierte L{l} entspricht s'. Somit kann der Grenzwert der

Differenz in Gleichung (13.12) auch als Bruch in der Form

A, =lim(L{1}- L{y(t)})=lim(l—L{y(t)}j (13.13)
s—0 s—>0\ ¢
:lim(l—S'L{y(t)}]
5s—0 Ky

geschrieben werden, auf den die Regel von de I’ Hospital angewendet werden kann.
Durch Differentiation des Zéhlers und Nenners in Gleichung (13.13) wird der Grenz-
wert bzw. die Flidche 4, durch

4, =li (L{y(’)}j _ hm(i(l—sl{y(t)})j (13.14)

s—0 d
N $ ds S

= lim(4 (= s L{y®}) = lim(- L{y©)} - s 4 L{y(©))

ausgedriickt. Laut Gleichung (2.20) bzw. (2.21) entspricht das Antwortsignal y(¢) der
Faltung von x(¢) mit der Funktion E(¢). Die Faltung im Originalbereich kann gemaf des

s—0

Faltungssatzes als gewdhnliche Multiplikation der Laplace-Transformierten geschrie-

ben werden, so dass aus Gleichung (13.14) der Ausdruck
4, —hm( L{y(n)}- SdsL{J’(f)}) (13.15)
lim(~ L{x() @ E()} - 54 Lix() ® E(1)})
=lim(- L{x(0)}- LEO -5 & (L} LEEO)))
lim(~ L{x()} LEE®} -5 -4 L0} LE®} =5 Lx(O)}- 4 LEE®))
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hervorgeht. Diese Gleichung kann vereinfacht werden, indem die Gleichungen (2.17),

(2.18) und (13.4) ebenfalls als Grenzwert einer Laplace-Transformierten in der Form

1= TE(t)dt = lirrolL(E(t)) (13.16)
= TtE(t)dt = lim L{t- E()} =lim(~ £ L{E())) (13.17)
I =limx(?) = lim(s - L{x(1)}) (13.18)

geschrieben und in Gleichung (13.15) eingesetzt werden
A, =lim(= L{x(O)} L@} -5 L} LEO} -5 L@} LEO) (45 1)
=lim(-Lix@)f - 1 s Li@) - 1 - 1 - (D) )
=lim(-L{x()} -s- £ LEx)f) + 1

Analog zu Gleichung (13.14) entspricht letztendlich der Grenzwertausdruck in
Gleichung (13.19) gerade der Flache 4,, womit die Beziechung

A, =4+t (13.20)
zwischen den Flichen 4, und 4, nicht idealer Sprungfunktionen und der mittleren

Verweilzeit des Fluids 7 hergestellt ist.

Die mittlere Verweilzeit des Fluids ¢ kann bei diskreten Messpunkten des Eingangs-

und Antwortsignals mit Hilfe des Zusammenhangs

(t) dt—Tl—x(t) dt (13.21)

-
|

x(t)—y(¢t) dt

0
=Y [(x,—,)A

i

ermittelt werden.
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