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Kurzreferat

<+ der Flissigkeitsberieselung einer gasdurchstromten Aktivkoksschiittung stellt der NaB-
MJE 50 i r eine technische Weiterentwicklung konventioneller Adsorber zur Rauchgas-
aknvkc.Jk'sadSOF dear Einerseits werden lokale Temperaturexkursionen in der Aktivkoks-
nachrelmguf@her vérmieden andererseits konnen abzuscheidende Rauchgasbestandteile durch
Zz:ugz:ii:;; ngswasser un’ter Einsparung von .Adsorptionskapaz.itéit abgeflihrt werden. In
dieser Arbeit werden auf Basis modelltheoretischer L'md expenr'nentelle{ I‘Jnter?uchunge'n
erstmals grundlegende Erkenntnisse zur genauen Beurteilung der 'li}nsatzmogllchkexten sowie
zur Auslegung des NaBaktivkoksadsorbers fiir die Rauchgasnachreinigung gewonnen.

Zur mathematischen Beschreibung der Abscheidung llmtersc}ﬁedlichster Rauchgasbestandtei!e
im NaBaktivkoksadsorber wird hier das axiale Dispersm_nsmodell zu Gpnde gelegt und ﬁxr die
Abbildung der komplexen Sorptionsvorgénge im vorliegenden Drel.phasensys..tem erwelter‘t‘
Die Erprobung des mathematischen Modells umfaft neben der Sorption orgarx{scher auch die
Abscheidung saurer Substanzen. Gerade bei letzteren kommt die Beriicksichtigung von Re-
aktionen in der fliissigen Phase zum Tragen. Eine Sensitivititsanalyse erkennt den
Betriebsparameter Gasleerrohrgeschwindigkeit als eine charakteristische Auslegungsgrofe
sowie den Modellparameter axialer Dispersionskoeffizient in der flissigen Phase als eine
GroBe, deren genaue Bestimmung sowoh! fiir die gasseitigen Abscheidegrade als auch die
Form der Durchbruchskurve und die Standzeit des Adsorbens von entscheidender Bedeutung
ist. Die Simulationsergebnisse zeigen eine groBe Abscheidesicherheit fiir hoherchlorierte
Kohlenwasserstoffe wie z.B. Dioxine und Furane. Polyzyklische aromatische Kohlenwasser-
stoffe, wie Naphthalin, weisen dagegen einen geringeren Abscheidegrad auf und sind daher
speziell bei der Festlegung der Standzeit des Adsorbens zu beriicksichtigen. Erwartungsgemaf
werden die sauren Rauchgassubstanzen Chlorwasserstoff und Schwefeldioxid nahezu

vollstindig aus dem Gasstrom abgetrennt.

Die zur experimentellen Erprobung konzipierte Versuchsanlage stellt die erstmalige, technische
Realisierung des Verfahrenskonzeptes dar und ermoglicht Aussagen iiber das Langzeit-
abscheidevermogen und insbesondere den EinfluB des Wassers auf das Sorptionsvermdgen der
Aktivkoksschiittung. Ubereinander angeordnete und separat mit Wasser berieselte Aktiv-
koksschiittungen werden mit einem im Kreislauf gefiihrten Lufistrom beaufschlagt, in den
gezielt die ausgewahlten Testsubstanzen dosiert werden. Die experimentellen Ergebnisse be-
stitigen die Simulationsrechnungen. Die anorganischen Substanzen Schwefeldioxid und
Chlorwasserstoff 16sen sich spontan im Berieselungswasser, dissoziieren dort und verlassen die
Anlage nahezu vollstandig uber die fliissige Phase. In Bezug auf die Sorption organischer
Substanzen konnte im beobachteten Konzentrationsbereich keine Hemmung des Stoffiiber-
gangs durch die flissige Phase festgestellt werden. Da jedoch von den in dieser Arbeit be-
trachteten organischen Substanzen das Naphthalin ein flaches Konzentrationsprofil im Koks
aufweist, werden insbesondere polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe die Standzeit
des Adsorbens bestimmen.

In einem abschlieBenden Vergleich der Beladungsprofile konventionell trocken betriebener
Adsorptionssysteme mit dem Beladungsprofil eines Nafiaktivkoksadsorbers wird deutlich, daf3
die in trockenen Adsorbern fiir die Standzeit entscheidende Verdrdngungsadsorption der
Chloride durch die schwefelsauren Salze in Richtung Adsorberaustritt im nassen Sorptions-
system dieses Rieselbettadsorbers ohne Bedeutung ist und damit die Standzeiten bewisserter
Systeme beziiglich saurer Rauchgasbestandteile wesentlich hoher liegen.
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4  Einfiihrung und Problemstellung

Im Bereich der thermischen Abfallbehandlung fiihrt die stetige Weiterentwicklung der Ver-
brennungstechnologie auch zu Verdnderungen im Anforderungsprofil der konventionellen
Rauchgasreinigungstechnik. Vor dem Hintergrund sinkender Schadstofffrachten in den ein-
zelnen Rauchgasreinigungsstufen werden integrierte Rauchgasreinigungsverfahren, die in der
Lage sind, unterschiedliche Rauchgaskomponenten simultan abzuscheiden, vor allem unter
wirtschaftlichen Aspekten in zunehmendem Male attraktiver.

Im Mittelpunkt dieser Arbeit stehen Untersuchungen zur Abscheidung umweltrelevanter
Rauchgasinhaltsstoffe in einem Gleichstrom-Rieselbettreaktor auf Aktivkoksbasis. Ausge-
hend vom gegenwirtigen Stand der Technik auf dem Gebiet der Rauchgasreinigung wird zu-
nichst die Entwicklung des in dieser Arbeit als ,,NaBaktivkoksadsorber bezeichneten Ad-
sorptionsapparates vorgestellt.

1.1 Stand der Rauchgasreinigungstechnologie

Das Rohgas thermischer Abfallbehandlungsanlagen enthilt staub- und gasformige Verbren-
nungsprodukte, die teilweise in einer den Verbrennungskesseln nachgeschalteten Rauchgas-
reinigungsanlage aus dem Rohgas bis auf festgelegte Grenzwerte abgeschieden werden miis-
sen. Charakteristisch fiir thermische Abfallbehandlungsanlagen sind erhebliche Konzentra-
tionsschwankungen der Verbrennungsprodukte im Rohgas, die durch schwankende Abfallzu-
sammensetzungen und wechselnde Betriebszustéinde hervorgerufen werden.

Zur Minderung des Staubgehaltes im Rohgas sind in jeder Rauchgasreinigungsanlage zu-
ndchst Staubabscheideeinrichtungen wie Zyklone, Elektrofilter oder Gewebefilter enthalten.
Héufig wird das Rohgas in einer ersten Reinigungsstufe vorentstaubt, nach anderen Reini-
gungsstufen folgt dann eine weitere Entstaubung.

Nach der Entstaubung des Rauchgases wird die Mehrzahl der gasférmigen Rauchgaskompo-
nenten, im wesentlichen Halogenverbindungen, Schwermetalle und deren Verbindungen
sowie Schwefeloxide, durch unterschiedliche Absorptions- und Adsorptionsverfahren aus
dem Rauchgas abgetrennt. Zur Minderung der Emission von Stickoxiden werden Verfahren
eingesetzt, die bei Temperaturen von etwa 1000 °C in den ersten Kesselziigen - SNCR-Ver-
fahren - oder tiblicherweise in separaten Katalysatoren nach der Rauchgaswische oder hinter
einer Adsorptionsstufe durchgefiihrt werden [THOM-94].

Durch die Festlegung von Emissionsgrenzwerten in der 17. BImSchV werden an die Rauch-
gasreinigung thermischer Abfallbehandlungsanlagen erhohte Anforderungen gestellt, die in
vielen Féllen eine Rauchgasnachreinigung als zusitzlichen Verfahrensschritt erforderlich ma-
chen. Neben Restgehalten an sauren Rauchgaskomponenten sollen in dieser Rauchgasnach-
reinigungsstufe insbesondere im Rauchgas verbliebene Schwermetalle, z. B. Quecksilber, und
organische Spurenverbindungen wie polyhalogenierte Dibenzo-p-dioxine und -furane
(PCDDFF) sowie polychlorierte Biphenyle (PCB) und polyzyklische aromatische Kohlenwas-

serstoffe (PAK) aus dem Rauchgas separiert werden. Tab. 1-1 zeigt die geforderten Grenz-
werte in einer Ubersicht,
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Tab. 1-1  Vergleich der Emissionsgrenzwerte nach TA-Luft und 17. BImSchV. Angaben in
mg/m? i. N. tr. bezogen auf 11% Sauerstoff [BIMS-90, TALU-86]

Emissionsgrenzwerte TA-Luft 1986 17. BImSchV
Tagesmittel- Halbstunden- Tagesmittel- Halbstunden-
werte mittelwerte werte . mittelwerte
Gesamtstaub 30 60 10 30
2 Coy 20 40 10 20
co 100 200 50 100"
HCI 50 100 10 60
HF 2 4 1 4
S0, (S0,, SO;) 100 200 50 200
No, (NO, NO,) 500 1000 200 400
Schwermetalle Klasse I:
0,2 Hg, Cd, Ti 20,05 Cd, Ti, Hg
Klasse II:
> 1,0 As, Co, Ni, Se, Te
Klasse ITI
%, 5,0 Pb, Sb, Cr, Cu, Mn, V, Sn 2.0,5 Sb, As, Pb, Cr, Co, Cu,
Mn, Ni, V, Sn
PCDD/F nicht beriicksichtigt 0,1 ng TE/m’
! Stundenmittel

Als Folge dieser legislativen Vorgaben wurden Adsorptionsverfahren auf der Basis aktivkoks-
haltiger Adsorbentien, deren grundsétzliche Eignung zur Abscheidung der oben genannten
Stoffe bereits durch den grofitechnischen Einsatz im Kraftwerksbereich nachgewiesen worden
war, in den letzten Jahren hinsichtlich einer Anwendung als Anlagenkomponente in der
Rauchgasnachreinigung in thermischen Abfallbehandlungsanlagen intensiv weiterentwickelt.

1.2 Aktivkokstechnik zur Rauchgasnachreinigung

Adsorptive Verfahren sind fiir die Abtrennung von Substanzen aus der gasférmigen Phase ins-
besondere dann geeignet, wenn die abzutrennenden Stoffe in niedriger Konzentration
vorliegen. Die Bindung erfolgt durch selektive Verdichtung an der Feststoffoberflache des
Adsorbens.

Beim Einsatz der Aktivkokstechnik zur Rauchgasnachreinigung sind der Staubgehalt und die
Konzentration an sauren Komponenten und Schwermetallen im Rauchgas beim Eintritt in den
Aktivkoksadsorber entsprechend gering und bewegen sich in der GréBenordnung der durch
die 17. BImSchV festgelegten zuléssigen Emissionskonzentrationen.

Die verfahrenstechnische Umsetzung der adsorptiven Rauchgasreinigungstechnik auf Aktiv-
koksbasis erfolgt durch eine Reihe von unterschiedlichen Verfahren, wobei als prinzipielle
Varianten die Flugstrom- und die Wanderbettverfahren zu unterscheiden sind (vgl. Abb. 1-1)
[JUNT-77, THOM-94].
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5 in In Flugstromadsorbem wird in den Rauchgasstrom Koksstaub oder eine Mischung aus Koks-
) und Kalkstaub dosiert und in einem nachgeschalteten Gewebefilter abgeschieden. Hierbei
findet die Abtrennung der Schadstoffe sowohl im Flugstrom als auch auf dem Filterkuchen
—_ des Gewebefilters statt.
t: Bei der Wanderbettechnik sind Varianten im Einsatz, die in ihrer konstruktiven Ausfithrung
T jeweils eine Kreuzstrom-, Mehrweg- oder Gegenstromfiihrung von Rauchgas und Aktivkoks
= erméglichen. Wahrend in Kreuzstromadsorbern eine horizontale Durchstromung der Koks-
et schiittung stattfindet, strémt das Rauchgas in Gegenstromadsorbern vertikal durch den Reak-
S, tor. Im Normalfall werden die stark beladenen Filterschichten in regelmiBigen Zeitabstéinden
aus den Wanderbettadsorbern entnommen und durch frischen Aktivkoks ersetzt. Im Falle lan-
Y ger Verweilzeiten des Aktivkokses in den Adsorbern ist daher auch die Bezeichnung Fest-
i bettadsorber gebréuchlich.
e Frischkokszugabe
v vy
—>
Rauc_hgas- Rauchgas-
eintritt austritt
—p —>
b Reaktor
—— Rauchgas- Rauchgas-
eintritt austute
L —> —_—
Rezirkulat l
PO P ot
koks- Frischadsorbens vy v
nnten Altadsorbens Altkoksabzug
orden
n der Abb. 1-1  Schematische Darstellung des Flugstrom- (links) und des Wanderbettverfahrens
kelt. (rechts)
Die Anordnung der Aktivkoksadsorber in den Rauchgasreinigungsanlagen richtet sich im we-
sentlichen nach dem Planungs- und Ausbauzustand der Anlagen. Entsprechend miissen fiir die
e ins- Auslegung der Apparate die Konzentrationen der abzuscheidenden Rauchgasbestandteile so-
ration wie ihre chemischen Bindungszustéinde beriicksichtigt werden. Der Verbrauch an Adsorbens,
e des eine wesentliche AuslegungskenngréBe, ergibt sich aus der erreichbaren Aktivkoksbeladung.
d die 1.3 Abscheidemechanismen in der konventionellen Aktiv-
i dia kokstechnik
durch Wesentliche Kennzeichen eines Adsorbens sind die verfiigbare spezifische Oberfliche, Art
und Konzentration von Oberflichengruppen, die kolloidchemischen Eigenschaften der Ad-
N aer sor?ensoberﬂﬁche und die Verteilung der Adsorbensporen auf einzelne Radienbereiche
ipielle [KUMM-90].
1 1-1)

Die verfligbare spezifische Oberfliche setzt sich aus der uBeren und der inneren Adsorbens-
oberfliche zusammen. Dabei bestimmt die duBere Adsorbensoberfliche mafgeblich den
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duBeren Stofftransport, wihrend an der inneren Oberfliche, die um ein Vielfaches grofer ist
als die duBere, die eigentlichen Adsorptionsprozesse ablaufen. Die innere Oberflache kohlen-
stoffhaltiger Adsorbentien entsteht beim Herstellungsprozefl [ESSE-92, RITT-89]. Elementar-
analysen ergeben, daB Adsorbentien auf Kohlenstoffbasis neben den Mineralien der Asche
zusitzlich noch Sauerstoff, Wasserstoff, Schwefel und Stickstoff enthalten [HENN-91]. Aus
der mikrokristallinen Struktur geht hervor, daB die Schichtpakete am Rande Kohlenstoffatome
enthalten, die chemisch nicht abgesittigt sind. Durch ihren energiereichen Zustand
begiinstigen diese Gitterfehlstellen - auch ,,Aktive Zentren” genannt - unter anderem die
Reaktion von Sauerstoff mit Wasserstoff zur Entfernung saurer Gaskomponenten. Seit langem
ist bekannt, daB Aktivkohlen sauerstoffhaltige funktionelle Oberflachengruppen unter-
schiedlicher Acidit4t bzw. Basizitit besitzen, hauptsichlich werden saure Oberflichenoxide,
d.h. Carboxylgruppen, phenolische Hydroxyl-Gruppen, Lacton- und Chinon-Strukturen er-
wartet [KUMM-90; HENN-91]. Diese Verénderung der Polaritit der Kohlenstoffoberfliche
kann EinfluB auf die Adsorptionskapazititen und den Ablauf von katalytischen Reaktionen
nehmen.

Ein haufig aus wirtschaftlichen Gesichtspunkten zur Rauchgasreinigung eingesetztes Adsor-
bens ist Braunkohlenkoks. Dieser wird durch den thermischen ProzeB der Verkokung bei 950
°C aus einer schwefelarmen Braunkohle in Herdofen erzeugt, indem fliichtige Komponenten
ausgetrieben werden und die Kohlenstoffmatrix an wenigen Stellen partiell vergast wird.
Entscheidend fiir die spitere Verwendung des Kokses zur Abgasreinigung ist die gezielte Al-
terung, die der Koks am Ofenaustritt erfihrt. Dazu wird der Koks in einem Kiihlsystem mit
Wasser und Luft beaufschlagt, wodurch die reaktiven Zentren zu CO, und CO abreagieren
und zu einer Belegung mit sekundérfliichtigen Bestandteilen des Kokses von bis zu 3 Gew.-%
fithren [BOCK-83].

Eine ausfithrliche Darstellung der Herstellungsverfahren und der Charakterisierung kohlen-
stoffhaltiger Adsorbentien findet man beispielsweise in den Publikationen der Firmen
RHEINBRAUN [RHEI-91] und CARBOTECH [HENN-91].

Die Eignung und Leistungsfihigkeit der konventionellen Aktivkokstechnik zur Abscheidung
unterschiedlicher Rauchgasinhaltsstoffe, wird haufig durch die maximal erreichbaren Rein-
gaskonzentrationen sowie das Aufnahmevermégen des Kokses fiir die abgetrennten Substan-
zen charakterisiert und ist in der Literatur bereits umfassend dokumentiert worden [REGL-90,
KASS-89, HACK-91, EICK-92, ESSE-92, RHEI-91].

Aufgrund der Oberfléchenstruktur des Aktivkokses werden in den ersten Filterschichten einer
Aktivkoksschiittung quantitativ Staub und staubgebundene Dioxine, Furane und Schwerme-
talle abgeschieden. In Bezug auf die sauren Rauchgasbestandteile findet - neben der reinen
Adsorption und der Filterung von Stéuben - die katalytische Oxidation von SO, zu SO3, ver-
bunden mit einer chemischen Bindung an den basischen Bestandteilen des Kokses (H2SOs-
CaS0Qy, HCI-CaCly) statt. Dabei wird fiir SO, und HCl eine gegenseitige Beeinflussung der
Beladungsprofile festgestellt, indem durch die Bildung von H,SO, Chlorwasserstoff wieder
freigesetzt und in SO,-armen Schichten adsorbiert wird.

Im Hinblick auf die Beladung des Aktivkokses mit Quecksilber wird ein der Schwefelbela-
dung analoger Effekt beobachtet. So ist bereits eine Schiittungstiefe von 100 bis 200 mm
ausreichend, um Quecksilber vollstindig aus dem Rauchgas zu entfernen.




P

apitel 1 Einfuhrung U

—_—

nd Problemstellung 5

Einen Uberblick iiber Abscheidemechanismen und Aufnahmevermogen des Kokses unter den

!2;;& Bedingungen der Rauchgasreinigung gibt Tab. 1-2.

e Tab. 1-2 Abscheidemechanismen von Rauchgasinhaltsstoffen an Braunkohlekoks in der

?ihe : Abgasreinigung [RHEI-91]

fa.tonisz Komponente Mechanismus mogl. Koksbeladung

ustand S0, Chemisorption zu H,SO,4 <30 Gew.-% als H,SO,

'm die und Sulfatbildung mit Asche < 3,8 Gew.-% (gerechnet als SO,

angem HCI Adsorption ca. 5 Gew.-%

unter- und Chloridbildung mit Asche <2 Gew.-% (gerechnet als SO,)
10xide, HF wie HCI ca. 1 Gew.-%

ren er- HBr wie HCI ca. 1,5 Gew.-%

rf:l:'iche H,S katalytische Oxidation zu Schwefel > 50 Gew.-%

o Schwermetalle (Hg, Cd, As, Pb,...) | Adsorption und Chemisorption und bis 1000 ng/g TE

Filtration

Adsor- Organische Verbindungen, Geruchs- Tiefen- oder Kuchenfiltration

sei 950 stoffe, Staub

nenten

t wird.

dte Al-

>m mit Als Fazit kann festgehalten werden, daB alle oben genannten Rauchgaskomponenten eine

agieren bemerkenswert gute Abscheidung aus dem Rauchgasstrom durch den Einsatz von Braunkoh-

eW.% lenkoks erfahren. Dabei kommen von den Rauchgasinhaltsstoffen, die den Verbrauch an Ad-
sorbens und damit die Standzeit konventioneller Adsorber limitieren, je nach Rauchgaszu-
sammensetzung die Komponenten HCI, SO, oder Staub als Fithrungsgrofie in Frage [EICK-

tohlen- 90].

Firmen . . . X
Neben einer ausreichenden Abscheideleistung standen in der Vergangenheit fiir den Einsatz
der Aktivkokstechnologie zur Rauchgasreinigung auch sicherheitstechnische Fragestellungen

eidung im Mittelpunkt des Interesses. In Flugstrom- oder Wanderbettadsorbern wird neben der ad-

1 Rein- sorptiven Abscheidung von Rauchgaskomponenten eine oxidative Umsetzung der Kohlen-

ubstan- stoffmatrix mit dem Luftsauerstoff zu Kohlenmonoxid und Kohlendioxid (Autoxidation)

GL-90, beobachtet. Kann die dabei entstandene Wirme nicht mehr vollstindig konvektiv mit dem
Rauchgasstrom abgefiihrt werden, kommt es zu einem Temperaturanstieg innerhalb der

; Schiittung, der schlieBlich bis zur Selbstentziindung des Aktivkokses fithren kann. Zur Ge-
o elhe wihrleistung eines sicheren Adsorberbetriebes mufl daher neben einer maximalen Bettlinge
eI oder einer maximalen Gaseintrittstemperatur eine Mindeststrémungsgeschwindigkeit in der
TeICH Adsorbensschiittung eingehalten werden, um eine ausreichende konvektive Wermeabfuhr

)3, ver- sicherzustellen [LIS-91].

H,S04-

ng der In der Praxis hat sich jedoch gezeigt, daB auch bei Einhaltung der jeweils geforderten Min-

wieder deststrémungsgeschwindigkeit lokale Temperaturexkursionen innerhalb der Aktivkoksfilter
aufgetreten sind, was héufig darauf zuriickzufithren war, daB sich betriebs- oder konstrukti-
onsbedingt innerhalb des Adsorbers Zonen bilden, in denen eine verminderte Rauchgasdurch-

gfgbd; strémung oder eine erhghte Produktion an Reaktionswérme vorliegt.
mi

R e s s
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1.4 Entwicklung des NaRaktivkoksadsorbers

Die Entwicklung des NaBaktivkoksadsorbers wurde im wesentlichen durch die beiden fol-
genden Gesichtspunkte motiviert.

Zum einen wurden angesichts des oben vorgestellten sicherheitstechnischen Hintergrundes
Uberlegungen angestellt, Aktivkoksadsorber unter verfahrenstechnischen und konstruktiven
Gesichtspunkten so zu gestalten, daB bei optimaler Reinigungsleistung lokale Temperaturex-
kursionen vermieden werden konnen und somit die erforderliche Betriebssicherheit des Ap-
parates jederzeit gewdhrleistet ist.

Zum anderen riicken integrierte Rauchgasreinigungssysteme immer mehr in den Vordergrund
der technischen Entwicklung. Infolge einer stetigen Verbesserung der priméren Emissions-
minderungstechniken sinken die Schadstofffrachten in den einzelnen Verfahrensschritten der
nachgeschalteten Rauchgasreinigung und reduzieren im gleichen Mafl den Aufwand, der zur
Reinigung betrieben werden muB. Aus okonomischen Gesichtspunkten erscheint es daher
sinnvoll, Filtersysteme zu entwickeln, die in der Lage sind, einige Rauchgaskomponenten, die
in konventionellen Anlagen in aufeinanderfolgenden Gasreinigungsstufen abgeschieden
werden, simultan in einem Verfahrensschritt bzw. Apparat aus dem Rauchgasstrom abzu-
trennen.

Eine Fliissigkeitsberieselung der Aktivkoksschiittung, deren Funktion darin besteht, sowohl
lokal entstehende Reaktions- und Adsorptionswirmen als auch absorptiv gebundene Substan-
zen und deren Reaktionsprodukte abzufiihren, bildet im NaBaktivkoksadsorber einen Schritt
zur Weiterentwicklung der Adsorbertechnik in Richtung eines solchen integrierten Reini-
gungssystems.

DefinitionsgemiB ist das vorliegende System ein Pseudo-Dreiphasensystem, fiir das in der
Verfahrenstechnik unterschiedliche Varianten zur Anordnung bzw. Fiihrung der Phasen rea-
lisiert werden konnen [VERF-86]. Im allgemeinen stromen die fluiden Phasen Gas und Fliis-
sigkeit kontinuierlich iiber den fest im Reaktionsraum angeordneten Feststoff; haufig wird ein
solcher Apparat als Dreiphasen-Festbettreaktor oder Rieselbettreaktor bezeichnet.

In Abb. 1-2 sind drei Arten von Dreiphasenreaktoren dargestellt. Man unterscheidet den Rie-
selgleichstrom-, den Rieselgegenstrom- und den Sumpfreaktor. Beim Sumpfreaktor wird der
Feststoff vollstindig von der Fliissigkeit umgeben. Das Gas strémt unter Blasenbildung durch
die Suspension. Bei den anderen beiden Varianten der Strdmungsfihrung rieselt die
Fliissigkeit durch die Feststoffschiittung, wahrend die Gasphase die kontinuierliche Phase
bildet und entweder im Gleich- oder Gegenstrom zur Fliissigkeit durch den Reaktor gefiihrt
wird.

Fiir das verfahrenstechnische Konzept des NaBaktivkoksadsorbers war in einem ersten Ent-
wicklungsschritt die geeignete Stromungsfiihrung von Rauchgas und Wasser festzulegen, wo-
bei die Gleich- und die Gegenstromvariante zur Entscheidung standen. Wahrend die Strd-
mungsgeschwindigkeit des Gases bei einer Beaufschlagung von oben nach unten
(Gleichstrom) nur durch den zuldssigen Druckverlust begrenzt wird, liegt die Grenzge-
schwindigkeit bei einer Durchstrdmung des Festbettfilters von unten nach oben (Gegenstrom)
dadurch fest, daB aus Griinden der Minderung des Abriebs der Adsorbentien die Auflocke-
rungsgeschwindigkeit fiir das Festbett nicht tiberschritten werden sollte. So wird bereits bei

-———ﬁ
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n Gasleerrohrgeschwindigkeiten bei der Gegenstromfihrung ein relativ hoher

geringe
Druckverlust betrachtet.
1 fol-
ndes
tiven
urex-
s Ap-
zrund
iions-
n der v
T Zur — '
daher Rieselgleichstromreaktor Rieselgegenstromreakior Sumpfreaktor
?é(f:l Feststoffschiittung Fliissigphase [::l Gasphase
=3 Abb. 1-2  Schematische Darstellung der Strémungsfiihrung in Dreiphasenreaktoren in einem
Rieselgleichstrom-, einem Rieselgegenstrom- und einem Sumpfreaktor [VERF-
ywohl 86]
)Sta%l- Im Hinblick auf einen spéteren Einsatz des Verfahrens als Rauchgasreinigungskomponente ist
ch.r1.tt damit der maximal mogliche Rauchgasdurchsatz durch den hohen Druckverlust begrenzt.
ey Dariiber hinaus muf bei hohen Gasgeschwindigkeiten mit Verwerfungen auf der Bettoberfla-
che gerechnet werden, was eine Ungleichverteilung der Gasstrémung bedingen und zu einem
n der Austrag von Aktivkokspartikeln fiihren kann. Die deutlichen Vorteile fiir den Gleichstrom-
1rea- betrieb werden aus diesen Uberlegungen offensichtlich, so daB dieser fiir den NaBaktiv-
Fliis- koksadsorber gewdhlt wurde.
e Die weiteren Untersuchungen sollten sich nun der Problemstellung widmen, welchen EinfluB
die Fliissigkeitsberieselung gegeniiber einer trockenen Betriebsweise auf den Stoffiibergang
| Rie- von Rauchgasinhaltsstoffen aus der Gasphase an den Aktivkoks und auf das Aufnahmeverms-
d der gen des berieselten Aktivkokses hat.
durc.h Zur Beantwortung dieser Frage kénnen vorab folgende Uberlegungen hinsichtlich des
Lt Stoffiibergangs zugrundegelegt werden. Aus der Phasenfiihrung im NaBaktivkoksadsorber,
Ph.ase wie sie in Abb. 1-3 schematisch dargestellt ist, resultieren zwei wesentliche Stoffiibergangs-
>fitht zonen. Als erste Stoffiibergangszone fungiert die Sprithzone zwischen Diisenebene und
Schiittungsoberfliache. Aufgrund kleiner Tropfendurchmesser und hoher Stoffiibergangs-
| Ent- koeffizienten kann bereits im direkten Kontakt zwischen Gasphase und wibBriger Phase ein
\, Wo- nennenswerter Stoffiibergang von Rauchgasinhaltsstoffen stattfinden.
Strg- Die zweite Stoffiibergangszone befindet sich in der bewisserten Aktivkoksschiittung. Auch in
unten dieser Zone wird eine groBe Oberfliche erzeugt, indem das Berieselungswasser sich auf die
Nz e Oberfléche der Kokspartikeln verteilt und die Gasphase auf der gesamten Oberflache in
2212) Kontakt mit dem Wasserfilm treten kann. Wihrend des Kontaktes des Gases mit der Fliissig-
ts bei

D —
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keit setzt sich der in der Sprithzone begonnene Stoffiibergang fort; zudem findet ein
Stoffaustausch zwischen Fliissigphase und Aktivkoks statt.

Aufgrund dieser Vorstellung kann angenommen werden, daf8 die eingebrachten Rauchgasin-
haltsstoffe vom Aktivkoks nur dann zuriickgehalten werden, wenn sie den Weg aus der Gas-
phase in die fliissige Phase und dann durch die fliissige Phase an den Koks finden. Dies fithrt
zu einer komplexen Uberlagerung verschiedener Absorptions-, Reaktions- und Adsorptions-
vorginge, bei denen neben den gewihlten Betriebsparametern wie Gas- und Wasservolu-
menstromen insbesondere die chemischen und physikalischen Eigenschaften der abzuschei-
denden Rauchgasinhaltsstoffe eine wesentliche Rolle spielen.

Luftstrom

Sprihzone
| "

Aktivkoksschuttung

|| H

Abb. 1-3  Schematische Darstellung eines Moduls des NaBaktivkoksadsorbers

Die vorliegende Arbeit soll mit einer modelltheoretischen Beschreibung der Abscheideme-
chanismen sowie mit experimentellen Untersuchungen zu Abscheidegraden und Aufnahme-
verméogen von berieseltem Aktivkoks unter den Bedingungen der Rauchgasreinigung einen
Beitrag zur Klarung der Vorgénge im NaBaktivkoksadsorber leisten und Hinweise fiir eine
zukiinftige Auslegung dieses Apparates zur Rauchgasnachreinigung geben.

Als wesentlicher Auslegungsparameter kann das Aufnahmevermogen des Kokses fiir Rauch-
gasbestandteile identifiziert werden, da die erforderliche Aktivkoksmenge die Standzeit des
Adsorbens bzw. seine Abzugsgeschwindigkeit in Wanderbettadsorbern beeinflufit. Bei den
konventionell betriebenen Aktivkoksadsorbern kommen fiir den Verbrauch an Adsorbens je
nach Rauchgaszusammensetzung die Komponenten HCI, SO, oder Staub als Fiihrungsgrofe
in Frage [EICK-90]. Aufgrund der Bewisserung ist die Ubertragung dieser Auslegungsprin-
zipien auf den NaBaktivkoksadsorber a priori nicht moglich. Zur Beurteilung der Leistungs-
fihigkeit und der Einsatzmoglichkeiten dieses Systems sind somit zusétzliche Erkenntnisse
erforderlich.
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Eas- In einem NaBaktivkoksadsorber laufen beim Vordringen eines abzuscheidenden Stoffes von
b der Gasphase in das Innere des Adsorbens verschiedene Stofftransport- und Stoffumwand-
ans- lungsvorgénge in rdumlicher und zeitlicher Folge ab. Diese Vorginge, die in dieser Arbeit
OI‘f‘ unter dem Begriff Sorptionsvorgdnge zusammengefaflt werden sollen und in Abb. 2-1 in einer
hei- schematischen Darstellung veranschaulicht werden, enthalten die folgenden Schritte:
1. konvektiver Transport von Rauchgaskomponenten aus der Gasphase an die Phasengrenz-
fliche zur fliissigen Phase,
2. Stoffdurchgang durch die Phasengrenzfléche,
3. Transport der Substanzen bzw. ihrer Dissoziations- oder Reaktionsprodukte von der Pha-
sengrenzfliche in den Kern der fliissigen Phase,
4. Transport der Substanzen vom Kern der fliissigen Phase an den Feststoff mit Anlagerung
an der Oberfliche des Feststoffes und
5. Transport in der inneren Matrix des pordsen Feststoffes vom Rand bis an den Adsorptions-
platz.
Gasphase Fliissigphase Feststoff
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i je Abb.2-1  Schematische Darstellung des Sorptionsvorgangs
rofe Zum Versténdnis der in einem NaBaktivkoksadsorber hinsichtlich der Abtrennung von Rauch-
Srin- gasinhaltsstoffen ablaufenden Vorgéinge werden in diesem Kapitel nach einer Klirung der
ngs- fluiddynamischen Eigenschaften des betrachteten Systems die theoretischen Grundlagen zum
{isse thermodynamischen Gleichgewicht und zum Stoffiransport in den unterschiedlichen Phasen

und tiber die Phasengrenzfliche hinweg vorgestellt. Fundamentale Ausfihrungen zur
Bilanzierung, Auslegung und Modellierung von Adsorptionsprozessen schliefen dieses Ka-
pitel ab.

o
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2.1  Grundlagen der Absorption und Adsorption

Der - im Hinblick auf die Rauchgasreinigung - komplexe Stofftransport im NaBaktivkoksad-
sorber umfaft im wesentlichen Absorptions- und die Adsorptionsvorgénge.

Unter Sorbieren versteht man allgemein das Abtrennen einer oder mehrerer Gaskomponenten
- des Sorptivs - aus einem Gasgemisch durch ein auf die Komponente selektiv wirkendes
Sorptionsmittel - das Sorbens. Es entsteht ein Sorbat oder Sorpt. Geht das Sorptiv mit dem
Sorbens eine chemische Bindung ein, so wird der Vorgang als Chemisorption bezeichnet.
Eine rein physikalische Sorption wird als Physisorption bezeichnet. Die Physisorption ist vor
allem auf VAN DER WAALSsche Wechselwirkungen (Dipolkrifte, Dispersionskréfte, Indukti-
onskrifte) zuriickzufiihren. Fiir die Chemisorption wird der Ablauf chemischer Reaktionen
zwischen Sorbens und Sorptiv postuliert. Da beide Vorgénge oft gleichzeitig auftreten, a6t
sich eine scharfe Grenze zwischen der Physisorption und der Chemisorption nicht ziehen.

Sorptionsvorginge erhalten je nach Art des Vorgangs die gesonderten Bezeichnungen 4b-
sorption und Adsorption.

Absorption bedeutet das Eindringen der Gaskomponente - des 4bsorptivs - iiber die Phasen-
grenzfliche hinweg in das fliissige oder auch feste Absorptionsmittel - Absorbens - unter Bil-
dung einer molekulardispersen Verteilung - Absorbat oder Absorpt.

Wird das gasformige Sorptiv lediglich an der festen Oberfldche des Sorbens angereichert, so
wird der Vorgang als Adsorption bezeichnet. Sorbens, Sorptiv und Sorbat erhalten dann die
zugehorigen Bezeichnungen Adsorbens, Adsorptiv und Adsorbat [VAUC-89]. Die verwendete
Terminologie wird in Abb. 2-2 verdeutlicht.

Absorbat Absorbens

Phasen-

Feststoff grenze

(Aktivkoks)

e
: Absorption

Aktives i icsive. 0
ssige’
Zentm Pkl-]la:legv Gasphase

g
Adsorption

&

Absorptiv
Adsorbens

Adsorptiv
Adsorbat Adsorpt

Abb. 22 Absorption und Adsorption in der fliissigen Phase - Schematische Darstellung
und Begriffsklarung
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2.2 Fluiddynamik im NaBaktivkoksadsorber

In Dreiphasen-Rieselbettreaktoren kommt es in Abhéngigkeit von den Gas- und Fliissig-
toad keitsbelastungen zur Bildung unterschiedlicher Strémungsformen und -zustinde. Untersu-

chungen zu diesen fluiddynamischen Regimes wurden vielfach publiziert [WEEK-64, CHAR-
mten 69, SATO-73, RAMA-83]. Zu ihrer Klassifizierung werden sogenannte Flow-regime-Dia-
ndes gramme herangezogen. Abb. 2-3 zeigt in einer Auftragung der gasseitigen REYNOLDS-Zahlen
dem als Funktion der fliissigkeitsseitigen REYNOLDS-Zahlen die Geltungsbereiche der unter-
hnet. schiedlichen Stromungsformen.
t vor Der in dieser Arbeit betrachtete NafBlaktivkoksadsorber 148t sich demnach in den Trickle-flow-
uldi- Bereich einordnen. Der resultierende Betriebspunkt ist in das Diagramm eingetragen.
onen
, 1aBt Als entscheidende EinfluBgréBen fiir die Bildung der verschiedenartigen fluiddynamischen

Regimes in Dreiphasenreaktoren konnen neben den physikalischen Eigenschaften der einzel-
nen Phasen der Durchsatz und die Verteilung der Gas/Fliissigkeitsstrome, die Anordnung des

|t Feststoffs, die Art der Phasenfithrung, der Grad der Riickvermischung in den fluiden Phasen
sowie die Geometrie des Reaktors betrachtet werden.

asen-
: Bil- 10000 e —
T T \‘l‘h- = i
e 7 Tif
[—— dp=12,8mm [RAMA 86] __\ IR
== dp=6mm [FUKU77) Sprithstromung 7/ i
rt, S0 e dp«:,s_mm verwendete // Il/
n die H"Hl \ HE
ndete 8 1000 AR \ .
- e i \ i 1
i ; = q AR
i ! == 7 N k
s ! T « l/ Blasenstromung
i N T (Gasphase
K ‘ ’ l ] | H l verteilt)
\ ! bl
100 \ T d
10 100 1000

Betriebspunkt

NaBaktivkoksadsorber Re,

Abb.2-3  Fliissigkeitsregimes in Dreiphasenreaktoren nach RAMACHANDRAN [RAMA-83]

Zur mathematischen Modellierung des Stromungszustandes in der Gasphase wird in der Regel
das Pfropfenstromungsmodell herangezogen. Der Riickvermischungsgrad bzw. das Ver-
weilzeitverhalten der Fliissigphase wird dazu mittels verschiedener Dispersionsmodelle, ver-
schiedener Mehrparametermodelle [FRIE-66] sowie probabilistischer Modelle [BUFF-70,
MICH-70, RAO-76] beschrieben.

23 Phasengleichgewichte

Die Grundlage zur theoretischen Beschreibung von Sorptionsvorgéngen bilden Betrachtungen
zum stofflichen Gleichgewicht zwischen den beteiligten Phasen. Die Verkniipfung von
g Gleichgewichtsdaten mit Stoffbilanzen erlaubt die Auslegung von Phasentrennapparaten und
stellt damit den Bezug zur praktischen Anwendung her. Dariiber hinaus sind die Gleichge-

B .-a i
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wichtsbeziehungen fiir die Beschreibung von Absorptions- und Adsorptionsprozessen von be-
sonderer Bedeutung, da sie Triebkrifte berechenbar machen.

2.3.1 Gas-Fliissigkeits-Phasengleichgewichte

Die Ermittlung des Verteilungskoeffizienten eines Stoffes i zwischen fliissiger und gasformi-
ger Phase setzt die Einstellung des thermodynamischen Gleichgewichts, voraus. Fiir das Pha-
sengleichgewicht einer Komponente i im Gemisch gelten die Gleichgewichtsbedingungen

T, =T, @1)
Pg =PI und (2-2)
Hig =Hig- @-3)

T steht darin fiir die Temperatur, p fiir den Druck und g; fiir das chemische Potential der Kom-
ponente i. Der Index g beschreibt den Zustand der Gasphase; Index / den der Fliissigphase.

Das stoffliche Phasengleichgewicht einer Komponente i wird durch Gleichung (2-3), den
Ausgleich des chemischen Potentials in den beteiligten Phasen, beschrieben. Fiir das chemi-

sche Potential x der Komponente 7 in einem einphasigen Gemisch gilt die Definition [SCHU-
86]

gy = iy + RT -In 2L, (2-4)

Py

mit dem chemischen Potential 4, der reinen Komponente i beim Druck p = p,, der allge-
| meinen Gaskonstante R und der Fugazitit f; der Komponente i, die bei Betrachtung eines rea-
\ len Gases anstelle des Partialdrucks p; des idealen Gases tritt.

Die Grenzbedingung zum Idealverhalten bei geringem Druck lautet:

i lim f; = p; .29
p—o0
Aus der Kombination von Gleichung (2-3) und Gleichung (2-4) ergibt sich:

fig=Tu- (2-6)

Die Identitat der Fugazitdten f der Komponenten 7 in den beiden Phasen kann folgendermafBen
formuliert werden [VDIW-94]:

B
A
Yi@iP = *;Di,SanPi,Satt €XP f RITdP- @7
Pi,Satt

Der als POYNTING-Korrektur bezeichnete Exponentialausdruck in (2-7) hat unter normalen
Betriebsbedingungen fast immer einen Wert um Eins. Mit der Umformung

I
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e
1 be- , _ (M), 0 s

ci’gRT(ﬂ,- 5 51‘1[ 2 J?’zpz,Satl%,Satl (2-8)

Bt sich der Verteilungskoeffizient gemaB der Definition berechnen zu:

jrmi- e Z(RTMJ ¢; [ ! ] 2-9)
Pha- Kid C;,g M, (0,-0, Satt N\YiPi Sant

7ur Beschreibung des Gas-Flissigkeitsphasen-Gleichgewichts kann auch das HENRYSCHE
Gesetz verwendet werden:

oo =1, @10

wobel
lom- He; = lim (fij lim y; = (2-11)

den gilt. Verteilungskoeffizient und HENRY-Koeffizient stehen damit in der Beziehung
\emi-

‘HU- 3 )
‘ ={5i]=(@][—¢—J @-12)
M, i He;

Cig

Unter der Modellvoraussetzung einer idealen Gasmischung ist der Fugazitétskoeffizient gleich
Eins.

tige- Das HENRYSCHE Gesetz in der angefiihrten Form ist eine Naherungsbeziehung und gilt mit

i rea- hinreichender Genauigkeit nur fiir Gase von geringer Loslichkeit sowie bei niedrigen Driicken
und Temperaturen. Bei sehr gut 16slichen Gasen, wie beispielsweise Schwefeldioxid in Was-
ser, ist die Anwendung des Henryschen Gesetzes nur dann moglich, wenn die Reaktionen in
der fliissigen Phase beriicksichtigt werden und z.B. nur der Teil des Schwefeldioxids in Be-
tracht gezogen wird, der tatséchlich als ,,SO, (1)* vorliegt.

Die Bestimmung der HENRY-Koeffizienten erfolgt groftenteils experimentell [GOSS-87].
Daneben sind zwischenzeitlich Berechnungsverfahren entwickelt worden, die es erlauben,
HENRY-Koeffizienten fiir organische und anorganische Substanzen in verschiedenen Lésun-
gen zu ermitteln [YAWS-91, LI-91, GOSS-87, MACK-81, MAIE-91].

o Aus der Temperaturabhingigkeit des Gleichgewichtszustandes folgt auch eine entsprechende
Abhéngigkeit des HENRY-K oeffizienten. Die Temperaturabhéingigkeit des HENRY-K oeffizien-

ten folgt niherungsweise der Temperaturabhiingigkeit des Dampfdrucks von Einkompo-
nenten-Systemen.

Daher kann die Beschreibung des HENRY-Koeffizienten Hj gemdfl der CLAUSIUS-
CLAPEYRRON-Gleichung mit Hilfe der molaren Losungsenthalpie 44, der Komponente 4 in

. der Fliissigkeit anstelle der molaren Verdampfungsenthalpie AHy erfolgen [VAUC-89]

R e e
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[o"lnHe)deL , (2-13)
ar RT?
aber auch mit Hilfe empirischer Ansétze z.B.
B
lnHe=A+?+C-lnT+D-T (2-14)

berechnet werden. Die empirischen Konstanten A, B, C und D sind fiir viele Stoffe tabelliert;
sie haben allerdings nur einen begrenzten Giiltigkeitsbereich von etwa 10 K [YAWS-91].

2.3.2 Adsorptionsgleichgewichte

Der Zusammenhang zwischen Adsorptivkonzentration in der Fluidphase und Stoffmenge der
adsorbierten Molekiile an der Oberfliche des Adsorbens (Beladung) wird durch das Adsorpti-
onsgleichgewicht beschrieben (vgl. Abb. 2-4). Die Lage des Gleichgewichtes héngt von der
Starke der Adsorptiv-Adsorbens-Wechselwirkung ab und wird maBgeblich durch die Eigen-
schaften des Adsorptivs und des Adsorbens beeinflufit. Fir ein System mit der adsorbierbaren
Komponente i kann die Gleichgewichtslage durch die Adsorptivkonzentration ¢, die Ad-
sorbensbeladung g; und die Temperatur 7' charakterisiert werden. Im allgemeinen wird die
Temperatur als konstante Grdfle vorgegeben und das Gleichgewicht durch die Adsorpti-
onsisotherme

q; = f(c; )T = konstant (2-15)

beschrieben. Man erhilt die Adsorptionsisotherme aus experimentellen Daten. Die Auftra-
gung der Wertepaare g und ¢ fiir eine festgehaltene Temperatur ergibt die grafische Darstel-
lung der Adsorptionsisotherme.

Adsorbierte Stoffmenge q
(Beladung)

i

T = konstant

——

Gleichgewichtskonzentration ¢

Abb. 2-4  Grafische Darstellung einer Adsorptionsisotherme

Der Verlauf solcher Adsorptionsisothermen wird in verschiedenen Modellen und Funktionen
theoretisch beschrieben, welche teilweise auf rein empirischen Beschreibungsmethoden basie-
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on, aber auch bis hin zu thermodynamisch begriindbaren Abhangigkeiten reichen [FREU-06,
ren,
[ ANG-16, JOSS-78, TOTH-71],

Neben dem einparametrigen linearen Ansatz der HENRY-Isotherme

g =k i 2-16)

wird zur Beschreibung der Adsorptionsisothermen von FREUNDLICH eine empirische Bezie-
: i Form
lliert; hung in der

g =kc @17

vorgeschlagen, wobei k und n empirische, temperaturabhéngige Konstanten fiir das spezielle
Stoffsystem darstellen [FREU-06, KAST-88, WEIS-93].
i?r;;f Den ersten halbempirischen Ansatz zur Beschreibung einer Adsorptionsisotherme entwickelte
m der LANGMUIR. Seinem Vorschlag liegen die folgenden vereinfachenden Annahmen zugrunde
Eigen- [LANG-16, GANS-86]:
rbaren
e Ad-
rd die
Sorpti-

+ Die Adsorbensoberflache enthilt eine bestimmte Anzahl von Adsorptionsplitzen, bei
deren vollstindiger Belegung die maximal adsorbierbare Stoffienge in einer morno-
molekularen Schicht vorliegt;

« Jeder Adsorptionsplatz kann nur von einem einzigen Molekiil besetzt werden;

« Alle Adsorptionsplédtze werden mit der gleichen Wahrscheinlichkeit besetzt und wei-
sen gleiche Bindungsenergien auf;

\ufir * Zwischen den adsorbierten Molekiilen bestehen keine Wechselwirkungen.
uftra-

larstel-
Zur Beschreibung des Adsorptionsgleichgewichts leitet er die Gleichung

1 QMbci

vy 2-18
N e L)

mit den Parametern g,, und b her. Bei niedrigen Konzentrationen ¢ geht diese Gleichung in die
HENRY-Isotherme (2-16) tiber.

Der Grenzfall der maximalen Beladung des Adsorbens ergibt sich bei einer monomolekularen
Bedeckung der Oberfléche. Entsprechend nahert sich die Adsorptionsisotherme nach dem
Modellansatz von LANGMUIR asymptotisch dem Grenzwert der maximalen Beladung an und

stellt damit nur einen der allgemein moglichen Kurvenverldufe von Adsorptionsisothermen
dar.

Sollen die Isothermen fiir einen groferen Konzentrationsbereich (mehrere Zehnerpotenzen)
gliltig sein, kann der Verlauf nicht mehr mit einem einzigen Parametersatz beschrieben wer-
den. Als Alternative bietet sich die Unterteilung in Abschnitte mit Definition abschnittsbe-
zogener Parameter oder die Anwendung dreiparametriger Isothermengleichungen an. Bei
letzteren handelt es sich hdufig um modifizierte LANGMUIR-FREUNDLICH-Gleichungen
ktion [KUMM-90].
1 basie-
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Da die Lage des Adsorptionsgleichgewichts sowoh! von den Eigenschaften des Adsorptivs als
auch des Adsorbens bestimmt wird, sind exakte Voraussagen iiber das Adsorptionsverhalten
eines bestimmten Adsorptiv-Adsorbens-Systems schwierig, zum Teil sogar unmdglich. Aller-
dings lassen sich einige allgemeine Trends angeben:

e Die Adsorbierbarkeit eines Adsorptivs steigt in der Regel mit zunehmender innerer
Oberfldche bzw. zunehmendem Mikroporenvolumen des Adsorbens.

e An den am héufigsten eingesetzten hydrophoben Aktivkohlen werden bevorzugt hy-
drophobe Adsorptive gebunden.

e Die Adsorbierbarkeit der Adsorptive nimmt im allgemeinen mit steigender molarer
Masse zu und mit steigender Loslichkeit, Polaritit und Molekiilverzweigung ab.

e An Aktivkohlen werden aufgrund der Wechselwirkungen zwischen dem n-Elektro-
nensystem des Adsorptivs und der graphitéhnlichen Struktur des Adsorbens Aro-
maten wesentlich besser adsorbiert als Aliphaten vergleichbarer molarer Masse
[KUMM-90].

Eine mathematische Beschreibung dieser Befunde wurde vielfach versucht. So wurde fiir den
Zusammenhang zwischen den Parametern der FREUNDLICH-Isotherme die Gleichung

n=-0,186-Igk+0,572 (2-19)
ermittelt, mit k in mg " 1" /.

Hier 148t sich £ durch die Bezichung

Igh =0,4931Nc —0,08622N y; +0,05833N y

(2-20)
~0,2192N +0,5438N 5, +0,3068 N, —0,5666

| beschreiben, wobei N die Anzahl der Atome im Molekiil der betreffenden Substanz bedeutet.
1 Aus dieser Gleichung 148t sich der allgemeine Trend ableiten, da8 die Adsorbierbarkeit mit
steigender Zahl der Kohlenstoff-, Stickstoff-, Brom- und Chloratome zunimmt und mit stei-
gender Zahl der Wasserstoff- und Sauerstoffatome abnimmt [KUMM-90].

2.3.3 Gemischadsorptionsgleichgewichte

Die Berechnungsmodelle fiir Gemischadsorptionsgleichgewichte werden in zwei Gruppen, die
erweiterten Isothermengleichungen und die thermodynamischen Isothermengleichungen,
eingeteilt.

\ Haben die zu adsorbierenden Komponenten ein dhnliches Bindungsverhalten gegeniiber dem
Adsorbens, so 14Bt sich das Adsorptionsgleichgewicht bei der Mehrkomponenten-Adsorption

‘ einfach mit Hilfe einer Erweiterung der oben vorgestellten Modelle fiir die Einkomponenten-
Adsorption beschreiben. So haben z.B. MARKHAM und BENTON [MARK-31] das Modell von
Langmuir wie folgt erweitert:

_
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————
a;Pi
vs als W L (2-21)
1alten X; mi’g +Zaipi
Aller- i

Darin entsprechen a; und X, ; den Werten bei der Darstellung der jeweiligen Einzelisother-
men. Es bleibt jedoch anzumerken, dafl mit Gleichungen dieser Art in vielen Féllen zwar eine
e, mathematische Beschreibung, aber keine Vorausberechnung der Gemischadsorptionsgleich-

gewichte moglich ist.

- In der anderen Gruppe befinden sich die thermodynamischen Gemischadsorptionsmodelle wie
1 die Ideal-Adsorbed-Solution-Theory (IAS-Theorie), die Vacancy-Solution-Theory (VS-Theo-
olarer rie) und die Potentialtheorie. Von den genannten Modellen wird die IAS-Theorie, die von
Kt MyYERS und PRAUSNITZ [MYER-65] fiir die Gasphasenadsorption entwickelt und von RADKE
sktro-

und PRAUSNITZ [RADK-72] auf die Adsorption aus verdiinnten Losungen tibertragen wurde,
Aro- am haufigsten angewendet. Sie erméglicht die Vorausberechnung von Mehrkomponentenad-

vlasse sorptionsgleichgewichten auf der Basis von Einzeladsorptionsdaten, ohne dabei an ein be-
stimmtes Einzelisothermenmodell gebunden zu sein. Eine detaillierte Zusammenstellung der
oben genannten Berechnungsmodelle mit Losungsvorschldgen gibt KUMMEL [KUMM-90].

ir den
2.3.4 Die pH-Abhidngigkeit der Adsorption
Polare Wasserinhaltsstoffe wie z.B. schwache organische Siauren und Basen werden in ihrem
Adsorptionsverhalten stark von der Wasserstoffionenaktivitit in der wifrigen Losung beein-
fluBt. Aufgrund der Komplexitét des Zusammenwirkens adsorptiv- und adsorbensseitiger Ef-
fekte ist eine umfassende theoretische Behandlung dieses Phinomens jedoch kompliziert
[MUEL-85, MUEL-85b]. Man begniigt sich hiufig mit der Betrachtung des Einflusses des
pH-Wertes auf die Adsorptiveigenschaften, was in vielen Fillen zur Modellierung pH-abhén-
giger Adsorptionsgleichgewichte ausreicht [WORC-83, WORC-86].

eutet. Bei Protolysereaktionen existieren pH-Bereiche, in denen entweder nur neutrale oder neutrale

it thit und geladene Teilchen vorliegen. Bei der Betrachtung pH-abhéngiger Adsorptionsgleichge-

¢ stei- wichte wird dem Rechnung getragen, indem bei der Adsorption zwischen zwei Bereichen der
Einzeladsorption (geladene und neutrale Teilchen) und einem dazwischenliegenden Bereich
der Mehrkomponentenadsorption unterschieden wird. Letzterer Bereich kann mit den vorge-
stellten Mehrkomponentenmodellen berechnet werden. Aufgrund des universellen Charakters
der IAS-Theorie ist diese besonders gut dazu geeignet. Voraussetzung fiir die Berechnung pH-

0. die abhingiger Adsorptionsgleichgewichte ist dariiber hinaus die Kenntnis der Randisothermen

m’ A der neutralen und geladenen Teilchen, welche sich nach den bekannten Modellen berechnen

e, lassen, sowie des pKs- bzw. des pKg-Wertes. Es folgt fir die Gesamtbeladung q beider

Teilchensorten

r dem _

rption g=q;+q; =n(c,' +c,")" (2-22)

:nten-

o wobei fiir n und ¢; wieder gilt:

=_ e +nyc,’
,7:\1, 2'2__ (2-23)
C +6‘2

e ———
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(2-24)

Bei Verwendung der IAS-Theorie kann nach dem gleichen Prinzip auch die pH-Abh#ngigkeit
von Gemischadsorptionsgleichgewichten berechnet werden.

2.4  Stofftransport

Der vorausgehende Abschnitt 2.3 behandelte Gleichgewichtszustéinde unter der Vorausset-
zung, daf} die Zusammensetzung innerhalb jeder der beteiligten Phasen den Gleichgewichts-
bedingungen gehorcht und zeitlich unveréndert bleibt. Reale Sorptionsprozesse verlaufen je-
doch nur bei gestortem Gleichgewicht. In diesem Fall veréndert sich die Zusammensetzung
jeder Phase innerhalb des von ihr eingenommenen Volumens. Die Phasengleichgewichtsbe-
ziehungen dienen dann als Mafstab fiir die maximal erreichbaren Sorptivkonzentrationen,
mittels derer die Wirksamkeit des Sorptionsapparates und die verfahrenstechnischen Parame-
ter bewertet werden.

An Fest-Fluid-Phasengrenzen bildet sich eine Grenzschicht aus, die der festen Phasengrenz-
flache aufliegt. Dagegen entstehen an Fluid-Fluid-Phasengrenzen beiderseits der fluiden
Grenzflache Grenzschichten. Konzentrationsgefille zwischen Phase und Phasengrenze wirken
als Triebkrifte des Stofffransports, der haufig auch Stoffiibertragung oder Stoffaustausch
genannt wird.

Die Grenzschichten setzen dem Stofftransport einen Widerstand entgegen. Durch die Grenz-
schicht hindurch geschieht der Stofftransport als molekularer Vorgang (Diffusion), wihrend
innerhalb der fluiden Phasen freie oder erzwungene Strdmung (Konvektion) den Konzentrati-
onsausgleich herbeifiihrt [SATT-95].

Die molekulare Triebkraft der Grenzschichtdiffusion resultiert aus dem Konzentrationsgefille
zwischen der Kernzone der fluiden Phase und der Phasengrenzfliche. An der Phasengrenzfli-
che wird meist Phasengleichgewicht angenommen.

In der Praxis fiihren jedoch kinetisch bedingte Widerstéinde hiufig zu geringeren Sorbatkon-
zentrationen, als sie durch das Phasengleichgewicht vorhergesagt werden. Zudem gestaltet
sich die quantitative Ermittlung des Stofftransports durch den komplexen EinfluB} von Diffu-
sions-, Konvektions- und chemischen Reaktionsvorgéngen #duBerst schwierig. Dabei werden
die Transportvorgédnge durch Konzentrationsgradienten im Gas, in der fliissigen Phase und im
Feststoff, durch fluiddynamische EinfluBgrofen sowie durch chemische Reaktionsge-
schwindigkeiten beeinflufit.

Der Vorgang des Stofftransports vom Kern einer Phase an die Phasengrenzfliche bzw. in um-
gekehrter Richtung kann allgemein mit einer Massenbilanz beziiglich einer Komponente i um
ein differentielles Volumenelement AV=4AxAyAz formuliert werden. Unter der Voraussetzung
konstanter Dichte gilt unter Beriicksichtigung von Konvektion, Diffusion und chemischer Re-
aktion der Ansatz [BAER-87]

O
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& _ —div(uc; )+div(D; grad c; )+ Zv,-jrj . (2-25)

a J

Der Stoffstrom pro Flécheneinheit eines Volumenelementes wird als Stoffstromdichte J be-

zeichnet und berechnet sich bei molekularer Gegendiffusion unter Vemnachlassigung des kon-

vektiven Stofftransports entsprechend dem 1. FICK 'schen Gesetz zu
tkeit

dc
= = -2
Jix==D; 5 (2-26)

X

Fiir den eindimensionalen Fall des Stoffaustausches parallel zur Phasengrenze gilt folgende
sset- Vereinfachung

shts- 5
o je- : de; d’c;
i ujlfg %=_£—L+ D, ;2—'+§:v,.jrj : @2-27)
tsbe-
men, Die Gleichungen (2-25) und (2-27) sind nur fiir spezielle Randbedingungen I6sbar. In der Ver-
ime- gangenheit wurden verschiedene Modellvorstellungen entwickelt, mit deren Hilfe eine Nihe-
rungsldsung berechenbar ist. Zu nennen sind an dieser Stelle die Zweifilmtheorie [GRAS-74,
MERS-80, LEWI-24], das Penetrationsmodell [GRAS-74, HIGB-35, DANC-70] sowie eine
enz- Kombination beider Modelle von TORR und MARCHELLO [TORR-58]. Im folgenden soll
tiden lediglich auf die Zweifilmtheorie von LEWIS und WITHMAN eingegangen werden.
tken
g+ 2.4.1 Filmmodell fiir den Stoffiibergang von der gasférmigen in die flissige
Phase
;e:;c; In dem mikroskopischen Bild der Filmtheorie wird angenommen, daB unter stationiren Ver-
tratil héltnissen an der Grenzfliche ein ruhender oder laminar strémender Film vorliegt, durch den
der Stofftransport allein durch Diffusion erfolgen kann. Aus der Bilanzgleichung (2-25) 1aBt
sich fiir diesen Film die Gleichung
fille
1zfla- dz c:
OB Lt >y 2-28)
o ; g'j
tkon- ableiten. Unter Vernachléssigung einer chemischen Reaktion reduziert sich Gleichung (2-28)
tfaltet auf den Ausdruck
iffu-
srden 3
id im 0=D d_gt (2-29)
nsge- dx
Die Wegstrecke, in der der ausschlieBlich durch Diffusion bedingte Konzentrationsabfall auf-
s tritt,.bezeichnet man als Film- oder Grenzfilmdicke 6 Wird eine Integration der Gleichung (2-
o 29) jeweils fiir die Gas- und die fliissige Seite durchgefithrt, so erhilt man unter der Voraus-
i Sellzung .des thermodynamischen Gleichgewichts die Losungen fiir die gas- bzw. fliissig-
i keitsseitigen Stoffstromdichten:

I-...----------—-—-—-
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j[ = k[(C[l- —C[) (2'30)
und
Jg=kg(p-p;). (2-31)

In den Gleichungen (2-30) und (2-31) ist der Stoffiibergangskoeffizient %; (f = g oder [) de-
finiert als:

2L

k=
1 5[

(2-32)
Der Konzentrationsverlauf des Filmmodells und der tatsichliche Verlauf sind in Abb. 2-5
schematisch dargestellt.

Als Definitionsgleichung wird der Stoffiibergangskoeffizient auch haufig in der Form

D dC[
e —U—
. Diffusionsfluf3 _ dx (2-33)

J Konzentrationsdifferenz  (c;; —c;)

angegeben, da mit der Konzentration im Kern der Fliissigphase c;

de __(es=c1)
He 2-34
= 3 (2-34)
gilt.
Phasengrenzfléche
A
~ - li

Kern der
fliissigen Phase

tatsichlicher
Konzentrationsverlauf

N

Filmmodell

81 X

Filmdicke

Abb. 2-5  Schematische Darstellung des Filmmodells
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Im stationdren Fall sind die Stofffliisse gleich. Mit der Annahme, daf8 sich an der Phasen-
grenzﬂéche das Gleichgewicht spontan einstellt und das HENRYsche Gesetz gilt, folgt fiir den

Massefluf

j=kilet ¢/ (2-35)
D de- wobei fiir den auf die Fliissigphase bezogenen Stoffdurchgangskoeffizienten K

o d it (2-36)

Kk He kg

und fiir den auf die Gasphase bezogenen Stoffdurchgangskoeffizienten K,
b. 25

ERE He (2-37)

K, k; Kk

gilt. I/Kg und I/K; miissen als Widersténde aufgefait werden, die sich additiv aus den Teilwi-
derstanden zwischen Gasphase und Phasengrenze sowie zwischen Phasengrenze und Fliis-

sigkeitsphase zusammensetzen. Abb. 2-6 veranschaulicht die beiden Konzentrationsverliufe.

[n vielen Fillen kann angenommen werden, daB bei Stoffaustauschvorgingen in
Gas/Fliissigsystemen der Widerstand {iberwiegend auf der fliissigen Seite liegt. In diesem Fall
kann anstelle K; auch der Stoffiibergangskoeffizient k, angesetzt werden [DECK-85].

Phasengrenze
l {

Biiiaidn
Stoffdurchgang]
T

gasseitiger
Stoffiibergang

i HL
Film* Film
5§

Abb, 2-6  Konzentrationsverlauf im Zweifilmmodell

2.4.2 EinfluR chemischer Reaktionen

Erfahre.n die Molekiile des gelsten Gases stoffliche Umwandlungen wie chemische Reaktio-
nen, Dissoziationen oder Assoziationen, so treten mitunter erhebliche Abweichungen vom
idealen Losungsverhalten auf, Der Einflup dieser Umwandlungen besteht prinzipiell in einer

—
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Erh6hung der Absorptionsgeschwindigkeit, da die Konzentration im Kermn der Fliissigphase
herabgesetzt wird und entsprechend die treibende Konzentrationsdifferenz steigt.

Abhingig von der Reaktionsgeschwindigkeit und vom Verhéltnis des Filmvolumens zum
Fliissigkeitsvolumen kann jedoch schon im Grenzfilm eine merkliche Reaktion stattfinden,
was zu einem Durchbiegen des Konzentrationsverlaufs im Grenzfilm fithrt und den
Stoffiibergangskoeffizienten veréindert. Man trigt dem durch Einflihren des Enhancement-
faktors E

_ Stoffaustauschgeschwindigkeit mit Reaktion

= 2-38
Stoffaustauschgeschwindigkeit ohne Reaktion ( )

Rechnung, der zu folgendem Ausdruck fiir die Stoffstromdichte in Zusammenhang mit einer
chemischen Reaktion fiihrt:

j =E-K (c|-c). (2-39)

Als weitere Konstante zur Beschreibung dieses Effektes wird die dimensionslose Kennzahl
Hatta-Zahl Ha

Realtionsgeschwindigkeit

a = (2-40)
Stoffaustauschgeschwindigheit

verwendet. Die Hatta-Zahl und der Beschleunigungsfaktor E unterscheiden sich entsprechend

dem verwendeten Stofftransportmodell und der Ordnung der Reaktion in ihrer Definition.

Prinzipiell werden vier unterschiedliche Fille von Reaktionsarten unterschieden, in denen

diese Kennzahlen charakteristische Werte annehmen. Von PIRKL werden diese Fille aus-

fithrlich am Beispiel der Rauchgaswische von Schwefeldioxid diskutiert [PIRK-92].

2.4.3 Stoffiibergang bei der Adsorption

Dem Transportvorgang von Stoffen aus dem Fluid an die aktiven Zentren des Adsorbens ste-
hen in der Grenzschicht um die feste Phase sowie im Inneren des Feststoffs Widerstéinde ent-
gegen, deren Art und Gréfle die zur Gleichgewichtseinstellung erforderliche Zeit bestimmen.
Der zeitliche Ablauf eines Adsorptionsprozesses wird als Kinetik der Adsorption bezeichnet.
Experimentelle Untersuchungen der Adsorptionskinetik und ihre modelltheoretische Erfas-
sung sind neben der Charakterisierung des Adsorptionsgleichgewichts notwendige Voraus-
setzungen fiir die Auslegung technischer Adsorber.

Adsorptionskinetische Messungen dienen insbesondere der Aufkldrung von Stofftransportme-
chanismen und der zur Beschreibung des zeitlichen Verlaufs der Adsorption benétigten Stoff-
parameter. Bei diesen Stoffparametern handelt es sich um Stoffiibergangs- und Diffusions-
koeffizienten, die als Anpassungsparameter in kinetischen Modellen Verwendung finden und
somit Aussagen zum dominierenden Transportmechanismus ermdglichen.

Als Transportmechanismen treten in erster Linie die Filmdiffusion, die Porendiffusion und die
Oberflichendiffusion auf. Von wesentlicher, geschwindigkeitsbestimmender Bedeutung sind
der Transport durch den Grenzfilm an die &uBere Adsorbensoberfldche, der als der #uBlere
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Stofftransport oder auch als Filmdiffusion bezeichnet wird und der Transportvorgang im Fest-
toff, der den Weitertransport des Sorptivs von der dufleren Oberfliche in das Porensystem
ZeS ;;orésen Adsorbensmaterials, auch innerer Stofftransport oder Korndiffusion genannt, be-

um schreibt.

den Bei der experimentellen Untersuchung der Adsorptionskinetik wird ein Losungsvolumen V
den mit der Adsorbensmasse ma in Kontakt gebracht. Bis zur Einstellung des Beladungsgleich-
“nis ewichts wird in bestimmten Zeitabsténden die Konzentrationsabnahme in der Losung ge-
messen. Als Ergebnis 146t sich die folgende Stoffbilanz erstellen:
LA ) (2-41)
my
iner

Zur Formulierung der Transportgleichung, die den Stoffiibergang von der freien Lésung an
das Adsorbens beschreibt, wird als Grundlage das bereits beschriebene Filmmodell ange-
nommen. Solange die Gleichgewichtsbeladung des Adsorbens nicht erreicht ist, ist die Kon-
zentration des Adsorptivs in unmittelbarer Nahe der dufleren Oberflache, bedingt durch den
zahl ablaufenden Adsorptionsprozef3, niedriger als in der freien Losung. Triebkraft des resultie-
renden Stofftransportes ist der sich iiber der Grenzschicht & ausbildende Konzentrationsgra-
dient. Unter der Annahme des 1. FICKschen Gesetzes 148t sich fiir die Stoffstromdichte j der

Ausdruck
dc
G ]y 2-42
aend =D, as @-42)
:tllon' formulieren. Vereinfachend kann der Konzentrationsgradient als lineares Konzentrationsge-
2}? fille zwischen freier Losung und Adsorbensrand ausgedriickt werden. Mit
Dy
kp=—L, (2-43
7 )
dem Stoffiibergangskoeffizienten der Filmdiffusion, ergibt sich aus Integration der Gleichung
i ste- (2-42) fiir den Stofffluf} an das Adsorbens
ent-
men., J=ke(c—c,). (2-44)
hxfwt. Unter Verwendung der differentiellen Form der Stoffbilanz Gleichung (2-42) folgt fiir den
:a:- iibergehenden Stoffstrom mit g als mittlerer Beladung
q dq dc
Np=my, === 2-45
tme i dt , @43
itoff- und fiir die Stoffstromdichte j
ions-
und .
i . Np mydg Vdc
JE——=—Ff e (2-46)
A, A, dr Asdr
d die f
sind Nach Gleichsetzen von (2-47) mit (2-45) ergibt sich mit der volumenbezogenen Oberfliche
L a, = A,/ V fiir die Adsorptionsgeschwindigkeit

—J
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d
=kray(e,-cs) (2-47)

und

dg 14

EL = kpay—(ei~cs)- (2-48)

dt my

Unter der Annahme einer schnellen Korndiffusion kann die mittlere Beladung der Gleichge-
wichtsbeladung am Kornrand gleichgesetzt werden. Fiir die Adsorptionsisotherme gilt damit

gs=q=1(cs)- (2-49)

Um die Kapazitit eines Adsorbenskorns nutzen zu konnen, muB die aus der Losung heran-
transportierte Stoffmenge von der duferen Oberflche weiter ins Korninnere transportiert wer-
den, wo sich der iiberwiegende Teil der Sorptionsplitze befindet. Dieser Diffusionsvorgang
kann beispielsweise durch eine Transportgleichung beschrieben werden, bei der angenommen
wird, daB sich der Stofftransport im Korninneren im adsorbierten Zustand abspielt. Fiir die
Stoffstromdichte j gilt dann mit der scheinbaren Partikeldichte ps und dem Oberflachendiffu-
sionskoeffizienten Dg

. A

= pg-D-—=. 2-50

J =psDs>; (2-50)

Unter Beriicksichtigung einer Stoffbilanz um eine Kugelschale des Adsorbenskorns erhilt
man schlieBlich fiir die Adsorptionskinetik bei dominierender Oberflachendiffusion und unter
der Annahme eines konstanten Oberflichendiffusionskoeffizienten den Ausdruck

J & _D; 9(.2dq @-51)
1 a 2 a\ da)

Dieser Ansatz wird als Modell der Oberfldchendiffusion bezeichnet. Triebkraft des Vorgangs
H ist der Gradient &4/ &-.

Eine mathematische Vereinfachung des Oberflichendiffusionsmodells ist méglich, wenn man
\ den Beladungsgradienten durch eine lineare Triebkraft - LDF-Modell - ersetzt, wobei LD F
‘ fiir linear driving force steht. Entsprechend der Filmtheorie ist der Stoffiibergang auf einen
gedachten Feststofffilm konzentriert. Damit ergibt sich mit dem Stoffiibergangskoeffizienten
der Oberflachendiffusion ko

Jo=ps ko (d5-3)- (2-52)

Hier wirkt die Differenz zwischen der Beladung am Kornrand, die mit der Adsorbensrandkon-
zentration im Gleichgewicht steht, und der mittleren Beladung des Adsorbenskorns als Trieb-
kraft. Der Stoffiibergang ist dabei in einem gedachten Festphasenfilm konzentriert. Fiir die
zeitliche Anderung der Beladung ergibt sich

i
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e
dg_Y . kya,(45-7) (2-53)
dt mA4
mit
sy 3emy _3Va 2-54)

av=7—p:'kx'V rs-V’

sobei s der Kornradius ist. Diese mathematische Beschreibung liefert nur fiir wenige An-
M: dunsgsfa'lle gute Naherungslosungen. Sie bietet jedoch den Vorteil einer besseren mathe-
ot ::;?ischen Zuggnglichkeit und reicht hdufig zur Abschétzung, ob externe oder interne Trans-
ponwidersténde geschwindigkeitsbestimmend sind, aus. Beschrénkt man sich bei der An-

wendung des LDF-Modells auf enge Konzentrations- und Beladungsbereiche oder beriicksich-
tigt die Abhingigkeit des Stofftransportkoeffizienten von diesen GroBen, so kann die Ad-

Chge-

1eran- L : : .
t wer sorptionskmetlk meist zufriedenstellend beschrieben werden.
T'gang In vielen wibBrigen Systemen hat sich das Modell der homogenen Oberfléchendiffusion zur
Dmen Beschreibung des inneren Stofftransportes als sehr geeignet erwiesen. Fiir weitere Erlaute-
lir die rungen wird an dieser Stelle auf die Literatur verwiesen [KUMM-90].
diffu-

2.5 Auslegung, Bilanzierung und Modellierung von Adsorptions-

prozessen

erhilt 2.5.1 Auslegung von Adsorbern
unter

Die Adsorption in Festbetten ist ein zeit- und ortsabhéngiger Vorgang, bei dem sich Konzen-
trations- bzw. Beladungsprofile ausbilden, welche durch den Adsorber wandern. Die Kenntnis
dieser Profile und ihrer Wanderungsgeschwindigkeit ist eine wesentliche Voraussetzung fiir
die Auslegung von Festbettadsorbern.

Wihrend des Adsorptionsvorgangs wandert die Zone, in der sich ein Gleichgewicht zwischen
gangs Adsorbens und Adsorbat einstellt, in Strémungsrichtung durch das Adsorbensbett, welches in
drei Bereiche aufgeteilt werden kann:

Al o Der Bereich 1 befindet sich an der Eintrittsseite des Adsorbers. In ihm ist die maxi-
L D F male Aufnahmefdhigkeit des Adsorbens erreicht.
izﬁi: o Der Bereich 2 ist die sogenannte Adsorptions- oder Masseniibergangszone (MUZ).

Hier findet die Abscheidung des Adsorptivs auf der Adsorbensoberfliche statt.

Der Bereich 3 befindet sich an der Austrittsseite. Er ist noch weitgehend unbeladen.
In Abb. 2-7 ist eine schematische Darstellung der mit der Zeit t durch das Festbett fortschrei-

idkon- tenden Durchbruchskurve skizziert [GANS-86].
Trieb-
ir die Hat die Spitze dieser sogenannten Massentibergangszone (MUZ) das Adsorberende erreicht,

80 tritt der Durchbruch des Adsorbers ein. Bei einem einstufigen Adsorber muB der Belade-
vorgang abgebrochen werden, sobald eine bestimmte Durchbruchskonzentration erreicht ist,
da sonst ein zu grofer Adsorptiv-Anteil den Adsorber passieren kann.

O EEEEE—————
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Abb. 2-7  Schematische Darstellung der Durchbruchskurve in einem Festbett [GANS-86]

Wiirde sich das Adsorptionsgleichgewicht spontan einstellen, so wiirde sich bei angenomme-
nem Kolbenprofil der Stromung eine ideale Durchbruchskurve ergeben, wie sie in Abb. 2-8
(links) dargestellt wird. Diese auch als stéchiometrische Front bezeichnete Kurve ergibt ein
maximal ausgenutztes Adsorberbett, dessen Beladung mit der Eingangskonzentration im
Gleichgewicht steht.

Aufgrund des Einflusses der Adsorptionskinetik ergibt sich ein in der Abbildung als reale
Durchbruchskurve bezeichneter Konzentrationsverlauf, dessen Form im wesentlichen von den
EinfluBgréRen abhingt, die die Adsorptionskinetik mitbestimmen.

Austrittskonzentration ¢ Adsorbensbeladung q
1T T ————— 1
l reale -
0,8 + Durchbruchs- ',' 0,8
0,6 J{ v \ 061
\ %
Gy ) | ideale 04|
02— " | Durchbruchskurve
L 0,2}
0= =
5 10 0
Filterlaufzeit t Adsorbensschiitthhe X

Abb. 2-8  Zeitlicher Konzentrationsverlauf im Reingas und ortlicher Verlauf der Beladung
bei idealisiertem und realem Adsorptionsverhalten [FRIC-82]

Wie der Abb. 2-8 (rechts) zu entnehmen ist, wird beim Vorliegen einer realen Durchbruchs-
kurve die Kapazitit des Adsorbensbetts nicht voll genutzt. Die grauen Flidchen sind jeweils
proportional dem nicht genutzten Adsorbensvolumen. Es ist zu erkennen, daf} die Léange der
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e
tionsfront und ihre Form den Grad der Nichtausnutzung wesentlich bestimmen. Daher
Aflfjog’ne moglichst schmale Adsorptionsfront angestrebt.
wir

.. Moglichkeiten zur Beeinflussung der Frontlinge bzw. die Auswirkungen bestimmter
gk oimmeter lassen sich am besten unter Verwendung dimensionsloser Kennzahlen ver-
ZZ:EI:&“ [CRIT-80]. Die Modellkennzahlen

_ Ppés 4o 2.
Verteilungsparameter Dg = U-2)c, (2-55)
7-Ds- Dy

= (2-56)

Dijﬁlsionsmodul E;=

und

e,
it g 2-57
-86] STANTON -Zahl St i=2) R BT (2-57)

oS enthalten Kornkenngrofien und Sorptiveigenschaften, die das Adsorptionsgleichgewicht, die

bb28 Adsorptionskinetik sowie die Abhingigkeit von betriebsspezifischen Gréfen beschreiben.

ibt e

ﬁon (;:: Die Auswirkung von Parametern auf die Breite der Adsorptionsfront kann auf anschauliche
Art mit den beiden unabhéngigen Kennzahlen Stantonzahl St und Diffusionsmodul E, transpa-
rent gemacht werden. Eine Erhthung dieser beiden Kennzahlen fithrt zu Jiirzeren Adsorpti-

Is realg onsfronten. Die Optimierung des Betriebs erfolgt dann durch Mafinahmen zur Verringerung

von den der KorngroBe, Erhohung der effektiven Aufenthaltszeit oder Erhohung der Filtergeschwin-
digkeit. Weitere Ausfiihrungen zur BeeinfluBung der Durchbruchskurven werden in der Lite-
ratur von FRICK [FRIC-82] vorgestellt.

Die mathematische Modellierung des Durchbruchsverhaltens erfordert die Berticksichtigung
von Massenbilanzen. Diese konnen fiir den gesamten Adsorber - integrale Bilanzen - oder fiir
differentielle Adsorbensschichten - differentielle Bilanzen - aufgestellt werden. Aus integralen
Stoffbilanzen, Gleichgewichtsdaten und experimentell bestimmten Durchbruchskur-
venparametern lassen sich Methoden der Mafistabsiibertragung entwickeln, die eine Adsor-
berauslegung auf der Basis von Labormessungen zulassen. Differentielle Bilanzen erlauben in
Kombination mit kinetischen Ansitzen und Gleichgewichtsisothermen eine Vorausberech-
nung des Durchbruchskurvenverlaufs [KUMM-90].

X 2,52 Integrale Bilanzen

Die integrale Bilanz fiir einen fluiddurchstrémten Festbettadsorber ergibt sich aus der Bedin-
gung, daf die zugefiihrte Masse gleich der durch Adsorption akkumulierten und der in der
Fluidphase der Kornzwischenrdume gespeicherten Masse sein muf [KUMM-90]. Fiir den Fall
ciner idealen Durchbruchskurve, d.h. bei Vorliegen einer scharfen Grenze zwischen belade-
\bruchs- nem und unbeladenem Adsorbens, gilt mit der idealen Durchbruchszeit tf

jeweils
inge der

adung

oVt =maqq+cossVp . (2-58)

RS
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Mit der effektiven Bettkontaktzeit zg

Tk =% (2-59)

ergibt sich fiir die Durchbruchszeit der idealen Durchbruchskurve

4 2Zado oo (2-60)
Vey

Als Bilanzgleichung der realen Durchbruchskurve ergibt sich

t=w0
eV [(I=cfep )it =m4qq +coegVi. (2-61)
1=0

Unter Vernachléssigung der um GroBenordnungen kleineren Akkumulation und mit der Be-

ziehung
coVty =myqy, (2-62)
in der g, die Beladung bis zum Durchbruch darstellt, kann man fiir die Gleichgewichtsbela-
dung schreiben
t=c0
m4q0 = maqp +CoV j(f—c/co)df : (2-63)
t=0

Der in der Praxis hiufig verwendete Adsorberwirkungsgrad 7 ist definiert als

n=2b, (2-64)
90

dem Verhiltnis der praktischen Beladung zur maximal méglichen (vgl. Abb. 2-8).

2.5.3 Differentielle Stoffbilanzen |

Zur Ermittlung der Wanderungsgeschwindigkeit eines Konzentrationspunktes im Adsorbens-
bett mit dem Ziel, ein Konzentrationsprofil zu erhalten, kann eine Bilanzierung um ein diffe-
rentielles Volumenelement des Adsorbers herangezogen werden. Hierbei wird davon ausge-
gangen, daB die pro Zeiteinheit im Volumenelement des Adsorbers dV durch Speicherung in
den Kornzwischenrdumen und die durch Adsorption aufgenommene Stoffmenge gleich der
Differenz zwischen dem ein- und austretenden Stoffstrom ist, der sich aus einem konvektiven
und einem dispersiven Anteil zusammensetzt [KUMM-90]:

‘ Speicherterm + Adsorptionsterm = Dispersionsterm + Konvektionsterm.  (2-65)

Fiir die einzelnen Terme lassen sich die folgenden Gleichungen formulieren. Es gilt

_
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ger Speicherterm: Ny = &,dV—-=, (2-66)
3 1,z 5
Jer Adsorptionsterm: N,y=pd Vﬁ% i (2-67)

der Dispersionsterm in differentieller Schreibweise

520(I,z) B
ND = ngSdVT und (2 68)

der differentielle Konvektionsterm

e _deyé(éﬁ‘ (2-69)

Mit diesen Termen resultiert aus Gleichung (2-64) die differentielle Bilanzgleichung

T 2
& & dq g’c_
5EE+VI?;;+pB_5;_DZ€BEZ—2_0' (2—70)

Unter Vernachlissigung von Dispersions- und Riickvermischungseffekten erhilt man mit der
modifizierten Ortskoordinate z°

T @-71)

und durch Differentiation nach t und z

& & 5q
V1§=VC€B E”cPB?;] (2-72)

einen Ausdruck fiir die Wanderungsgeschwindigkeit v, eines Konzentrationspunktes

ho= V—I(ﬁ. (2-73)
épt+pPp o

254 Grundlagen der Modellierung von Rieselbettreaktoren

Die komplexen Vorginge im Rieselbettreaktor lassen sich auf sehr unterschiedliche Weise
durch mathematische Modelle wiedergeben. Nahezu simtliche Modelle, iiber die in der Lite-
ratur berichtet wird, kénnen dem deterministischen Typ zugeordnet werden, wobei der Riesel-
bettreaktor entweder vollstindig als Kontinuum, vollstandig diskret wie z.B. bei Zellen-
modellen oder in einer Mischform aus beidem betrachtet werden kann.

In einem Kontinuumsmodell wird versucht, ein System auf Phasenebene mit Hilfe von Diffe-
rentialgleichungen zu modellieren. Das System kann hierbei entweder der gesamte Riesel-
bettreaktor (makroskopische Perspektive) oder die Region um ein einzelnes Partikel
(mikroskopische Perspektive) darstellen. Einfache Kontinuumsmodelle betrachten den Reak-




30 Kapitel 2

tor als quasihomogen und beriicksichtigen nur Gradienten in eine Raumrichtung, im allge-
meinen die Reaktorlinge. Aufwendigere Modelle beriicksichtigen die Mehrphasigkeit des
Systems oder beinhalten mehrdimensionale Ansétze.

Ausgangspunkt des Reaktormodells ist meist die Bestimmung eines geeigneten fluiddynami-
schen Modells. Auf Basis fluiddynamischer Modelle kann ein vollstindiges Reaktormodell,
das Reaktionen, Sorptionsvorginge und Abldufe zur Wérme- und Stoffiibertragung ein-
schlieBt, entwickelt werden. Als Resultat wird ein gekoppeltes Differentialgleichungssystem
erhalten, zu dessen Berechnung Kenntnisse iiber die chemischen Gleichgewichte und die
Kinetik einzelner Reaktionen sowohl fiir die fliissige (Reaktionen) als auch fiir die feste Phase
(Sorptionsvorginge) erforderlich sind. Das vollstindige Modell erlaubt dann die Bestimmung
sich zeitlich und értlich verindernder Adsorptionsfronten in kontinuierlich durchstromten
Rieselbettreaktoren.

Theoretische Arbeiten zur Modellierung von Mehrphasenreaktoren wurden von LANGEMANN
[LANG-67a/b, LANG-68] veroffentlicht. Er entwickelte fiir Zwei- und Dreiphasenreaktoren
auf der Basis der von DAMKOHLER aufgestellten Bilanzgleichungen zur Einphasenstrémung
eindimensionale Reaktormodelle, bei denen die Strémungsgeschwindigkeiten der fluiden
Phasen sowie die axiale Riickvermischung {iber dem Reaktorquerschnitt als konstant be-
trachtet werden. Dariiber hinaus sind verschiedene neuere Modelle vorgestellt worden, mit
denen in ster Linie der Einfluf fluiddynamischer Erscheinungsformen im Reaktionssystem
und deren Auswirkungen auf das Reaktorverhalten bzw. auf die -leistung von Rieselbettre-
aktoren untersucht worden sind [SCHW-73, GOTO-75].

il Die in der Umgebung eines pordsen Adsorbenskorns im stationéren Betriebszustand bei iso-
I thermer Reaktionsfithrung ablaufenden Teilprozesse sind in Abb. 2-9 fiir eine einfache Reak-
‘ ‘ tion schematisch dargestellt.

‘ ‘ Zur quantitativen Beschreibung der duBeren, d.h. der auBerhalb der festen Phase ablaufenden

‘ Stofftransportvorginge kann man sich der Analogie zu den Wérmetransporterscheinungen

‘ bedienen. Durch additives Verkniipfen der Transportwiderstande der innerhalb und zwischen

| den Phasen ablaufenden Stofftransportvorgéinge 1Bt sich ein effektiver Stoffdurchgangswi-
derstand definieren. Unter den Annahmen

o einer einheitlichen Gasphasenzusammensetzung,

der Giiltigkeit der Zweifilmtheorie an der Phasengrenzflache gas/fliissig,
einer durchmischten Fliissigphase sowie

o eines linearen Triebkraftgesetzes fiir den Stoffiibergang fliissig/fest

wird der Stoffdurchgangskoeffizienten X der Komponente / definiert zu

1 ! Iy 1

= + + g (2-74)
Ki,lsAs ﬁi,gAlg DrMAs ﬂi,sAs

Die Triebkraft fiir den duferen Stofftransport ist dann durch die Differenz zwischen den Kon- ‘
zentrationen in der Gasphase und auf der Feststoffoberfléche gegeben.
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Abb, 29 Konzentrationsverlauf und Transportwiderstinde im Dreiphasensystem

Zudem ist aus technisch durchgefithrten Synthesen bekannt, daB3 auch die Stofftransportpro-
Jesse aus der Gasphase an die Phasengrenzflache gas/fliissig keinen signifikanten Einfluf auf
die Geschwindigkeit des ProzeBablaufes ausiiben und im Vergleich zu den anderen
Transportwidersténden klein werden [SATT-75, HOFM-75].

Wihrend somit der dupere Stofftransport groBtenteils durch Grenzschichtwiderstiande der
(as- und Flilssigphase bestimmt wird, hidngen die innerhalb der festen Phase ablaufenden
Stofftransportvorginge im wesentlichen von den physikalischen Eigenschaften der fluiden
Phasen (Stoffwerte, Diffusionsvermogen) und den Feststoffeigenschaften ab und sind unab-
hingig von den auBerhalb der festen Phase herrschenden fluiddynamischen Verhéltnissen. Zur
Beschreibung der Stofftransportabldufe in der festen Phase [SATT-70] wird gewohnlich das
flr heterogenkatalytische Gasphasenreaktionen entwickelte Konzept des Katalysatornutzungs-
grades [PETE-65, SCHL-74] verwendet.

Die bei den bisherigen Betrachtungen aufgestellte Annahme, daB die Feststoffpartikel voll-
stindig von einem Fliissigkeitsfilm umgeben sind, ist bei den Rieselbettreaktoren nur selten
erflllt. Durch die unvollstindige Benetzung besteht zustzlich die Mdglichkeit des Ablaufes
Von Gas/Feststoff-Reaktionen. Zur Klirung der dabei ablaufenden Transport- und Reakti-
onsmechanismen bedarf es noch intensiver Forschungsarbeiten. Einige grundlegende Un-
tesuchungen in diese Richtung wurden in [SEDR-73, GERM-74] verdffentlicht.

255 Das Dispersionsmodell zur Beschreibung von Rieselbettreaktoren

Zur Beschreibun
Dispe

g realer Einphasenstrémungen in Rohren und Festbetten wurde das axiale
tsionsmodell entwickelt. Die grundlegende Modellgleichung zur Beschreibung einer
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Konzentrationsverteilung c;(,x) einer Komponente i in einem einphasig und axial durch-
stromten Rohrreaktor lautet demzufolge [LEVE-63]

2
ﬂ:—w(m)_&.}.D 4 ci

— D 5 (2-75)

In dieser Modellvorstellung wird die Beschreibung des von der Kolbenstromung abweichen-
den Stromungsverhaltens der Fluide durch einen einzigen Modellparameter, den Dispersi-
onskoeffizienten Deg realisiert. Dieser das Riickvermischungsverhalten beschreibende Koef-
fizient wird in Abhzngigkeit von Betriebsparametern, geometrischen Daten und stofflichen
Eigenschaften der Fluide bestimmt.

Auf die mehrphasige Strémung in einem Rieselbettreaktor wird das Dispersionsmodell durch
die Definition flichengemittelter Stromungsgeschwindigkeiten iibertragen, wobei der Index j
fiir die jeweils betrachtete Phase steht

Y

: 2-76
e 2-76)

Auf der Basis von Gleichung (2-74) 148t sich fiir eine beliebige Phase im Dreiphasensystem
des Rieselbettreaktors die folgende partielle Differentialgleichung formulieren

dc é; ; 525-. ;

i (ax) i j ij
hisc. 7 —Lre;Dy —ge I @77

=—W;

& .
J dt J 0J?

in der nun auch ein Quellterm enthalten ist.

Die GroBe I, bezeichnet diesen Quellterm, der sich additiv aus den durch Stoffaustausch und
chemische Reaktion in die jeweilige Phase ein- bzw. ausgetragenen volumenbezogenen Stoff-
molenstromen zusammensetzt und daher als Stoffaustausch- und Reaktionsterm bezeichnet
wird. Fiir die durch chemische Reaktion in der fliissigen Phase in der Zeiteinheit gebildete
(verbrauchte) Masse i gilt

R

g V;:

Nir=¢ L > Rsys (2-78)
VS.k k=1

worin Rsy, die Reaktionsrate einer Schliisselkomponente S in der Reaktion k und v, und vik
die stochiometrischen Koeffizienten der Komponenten S und i in der Reaktion k sind.

Der aufgrund des Stofftransportes zwischen der Gas- und der fliissigen Phase ausgetauschie
Stoffstrom hat mit dem Beschleunigungsfaktor E; und dem Stoffiibergangskoeffizienten kia,
die Form

N ap = k0 E; (C:J —Cu) (2-79)

und verkoppelt zusammen mit dem aufgrund chemischer Reaktion entstandenen Stoffstrom
die stoffliche Bilanz mit der Vermischungscharakteristik des Dreiphasensystems. Dabei gilt
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positive Vorzeichen fiir die fliissige und das negative Vorzeichen fiir die gasformige
das

Phase.
des bisher erreichten Stand des Wissens bei der Untersuchung von Mehrphasenreakti-
' ssen und der mathematischen Beschreibung von einzelnen Teilprozefiabldufen ist
onsprg z;eit nicht in der Lage, technische Dreiphasenreaktoren mit einer fiir praktische Be-
e Zusreichenden Genauigkeit vorauszuberechnen. Auch bei der Ubertragung von La-
:,?ri:gebnissen in den groftechnischen MaBstab treten im allgemeinen grofie Unterschiede
ischen tatséchlich erreichter und berechneter Leistung auf. Diese mehr oder weniger grofen
Z“t;lweichungen sind groBtenteils auf die groBen Unsicherheiten bei der Abschétzung der
?mnsponkoefﬁzienten, der Beschreibung desi Vermischungsgrades bzw. der Verweilzeit-
verteilung der fluiden Phasen und der Beschreibung der Dampf-Fliissigkeits-Gleichgewichte
in Mehrkomponentengemischen zuriickzufiihren.




3 Zielsetzung

Wie man den vorausgegangenen Darstellungen zur Rauchgasreinigungstechnologie und den
Ausfiihrungen zu Sorptionsvorgéngen von Substanzen aus einer Gasphase in eine walrige
Phase bzw. aus einer wilirigen Phase an einen Feststoff entnehmen kann, liegen
experimentelle und  theoretische Erkenntnisse zu Grundlagen, die fiir den
NaBaktivkoksadsorber von hoher Bedeutung sind, im einzelnen vor. Dariiber hinaus existieren
theoretische Arbeiten zur Modellierung von Mehrphasenreaktoren. Doch trotz des bisher
erreichten ist man gegenwirtig noch nicht in der Lage, ohne gezielte experimentelle und
theoretische Untersuchungen Dreiphasenreaktoren mit der fiir technische Belange
hinreichenden Genauigkeit vorauszuberechnen.

Auch die Problematik der Gasreinigung an bewi#sserten Adsorbentien erfordert daher geson-
derte Untersuchungen zur Entwicklung geeigneter Modellvorstellungen, die eine zuverléssige
Auslegung solcher Systeme erlauben.

Ziel dieser Arbeit ist es somit, den EinfluB der Fliissigkeitsberieselung auf das Aufnahmever-
mogen des Aktivkokses aufzudecken und die Sorptionsvorgénge ausgewdhlter Rauchgasin-
haltsstoffe durch geeignete Modellvorstellungen wiederzugeben.

Die entwickelten Modellvorstellungen sind anschlieBend durch Experimente zu verifizieren,
in denen gasseitige Abscheidegrade von Rauchgaskomponenten sowie adsorptionsdynamische
Untersuchungen vorgenommen werden. Dazu werden zunéchst im Rahmen von Technikums-
versuchen Testsubstanzen in einen Luftstrom eingebracht, der durch einen bewdsserten Aktiv-
koksadsorber geleitet wird, um gezielt die Auswirkungen bestimmter Rauchgaszustéinde auf
das Abscheideverhalten des Adsorbers untersuchen zu konnen. Dabei ist es von wesentlicher
Bedeutung, durch eine vollstindige Bilanzierung der ein- und austretenden Stréme unter Be-
riicksichtigung der im Adsorber akkumulierten Mengen auf der Grundlage einer umfassenden
Analytik den Verbleib der Testsubstanzen in der gasformigen, fliissigen und festen Phase zu
ermitteln.

In einem weiteren Schritt werden in dem Teilstrom einer Rauchgasreinigungslinie Messungen
der roh- und reingasseitigen Konzentrationen umweltrelevanter Rauchgasinhaltsstoffe durch-
gefithrt. Die zufilligen Schwankungen der MefigroBien sollen dabei genutzt werden, grundle-
gende Zusammenhénge zwischen Wasserberieselung und Abscheideverhalten abzuleiten.

SchlieBlich sollen die Konsequenzen der nassen Betriebsweise von bewasserten Aktivkoksad-
sorbern fiir die technologische Anwendung als Alternative zu den konventionell trocken
betricbenen Adsorbern betrachtet werden. In erster Linie sind dabei die besonderen An-
forderungen an das Wassermanagement zu spezifizieren.

34
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4 Modellbildung fiir den NaBaktivkoksadsorber

Das mathematische Modell zur Abscheidung von Rauchgasinhaltsstoffen in einem NaBaktiv-
koksadsorber soll die Vorhersage von gasseitigen Abscheidegraden sowie der Beladung des
Aktivkokses als Funktion des Ortes und der Zeit erméglichen.

Dazu wird in diesem Kapitel auf der Grundlage des Dispersionsmodells der Stofftransport im
NaBaktivkoksadsorber beschrieben, indem fiir jede beteiligte Phase differentielle
Stoffmengenbilanzen aufgestellt werden. Die Losung des sich ergebenden gekoppelten
partiellen Differentialgleichungssystems fiihrt zu 6rtlichen Konzentrationsprofilen der zu
betrachtenden Substanzen in den drei Phasen in zeitlicher Abhangigkeit.

Im AnschluB an die Darstellung der Modellgleichungen werden die konstitutiven Gleichungen
vorgestellt. Hierbei wird die Problematik der Auswahl geeigneter Gebrauchsgleichungen her-
vorgehoben, die flir eine Berechnung eine entscheidende Rolle spielt. Im Abschnitt 4.4
werden die Sorptionsmechanismen ausgewahlter Rauchgaskomponenten dargelegt, wobei der
Schwerpunkt auf der Betrachtung organischer und saurer Gaskomponenten liegt. Den Ab-
schluf bilden Aufstellungen der in den Modellrechnungen verwendeten Stoffwerte sowie
Ausfiihrungen zur numerischen Lésungsmethode.

41 Modellvoraussetzungen und Annahmen

Generell werden die Verdnderungen von Konzentration, Temperatur und Druck auf der
Grundlage von Stoff-, Energie- und Impulsbilanzen berechnet. Im vorliegenden Fall eines
isothermen Rieselbettreaktors mit einer zu vernachléssigenden Druckdifferenz zwischen Gas-
eintritt und -austritt von maximal 20 mbar - was etwa 2 % des Gesamtdruckniveaus entspricht
- entfallen Energie- und Impulsbilanzen. Ebenso wird in den hier vorliegenden Fillen eine
Gesamtmassenbilanz jeweils nicht spezifiziert, da die aus dem Rauchgasstrom entfernten
Gasmengen den Gesamtvolumenstrom nur unwesentlich verringern und die Stromungs-
geschwindigkeit praktisch konstant bleibt.

Die Anwendung einfach berechenbarer Modellgleichungen macht die Einfithrung der
folgenden, technisch sinnvollen Annahmen und Vereinfachungen notwendig:

1. Die Fluiddynamik der Gas- und Flissigphase 148t sich durch das axiale
Dispersionsmodell beschreiben.

2. Das System verhilt sich isotherm.

3. Die Druckdifferenz zwischen Gasein- und Gasaustritt wird vernachldssigt.

4. Die Phasenanteile in der Schiittung sind rtlich und zeitlich konstant.

5. Die Schiittung ist vollstindig benetzt.

6. Der Stoffaustausch zwischen den Phasen ist mittels linearer Triebkraftgesetze beschreib-

bar,
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7. Verdampfung von Fliissigkeit oder Kondensation von Gas tritt nicht auf.
8. Chemische Reaktionen laufen ausschlieflich in der Fliissigphase ab.
9. Die Stoffdaten sind zeitlich und ortlich konstant.

10. Bei den Gleichgewichtsbeziehungen bleiben Wechselwirkungen der Substanzen unterein-
ander aufgrund ihrer hohen Verdiinnung unberiicksichtigt.

4.2 Die Modellgleichungen fiir den NaRaktivkoksadsorber

4.21 Grundlagen der Bilanzierung

Das partielle Differentialgleichungssystem resultiert aus der Bilanzierung an dem in Abb. 4-1
dargestellten differentiellen Volumenelement. Der Koordinatenursprung (x=0) befindet sich
am FEintritt der fluiden Phasen. Das Volumenelement umschlieBt nach der
Kontinuumshypothese die Gas-, Fliissigkeits- und Feststoffphase entsprechend den
flichengemittelten GroBen &g, €, und €. Es gilt:

eg+5,+gs=1. @-1)

. X) X) - X) . (x)
xl (Ni,Dispg(I\Ii,KonSg (Ni,Disp1 (Ni,Kon);

Feststoff

. Sx+dx) l l (x+dx) l
(Ni,Disp (Ni,Disp)

& . (x+dx) i (x+dx)
(Ni,Kon)g (Ni,Kon)1

Abb. 4-1 Differentielles Bilanzvolumen fiir die (stoffliche) Bilanzierung nach dem axialen
Dispersionsmodell

Auf der Grundlage der in Abschnitt 4.1 genannten Vereinfachungen ergibt sich ein Randwert-
problem, bestehend aus drei partiellen Differentialgleichungen zweiter Ordnung von der Form

~——~
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5/?:—1vj(“)—5;i+8jDejf?x§*J'+ﬂ,j 4-2)
it
fir jede in den drei Phasen zu bilanzierende stoffliche Komponente i, wobei die Terme fol-
genfjermaﬁen zu bezeichnen sind:
n- 66'[ S .
e = Speicherterm,
S odr
(@ %J_ = konvektiverTerm,
J
ZC .
5;Doy ’ax% = dispersiverTermund
-1 -Fi,j = Quellterm.
ch
|i:; 4.2.2 Formulierung des Quellterms
Der Quellterm setzt sich aus einem Stoffaustausch- und einem Reaktionsterm zusammen.
Zur Bestimmung der zwischen Gasphase und Fliissigkeit {ibertretenden Stoffstrome wird die
Transportgleichung der Zweifilmtheorie herangezogen
i, = Agd B Eile, —cu )& Arc(Bea) (erg -y )- @-3)
Der Enhancementfaktor E ist nur fiir den fliissigkeitsseitigen Grenzfilm anzusetzen, da ent-
sprechend den Modellvoraussetzungen keine Gasphasenreaktionen betrachtet werden. Die
GréBen c;* und c;g* bedeuten die an der Phasengrenzfliche im Gleichgewicht zueinander
stehenden Grenzflachenkonzentrationen der Komponente i. Thr Verhéltnis kann iiber einen
Verteilungsparameter k oder auch den HENRY-Koeffizienten He beschrieben werden [SCHL-
92]
; c
K =| 2L sy =| L. (4-4)
Ciig )ther mod ynamisches Cig
Gleichgewicht '
In der Praxis wird die Losung des Stoffiibergangsstroms aus Griinden der Ubersichtlichkeit in
Form von Stoffdurchgangsgleichungen dargestellt. Hierbei wird die treibende Konzentrations-
differenz entweder rein fliissigkeitsseitig oder rein gasseitig definiert. Dabei werden die Kon-
zentrationen an der Phasengrenzfliiche ¢'; j nicht benétigt. Die auftretenden fiktiven Grenzfla-
chenkonzentrationen sind direkt aus der Kernkonzentration der jeweils anderen Phase unter
Kenntnis der Phasengleichgewichtsverhlinisse abzuleiten (vgl. Kapitel 2.3.1).
2 Fiir Rieselbettreaktoren ist die Annahme gerechtfertigt, daB der Widerstand iiberwiegend auf
der fliissigen Seite liegt.
rert-
bt Voraussetzung zur Ermittlung des Verteilungskoeffizienten zwischen den fluiden Phasen ist

die Lage des thermodynamischen Gleichgewichts, welches nach den Berechnungsmethoden

—
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der Mischphasenthermodynamik berechnet wird (vgl. Kapitel 2). Verteilungskoeffizient und
HENRY-Koeffizient stehen in der Beziehung:

i =| A =(@] 2| “5)
Cig My \y; He;

Der iibergehende Molenstrom 148t sich somit durch die Beziehung

; . RTp; 1
Ny a5 = (k) E; (Ci,l =cy )= +(kja), E; [C g( Mi'l EJ - Cu] (4-6)
{ ]

ausdriicken.

Analog der Berechnung des Phasengleichgewichtes zwischen der gasformigen und fliissigen
Phase mit Hilfe des HENRY-Koeffizienten kann das Gleichgewicht zwischen der fliissigen
Phase und dem Feststoff, das Adsorptionsgleichgewicht, zum Beispiel mit einer Isothermen-
gleichung nach FREUNDLICH bestimmt werden. Der Austauschterm erhélt dann die Form:

. * j
Ni,Ads o i(ksa)i (Ci.l —Cis )= i(ksa)i(kfrclﬂﬁ‘ i Ci,s) . (4'7)

Die chemische Umsetzung einer Komponente i in der Reaktion k wird formal tiber die chemi-
sche Reaktionsgeschwindigkeit beschrieben. Fiir den Reaktionsterm wird mit der chemischen
Umsetzungsrate einer Komponente i mit N chemischen Reaktionen in der fliissigen Phase der
Ausdruck

N
Nip=& visRe
Py

formuliert [SCHL-92].

4.2.3 Modeligleichungen

ZusammengefaBt ergibt sich das folgende Differentialgleichungssystem:

die Stoffmengenbilanz fiir die Komponente i in der Gasphase

¢,

de; &
i £ ., @-8)

28 4e.D

E,—— =W, — T
g dt g & g Lg d‘_2 iLg

mit ]q['g = —El(kla),. . E,(Cg(—ﬁzl——[;ejj ~Cu),
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ng far den NaRaktivkoksadsorber

wodellbildu

di Stoffmen: enbilanz fiir die Komponente i in der Fliissigkeitsphase
ie

2
&; Vi Ciy
ges, g Dy ——=+ Ty 4-9)
£ 7 =-W X 10, 0}2 i
mit 5
I =é ZVi,kRi,k
' k=l
RTn 1
+&(ka); E,.(cg( M, H_e,) - ci"]
J
—&s (ksa)i i (kfrci,l nfr —Cis J
und die Stoffmengenbilanz fiir die Komponente i im Feststoff
: d_;:_f I (4-10)
J
mit [ = €5 (kxa)i '(kfrclﬂfr —Cis )
Es gelten die Anfangsbedingungen
0 g(1=0)=Ci%, @-11)
¢y(t=0)=c; und (4-12)
¢, (1=0) =27 4-13)
sowie die Randbedingungen
&; ’
6 Dig %=, g o — 52 @-14)
(2
e 2 0, (4-15)
x=L
&y .

Dy = ] e el und (#16)
ay|

s (= 0. (4-17)

x=L
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4.3 Ermittlung der konstitutiven Gleichungen

Die Simulation des Verhaltens ausgewshlter Rauchgasinhaltsstoffe im NaBaktivkoksadsorber
erfordert neben anlagenspezifischen Parametern - den geometrischen und betrieblichen Daten
des Reaktors - sowie den stofflichen und kinetischen Daten des eingesetzten Stoff- und
Reaktionssystems eine Reihe fluiddynamischer Modellparameter zur Beschreibung von
Strémungszustdnden und Stoffiibergangsprozessen. Im einzelnen handelt es sich um

die Phasenverteilungsparameter &g, € und &,
die Koeffizienten der Riickvermischung (Dispersionskoeffizienten) Dy und D,y sowie
die Stoffiibergangskoeffizienten kja und kga.

4.3.1 Phasenverteilung

In Dreiphasenreaktoren wird zwischen einem Flissigkeits- und einem Gasholdup unterschie-
den, die durch den Zusammenhang

eteg =1 (4-18)

miteinander verkniipft sind. Der Fliissigkeitsholdup bedeutet meist das Verhéltnis des im Ad-
sorber vorhandenen Fliissigkeitsvolumens bezogen auf das gesamte Adsorbervolumen
(Schiittschicht).

Es ist aber auch iiblich, den Fliissigkeitsholdup auf das freie Volumen in der Schiittschicht zu
beziehen. Bei Verwendung von porosen Partikeln unterscheidet man beim Gesamtfliissig-
keitsholdup einen internen Anteil g; innerhalb der Poren und einen externen Anteil g, aufler-
halb der Poren. Der interne Holdup berechnet sich unter der Voraussetzung einer Flutung aller
Poren zu

£, =£,,(1—£S), (4-19)

worin & die Porositét der Adsorbenspartikeln und & der Leerraumanteil der Schiittung be-
deutet. In den Rieselbettreaktoren flieBt aber nicht der gesamte externe Fliissigkeitsholdup
durch die Schiittschicht, da ein Teil der Fliissigkeit zwischen den Katalysatorpartikeln in Tot-
zonen und Zwickeln haften bleibt. Diesen Anteil bezeichnet man als statischen g g, den
stromenden Anteil als dynamischen Holdup g, 4. Es gilt:

Eges =€l HE =6t (el,stal + &1 dyn ) (4-20)

Charakteristische Zahlenwerte fiir pordse Feststoffe liegen fiir den internen Holdup in Abh#n-
gigkeit von der Porositit des Feststoffs bei 15 bis 40 %, fiir den statischen Holdup bei 2 bis 5
% und fiir den dynamischen Holdup bei 5 bis 50% [MICH-72].

Zur Berechnung des statischen Holdups in Abhdngigkeit von der Art der Schiittung, der Parti-
kelgroBe und ihrer Benetzbarkeit sowie von den Fluideigenschaften gibt es nur wenige Kor-
relationsgleichungen [MOHU-65, BUCH-67]. Dagegen 146t sich die Abhingigkeit des dy-
namischen Fliissigkeitsholdups von den fluiddynamischen und stofflichen EinfluBgréBen

B
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Jurch eine Vielzahl von Korrela‘fionsbeziehungen angeben [GOTO-75, SCHW-76, SATT-72].
yon MICHELL [MICH-72] W'{rd zur Verwendung in Reaktorberechnungsmodellen die
Rerechnung des externen Flussigkeitsholdup nach Korrelationsbeziehungen empfohlen, die
quf der Basis der Druckverluste der fluiden Phasen entwickelt wurden [LARK-61, SATO-73,
REYN-71, CHAR-75].

Grundlage der Berechnung des fofalen Flissigkeitsholdups € ist die Druckverlustbeziehung
nach ERGUN [ERGU-52]

15001~ up , 1750 -¢)u’p
e e 4

4-21)

7Zur Charakterisierung des Verhéltnisses von fliissigkeitsseitigem zu gasseitigem Druckver-
|ustbeitrag wird der Parameter eingefiihrt:

%
7= f‘p—’] : (4-22)
4p,

Auch RAMACHANDRAN empfiehlt fiir die Berechnung des Fliissigkeitsholdups die Beziehun-
gen von SATO [SATO-73] und MIDOUX [MIDO-76]. Wahrend die Gebrauchsgleichungen
von SATO auf der Grundlage von Untersuchungen an Glaskugeln mit Durchmessern zwischen
2,6 und 24,3 mm entwickelt wurden, korrelierte MIDOUX Daten aus Experimenten mit zylin-
drischen Partikeln mit den Abmessungen 1,8 mal 6 und 1,4 mal 5 mm.
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002 |- ===~ idous pMIDO 76]

0 ) [ ' T
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Leerrohrgeschwindigkeit der Fliissigkeit u; [cm/s]

Abb.4-2  Gesamter Fliissigkeitsgehalt in Abhéngigkeit von der Fliissigkeitsleerrohrge-
schwindigkeit nach den Gebrauchsgleichungen von SATO und MIDOUX.
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Fiir den in dieser Arbeit vorliegenden Fall von pordsen Aktivkokspartikeln mit einem mittle-
ren Korndurchmesser von 1,8 mm kann so zumindest ein Bereich fiir den tatsdchlichen
Flussigkeitsgehalt angegeben werden. Abb. 4-2 zeigt den Verlauf der jeweils berechneten ¢~
Werte in Abhéngigkeit von der Fliissigkeitsleerrohrgeschwindigkeit u;. An dieser Stelle wurde
die Auswahl des g bereits vorwegegenommen. Der EinfluB dieses Wertes in den
Modellrechnungen wird spiter aufgezeigt.

Tab. 4-1  Gebrauchsgleichungen zur Berechnung des Fliissigkeitsholdups

Autoren Gebrauchsgleichung Gleichungs-Nr.
SATO 2] 1/3 0,22 ; (4-23)
[SATO-73] - =0183a, " mit
s
6 (J - & )
at = T
D
d
undd’, e

P 1+4d,/6dr(I-¢,)

If{\[/}?gg-};s] & __0664°% W=

s 1+0,66 305
fiir den Bereich 0,1<x < 80

&

4.3.2 Riickvermischung von Gas- und Fliissigkeitsphase

Eine zusammenfassende Bewertung des derzeitigen Kenntnisstands zur Berechnung der
axialen Dispersion gibt RAMACHANDRAN [RAMA-83]. Fiir Dreiphasenreaktoren werden die
in Tab. 4-2 aufgefiihrten Gebrauchsgleichungen vorgeschlagen. Abb. 4-3 zeigt die Abhingig-
keit der axialen Dispersionskoeffizienten von der Leerrohrgeschwindigkeit in einer verglei-
chenden Darstellung der vorgeschlagenen Gebrauchsgleichungen

Tab. 4-2  Gebrauchsgleichungen zur Berechnung des axialen Dispersionskoeffizienten fiir

die fliissige Phase

Autoren Gebrauchsgleichung Gleichungs-Nr.
FURZER u. MICHELL u -d ; _1 (4-25)
[FUR-70) LP _ pe) =13-Rel*-Ga %
(bevorzugt) Dy
FURZER u. MICHELL 07 (4-26)
[FUR-72] u-d, [ Re Ga032
fi ldufige Berechnu - ’
(fir vorlaufige Berechnung) Dax,l ELdym

.IlllIIlllllllllllIIlIIIlIIIIIIIIIIIIIIIIllllllllllllllllllll'..
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Fortsetzung: Gebrauchsgleichungen zur Berechnung des axialen Dispersionskoeffizienten

fiir die fliissige Phase
Autoren Gebrauchsgleichung Gleichungs-Nr.
SATER 1. LEVENSPIEL ;5 ] a2
[SATE-66] £ 7581073 . Re07%3
ax,!
HOCHMANN u. EFFRON uyd . 7
[HOCH-69] £ =0,034-Rel?.1077"
(bevorzugt) il
BUFFHAM u. RATHOR 2 0,27 (4-29)
[BUFF-78] w )
uy-d £
e N PN L
& DIZX,I dp ‘g

Fiir die Rieselbettstromung empfiehlt RAMACHANDRAN die Beziehung von BUFFHAM und
RATHOR [BUFF-78]. Insbesondere hier wird der EinfluB des Fliissigkeitsholdups beriick-

sichtigt.
10?

2 :
2 i Buffham u. Rathor (1978)
N 4 L
& 10 = : =
5 — ‘ : :
Hiin T Sater u. Levenspiel (1966)
[Z e . , .
§ B i | a
% S 0¥ ~=====Hochmann u. Effron (1969) j j
80y e e — Furzer u. Michell (1972)
4 H{a) i
a / —
5 // :
| 10° =
-] Furzler u. Michell (1 [970)

| [ ;

1 0_7 1 1
0,003 0,008 0,013 0,018 0,023

Leerrohrgeschwindigkeit der Fliissigkeit u; [cm/s]

Abb. 4-3

Vergleichende Darstellung unterschiedlicher Gebrauchsgleichungen zur Berech-

nung der axialen Dispersionskoeffizienten fiir die fliissige Phase

II} ei‘nigen Fillen kann auch der EinfluB des axialen Dispersionskoeffizienten der Gasphase
signifikant sein. Zur Bestimmung dieses Modellparameters existieren vereinzelte Korrelatio-

nen wie die von HOCHMANN und EFFRON

[HOCH-69]
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u

-d
g 7p =18- Re;0,7_10—0,005ReL . (4_30)

ax.g

4.3.3 Stoffiibergang zwischen Gas- und Fliissigkeitsphase

Grundlegende Untersuchungen zu den Stofftransportvorgéngen in Rieselgleichstromreaktoren
wurden von SYLVESTER und PITAYGULSARN [SYLV-75] durchgefiihrt. Beide Autoren besti-
tigten, daB der Stofftransport zwischen der Gas- und der Fliissigkeitsphase stirker von der
Fliissigkeits- als durch die Gasbelastung beeinflut wird. Folgende Korrelationsgleichung
wurde ermittelt:

ka=1397-107 (GG, f?. (431
Es gilt der Bereich 815 kg/m*h < G, < 3345 kg/m’h und 12.729 kg/m’h < G, < 70.892 kg/m’h.

Fiir wesentlich geringere Fluidbelastungen empfehlen SMITH et al. [GOTO-75] die von
SHERWOOD et al. [SHER-40] fiir einen Rieselgegenstrombetrieb ermittelte Beziehung

k G 12
e _ n[ 1) ( Hi ] . 4-32)
Dy, Hy pPiDiy

Bei kleinen Partikeldurchmessern d < 0,5 cm ist n, fiir porse und nicht pordse Partikel etwa
gleich und hat den Wert 0,4. Die Werte fiir den Parameter n; liegen bei Verwendung pordser
Partikeln deutlich iiber denen bei unpordsen Partikeln und nehmen mit kleiner werdendem
Korndurchmesser zu. Es gilt:

fiir d = 0,054 cm n, =7,8cm"? (4-33)
fiir d=0,29 cm = 6,0cm®) (4-34)

In einer ausfithrlichen Zusammenstellung von Gebrauchsgleichungen zur Berechnung der
Stoffiibergangskoeffizienten in Dreiphasenreaktoren schligt RAMACHANDRAN speziell fiir
den Fall einer Rieselstromung (irickle-flow-regime) eine Gleichung von FUKUSHIMA und
Kusaka [FUKU -77] vor, die in dieser Arbeit verwendet wird,

2
k ~d2 s Y 0,5 d 0.2
2% 2 28| Rel7Rel? ( i ] [—") (4-35)
D-(]—ﬂ) dy p-D d;

&

mit den REYNOLDS-Zahlen fiir die Gas- und die Fliissigkeitsphase

S
und mit ;’} = zr fiir sphérische Partikel. (4-36)

P

_
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bb. 4-4 zeigt in einer vergleichenden Darstellung fiir Gleichungen unterschiedlicher Autoren
:. . Abhﬁngigkeit des Stoffiibergangskoeffizienten von der Fliissigkeitsleerrohrgeschwindig-
i

keit.

Sato et al. (1972)

Fukushima u. Kusaka (1977)

Stoffilbergangskoeffizient
1a
=)
=)
(=)
oo

0,004 -
0,002 1 Goto u. Smith (1975)
0 T : r :
0,003 0,008 0,013 0,018 0,023

Leerrohrgeschwindigkeit der Fliissigkeit u; [cm/s]

Abb. 4-4  Korrelation des kja-Wertes in Abhéngigkeit von der Fliissigkeitsleerrohrge-
schwindigkeit

4.3.4 Stoffiibergang zwischen Fliissigkeitsphase und Feststoff

Vergleichende Darstellungen mit Korrelationsbeziehungen fiir Stoffiibergangskoeffizienten
zwischen fliissiger und fester Phase sind unter anderem von BUSCH und RAMACHANDRAN
erarbeitet worden [RAMA-83, VERF-86]. Fiir den Bereich geringer Gasbelastungen (G = 0,6
bis 6 ke/m?h) wird von VANKREVELEN und KREKELS [VANK-48] eine Gleichung angeboten,
die den Stoffiibergangskoeffizienten unter den Bedingungen einer ruhenden Gasphase mit
hinreichender Genauigkeit wiedergibt. Ihre Gestalt wurde von SMITH et al. modifiziert, um
die Einfliisse von PartikelgroBe und -form sowie der Gasphase auf den Stoffiibergang zu be-
riicksichtigen [GOTO-75]. SYLVESTER und PITAYAGULSARM [SYLV-77] korrelierten
Stoffiibergangsdaten in der Form

k.a . -0,78
——=0,0113-(7350-u,) mit y'=——"——. 4-37

i (7350-w, )" mit y' =— (-37)
Speziell fiir die Rieselstrdmung formulierten SATTERFIELD et al. [SATT-78] die Beziehung

ks -d a
BORwps Oy 0822 | _Hi
D oo =0815-Re| (——

(4-38)
ap p-D

J%
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Eine alternative Berechnungsmoglichkeit, die auf der Penetrationstheorie beruht, schlagen
WILSON und GEANKOPLIS [WILS-66] bzw. NELSON und GALLOWAY [NELS-75] vor.

In einer zusammenfassenden Bewertung der verschiedenen Korrelationsgleichungen zur Be-
stimmung des ksa-Wertes favorisiert RAMACHANDRAN die Gebrauchsgleichungen von
LEMAY et al. [LEMA-75], SYLVESTER [SYLV-77], CHOU et al. [CHOU-79] sowie die bereits
genannte Beziehung von VANKREVELEN und KREKELS [VANK-48]. Letztere wird auch von
WEISB in [VERF-86] in der Form

Ry %
LIy )/2[—”—] , (4-39)
oD

D-a,z

' ; (1=
mit Rej =21, 6_<d__ N S S
Hy p 4d,
Jal ——H
(6d,(1~es)

fiir den REYNOLDS-Zahlenbereich 0,013 < Re; <12,6 empfohlen und in dieser Arbeit ver-

wendet.

4.4 Sorptionsmechanismen ausgewéhiter Rauchgas-
inhaltsstoffe

Ausgehend von einer Darstellung der Abscheidung umweltrelevanter Rauchgasinhaltsstoffe in
trockenen Adsorbern werden in diesem Abschnitt die Sorptionsmechanismen organischer und
saurer Rauchgasinhaltsstoffe im NafBaktivkoksadsorber erbrtert und daraus die zur ma-
thematischen Beschreibung der Vorgéinge geeigneten Quellterme der differentiellen Bilanzen
entwickelt.

4.41 Sorption organischer Substanzen

Die Abtrennung toxischer organischer Verbindungen aus dem Rauchgasstrom - polyzyklische
aromatische Kohlenwasserstoffe sowie polychlorierte Dioxine und Furane - erfolgt bei kon-
ventioneller Aktivkoksadsorbertechnologie iiberwiegend in den vorderen Filterschichten der
Aktivkoksschiittung [EICK-92]. Je nach vorliegendem Aggregatzustand werden die Substan-
zen als Gase adsorptiv an den Kokspartikeln bzw. als Stiube aufgrund der Tiefenfilterwirkung
der Koksschiittung aus dem Rauchgasstrom abgeschieden.

Im Fall des NaBaktivkoksadsorbers konnen die genannten Abscheidevorgénge fiir organische
Substanzen an Aktivkoks nicht in dieser Weise ablaufen, da der direkte Weg zur Aktiv-
koksoberflache durch die wéBrige Phase ,,versperrt ist. Zur Beschreibung des Abscheidevor-
gangs muf} daher eine Kopplung von Ab- und Adsorptionsschritten in Betracht gezogen wer-
den. Die Abscheidung dieser Substanzen hingt dann in erster Linie von ihrem Lésungsverhal-
ten im Wasser und im weiteren von ihrer Affinitét gegeniiber der Aktivkoksoberfldche ab.

Als einfache polyaromatische Verbindung wird Naphthalin (NAP) betrachtet, die Klasse der
Dioxine und Furane sowie die der polychlorierten Biphenyle wird durch Hexachlorbenzol
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(HCB) reprasentiert. Beide organischen Substanzen HCB und NAP lésen sich auf der
Grundlage physikalischer Vorginge zunichst im Wasser und adsorbieren in einem weiteren
gchritt am Aktivkoks. Eine Beschleunigung des Stoffiibergangs infolge einer chemischen Re-
aktion in der Fliissigkeit kann ausgeschlossen werden. Daher wird in den mathematischen
Gleichungen auf den Reaktionsterm sowie auf den Enhancement-Faktor verzichtet.

Cl
Cl cl
Cl
Hexachlorbenzol Naphthalin

Abb. 4-5  Strukturformel der Molekiile Hexachlorbenzol und Naphthalin

Entsprechend dieser Modellvorstellung werden folgende Quellterme formuliert:

Stoffiibergangsterm in der Stoffmengenbilanz organischer Substanzen in der Gasphase

RTp, 1
Tig =4 (kya), E{Cg [T,IE) - 6',-,1] : (4-40)
1

Stoffiibergangsterm in der Stoffmengenbilanz organischer Substanzen in der Fliissigkeits-
phase

RT, 1 ]
Iy =¢/(ka). B cg sl A -y |- &(ksa); -(kﬁc,ﬁfr —cm) (4-41)
s M[ Hei
und Stoffitbergangsterm in der Stoffimengenbilanz organischer Substanzen am Feststoff

1
iy ==e,(ksa), (kg /o ~y ). (4-42)

4.4.2 Sorption von Chiorwasserstoff

An trockenem Aktivkoks wird Chlorwasserstoff zusammen mit Fluorwasserstoff chemisch
adsorbiert. Eine Bindung an den Aktivkoks ist durch Reaktionen mit basischen Aschebestand-
teilen zu den jeweiligen Chloriden bzw. Fluoriden maglich [THEI-93]

2HCI +Ca0 — CaCl, + H,0. (4-43)

Bei Anwesenheit von Schwefeldioxid werden jedoch zum einen adsorbierte Halogenwasser-
stoffe durch Schwefelséure verdriingt, zum anderen Aschechloride und -fluoride in entspre-
chende Sulfate umgewandelt. Dabei werden HCI und HF wieder freigesetzt und in tiefere,
schwefeldioxidfreie Aktivkoksschichten verdrangt
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CaCly + H,S0, — CaSO, + 2HCI T . (4-44)

Als Ergebnisse seiner Adsorptionsuntersuchungen gibt LOSER [LOSE-91] eine maximal
mogliche Beladung auf trockenem Aktivkoks flir saure Gasbestandteile in Hohe von 5 Gew.-
% - als Summe Schwefel und Chlor gerechnet - an. THEIS ermittelte eine maximale Beladung
allein fiir die Halogenwasserstoffséuren von 5 Gew.-% [THEI-93].

Im Naflaktivkoksadsorber dagegen verhindert der Wasserfilm einen direkten Kontakt der
Chlorwasserstoffmolekiile mit der Aktivkoksoberfliche. Aufgrund des hohen und schnellen
Losungsvermégens des Wassers flir Chlorwasserstoff kommt es bereits in der Sprithzone des
Apparates zu einem Stoffaustausch zwischen der Gasphase und der fliissigen Phase, wobei die
iibergegangenen Gasbestandteile in der Fliissigkeit spontan dissoziieren.

Damit stehen im Berieselungswasser die Dissoziationsprodukte Chloridionen und Hydro-
nium-Ionen als mégliche Partner fiir weitere Reaktionen zur Verfiigung.

Eine nennenswerte Sorption der Wasserstoff- und Chloridionen am Koks ist zunéchst nicht zu
erwarten. Die gelosten Substanzen werden eher mit dem Wasserstrom den Adsorber verlas-
sen. Von Bedeutung wiren allenfalls Reaktionen der Chloridionen mit ebenfalls im Wasser
geldsten basischen Aktivkoksbestandteilen.

Unter der Annahme, daf} keine Fallungsreaktionen auftreten, kann zusammengefaBt der fol-
gende, vereinfachte Sorptionsmechanismus angenommen werden: Chlorwasserstoff lost sich
spontan im Wasser und dissoziiert vollsténdig zu Chlorid- und Hydroniumionen. Es stellen
sich daher niedrige Grenzfldchenkonzentrationen ein, die fiir eine hohe Triebkraft fiir den
Stoffiibergang von der Gasphase in die Fliissigkeit sorgen.

Fiir die Gas- und die Fliissigphase wird eine Chloridbilanz aufgestellt. Die Triebkraft fiir den
Stoffiibergang in die fliissige Phase nimmt aufgrund der spontanen Dissoziation einen maxi-
malen Wert an. Dem wird durch die Einfiihrung des Enhancement-Faktors Rechnung getra-
gen.

Entsprechend dieser Modellvorstellung werden folgende Quellterme formuliert:

Stoffmengenbilanz von Chlorwasserstoff in der Gasphase

RTp, 1
Tig =—¢ (k,a)l. E{cg ["M_IEJ = Ci,lJ (4-45)
! i

und Stoffmengenbilanz von Chloridionen in der Fliissigkeitsphase

RTp, 1
Iy = &/(ka), E,-(cg (W’lﬁe—) = c,.,,] . (4-46)
! i

Die Sorption von Chloriden an der Aktivkoksoberfliche wird vernachlissigt, so daB die
Feststoffmengenbilanz entfillt.
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443 Sorptionvon Schwefeldioxid

 der Adsorption von Schwefeldioxid aus dem Rauchgas in konventionellen Aktivkoksad-
Bei de ird das saure Gas nicht nur physikalisch adsorbiert. Unter Mitwirkung von Sauer-
iy JWWasserdampf findet eine Chemisorption statt, wobei der Aktivkoks als Katalysator
Sl?ﬁun RAT-66, SIED-65, DAVT-61]. Das Reaktionsprodukt Schwefelsiure reichert sich in
il des Al,ctivkokses an, wobei unter Rauchgasbedingungen (120 — 150 C) Beladungen
deog g?srz?l 15 Gew.-% (gerechnet als SO,) erreicht werden [KNOB-80]. Entscheidend fiir die-
.

Verhalten ist der gegeniiber Schwefeldioxid viel niedrigere S#ttigungspartialdruck der
ses

gehwefelsdure

Adsorpti
2505 (g + 02 (@ + 2H20—"="—2H350, aay- (4-47)

Alternativ ist die Abscheidung des Schwefeldioxids an Calciumoxid nach dem folgenden Me-
chanismus bekannt

2502 © or 02 © < ZCQO(S) ——)2CﬂS04 )" (4'48)

RICHTER [RICH-90] und LOSER [LOSE-91] ermittelten Verlaufe der Beladungskurven fiir die
Komponenten Chlorwasserstoff und Schwefeldioxid in Abhéngigkeit der Bettiefe. Beide
Autoren stimmen iiberein, da die Mehrkomponentenadsorption in Bezug auf saure Gasbe-
standteile durch eine Verdridngungsadsorption der Chlorspezies durch die Schwefelspezies
charakterisiert ist. Die mittels Umsetzung von Schwefeldioxid mit Sauerstoff aus dem Rauch-
gas gebildete Schwefelsdure wird im Porensystem gespeichert, wobei Maximalbeladungen
von bis iiber 20 Gew.-% méglich sind.

Im NaBaktivkoksadsorber kann analog zur Chlorwasserstoffsorption bereits in der Sprithzone
ein nennenswerter Stoffiibergang von Schwefeldioxid in das Berieselungswasser stattfinden.
Die Absorption von SO, wird dabei maBgeblich durch den pH-Wert der Lésung und den SO,-
Partialdruck bestimmt. GemédB den Losungs- und Dissoziationsgleichgewichten des Schwefel-
dioxids wird mit zunehmender Protonenaktivitit und abnehmendem SO,-Partialdruck eine
Abnahme der Absorptionsgeschwindigkeit beobachtet. So entsteht bei der physikalischen
Losung von Schwefeldioxid in Wasser zunéchst eine saure Losung

SOy + H,0 = HSO; +H". (4-49)

Hydratisiertes Schwefeldioxid dissoziiert in Abhéngigkeit vom pH-Wert entsprechend Glei-
chung 4-50 und 4-51 zu Hydrogensulfit (HSO;3")

SOZ i HZO = HSO; + H+ (4_50)
und Sulfit (S05%)
HS05 = 505 +H". (4-51)
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Die resultierenden Hydrolysegleichgewichte des Schwefeldioxids sind fiir die Geschwindig-
keit der Absorption von entscheidender Bedeutung, da es sich hierbei um eine Momentanre-
aktion handelt [CHAN-81, HIKI-78, PEAR-51, HUSS-77]

|er* | |msos ]

Ksi =—W, (4-52)
B = Mm_ﬂ, (4-53)
* [mso3]

Die Gleichungen (4-52) und (4-53) gelten nur im Falle geringer Ionenkonzentrationen, da
dann im Dissoziationsgleichgewicht Aktivitdtskoeffizienten von eins angenommen werden
kénnen Die Aktivitdten der einzelnen Spezies diirfen dann mit den Konzentrationen gleichge-
setzt werden [HUSS-77].

Die Korrelationen zur Berechnung der Dissoziationsgleichgewichte kénnen der zahlreichen
Literatur [HIKI-78, RABE-63, PEAR-51] entnommen werden. Die Ergebnisse der einzelnen
Autoren unterscheiden sich nur unwesentlich. Fiir den ersten Dissoziationsschritt erscheint im
Hinblick auf eine mathematische Beschreibung des Systems der einfache Berech-
nungsvorschlag von PEARSON ET AL. [PEAR-51] aufgrund seines geringen Fehlers und der
Beriicksichtigung des Temperatureinflusses geeignet [PIRK-92b]

logKg (T)= —4,71507+@. (4-54)

Fiir die weitere Dissoziation erhdlt man durch Extrapolation der Gleichung von SCHMIDT
[SCHM-72] folgenden Ausdruck zur Bestimmung der Gleichgewichtskonstante

log Kg o(T) =~7,87172+ 2 27;548 ) (4-55)

Abb. 4-6 zeigt die resultierende Konzentrationsverteilung der Ionen bei 60 °C. Deutlich wird
die Dominanz des Hydrogensulfits im sauren Bereich. Ab pH-Werten < 4 ist mit physikalisch
gelostem Schwefeldioxid zu rechnen. In diesem Bereich wird also die Absorptionsge-
schwindigkeit von der SO,-Hydrolyse, dem ersten Hydrolyseschritt bestimmt.

Die Geschwindigkeit der Dissoziation wird von unterschiedlichen Autoren widerspriichlich
dargestellt. Allgemein wird die Schwefeldioxid-Hydrolyse jedoch als eine Momentanreaktion
angesehen [SCHW-81, HIKI-78, WANG-64].

Zwischen pH 2 und pH 7 kann Hydrogensulfit mit im Wasser gelostem Sauerstoff zum Sulfat
(HSO42-) weiterreagieren. Neben dem pH-Wert sind die Temperatur und katalytisch wirkende

Substanzen wie Fe2+, Mn2+, Co®* und Cu® von wesentlichem EinfluB auf die Oxidation
[BEIL-75, HUSS-82, LITT-88, REIT-73, WAAL-66]

HSO3 + 14,0, —2uddtion_g02- 4 H*, (4-56)
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Das Geschwindigkeitsgesetz ist stark umstritten [BUB-79]. So reicht die Reaktionsordnung
peziiglich des Sauerstoffpartialdrucks von null bis zwei [ONDA-72, BRAG-82]. Dennoch ist
ein deutlicher Abfall der Oxidationsgeschwindigkeit festzustellen, sobald der pH-Wert auf 4,5
reduziert wird. Den Stand des Wissens zur Sulfitoxidation fat die Arbeit von BUB [BUB-79]

Zusammen.

8 T~ -7
B [HSO; T,
a. (aq)
?a 0.8 T
= / X
& / [80:% )
2067 /
Q
/5]
S 047
=]
5
—g 0.2 T
g

0 T v T T

0 2 4 6 8 10

pH-Wert der wiflrigen Losung

Abb. 4-6  Sulfit / Hydrogensulfit-Gleichgewicht in Abhingigkeit vom pH-Wert [PIRK-92]

Die Dissoziation der Schwefelsgure erfolgt ebenfalls zweistufig. Der erste Dissoziationsschritt
verlduft bei pH < 1 nahezu vollstéandig zu HSO, und H'. Der zweite Schritt fithrt zur schwa-
chen Saure entsprechend

HSO; == SO;” +H™". (4-57)

NAIR und NANCOLLAS [NAIR-58] geben folgende Korrelation zur Berechnung des Gleichge-
wichts dieses Schrittes an:

. InKs,,(T)=—14,202 + 28; i (4-58)

Ab einem pH-Wert grofer als 2 dissoziiert die Schwefelsdure vollstindig, so daB dann die
h Sulfatbildung nahezu quantitativ erfolgt.
n

Die beschriebenen Vorgéinge zeigen, daB die Hydrolyse- und Dissoziationsreaktionen des
Schwefeldioxids und seiner Derivate in groBem MaB vom pH-Wert des Berieselungswassers
gesteuert werden. Eine quantitative Betrachtung dieser Reaktionen kann demnach nur unter
Beriicksichtigung aller weiteren Reaktionen im Wasser, und zwar insbesondere der Disso-
ziationsreaktionen des Chlorwasserstoffs, erfolgen.

Eine physikalische Adsorption der Sulfate und Sulfite am Aktivkoks ist nur gering. Auch ein
Verbleib der gebildeten Schwefelsiure in den Poren des Kokses kann ausgeschlossen werden,
da sie leicht mit dem Berieselungswasser ausgetragen werden kann. Unter bestimmten

s, . —
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Bedingungen konnen Féllungsreaktionen der Sulfate und Sulfite mit Schwermetallen oder
Aktivkoksbestandteilen, z.B. Calciumionen, als ein Sorptionsschritt in Erwdgung gezogen
werden. In letzterem Fall wire die folgende Reaktion denkbar:

SO;™ +2H" +CaO——CaSO, + H,0 (4-59)

oder auch die bereits erwihnte Verdréingung des Chlorids durch das Sulfat

804~ +2H" +CaCl; —>CaSO, + 2HCI . (4-60)

Die Abscheidung in der Schiittung wiirde in diesen Féllen hauptséchlich auf der Filterwirkung
der Aktivkoksmatrix - Sperreffekt - beruhen. Unter der Annahme, daB keine Fillungsreaktio-
nen auftreten, kann daher fiir die Schwefeldioxidabscheidung im NaBaktivkoksadsorber zu-
sammenfassend folgender vereinfachter Sorptionsmechanismus angegeben werden:

Schwefeldioxid dissoziiert in der fliissigen Phase in Abhéngigkeit des pH-Wertes zum Hydro-
gensulfit und oxidiert im weiteren zum Sulfat. Aufgrund des Chlorwasserstoffeintrags ist mit
niedrigen pH-Werten zu rechnen, wodurch die Absorptionsgeschwindigkeit vom ersten Hy-
drolyseschritt des geldsten Schwefeldioxids abhingt. In der fliissigen Phase wird ein
Reaktionsterm zur Beschreibung der komplexen Reaktion des SO, zum Sulfat eingefiihrt.
FUKUSHIMA reduziert das Geschwindigkeitsgesetz auf eine einfache Abhéngigkeit von dem
Angebot an dem im Berieselungswasser gelosten Schwefeldioxid [FUKU-74]. Fiir den
Reaktionsterm gilt:

R
Nig =6 VigRy =~kpcso, ;) mitke=5845"" (4-61)
k=1

Fiir den Quellterm ergibt sich damit folgende Form:

Stoffmengenbilanz von Schwefeldioxid in der Gasphase

RTp, 1
I, =—g\ka). - E; — |-¢ 4-62
s =eilha), [cg[ M, HEi] C'IJ “62
und Stoffmengenbilanz von Schwefeldioxid in der Fliissigkeitsphase
RTp[ 1
fi,l=—81k10i.1+(k1a)i'Ei[Cg[ M, "[{_ei"j_ci,lj' (4-63)

Die Sorption von Sulfaten an der Aktivkoksoberfliche wird vernachléssigt. Daher entfillt die
Feststoffmengenbilanz.

4.5 SystemgroRen und Stoffwerte

In den Tabellen 4-4 und 4-5 sind die SystemgréBen und Stoffwerte zusammengefafit, die den
Modellrechnungen zur Sorption organischer und saurer Rauchgaskomponenten zugrunde lie-
gen [VDIW-94, VERF-86/5].
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Tab. 4-3 Eingabedaten zur Simulation der Sorption von Hexachlorbenzol und Naphthalin

Betriebsparameter: HCB NAP
Gasleerrohrgeschwindigkeit u, [m/s] 0,5 0,5
Flussigkeitsleerrohrgeschwindigkeit u [mv/s] 1,3°10°% 1,3-10%
Eingangskonzentration des Rauchgases Cge | [molm’®] 7,022:107"° 1,5610%
Temperatur T [°C] 60 60
Modellparameter:
axialer Dispersionskoeffizient in der Gasphase | Dy | [m%s] 7,54+10% 7,54¢10°
(Hochmann)
axialer Dispersionskoeffizient in der Fliissig- | Dy [m?s] 7,27:10°% 7,27:10%
phase (Buftham)
Stoffiibergangskoeffizient Gas/Fliissigkeit ka [1/5] 4,86:10" 5,09:10°
(Fukushima)
Stoffiibergangskoeffizient Fliissigkeit/ Feststoff | ksa [1/s] 1,49-10% 1,59:10%
(van Krevelen)

Phasenanteil der Gasphase & [-1 0,456 0,456
Phasenanteil der Fliissigkeit g [-1 0,074 0,074
Phasenanteil der Feststoffes & [-] 0,470 0,470

Diffusionskoeffizient fir Hexachlorbenzolin | D;; | [em%s] 7,99:10°% 8,75-10°%
der Fliissigphase (Wilke)

Parameter zur Beschreibung der Reak-
torgeometrie:

Reaktordurchmesser d; [m] 0,8 0,8

stoffspezifische Daten:

Partikeldurchmesser des Aktivkokses dp [cm] 0,18 0,18
Dichte der fliissigen Phase o [¢/cm’] 0,98 0,98
Dichte der Gasphase Pe [g/em’] 1,05-10°% 1,05-10%
dynamische Viskositit der Fliissigkeit W | [g/ems)] 4,67-10% 4,67.10%
dynamische Viskositat der Gasphase g | [efems)] 1,97-10% 1,97-10%
Molmasse Mycg | [g/mol] 2848 128,19

Dichte am normalen Siedepunkt Pucss | [gfem’] 1,96 1,03
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Tab.4-4  Eingabedaten zur Simulation der Sorption von Schwefeldioxid und Chlorwasser-

stoff
Betriebsparameter: Schwefeldioxid | Chlorwasserstoff
Gasleerrohrgeschwindigkeit u, [m/s] 0,5 0,5
Flisssigkeitsleerrohrgeschwindigkeit y [mvs] 1,3:10% 1,3:10%
Eingangskonzentration des Rauchgases Ce [mol/m’] 6,25°10% 1,95:10°%
Temperatur T [°C] 60 60
Modellparameter:
axialer Dispersionskoeffizient in der Gasphase | Dy, | [m%s] 7,5410" 7,54410
(Hochmann)
axialer Dispersionskoeffizient in der Fliissig- | Dy [m?s] 7,27-10°% 7,27-10%
phase (Buffham)
Stoffiibergangskoeffizient Gas/Fliissigkeit ka [1/s] 6,98-10°" 7,79°10°%
(Fukushima)
Stoffiibergangskoeffizient Fliissigkeit/ Feststoff | ke [1/s] 2,41:10°% 2,79:10°
(van Krevelen)
Phasenanteil der Gasphase g [-] 0,456 0,456
Phasenanteil der Fliissigkeit g [-1 0,074 0,074
Phasenanteil der Feststoffes € [-] 0,470 0,470
Diffusionskoeffizient in der Fliissigphase Dy [cm?/s] 1,64:10 8,75:10°%
(WILKE)
Parameter zur Beschreibung der Reak-
torgeometrie:
Reaktordurchmesser d; [m] 0,8 0,8
stoffspezifische Daten:
Partikeldurchmesser des Aktivkokses dp [cm] 0,18 0,18
Dichte der fliissigen Phase Pl [g/cm?] 0,98 0,98
Dichte der Gasphase Pe [g/em’] 1,05:10% 1,05-10%
dynamische Viskositit der Fliissigkeit w | [g/ems)] 4,67-10™ 4,67-10% ‘
dynamische Viskositit der Gasphase e | [gcms)] 1,97-10°% 1,97-10%
Molmasse My | [g/mol] 64 36 ‘
Dichte am normalen Siedepunkt PHCls [g/em’] 1,46 1,19 ‘
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante kg [1/s] 5,84 - ! ;
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4.6 Numerische Losung der differentiellen Massenbilanzen

7Zur Vereinfachung werden oftmals physikalisch begriindete mathematische Modelle auf eine
oder zwei Ortskoordinaten beschrénkt und nur der stationire Zustand betrachtet. In dem hier
vorliegenden Fall ist jedoch die Betrachtung der Dynamik fiir das Verstindnis des NaBaktiv-
koksadsorbers besonders wichtig. Dartiber hinaus liefert die Mitnahme der Dynamik gelegent-
lich sogar eine sicherere Konvergenz der Losung als eine rein stationére Berechnung [DIET-
92]. Diese Tatsache rechtfertigt schon den hiufig nur geringen Berechnungsmehraufwand.

Die dynamische Simulation 148t sich nach einem weitgehend einheitlichen Schema, der soge-
nannten ,,method of lines® - vertikale Linienmethode - durchfithren. Sie basiert auf der Erset-
zung der ortlichen Differentialquotienten durch eine geeignete Diskretisierung und einer an-
schliefenden Zeitintegration des resultierenden Systems gewdhnlicher
Differentialgleichungen In Abb. 4-7 ist dies vereinfachend dargestellt.

i
£
t+1
t
AX
# >
0 Cio-14 Cioy Cio+1, L

Abb.4-7  Ortsdiskretisierung und Zeitintegration nach der , method of lines®

Die  Berechnung des bei der Modellbildung erhaltenen partiellen
Differentialgleichungssystems erfolgt in dieser Arbeit mit Hilfe des PDE-Solvers MOLID.
Dieses FORTRAN-Programm arbeitet mit der ,,method of lines* und ermdglicht die direkte
Vorgabe der partiellen Differentialgleichungen ohne eigene Diskretisierung durch den
Benutzer. Das System der gekoppelten Differentialgleichungen wird hier fiir ein bestimmtes
Zeitintervall numerisch integriert. Zu vorher festgelegten Zeitpunkten konnen die
Konzentrationen in der Gas- und der fliissigen Phase sowie im Feststoff in einer Datei
ausgegeben  werden. Aus dieser werden nach FEnde der Berechnung  die
Konzentrationsverlaufe und Durchbruchskurven ausgelesen und grafisch aufbereitet.

Die Teilschritte der ,,method of lines* sind dabei:

1. Ortsdiskretisierung des partiellen Differentialgleichungssystems,
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2. Zeitdiskretisierung des entstehenden Systems gewdhnlicher Differentialgleichungen,
3. Aufstellen des resultierenden, nichtlinearen Gleichungssystems und

4. Loésung des nichtlinearen Gleichungssystems durch Lésung einer Folge von linearen
Gleichungssystemen.

Die partiellen Differentialgleichungen werden zunéchst durch eine Ortsdiskretisierung auf ein
System gewdhnlicher Differentialgleichungen zuriickgefiihrt. Zur Diskretisierung der Orts-
ableitungen existieren eine Vielzahl von Methoden, wie z.B. Finite-Differenzen-Verfahren
oder Finite-Elemente-Verfahren. Im Fall von MOLID wird eine Finite-Differenzen-
Diskretisierung durchgefiihrt.

In einem zweiten Schritt werden die Zeitableitungen diskretisiert. Hierbei wird zwischen im-
pliziten und expliziten Verfahren unterschieden. Werden die zu berechnenden Gréflen zum
Zeitpunkt t+1 direkt aus den bereits bekannten GroBen des vorangegangenen Zeitschritts t
berechnet, handelt es sich um ein explizites Verfahren. Die Lésung kann in einem Rechen-
schritt erhalten werden. Allerdings ist hierbei im allgemeinen eine Beschrinkung der Zeit-
schrittweite erforderlich, damit diese Verfahren numerisch stabil bleiben. Eine entsprechende
Beschrénkung tritt bei impliziten Verfahren nicht auf. Hier werden alle Unbekannten der Dif-
ferentialgleichung zur neuen Zeit t+1 eingesetzt und sind damit nur noch iterativ - durch
Losen eines nichtlinearen Gleichungssystems - ermittelbar.

Das hier angewandte Programm MOLID stellt zur Lésung des Systems gewdhnlicher Diffe-
rentialgleichungen Mehrschrittverfahren zur Verfiigung - das AMD-Verfahren (Adams-
Bashfort-Moulton) fiir nicht-steife und das GEAR-Verfahren fiir steife Losungen. Letzteres
Verfahren wird in dieser Arbeit angewandt.

Das entstehende nichtlineare Gleichungssystem wird mit dem NEWTON-Verfahren gelést,
wobei fiir die in jedem Iterationsschritt zu 16senden linearen Gleichungssysteme aufgrund der
schwachen Besetztheit der JACOBI-Matrix ein spezielles GAUB-Verfahren fiir Bandmatrizen
zur Anwendung kommt.
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5 Modellrechnungen

[m Rahmen einer Sensitivititsanalyse wird zunéchst der Einflul einzelner Modellparameter
auf das Berechnungsergebnis der Simulation untersucht. Grundlage dieser Betrachtungen
pilden die Kalkulationen zu organischen Rauchgasinhaltsstoffen. Da sich diese Substanzen
inert verhalten, d.h. nicht an Reaktionen beteiligt sind, und damit in allen drei Phasen existent
sind, lassen sich Stofftransportlimitierungen aufgrund der Wechselwirkungen der drei Phasen

einfach herausstellen.

Daran anschlieend werden die Ergebnisse der Simulationsrechnungen realistischer Betriebs-
fille vorgestellt. Gegenstand dieser Berechnungen ist neben der Sorption organischer Sub-
stanzen die Sorption saurer Gaskomponenten unter Einbeziehung der Absorptionsbeschleuni-
gung durch eine Reaktion in der wifirigen Phase.

51 EinfluB der Modellparameter auf die Konzentrationsverlaufe

In diesem Abschnitt werden die wesentlichen Modellparameter, d.h. die axialen Dispersions-
koeffizienten Day g und D), der Phasenverteilungsparameter ) sowie die Stoffiibergangskoef-
fizienten an der Phasengrenze gas/fliissig kja und an der Phasengrenze fliissig/fest ksa in ge-
eigneten Grenzen variiert und ihre Auswirkungen auf die Konzentrationsverldufe aufgezeigt.
Basis dieser Berechnungen bilden die Modellgleichungen (4-8 bis 4-10) mit dem Quellterm
nach den Gleichungen (4-40 bis 4-42). Die Berechnungen werden am Beispiel von Naphthalin
ausgefithrt (vergleiche Tab. 4-3).

Die Modellparameter stehen héufig in funktionalem Zusammenhang zu anderen Betriebs-
grofen, wie z.B. zur Gas- oder Fliissigkeitsgeschwindigkeit. Da jedoch willkiirliche Ande-
rungen der einzelnen Parameter das Ergebnis losgelost vom physikalischen Hintergrund ver-
filschen, verbieten sich vergleichende Betrachtungen dieser Art. Stattdessen werden zur Be-
rechnung eines Modellparameters alternative Gebrauchsgleichungen herangezogen, um unter-
schiedliche Werte fiir einen Parameter zu erhalten, wodurch sich in den meisten F#llen unter-
schiedliche Kurvenverldufe ergeben.

5.1.1 Axialer Dispersionskoeffizient der fliissigen Phase

Die fiir den Einsatz in Rieselbettreaktoren vorgeschlagene Gebrauchsgleichung von BUFFHAM
zur Bestimmung des axialen Dispersionskoeffizienten in der fliissigen Phase wird mit den
Ansitzen von FURZER und HOCHMANN verglichen. Abb. 5-1 zeigt die Konzentrationsverlédufe
in den drei Phasen nach einer willkiirlich gewshlten Betriebsdauer von 200 h.

In der Gasphase zeigen alle drei Kurven einen #hnlichen Verlauf. Nach einem steilen Abfall
im ersten Drittel der Schiittung flacht der Kurvenverlauf zum Adsorberaustritt ab. Whrend
mit den alternativen Gebrauchsgleichungen ein Abscheidegrad von 63 % berechnet wird, er-
reicht die Berechnung mit der empfohlenen Gleichung von BUFFHAM nur einen Abscheide-
grad von 57 %. Somit 1Bt sich mit einem um eine Zehnerpotenz kleineren Wert fiir den Dis-
persionskoeffizienten eine Verbesserung des Abscheidegrads um ca. 6 % berechnen.

e R,
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Abb. 5-1  Ortlicher Konzentrationsverlauf von Naphthalin in der Gasphase, der fliissigen
Phase und im Aktivkoks bei Verwendung unterschiedlicher Gebrauchsgleichun-
gen fiir den axialen Dispersionskoeffizienten

Im Gegensatz dazu weisen die Konzentrationsverlaufe in der fliissigen Phase groBere Unter-
schiede zueinander auf. Es bildet sich ein charakteristisches Maximum in der Nihe des Ad-
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sorbereintritts aus. Dieses Maximum ist mit kleiner werdendem Dispersionskoeffizienten in

tiefere Adsorberschichten  verschoben. Wihrend ein héherer Wert fir den
Bispersionskoefﬁzienten in ,tieferen Schichten zu einer leicht abfallenden Konzentration in
der fliissigen Phase innerhalb der Schiittung fiihrt, zeigen die kleineren Dispersi-
onskoeffizienten deutlich, daB die Riickvermischung nicht ausreicht, bereits am
Adsorbereintritt einen nennenswerten Stoffiibergang zu erzielen. So steigt bei ihnen die
Konzentration im ersten Viertel der Schiittung erst langsam an, bevor sie ein iiber der
gesamten Schiittung gleichméfiges, aber absolut gesehen niedrigeres Niveau erreicht. Ein
Konzentrationsmaximum, hervorgerufen durch eine Limitierung des Stoffiibergangs am
Eintritt, ist bei kleinem Dispersionskoeffizienten weniger stark ausgepragt.

Die Konzentrationsprofile im Aktivkoks zeigen einen der fliissigen Phase #hnlichen Verlauf.
An Stellen mit Konzentrationsmaxima in der fliissigen Phase ergeben sich Beladungsmaxima
im Aktivkoks. Eine Limitierung bzw. Verzogerung des Stoffiibergangs, wie zwischen
gasformiger- und fliissiger Phase kennzeichnend, wird hier nicht beobachtet. Allerdings wird
das Phianomen der Anreicherung der Substanzen im Feststoff bzw. im Aktivkoks deutlicher.
Ein hoherer Dispersionskoeffizient bewirkt eine stirkere Beladung im ersten Drittel der
Schiittung, die dann in Richtung Adsorberaustritt stark abflacht. Entsprechend dem
niedrigeren Konzentrationsniveau in der fliissigen Phase zeigen auch die mit dem kleineren
Dispersionskoefﬁzienten berechneten Konzentrationsverldufe im Feststoff eine niedrigere
Beladung, die am Anfang der Schiittung zunichst stark ansteigt, dann aber nur langsam

abflacht.

Zusammenfassend 148t sich beziiglich des Einflusses des axialen Dispersionskoeffizienten in
der fliissigen Phase folgern, daf ein gréBerer Dispersionskoeffizient, d. h. eine stirkere Riick-
vermischung in der fliissigen Phase zunédchst zu einem geringeren Abscheidegrad aus der Gas-
phase fiihrt. Andererseits wird hier von Beginn an gegeniiber kleineren Dispersionskoeffizien-
ten ein hoheres Konzentrationsniveau in der fliissigen Phase erreicht, was wiederum eine ho-
here Beladung des Adsorbens bewirkt.

Einer genauen Berechnung des Dispersionskoeffizienten kommt daher in der Simulation des
Sorptionsverhaltens eines bewasserten Aktivkoksadsorbers eine besondere Bedeutung zu, da
sowohl der Abscheidegrad aus der Gasphase als auch die Standzeit der Aktivkoksschiittung
und die Form der Durchbruchskurve von diesem Wert entscheidend beeinfluit werden.

5.1.2 Phasenanteil der fliissigen Phase

Die Berechnung des Phasenanteils der fliissigen Phase erfolgt auf der Grundlage von Druck-
verlustbeziehungen. Zur Beurteilung des Einflusses des Phasenanteils der fliissigen Phase auf
die Simulation werden an dieser Stelle die in Kapitel 4 vorgestellten Gebrauchsgleichungen
von SATO und MIDOUX verwendet. Beide Gleichungen, die im tibrigen empirisch gewonnen
wurden und denen unterschiedliche experimentelle Versuchsanordnungen zu Grunde liegen,
ergeben unterschiedliche Werte fiir den Phasenanteil der fliissigen Phase.

Die mit diesen voneinander abweichenden Werten berechneten Konzentrationsverliufe zeigen
jedoch weder in der gasformigen noch in der fliissigen Phase signifikante Unterschiede. Aus
diesem Grund wurde auf eine Darstellung hier verzichtet. Lediglich im Feststoff zeigt sich der
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Trend, daB der kleinere Fliissigkeitsholdup zu einer grofBeren und absolut gesehen héheren
Beladung fiihrt.

Als Konsequenz fiir die Simulation des Sorptionsverhaltens bleibt festzuhalten, daB die fliis-
sige Phase zwar zu einem zusitzlichen Stoffiibergangswiderstand fiir die abzureinigenden
Komponenten fiihrt, die Auswirkungen auf die Form der Durchbruchskurve jedoch gering
sind und damit Abschitzungen des Fliissigphasenanteils mit einer fiir technische Belange aus-
reichenden Genauigkeit durchgefiihrt werden konnen.

Vor diesem Hintergrund wurde fiir das hier vorliegende System pordser Aktivkokspartikel mit
einem mittleren Durchmesser von 1,8 mm in den weiteren Simulationsrechnungen fiir den
Phasenanteil der fliissigen Phase ein Mittelwert aus beiden Gebrauchsgleichungen, wie bereits
in Abbildung 4.2 dargestellt, gewahlt.

5.1.3 Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenze gas/fliissig

Die fiir die Simulation des NaBaktivkoksadsorbers ausgewéhlte Berechnungsgleichung fiir
den Stoffiibergangskoeffizienten an der Phasengrenze gas/fliissig kia von FUKUSHIMA wird im
folgenden mit den Ansitzen von GOTO und SATO verglichen. Wahrend der nach GOTO
berechnete Wert um ein Drittel kleiner ist als der Wert nach FUKUSHIMA, ist der Wert nach
SATO in etwa doppelt so hoch.

Signifikante Unterschiede ergeben sich vor allem in der Gasphase. Hier werden bei groflerem
Stoffiibergangskoeffizienten fiir die Abscheidung gerade in den ersten Schiittungshorizonten
sehr hohe Stoffiibergangsfliisse ermittelt, was sich in einem starken Abfall der Konzentrati-
onskurve #uBert. Die Uberschneidung der beiden Kurven von FUKUSHIMA und SATO ist dabei
auf die unterschiedliche Struktur der beiden Gebrauchsgleichungen zuriickzufiithren. Die
Gradienten der Kurvenverliufe mit den kleineren Stoffiibergangskoeffizienten verlaufen
erwartungsgemil in abgestufter Rejhenfolge etwas flacher. Dieser Einfluf} setzt sich in der
fliissigen Phase fort und spiegelt sich verstirkt im Konzentrationsprofil des Aktivkokses
wider. Ein kleiner Stoffiibergangskoeffizient impliziert einen héoheren Stoff-
itbergangswiderstand in der fliissigen Phase. Hierdurch nimmt die Konzentration mit zu-
nehmender Schiittiefe erst zu, bevor sie dann langsam geringer wird, so da3 der Kurvenver-
lauf abflacht. Mit einem hohen Stoffiibergangskoeffizienten wird schon am Adsorbereintritt
eine hohe Beladung in der Fliissigkeit berechnet, die dann mit zunehmender Schiittiefe infolge
des Stoffiibergangs an den Aktivkoks geringer wird. Die in der fliissigen Phase beobachteten
Phinomene zeigen sich verstirkt im Konzentrationsprofil des Aktivkokses. Hohe
Stoffiibergangskoeffizienten zwischen Gas und Fliissigkeit erwirken hohen Fliissigkeitsbela-
dungen, woraus hohe Feststoffbeladungen resultieren.

Fiir die Simulation des bewisserten Aktivkoksreaktors hat die Bestimmung des Stoffiiber-
gangskoeffizienten Gas/Fliissigkeit kja daher vor allem einen erheblichen EinfluB} auf die Di-
mensionierung des Adsorptionsapparates, und dabei insbesondere auf die erforderliche
Schiittungstiefe. Daneben zeichnen sich Auswirkungen auf die Standzeit des Adsorbers und
die Form der Durchbruchskurve ab.
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Abb. 5-2  Ortlicher Konzentrationsverlauf von Naphthalin in der Gasphase (oben) und der
fliissigen Phase (unten) bei Verwendung unterschiedlicher Gebrauchsgleichungen
fiir Stoffiibergangskoeffizienten gas/fliissig

5.1.4 Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenze fliissig/fest

Zur Berechnung des Stoffiibergangskoeffizienten an der Phasengrenze fliissig/fest ksa im Be-
reich der Rieselstromung werden in der Literatur die Ansétze von VAN KREVELEN/KREKELS
und von SYLVESTER genannt. Der hier ausgew#hlte Wert nach VAN KREVELEN/KREKELS ist
dabei um etwa die Halfte kleiner als der Wert von SYLVESTER.

Allerdings zeigen die resultierenden Konzentrationsverléufe in keiner der beteiligten Phasen
signifikante Unterschiede. Offenbar bietet der Ansatz des Idf-Modells hier nicht geniigend
Spielraum. Es ist anzunehmen, daB die Beriicksichtigung von Oberflichen- oder Korndiffusi-
onseffekten hier zu spezielleren Losungen fithren konnte.

...—.—————....
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5.2 EinfluB der unabhéngig voneinander variierbaren Betriebspa-
rameter auf die Konzentrationsverldufe

Zur Vervollstindigung der modelltheoretischen Betrachtungen werden im folgenden die we-
sentlichen systemabhéngigen Betriebsparameter wie Gasgeschwindigkeit im Adsorber, Vo-
lumenstrom der Fliissigkeitsbeaufschlagung und Rohgaskonzentration in geeigneten Grenzen
variiert und die resultierenden Auswirkungen auf die zeitlichen und ortlichen Konzentrati-
onsverldufe bewertet. Grundlage der folgenden Berechnungen bildet wiederum die
Komponente Naphthalin. Die Eingabedaten konnen der Tab. 5-1 entnommen werden. Der
Ausgangszustand ist in Fettdruck hervorgehoben.

Aufgrund des Fehlens chemischer Reaktionen ist die Sorption organischer Substanzen im Rie-

selbettreaktor neben den BetriebsgroBen allein von den stofflichen Eigenschaften und zwar

insbesondere vom Losungsverhalten im Wasser und der Affinitét gegeniiber dem Aktivkoks

abhingig. Daher kénnen allein durch Variation der Betriebsgréflen Gasgeschwindigkeit, !

Fliissigkeitsmenge und Eingangskonzentration mogliche Stofftransporthemmungen im Hin- ‘

blick auf die Simulation des Sorptionsverhaltens beurteilt werden. \
|

Tab. 5-1  Eingabedaten zur Sensitivititsanalyse der Betriebsparameter

Betriebsgrifie Eingabedaten |
Gasgeschwindigkeit im Reaktor 0,1 m/s 0,3 m/s 0,5 m/s 1
Volumenstrom der Fliissigkeitsbeaufschlagung 200 Vh 300 Vh 1000 /h !
Eingangskonzentration Naphthalin 7,8+ 10”7 mol/m’ 1,84 10 moVm® | 2,3 « 10 mol/m®

5.2.1 Gasleerrohrgeschwindigkeit

Zur Untersuchung des Einflusses der Gasleerrohrgeschwindigkeit wurden der Wertebereich
zwischen 0,1 und 0,5 m/s betrachtet. Abb. 5-3 zeigt die Auftragung der Berechnungsergeb-
nisse.

Kleinere Gasgeschwindigkeiten fithren vor allem zu einem besseren Stoffiibergang in den er-
sten Schiittungshorizonten. Im Kurvenverlauf fiir die Gasphase wird dies durch einen steileren
Abfall der Konzentration deutlich. Hohere Gasgeschwindigkeiten bedingen dagegen eine
schlechtere Abscheidung aus der Gasphase. Da bei einer kleineren Geschwindigkeit auch das
Angebot an organischer Substanz geringer ist, stellt sich in der fliissigen Phase ein
entsprechend niedrigeres Konzentrationsniveau ein. Folglich nimmt auch die Beladung des
Feststoffes nur niedrige Werte an. Somit wird deutlich, daB der Konzentrationsabfall bei der
kleineren Geschwindigkeit stirker ausgeprigt ist, da die bis zu diesem Zeitpunkt insgesamt in
das System eingebrachte und am Koks adsorbierte Substanzmenge geringer ist und tiber die
Gleichgewichtsbeziehungen fliissig/fest und gas/fliissig auf den Konzentrationsverlauf in der
Gasphase wirkt. Ebenfalls ist zu beachten, dafl bei einer Anderung der Gasleerrohr-
geschwindigkeit auch einige mit der Gasleerrohrgeschwindigkeit verbundene Modell-
parameter andere Werte annehmen. So erhohen sich mit zunehmender Gasleerrohrge-
schwindigkeit die Werte fiir den axialen Dispersionskoeffizienten der fliissigen Phase und den

_
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Stofﬁibergangskoefﬁzienten an der Phasengrenzfliche gas/fliissig. Diese Einfliisse fiihren
peispielsweise Zu einer Verschiebung der Konzentrationsmaxima in der fliissigen Phase.

u(g)=0,5 [my/s]
—--—-u(g)=0,3 [m/s]
RN . peEaR u(g)=0,1 [m/s]

Konzentration in der Gasphase

0,00 0,10 0,20 0,30 0,40 0,50 0,60

Konzentration am Aktivkoks

0,00 0,10 0,20 0,30 0,40 0,50 0,60
Linge der Schiittung [m]

Abb. 5-3  Ortlicher Konzentrationsverlauf von Naphthalin nach 200 Betriebsstunden in der
Gasphase und im Feststoff bei unterschiedlichen Gasleerrohrgeschwindigkeiten

5.2.2 Volumenstrom der Wasserbeaufschlagung

Die Anderung des Volumenstroms der Wasserbeaufschlagung bietet die Moglichkeit, bei
konstantem Eintrag an Substanz tiber die Gasphase das Zusammenwirken von axialem Dis-
persionskoeffizienten und Stoffiibergangskoeffizienten an der Phasengrenzfliche gas/fliissig
zu erdrtern. Dabei wird der Wasservolumenstrom in einem Bereich von 200 I/h bis 1000 I/h
variiert. Die Berechnungsergebnisse zeigen, daB bei groBeren Fliissigkeitsgeschwindigkeiten
die genannten Modellparameter zwar ansteigen und in den ersten Filterschichten eine bessere
Abscheidung aus der Gasphase bewirken. Die am Austritt des Adsorbers erreichbaren
Gasabscheidegrade unterscheiden sich jedoch infolge des gegeniiber der Gasphase deutlich
geringeren Phasenanteils der fliissigen Phase erwartungsgemiB nicht wesentlich.

Die Variation des Volumenstroms 1Bt somit zumindest die Tendenz erkennen, daB héhere
Stréme zwar den Stoffiibergang aus der Gasphase verbessern, aber aufgrund des Verdiin-
nungseffektes zu einer geringeren Beladung der Fliissigkeit oder. des Aktivkokses fithren.
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5.2.3 Eingangskonzentration

Im Rahmen der Simulation des NaBaktivkoksadsorbers wurde die gewahlte Gaskonzentration,
die in etwa der Konzentration polyzyklischer aromatischer Kohlenwasserstoffe im Rauchgas
entspricht, in einem Berechnungsgang um die Hélfte reduziert und im anderen verdoppelt. Die
dabei ermittelten Kurvenverldufe unterscheiden sich lediglich in ihrem absoluten Kon-
zentrationsniveau. Auffillige Anderungen der Gradienten kénnen im untersuchten Konzen-
trationsbereich nicht festgestellt werden.

5.3 Modellrechnungen zur Sorption ausgewéhliter Rauchgasbe-
standteile

In den vorausgegangenen Abschnitten 5.1 und 5.2 wurden die einzelnen Modellparameter in
geeigneten Grenzen variiert, um Hinweise zu erhalten, inwieweit eine Einflunahme auf die
Ergebnisse durch Auswahl der Modellgréfen einerseits und Einstellung bestimmter Betriebs-
zustdnde andererseits moglich ist. Im folgenden ist allein der EinfluB der stofflichen Eigen-
schaften der aus dem Gasstrom abzuscheidenden Substanzen und dabei insbesondere ihr Lo-
sungsverhalten im Wasser und ihre Affinitét gegeniiber dem Aktivkoks Gegenstand der Simu-
lation. In den vorliegenden Féllen steht dabei weniger die Parameterbestimmung als die durch
das NaBaktivkoksadsorber-Modell ermdglichte Profilwiedergabe im Vordergrund. Fiir Ausle-
gungszwecke sind gasseitige Abscheidegrade, Konzentrationen im Berieselungswasser und
Beladungen des Aktivkokses von Bedeutung.

5.3.1 Modellrechnungen zur Sorption organischer Verbindungen

Tab. 5-2 gibt einen Uberblick tiber die gewshlten Eingabedaten. In den Diagrammen (Abb. 5-
4 und 5-5) sind die 6rtlichen Konzentrationsprofile in zeitlicher Abhéngigkeit dargestellt.

Tab.5-2  Simulationsparameter zur Berechnung der Sorption von Hexachlorbenzol HCB
und Naphthalin NAP im Naflaktivkoksadsorber

Parameter Wert
Schichtdicke 0,6 m
Temperatur im Gaskreislauf 60 °C
Gasgeschwindigkeit im Reaktor 0,5 m/s
Temperatur in Wasserkreislauf 60 °C
Wasservolumenstrom 300 Vh

HCB Naphthalin

Eingangskonzentration 7,02 10 mol/m® | 1,56 10 mol/m’
HENRY-Koeffizient 6,42 107 3,20 10°
FREUNDLICH-K oeffizient K=132;n=0,42 K=450; n = 0,60

Infolge der niedrigen Loslichkeit des Naphthalins in der fliissigen Phase kommt es nur zu Be-
ginn des Adsorptionsprozesses zu einer hinreichenden Abscheidung aus der Gasphase. Mit
fortschreitender Dauer adsorbiert Naphthalin aus der fliissigen Phase am Aktivkoks, wodurch
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das Aufnahmevermdgen des Aktivkokses sukzessive abnimmt. Mit geringer werdender Ad-
sorption am Aktivkoks verbleibt eine stetig steigende Konzentration in der fliissigen Phase,
was wiederum eine laufende Verschlechterung der Abscheidung aus der Gasphase bedingt.
Unter den gegebenen Betriebsbedingungen werden maximale Abscheidegrade von bis zu
50 % berechnet.

Gasphase

g &
g E
£ E 1000
5 718
=
Zeit [h]
51 Fliissigphase
g 5
g E
S
§ E 1000
E = 718
Zeit [h]
Feststoff
=
2
K
=
8 1000
=
Q
v

Linge [m]

Abb. 5-4  Sorption von Naphthalin in Gasphase (o.), Fliissigkeit (m.) und Feststoff (u.)
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Abb. 5-5 Sorption von Hexachlorbenzol; Gasphase (o.), Fliissigkeit (m.) und Feststoff (u.)
Die Berechnungen fiir Hexachlorbenzol (Abb. 5-5) zeigen ein deutlich héheres Aufnahme-
vermégen in der fliissigen Phase. Nicht zuletzt aufgrund der niedrigeren Gaskonzentration des
Hexachlorbenzols weist die Gasphase iiber den gesamten Sorptionszeitraum eine sehr hohe,
konstante Abscheidung auf. Erst im Verlauf des Adsorptionsprozesses kommt es zu einer An-
reicherung der organischen Substanz vor allem in den vorderen Schichten der Schiittung in
der Fliissigkeit und entsprechend im Aktivkoks. Fiir die Hexachlorbenzol-Sorption werden

—
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somit unter den gegebenen Betriebsbedingungen maximale Abscheidegrade von bis zu 95%
ermittelt.

Eine Ubertragung dieser Ergebnisse auf den praktischen Einsatzfall der Rauchgasreinigung
|t erwarten, daf fur hoherchlorierte Kohlenwasserstoffe wie z.B. Dioxine und Furane, deren
chemische und physikalische Eigenschaften mit denen von Hexachlorbenzol vergleichbar
sind, mit dem Gleichstrom-Rieselbettreaktor eine hohe Abscheidesicherheit bestehen wird.
Dagegen werden sich polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe weniger gut abscheiden
Jassen, so daB diesen Substanzen speziell bei der Festlegung der Standzeit des Adsorbens be-
sondere Aufmerksamkeit zu widmen ist.

5.3.2 Modellrechnungen zur Sorption saurer Gaskomponenten

Wesentliches Merkmal der Sorption von Chlorwasserstoff im NaBaktivkoksadsorber ist die
spontane Dissoziation des Molekiils in der fliissigen Phase zu Chlorid- und Wasserstoffionen.
Neben dem HENRY-Koeffizienten wird der Enhancementfaktor E zur Beschreibung der Ab-
sorptionsbeschleunigung in die Modellgleichungen eingefiihrt. Fiir spontane Reaktionen wer-
den Werte ab 10 empfohlen. Abb 5.6 zeigt das sich in der Gasphase einstellende Konzentrati-
onsprofil bei unterschiedlichen Enhancementfaktoren.
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Abb. 5-6  Ortlicher Konzentrationsverlauf von Chlorwasserstoft in der Gasphase bei unter-
schiedlichen Enhancementfaktoren E

Im Diagramm (Abb. 5-6) wird deutlich, daB Enhancementfaktoren im NaBaktivkoksadsorber-
Modell geeignet sind, die Absorptionsbeschleunigung zu beschreiben. Mit zunehmendem
Enhancementfaktor wird der Konzentrationsgradient groBer. Das im Reingas erreichbare
Konzentrationsniveau bleibt konstant, so daB der Abscheidegrad dadurch nicht beeinfluBt
wird. Fiir den hier simulierten Einsatzfall wird ein Abscheidegrad von 93 % erreicht.

In Abb. 5-7 werden der Abfall in der Gasphase und der Anstieg in der Fliissigphase auch im
zeitlichen Verlauf deutlich.




™ B -

68 Kapite| 5

Tab. 5-3  Simulationsparameter zur Berechnung der Sorption von Chlorwasserstoff HC] im

Naflaktivkoksadsorber

Parameter Wert
Tiefe der Aktivkoksschiittung 0,6 m
Temperatur im Gas 60 °C
Gasgeschwindigkeit im Reaktor 0,5 m/s
Temperatur im Wasser 60 °C
Wasservolumenstrom 300 Vh
Eingangskonzentration HCI 1,95 10 mol/m®
Enhancementfaktor E 1,3und 10

Gasphase

Konzentration
[10* mol/m’]

794
Zeit [h]
Fliissigphase
g 0
£ E
s =
s 9
g .
52
Zeit [h]

Abb. 5-7  Sorption von Chlorwasserstoff: Konzentrationsverlgufe in der Gasphase (oben)
und in der fliissigen Phase (unten) mit dem Enhancementfaktor E = 1

Die Sorption von Schwefeldioxid im NaBaktivkoksadsorber ist dadurch gekennzeichnet, dafl
im Wasser gelostes Schwefeldioxid zum Sulfit hydrolysiert und im weiteren zum Sulfat oxi-
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diert. Zur Beriicksichtigung dieser Reaktion in der fliissigen Phase wird in der Modellglei-
chung ein Reaktionsterm entsprechend Gleichung (4-77) eingesetzt.

In Abbildung 5-8 sind die Konzentrationsverldufe von Schwefeldioxid in der Gasphase und
der fliissigen Phase fiir drei unterschiedliche Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k darge-
stellt. Neben dem Literaturwert k = 5,84 s [BERR-84] wird ein Zehntel dieses Wertes und
cin anderes Mal der zehnfache Zahlenwert in den Reaktionsterm eingesetzt.
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Abb. 5-8  Ortlicher Konzentrationsverlauf von Schwefeldioxid in der Gasphase (oben ) und
in der fliissigen Phase (unten) bei unterschiedlichen Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten kg

In der Gasphase liegen alle drei Konzentrationsverlidufe eng zusammen. Schwefeldioxid wird
vollsténdig aus der Gasphase entfernt.

In der fliissigen Phase zeigen sich deutlichere Unterschiede im Konzentrationsverlauf. Mit zu-
nehmender Geschwindigkeitskonstante wird der Kurvenverlauf flacher, da bei schneller ab-
laufenden Reaktionen bereits in den ersten Adsorberschichten die absorbierte Schwefeldioxid-

e L
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menge umgesetzt wird. Dieser Vorgang ist bei langsameren Reaktionen in tiefere Ad.
sorberschichten verschoben.

Tab. 5-4  Simulationsparameter zur Berechnung der Sorption von Schwefeldioxid im NaB-

aktivkoksadsorber

Parameter Wert
Tiefe der Aktivkoksschiittung 0,6 m
Temperatur im Gas 60 °C
Gasgeschwindigkeit im Reaktor 0,5 m/s
Temperatur im Wasser 60 °C
Wasservolumenstrom 300 Vh
Eingangskonzentration SO, 6,25°10* mol/m3
Enhancementfaktor E 1
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k 5,84 1/s

5.4 Fazit der Modellrechnungen

Im Rahmen von Simulationsrechnungen zur Abscheidung der Substanz Naphthalin konnte der
Einflu} der Modell- und der Betriebsparameter auf die zu berechnenden Konzentrations-
profile in den drei Phasen des NaBaktivkoksadsorbers verdeutlicht werden. Dabei zeigte sich
aus der Gruppe der Modellparameter vor allem der axiale Dispersionskoeffizient in der fliis-
sigen Phase als eine GréBe, deren genaue Bestimmung von entscheidender Bedeutung sowohl
fiir die gasseitigen Abscheidegrade als auch die Form der Durchbruchskurve und die Standzeit
des Adsorbers ist. Ebenso scheint der Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenze
gas/fliissig nach dieser Studie maBgeblicher fiir die Form der Durchbruchskurve zu sein als
der Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenze fliissig/fest. Unter Umstiinden muB bei
letzterem der hier gewdhlte Ansatz des ldf-Modells {iberpriift und gegebenenfalls um die ge-
nauere Berticksichtigung von Korn- und Oberflichendiffusionseffekten erweitert werden.

Der EinfluB} des Fliissigkeitsphasenanteils zeigt sich dagegen genauso wenig bestimmend fiir
die Form der Konzentrationsprofile wie die Auswirkungen, die eine Modulation der Fliissig-
keitsgeschwindigkeit im Bereich der Rieselstrémung hat. Die Variation dieser Grofe 14t
zwar erkennen, daf niedrige Fliissigkeitsgeschwindigkeiten von Vorteil sind, da Stofftrans-
portwidersténde reduziert und hohere Beladungen in der Fliissigkeit und damit im Koks er-
reicht werden. Andererseits bedingen héhere Fliissigkeitsgeschwindigkeiten hhere Werte fiir
den axialen Dispersionskoeffizienten in der fliissigen Phase und den Stoffiibergangskoef-
fizienten gas/fliissig, was sich in einer Verschiebung des Beladungsmaximums in Richtung
Gaseintritt dulert. Im Hinblick auf die Auslegung von NaBaktivkoksadsorbern ist der Einfluf
der Flissigkeitsmenge fiir den Bereich der Rieselstromung allein unter dem Gesichtspunkt des
Stoffiibergangs von geringer Bedeutung. Abschitzungen bei der Bestimmung dieser beiden
Parameter, d.h. der Fliissigkeitsgeschwindigkeit und des Phasenanteils der Fliissigkeit, reichen
damit fiir die Genauigkeit technischer Belange aus.

—
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Im Gegensatz dazu stellt sich die Gasleerrohrgeschwindigkeit als charakteristische Ausle-
gungsgrofie heraus. Kleine Gasgeschwindigkeiten begiinstigen offenbar den Stoffiibergang
aus der Gasphase, indem sie die Beladungsmaxima in der fliissigen und der festen Phase in
Richtung Gaseintritt des Adsorbers verschieben. Damit wird der Kurvenverlauf im Koks
steiler und die Ausnutzung des Adsorbens besser. Dem steht jedoch aus praktischen Gesichts-
punkten gegeniiber, daB eine Emiedrigung der Gasgeschwindigkeit grofiere Apparateabmes-
sungen erforderlich macht.

Die dargestellten Sorptionsvorgénge lassen sich durch das eindimensionale NaBaktivkoksad-
sorber-Modell unter qualitativen Gesichtspunkten gut approximieren. In Abhzngigkeit der
Stoffeigenschaften, und zwar insbesondere der Gleichgewichtsdaten wie HENRY-
Koeffizienten und Adsorptionsisothermen, konnen Abscheidegrade und Beladungsverlaufe
abgebildet werden. Auch der EinfluBl chemischer Reaktionen, wie sie beispielsweise bei der
Sorption von anorganischen Substanzen aufireten, kann durch Einfilhrung eines
Reaktionsterms und eines Enhancementfaktors in der Simulation beriicksichtigt werden. Die
hiermit erreichte Wiedergabegenauigkeit kann jedoch erst nach experimentellen Untersu-
chungen abschlielend beurteilt werden.




6 Versuchsaufbauten und Versuchsprogramme

Zur Uberpriifung des im vorausgegangenen Abschnitts entwickelten NaBaktivkoksadsorber-
Modells wurde ein Versuchsprogramm konzipiert, mit dessen Hilfe experimentelle Aussagen

o zu gasseitigen Abscheidegraden und
e zum Aufnahmevermdgen des nassen Aktivkokses

bereitgestellt werden.

Zu Beginn dieses Kapitels wird die experimentelle Vorgehensweise erldutert. Dazu wird zu-
néchst die verwendete Apparatur in jhrer Funktion und ihren wesentlichen Auslegungsmerk- |
malen beschrieben. Hinweise zur Versuchsdurchfithrung und Versuchsauswertung folgen im
zweiten Abschnitt dieses Kapitels. Den Abschluf bilden eine ausfiihrliche Beschreibung der
analytischen Methodik sowie grundsitzliche Hinweise zur Auswertung der experimeniellen
Befunde und zur Erstellung der Gesamtbilanzen.

6.1 Experimentelle Vorgehensweise

Den Schwerpunkt der experimentellen Untersuchungen bildet eine Versuchsreihe im Fraun-
hofer UMSICHT-Technikum mit der Zielrichtung, im NaBaktivkoksadsorber das Sorptions-
verhalten von gezielt in einen Lufistrom eingebrachten Substanzen zu ermitteln. Durch eine
geschlossene Bilanzierung aller Eingangs- und Ausgangsmassenstréme wird der Verbleib der
einzelnen Stoffgruppen in der gasformigen, fliissigen und festen Phase verfolgt. In einer
zweiten Versuchsphase konnten im Rahmen eines Feldversuches erginzende Messungen im
Teilstrom einer Rauchgasreinigungslinie durchgefithrt werden. In allen Versuchen wird als |
Adsorbens Aktivkoks, Typ: Feinkoks, der Firma RHEINBRAUN verwendet. Eine Analyse der '
chemischen Bestandteile befindet sich im Anhang dieser Arbeit.

6.1.1 Technikumsversuche

Die Auswahl der Testsubstanzen fiir die Technikumsversuche orientiert sich an der Zusam-
mensetzung realer Rauchgase aus Miillverbrennungsanlagen. Dabei sollen sie einfach in den
Luftkreislauf eingebracht werden kénnen und die Eigenschaften des Rauchgases hinreichend
genau nachbilden. Als Referenzort wurde der Rauchgasaustritt des Wischers in der
Rauchgasreinigungslinie einer Sondermiillverbrennungsanlage gewihlt. Hinter den Rauch- ‘[
gasreinigungsstufen Entstaubung und NaBwische weist das Rauchgas neben Stickstoff, |
Wasserdampf, Sauerstoff sowie geringen Restkonzentrationen an sauren Gaskomponenten, {
wie Kohlendioxid, Schwefeldioxid, Chlorwasserstoff und Fluorwasserstoff, noch toxische
organische Spurenverbindungen, Schwermetalle und Stiube auf,

Chlorwasserstoff wird als Testsubstanz herangezogen, da es aufgrund seiner Aciditit auch in
geringen Konzentrationen die sauren Eigenschaften eines Rauchgases prigt. Zudem kann es
als Leitsubstanz fiir simtliche Halogenwasserstoffverbindungen fungieren. Die Testsubstanz
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Schwefeldioxid wird ausgewdhlt, da sie ebenso wie Chlorwasserstoff im erheblichen Mafe das
saure Verhalten eines Rauchgases charakterisiert, jedoch gegeniiber Chlorwasserstoff ein pH-
sensibleres Stoffiibergangsverhalten aufweist. Da Kohlendioxid aufgrund seines hohen Par-
tialdrucks eine der Hauptkomponenten im Rauchgas darstellt und die Chemie der wiBrigen
Phase maBgeblich mitbestimmt, kommt auch Kohlendioxid als Testsubstanz zur Anwendung.

Aus der Gruppe der organischen Substanzen sind polyaromatische und polychlorierte Verbin-
dungen von wesentlichem Interesse fiir die Beurteilung der Leistungsfihigkeit des Adsorbers.
Als einfache polyaromatische Verbindung kann Naphthalin (CjpHg) eingesetzt werden. Die
Klasse der polychlorierten Dioxine und Furane sowie die der polychlorierten Biphenyle kann
durch Hexachlorbenzol (HCB) représentiert werden, da es sich aufgrund der chemisch/
physikalischen Ahnlichkeit - hoher Chlorierungsgrad, hohe molare Masse, #hnliche Lés-
lichkeiten und Dampfdriicke - als Vergleichssubstanz fiir die Adsorptionsversuche anbietet

[KAUN-94].

Tab. 6-1 zeigt in einer Ubersicht die nach der 17. BImSchV geforderten Reingaskonzentratio-
nen, die nach dem Wischer moglichen Restkonzentrationen sowie die Zielkonzentrationen fiir
ausgewihlte Testsubstanzen.

Tab.6-1  Ubersicht iiber geforderte Reingaswerte, Restkonzentrationen im Rauchgas hinter
dem Wischer einer SMVA und die gewihlte Zusammensetzung der Testluft
Stoffgruppe im Grenzwert am Feldmessung Testsubstanzim | Konzentration in
Rauchgas Kamin (hinter Nafiwische) Technikum der Testluft
PCDD/F 0,1 ng/N,m® TE 500 ng/m?
PCB 20 mg/N,m? 57 ng/m? Hexachlor- 200 ng/N,m?
benzol

Chlorbenzole 3250 ng/m?

PAK (ohne C H,,) 0,1 mg/N,m? 0,1 mg/m? Naphthalin 0,2 mg/N,m?

HCl 10 mg/Nym? 1,6 mg/m3 ! HCI 5 mg/Nym?

HF 1 mg/Nym3 0,5 mg/m3!

SO, 50 mg/Nym? 32 mg/m3! SO, 20 mg/N,m?

Co, 8 Vol.-%

Hexachlorbenzol soll in der Technikumsanlage eine Rohgaskonzentration annehmen, wie sie
anndhernd der realen Konzentration polychlorierter Dioxine und Furane im aus dem Wischer
austretenden Rauchgasstrom entspricht. Damit ergibt sich ein Wert von 200 ng/N,m3. Fiir die
als Leitsubstanz sémtlicher polyaromatischer Kohlenwasserstoffe in der Technikumsanlage
einzustellende Zielkonzentration von Naphthalin wird aus analytischen Griinden ein um den

lam Kamin gemessen
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Faktor zwei erhohtes Konzentrationsniveau eingestellt. Auch Chlorwasserstoff und Schwefel-
dioxid sollen Konzentrationen annehmen, die um den Faktor zwei gegeniiber dem iibli-
cherweise am Referenzort vorzufindenden Niveau erhoht sind.

6.1.2 Feldversuch

Im Feldversuch wurden als Beurteilungskriterien die Grenzwerte der 17. BImSchV und der
TA Luft herangezogen. Dabei sollten die zufélligen Schwankungen der MeBgrofen, die in
erster Linie aus dem Miillinput, dem Wirkungsgrad der vorgeschalteten Rauchgasreinigungs-
stufen Staubabscheidung und NaBreinigung sowie den Feuerungsbedingungen resultieren,
genutzt werden, um daraus Zusammenhsinge und Grenzbereiche zu erkennen und weitere Er-
kenntnisse zu Betriebsverhalten und Leistungsfihigkeit bei Vorliegen eines realen Rauchgases
Zu gewinnen.

Der Schwerpunkt des Feldversuches zielte vor allem auf die Ermittlung der Abscheideleistun-
gen beziiglich der Rauchgasbestandteile polychlorierte Dibenze(p)dioxine (PCDD), polychlo-
rierte Dibenzofurane (PCDF), polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK) und po-
lychlorierte Biphenyle (PCB) ab.

Eine Aussage beziiglich des Durchbruchsverhaltens des Adsorbers war aufgrund der be-
grenzten Zeit fiir den Versuchsbetrieb nicht moglich. Daher konnte seine Leistungsfahigkeit
nur fiir den Zeitabschnitt untersucht werden, in dem sich die Massentransferzone (vgl. Kapitel
2) noch in den oberen Schichten der Aktivkoksschiittung befindet.

6.2 Beschreibung der Anlagentechnik

Um die Versuchsanlage transportieren und einfach mit Aktivkoks befiillen zu kénnen, wurde
eine modulare Bauweise gewihlt. Die Anlage setzt sich im wesentlichen aus den Elementen

 Ventilatorbaugruppe,
o NaBaktivkoksadsorber und
» Volumenstrommefstrecke

zusammen. Da in den Technikumsversuchen wie auch im Feldversuch dieselbe Versuchsan-
lage eingesetzt werden sollte, wurde sie fiir den Kreislaufbetrieb im Technikum zum Einbrin-
gen von Testsubstanzen zusdtzlich um eine Dosiereinrichtung und einen statischen Gasmi-
scher erweitert. Im Feldversuch hingegen wurden zusétzliche Anschliisse fiir den Rauchgas-
eintritt und -austritt installiert.

Der Seitenansicht (Abb. 6-1) kann die Positionierung der einzelnen Baugruppen entnommen
werden. In der Abbildung wurde auf die Darstellung des Wasserkreislaufs verzichtet. Der
GrundriB der Gesamtanlage hat eine Abmessung vom 1780 x 5932 mm?. Die Bauhhe betrégt
4000 mm.

Abb. 6.2 zeigt ein Foto der Anlage.

-_————_
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Ventilatorbaugruppe

Der Kreislaufluftstrom wird mittels der beiden in Serie geschalteten Radialventilatoren V 600
und V 700 (Gebhardt-Industrie-Radialventilator Typ: A13BQ/RU 100 RPCE der Industrie-
klasse mit einer Leistung von je 7,5 kW; Werkstoff 1.4571 und 1.4541) gefordert.

Dosiereinrichtung mit Gasmischer

Unmittelbar nach dem Austritt des Luftstromes aus der Ventilatorbaugruppe werden die Test-
substanzen zudosiert. Hierzu sind in einem Rohrleitungsstiick, ausgefiihrt in DN 100, fiinf
Stutzen mit Anschliissen fiir Edelstahlrohre eines Durchmessers von 6 mm angebracht, tiber
welche die Testsubstanzen - aus den Dosiereinrichtungen kommend - in den Luftkreislauf ein-
gebracht werden. An diesen Rohrabschnitt schlieft sich der statische Rohrmischer R 500
(Ingenieurbiiro ERDMANN Typ: 600.04.100/200.3.2TS; Werkstoff 1.4571) an. Dieser ist in
DN 200 ausgefiihrt, dreistufig aufgebaut und verfiigt iber einen fest eingebauten Mischkorper
mit Turbulenzstrecken zwischen den Mischelementen. Die eingebrachten Testsubstanzen wer-
den hier mit dem Luftstrom vermischt, bevor dieser iiber einen Bogen durch eine 3200 mm
lange Steigleitung (DN 200) in den oberen Gasverteiler gefithrt wird, der wiederum im Reak-
torkopf des NaBaktivkoksadsorbers miindet.

C VT

Rohgas-
probenahme

Volumenstrom-

Aktivkoks-

e e St schiittung
& D

Ventilator

;?\;?t?gu Zudosierung :I
st — —— i ii[Nl—_Jj ]I Sumpfwasser-
Reingasprobenahme probenahme

Abb. 6-1  Seitenansicht der Versuchsanlage (Version ,,Feldversuch®)

Im oberen Gasverteiler befindet sich der beheizte Gasentnahmeblock fiir die rohgasseitige On-
line-Analytik. Die zusétzlich zu Kontrollzwecken und zur rohgasseitigen HCB-Probenahme
eingerichtete Gasentnahmestelle (Q 504) befindet sich im Bogen vor der Steigleitung.

Naflaktivkoksadsorber

Der Nafaktivkoksadsorber weist eine Gesamthohe von 4000 mm und eine freie Querschnitts-
fléiche von 800 x 807 mm? auf und setzt sich aus finf Modulen zusammen. Im einzelnen sind
dies der Reaktorkopf, der Reaktorsumpf und drei Adsorbermodule.
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Der Reaktorkopf und der Reak-
torsumpf sind mit zwei gegen-
iiberliegenden, versetzt angeord-
neten DN 150 Stutzen fiir die
Luftanschliisse versehen, um den
Hordenreaktor gleichmiBig mit
Luft zu beaufschlagen und die
Spriihzone nicht zu stéren. Uber
Erweiterungen auf DN 200 er-
folgt die Ankopplung an das
Rohrleitungssystem.

Der Luftstrom durchstrémt den
NaBaktivkoksadsorber von oben
nach unten und verldBt diesen
tiber zwei gegeniiberliegende
Stutzen in den unteren Gassam-
mler. Hier ist der beheizte
Gasentnahmeblock fiir die rein-
gasseitige On-line-Analytik in-
stalliert. Unmittelbar hinter der
Vereinigung der beiden Gasaus-
trittsleitungen befindet sich der
Aerosolabscheider F900 in
Nennweite DN 300. Dieser
funktioniert nach dem Prinzip
der doppelten Strémungsum-
lenkung. Zusitzlich ist ein
Drahtgestrick (UMFOTEC GmbH Typ 130/100/28, Durchmesser 318 mm, Werkstoff 1.4571)
zur Tropfenabscheidung eingesetzt. Der Tropfenabscheider verfiigt iiber eine optische Fiill-
standsanzeige sowie einen Fiillstandschalter, der bei Bedarf das abgeschiedene Wasser iiber
die Pumpe P 990 (LovARA Blockkreiselpumpe Typ CM 70/33) zuriick in den Reaktorsumpf
leitet.

Abb. 6-2  Foto: Versuchsanlage im Technikum

VolumenstrommeBstrecke

Nach dem Tropfenabscheider verengt sich der Rohrquerschnitt fiir die VolumenstrommeB-
strecke auf DN 80. Mittels des Wirbelfrequenzdurchflumessers FIR 901 (KROHNE Typ VFM
1080; DN 80) wird an dieser Stelle der Luftvolumenstrom gemessen. Die MeBstrecke weist
eine Gesamtlénge von 1710 mm auf.

Nach der Auslaufstrecke der Volumenstrommessung wird der Luftstrom weiter zum ersten
Ventilator gefiihrt. Zwischen Ventilator und Auslaufstrecke ist ein Rohrleitungs-T-Stiick in-
stalliert. An dieser Stelle ist ein Bypass installiert. Dieser Bypass enthalt zwei Absperrklappen
und erméglicht einen Kurzschluff zwischen Saug- und Druckleitung der Ventilatorbaugruppe.
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Abb. 6-3  Schematische Darstellung der Versuchsanlage im Technikumsbetrieb

Fliissigkeitsberieselung des NaBaktivkoksadsorbers

Am Reaktorsumpf sind auf einer Hohe drei Stutzen mit Flanschanschliissen der Nennweite
DN 20 angebracht. An einem der Stutzen ist die Saugleitung der Kreiselpumpe P 200 zur Be-
schickung des Diisensystems angeschlossen. Ein weiterer Stutzen ist erforderlich, um den
Wasserfiillstand im Reaktorsumpf zu regulieren und einen Frischwasserzuflu zu ermégli-
chen. Uber den dritten Stutzen wird Wasser, das im Tropfenabscheider hinter dem Reaktor-
sumpf angefallen ist, wieder in den Kreislauf zuriickgefiihrt.

Die Hohe der Aktivkoksschiittung in den Adsorbermodulen betréigt 200 mm. Der Aktivkoks
lagert auf Gitterrosten, auf die zusitzlich ein Drahtgewebe (Maschenweite 1 mm, Werkstoff
1.4571) gelegt wird. Uber den drei Aktivkoksschiittungen sind jeweils vier Vollkegelspritzdii-
sen fiir die gleichmaBige Zerstaubung des Kreislaufwassers angeordnet. Der Wasserkreislauf
zur Berieselung der Schiittungen ist aus Rohren mit dem Nenndurchmesser DN 20 gefertigt.
Mittels einer Kreiselpumpe wird das Berieselungswasser aus dem Reaktorsumpf gesaugt und

hl\“ s . o |
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zu den Verteilerdiisen gepumpt. Die Sammelleitung, die von der Kreiselpumpe ausgeht,
zweigt sich dabei in drei Leitungen auf, die zu den einzelnen Modulen fithren. In diesen
ZufluBleitungen sind jeweils ein SchwebekdrperdurchfluBmesser und ein Venti] zum Regeln
des Durchflusses eingebaut. (Jber das BodenablaBventil erfolgt die Abfuhr des
Kreislaufwassers. Zur Regelung des Wasserstandes sind am Sumpf zwei Standregler
installiert. Die Standregler sind unterhalb der Gasstutzen angebracht. Sie wirken Jjeweils auf
Magnetventile, die in den Wasserzufihr- und ablaufleitungen installiert sind. Der Regler
betatigt zudem eine Forderpumpe, um auch bei Unterdruck im Reaktor Wasser abziehen zu
kénnen. Zur Beobachtung der Vorginge im Reaktor sind die Module mit jeweils zwej
Bullaugen und einem Sichtfenster versehen. Die Bullaugen sind direkt oberhalb der
Koksschiittung angeordnet. Sie ermdglichen zudem einen Zugang zum Inneren der Module,
um beispielsweise Koksproben entnehmen zu kénnen. Die Sichtfenster befinden sich auf der
gegeniiberliegenden Seite der Bullaugen. Der Reaktor und die Rohrleitungen sind mit
Ausnahme der Sichtfenster und der Bullaugen aus Edelstahl (Werkstoff 1.4571) gefertigt. Die
Sichtfenster und Bullaugen sind in Glas (ESG Werkstoff FLOAT) ausgefithrt. Die
Abdichtungen der Sichtfenster und Bullaugen bestehen aus Moosgummj.

MeBtechnik

Druck und Temperatur werden im Rohgas vor und hinter dem Ventilator sowie im Reingas
bestimmt. Der Druckverlust des Luftstroms iiber den Aktivkoksschiittungen wird mit Hilfe

findet sich in der Rauchgasrﬁckﬁihrung. Die Rohgasproben werden dem MeBstutzen in der
senkrechten Rohrleitung, die zum Reaktorkopf fithrt, entnommen, Weitere Angaben zur MeB-
und Analysetechnik sind dem Kapitel 6.3 zu entnehmen,

Technik der Zudosierung von Testsubstanzen

Die unterschiedlichen chemischen und physikalischen Eigenschaften der einzubringenden
Substanzen machen die Anwendung verschiedener Verfahren der Dosierung notwendig.

Kohlendioxid (SchweiB-CO,) ist in Druckgasflaschen lieferbar und kann direkt iiber eine L ej-
tung in den Kreislaufgasstrom eingebracht werden. Die Dosierstelle befindet sich zwischen
den beiden Ventilatoren, so daB eine gute Durchmischung gewshrleistet ist. Zur Bestimmung
der COy-Konzentration im Luftkreislauf wird von einem Analysegerit (HARTMANN und Braun
Typ URAS 10 E) ein Teilstrom abgesaugt und analysiert. Die Mefstelle befindet sich am
Gasaustritt des zweiten Ventilators, Das MeBsignal wird zu einem Sollwertregler tibertragen,
der ein Regelventil (Firma KAMMER) in der CO,-Zufuhrleitung steuert.

Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff werden in Druckgasflaschen bereitgestellt. Der Druck
dieser gasformigen Substanzen wird mittels Flaschendruckminderer zunéchst auf einen Wert
von ca. 1.100 mbar abs. reduziert. Der gewiinschte MassenfluB der Gase wird durch einen
thermischen MassendurchfluBmesser und -regler (MFC) eingestellt. Ein handbetitigtes
Druckhalteventil steuert den Nachdruck des MFC. Nach Durchlaufen eines zweiten Druck-
halteventils strémen die gasférmigen Testsubstanzen bei ca. 800 mbar abs. in den Luftkreis-
lauf.

———




Versuchsaufbauten und Versuchsprogramme 79

Die Substanzen Hexachlorbenzol und Naphtha-
lin liegen bei Normaltemperatur im festen Zu-
stand vor. Die Substanzen werden jeweils in
einem Sublimator vorgelegt, dessen Wandtem-
peratur eingestellt werden kann und der zudem
von einem Trigergas (Stickstoff) durchstrémt
wird. Abb. 6-4 zeigt die schematische Darstel-
lung eines Sublimators. Der DurchfluB in die
Anlage wird von einem thermischen Massen-
durchfluBmesser und -regler (MFC) auf einem
vorgegebenen Sollwert gehalten. Die Realisie-
rung der Zielkonzentrationen der Testsubstan-
zen im Luftstrom kann durch Einstellung der
Sublimatorwandtemperatur und des Trigergas-
durchflusses erfolgen. Die Verweilzeiten der
Tragerluft im Sublimator liegen im Bereich
mehrerer Sekunden, so daB sich im Idealfall
eine Konzentration in der Nihe der Sublimati-
onsgleichgewichte einstellt und die Dosierung
nicht von der Geschwindigkeit des Stoffiiber-
gangs abhéngt.

500
640

Naphthalin wird zu Tabletten (Durchmesser ca.
3 -5mm) geprefit und in dieser Form in den
Sublimator gefiillt. Hexachlorbenzol wird zu-
ndchst in Diethylether geldst. AnschlieBend
wird die etherische Losung im Kontakt mit Sie-
desteinen verdunstet. Nach restloser Verdun-
stung des Ethers werden die dann mit einer
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{_DN25 -

&_ ::/) Schicht  der  Testsubstanz  iiberzogenen

Siedesteinchen im Abzug des Labors in den
Sublimator gefiillt, welcher in verschlossenem
Zustand zur Versuchsapparatur im Technikum
gebracht und dort iiber Flanschverbindungen
DN 25 angeschlossen wird.
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Abb. 6-4  Schematische Darstellung eines
Sublimators

6.3 Probenahme- und Versuchsprogramme

6.3.1 Versuchsdurchfiihrung im Technikum

Der Versuchsbetrieb im Technikum umfaBte einen Zeitraum von 6 Wochen (etwa 1000 h) In
dieser Zeit wurden die Versuchsbedingungen auf gleichem Niveau gehalten. Die

A\ O\ e - |
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Rohgaskonzentrationen der eingebrachten Testsubstanzen sind Tab. 6-1 zu entnehmen. Tab,
6-2 weist die wihrend des Versuchsbetriebes eingestellten Betriebsbedingungen aus. ‘

Tab. 6-2  Betriebsbedingungen wihrend des Dauerversuchs

Parameter Wert
Druck in der Anlage ca. 700 bis 1100 mbar abs
Temperatur im Gaskreislauf ca. 60 °C
Temperatur im Wasserkreislauf ca. 60°C i
Gasvolumenstrom 1150 m%h im Betrieb
Gasgeschwindigkeit im Reaktor bis zu 0,5 m/s

Tab. 6-3 zeigt im Uberblick die Analyseoptionen zur Bestimmung der Konzentrationen der
Testsubstanzen im Kreislaufstrom.

Tab. 6-3  Analyseoptionen fiir die eingebrachten Testsubstanzen

Testsubstanz on line off line
Hexachlorbenzol - GC/MS
Naphthalin FID GC/FID
Chlorwasserstoff Leitfahigkeit Ionenchromatographie
Schwefeldioxid Leitfahigkeit Ionenchromatographie

Die Rein- und Rohgaskonzentrationen der eingebrachten organischen Substanzen HCB und
Naphthalin wurden einmal wichentlich off line bestimmt. Die Gaskonzentrationen der sauren
Rauchgaskomponenten konnten neben wochentlichen Off-line-Analysen auch kontinuierlich
(on line) gemessen werden.

Als wesentliche Grundlage zur Beurteilung des Abscheidevermégens des NaBaktivkoksadsor-
bers und zur Ermittlung der Abscheidemechanismen dient die Auswertung von Konzentrati-
onsprofilen der Testsubstanzen in der Koksschiitiung (Konzentration der Testsubstanzen in
Abhingigkeit von der Schichththe). Dazu wurden Kartuschen (d =50 mm) konstruiert,
welche mit unbeladenem Aktivkoks befiillt, dabei aber von allen Seiten von Gas und Wasser
durchstromt werden konnen. Vor Beginn des reguliren Mef3betriebs wurden vier dieser Kartu-
schen symmetrisch in die unbeladenen Schiittungen des Adsorbers eingesetzt. Wahrend des
Versuchsbetriebes wurden zu insgesamt vier Versuchszeitpunkten (1/4, 1/2, 3/4, 1/1 der ge-
planten Versuchsdauer) einzelne Kartuschen der Schiittung entnommen, im tiefgefrorenen
Zustand in elf Horizonte unterteilt und zum Versuchsende gemeinsam ausgewertet. Zudem
werden aus dem Aktivkoksbett Mischproben entnommen.

Das Kreislaufwasser wird auf die Hauptionen (Ca2*, Cl-, SO42- CO32-) untersucht. Durch die
Analysen kann festgestellt werden, in welchem Umfang die zudosierten Substanzen Kohlendi-
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oxid gchwefeldioxid und Chlorwasserstoff sowie das Elutionsverhalten des Aktivkokses die
Zusammensetzung des Kreislaufwassers beeinflussen.

6.3.2 Versuchsprogramm des Feldversuches

Fiir die Entnahme von Rauchgas aus der zur Verfiigung stehenden Rauchgasreinigungs_l.inie
wurde im unteren Teil des Gaswaschers ein Stutzen der Nennweite DN 200 installiert. Uber
cinen PU-Schlauch wurde ein Rauchgasteilstrom abgesaugt und durch den NaBaktivkoksad-
sorber geleitet. Die Riickfithrung des ausgekoppelten Teilstromes in den Gaswischer erfolgte
iiber einen Stutzen der Nennweite DN 200 in einer Hohe von 6 m oberhalb des Rauchgasent-

nahmestutzens.

Der regulire MeBbetrieb im Feldversuch verlief iiber 48 Stunden und gliederte sich in 6 MeB-
zyklen mit einer Dauer von jeweils 8 Stunden. In der Gasphase unterlagen dabei hauptsich-
lich die organischen Substanzen polychlorierte Dibenzodioxine und -furane (PCDD/F), po-
lyzyklische aromatische Kohlenwasierstoffe (PAK) und polychlorierte Biphenyle (PCB) rein-
und rohgasseitig einer analytischen Uberwachung.

Zur Bestimmung des Aufnahmevermégens des Kokses wurden am Ende des Versuchsbetriebs
Koksproben entnommen. Die Koksproben setzen sich aus Sammelproben von der Oberflache
des Koksbettes, Schichtproben zur Wiedergabe des Tiefenprofils sowie Mischproben iiber
dem Tiefenprofil zusammen.

Zur Uberwachung der Abscheidung saurer Gasbestandteile in der Wasserphase wurden die
pH-Werte sowie die Chlorid- und Sulfatkonzentrationen im Kreislaufwasser und im Wasser
des Reaktorsumpfes regelmifig bestimmt. Die Kontrolle der Ionenkonzentrationen im Wasser
stellt eine wesentliche Voraussetzung fiir einen zuverléssigen Betrieb des NaBaktivkoksadsor-
bers dar. So muB sichergestellt werden, daBl vor allem die Loslichkeitsprodukte von Calcium-
sulfat, Calciumcarbonat bzw. Natriumhydrogencarbonat nicht iiberschritten werden, um ein
Zusetzen der Aktivkoksschiittung als Folge von Féllungsreaktionen zu vermeiden.

Da zudem der Stoffiibergang der Testsubstanzen aus der Gasphase an den festen Aktivkoks
iiber die fliissige Phase erfolgt, konnen analytische Untersuchungen der wiBrigen Phase wich-
tige Grundlagen zum Verstindnis der Abscheidemechanismen liefern.

Zusétzlich wurden die wesentlichen Betriebsdaten halbstiindlich protokolliert.
6.4 Beschreibung der analytischen Methodiken

6.4.1 Analytik der Gasphase

Die Ermittlung der Konzentrationen von Naphthalin, Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff
erfolgt im Luftkreislauf hauptséchlich mit On-line-Analyseverfahren. Zu Kontrollzwecken
werden diese Substanzen in regelm#Bigen Zeitabstinden auch off line analysiert. Die Konzen-
tration von Hexachlorbenzol im Technikumsbetrieb sowie von PCDD/F , PCB und PAK im
Feldversuch kénnen nur mittels einer Off-line-Methode bestimmt werden.

[ N Y WP — |
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Off-line-Bestimmung anorganischer Gasbestandteile
(Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff)

In den Probenahmestutzen der Anlage befinden sich zwei Gasentnahmesonden. Zur Probe-
nahme von Chlorwasserstoff und Schwefeldioxid wird an diese Sonden ein System aus drei
hintereinander geschalteten Waschflaschen angeschlossen. Sie enthalten jeweils 60 ml Ab-
sorptionsfliissigkeit. Die Probenahmedauer betrigt 30 Minuten bei einem Teilvolumenstrom
von ca. 10 Vmin. Als Sorptionsmittel fiir Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff wird Natron-
lauge (0,5 M) vorgelegt.

Im Anschlufl an die Probenahme werden die Sorptionsmittel aus den drei Waschflaschen je-
weils quantitativ vereinigt und auf ein definiertes Volumen aufgefiillt.

Die Bestimmung der Anionen erfolgt nach DIN 38405 Teil 19 und Teil 20 (DEV D19 und
D20) mittels Ionenchromatographie.

Off-line-Bestimmung organischer Gasbestandteile (Naphthalin, HCB)

Die Probenahmen im Rein- und Rohgas sind in Anlehnung an die VDI-Richtlinien Nr. 3868,
Blatt 2, und Nr. 3499, Blatt 2, durchgefiithrt worden. Die Gasproben wurden off line iiber die
Probenahmestutzen auf der Roh- und auf der Reingasseite der Versuchsanlage entnommen.

Die Probenahmeapparatur fiir die Gasanalysen auf organische Komponenten besteht aus ei-
nem wassergekithlten Glaskithler mit nachgeschaltetem Kondensatabscheider. Daran
schliefen sich zwei in Reihe geschaltete Glaskartuschen an, gefiillt mit jeweils ca. 10 g Fest-
stoffadsorbens XAD-4. Es folgt die Pumpeneinheit. Die Probenahmedauer betriigt
120 Minuten auf der Reingasseite und 60 Minuten auf der Rohgasseite bei einem Teilvolu-
menstrom von jeweils ca. 12 I/min.

Nach der Probenahme werden die beladenen XAD-Portionen im Soxhletapparat mit Jjeweils
250 ml Hexan extrahiert. Dem Extraktionsmittel werden jeweils 250 ng Pentachlorbenzol als
interner Standard fiir Hexachlorbenzol zugesetzt. Die Dauer des Extraktionsvorganges betrigt
24 Stunden. Der Hexanextrakt wird am Rotationsverdampfer auf einige Milliliter auf-
konzentriert und anschlieBend unter einem Stickstoffstrom im GC-Probeflischchen auf ca.
500 pl eingeengt und gaschromatographisch bestimmt.

Die Bestimmung von Hexachlorbenzol erfolgt am GC-MS mit Pentachlorbenzol als internem
Standard. Naphthalin wird am GC-FID mit externen Standards bestimmt.

Off-line-Bestimmung organischer Gasbestandteile (PCDD/F, PAK, PCB)

Die MeBstellen wurden weitgehend nach den Anforderungen der VDI-Richtlinie Nr. 2066 ein-
gerichtet. Die Bestimmung erfolgte in Anlehnung an VDI-Richtline Nr. 3499, Blatt 2,
»Messen von polychlorierten Dibenzofuranen (PCDF) und polychlorierten Di-
benzo(p)dioxinen (PCDD) -Filter-Kiihler-Methode-*.

Nach diesen Richtlinien wurde ebenfalls die Bestimmung polyzyklischer aromatischer Koh-
lenwasserstoffe (PAK) durchgefiihrt. Die Probenahme der PAK und der PCDD/F erfolgte
gleichzeitig. Der Extrakt zur Analyse der PAK ergab sich aus der Probenaufbereitung fiir die
PCDD/F-Bestimmung,
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Die Bestimmung der PCB erfolgte nach VDI-Richtline 3499, Blatt 2, Vorentwurf ,Messen
von polychlorierten Dibenzofuranen (PCDF) und polychlorierten Dibenzo(p)dioxinen
(pcDD) in Emissionen industrieller Anlagen - Kondensationsmethode - .

On-line-Probenahme

Der zu analysierende Gasstrom wird durch einen Gassammelblock (M&C Products Analysen-
technik GmbH, Gasentnahmesonde Typ SP 2000-H mit auBenliegendem Filterelement Typ 2-
2K 150) aus dem Kreislaufgasstrom ausgekoppelt und iiber eine beheizte Leitung (M&C Pro-
ducts Analysentechnik GmbH, elektrisch beheizte Entnahmeleitung Typ 4M6/8, PTFE-
Schlauch DN 6/8 mm) zu einem beheizten Gasverteilerblock (M&C Products Analy-
sentechnik GmbH, elektrisch beheizter Gasverteilerblock, 1 * Gaseingang, 3 * Gasausgang)
gefiihrt. Hier wird der Gasstrom in zwei Teilstrome aufgeteilt.

Ein Teilstrom wird zum FID (AIRMOTEC, CHROMADET mit Flammenionisationsdetektor) zur
Ermittlung des Gesamtkohlenstoffgehaltes geleitet. Der zweite Teilstrom wird in das
SO,/HCl-Analysegerat (WOSTHOFF, Mikrogas-SO, + HC1 Typ MA) eingespeist.

Fiir die Entnahme und Aufteilung des Probegasstroms werden auf der Roh- und Reingasseite
jeweils identische Systeme eingesetzt, so daB jedem Analysegerit jeweils die Teilstrome von
Roh- und Reingasseite zugefiihrt werden koénnen. An das FID kénnen beide Strome direkt an-
geschlossen werden; die Umschaltung von Roh- auf Reingasanalytik erfolgt am Gerit. Bei
dem SO»/HCl-Analysator mufl manuell der Probenahmeschlauch des Gerits in den entspre-
chenden Abgang des Gasverteilerblocks montiert werden.

On-line-Analytik anorganischer Gasbestandteile (Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff)

Der SO/HCl-Analysator der Firma WOSTHOFF ermiittelt nach einem chemisch-physikalischen
Mefprinzip den Summenwert der SO,- und HCl-Konzentration und wandelt diesen in ein 4-
20 mA-Normsignal um, welches vom MeBwerterfassungssystem registriert und zur Anzeige
gebracht wird.

Das zu analysierende Gas wird vor Eintritt in das Analysegerit durch einen beheizten Filter-
block gefiihrt. In diesem kann das Gas optional durch ein Kondensationsfilter geleitet werden,
das selektiv HC] aus dem Rauchgasprobenstrom abscheidet, so daB in das Analysegerit nur
noch ein SO-haltiger Gasstrom eintritt. Das Analysegerét ermittelt in diesem Fall einzig ei-
nen Wert fiir die SO,-Konzentration im Gas. Durch Bildung von Konzentrationsdifferenzen
aufgrund von Messungen mit und ohne Kondensationsfilter kann die HCI-Konzentration er-
mittelt werden.

Das Umschalten von Messungen mit und ohne Kondensationsfilter erfolgt manuell durch Be-
titigen der Ventile am beheizten Filterblock.

On-line-Analytik organischer Gasbestandteile (Naphthalin)

Naphthalin wird tiber eine quasikontinuierliche Summenmessung von Kohlenwasserstoffen
durch den direktanzeigenden Gasanalysator CHROMADET bestimmt. Um die physikalischen
MefgroBen in ein elektrisches Signal umzuwandeln, wird ein Flammenionisationsdetektor
(FID) verwendet. Das Mefsignal wird mittels eines Rechners (BORWIN-Software) ausge-
wertet, zur Anzeige gebracht und registriert.

_m‘\‘ar_‘ b\ |
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Der angezeigte Wert entspricht dem Gesamtkohlenstoffgehalt nicht voroxidierter Kohlen-
stoffatome im Gas und muB daher stchiometrisch korrigiert werden, um Konzentrationsanga-
ben in der Einheit mg/Nym3 zu gewinnen.

Fiir den Fall, daB sich noch weitere organische Substanzen mit nicht voroxidierten Kohlen-
stoffatomen im Gas befinden, muB der angezeigte Gesamtkohlenstoffwert um die Konzentra-
tion dieser organischen Substanzen korrigiert werden.

6.4.2 Analytik der Koksproben

Bestimmung anorganischer Parameter (Ca2+, Nat, SO42-, CI-, Canorg)

Der AufschluB erfolgt fiir alle Koks- und Kohleproben (Einwaage ca. 3 g) mit 20 ml 65 Yeiger
Salpetersdure (HNO3) und 6 ml 30 %igem Wasserstoffperoxid (H,05).

Die Bestimmung der Metalle Calcium und Natrium wird nach DIN 38406 Teil 22 (DEV E22)
mittels ICP-AES durchgefiihrt. Die Ermittlung der Sulfatkonzentration erfolgt tiber eine
Schwefelbestimmung nach DIN 38406 Teil 22 (DEV E22) mittels ICP-OES; Chloride werden
photometrisch bestimmt.

Bestimmung organischer Parameter (Naphthalin, Hexachlorbenzol)

Ca. 20 g Aktivkoks bzw. 30 g Aktivkohle jeder Probe werden iiber Nacht an der Luft ge-
trocknet und im Soxhletapparat mit je 250 ml Hexan extrahiert. Dem Extraktionsmittel wer-
den 10 pg Fluoren als interner Standard zugesetzt. Die Dauer des Extraktionsvorganges be-
trégt 24 Stunden. Der Hexanextrakt wird am Rotationsverdampfer auf einige Milliliter auf-
konzentriert und anschlieend unter einem Stickstoffstrom im GC-Probefldschchen auf ca.
1 ml eingeengt.

Die Hexachlorbenzol- und Naphthalinkonzentrationen werden gaschromatographisch am GC-
MS mit Fluoren als internem Standard gemessen.
6.4.3 Analytik des Wassers

Calcium- und Natriumkonzentrationen werden nach DIN 38406 Teil 22 (DEV E22) mittels
ICP-OES ermittelt. Die Bestimmung der Anionen (SO42-, CI*) erfolgt nach DIN 38405 Teil 19

und Teil 20 (DEV D19 und D20) mittels lonenchromatographie.

Die Emmittlung der Konzentration anorganischen Kohlenstoffs wird mittels Feststoff-TOC
durchgefiihrt.

6.5 Auswertung der MeRergebnisse
6.5.1 Verbleib der Substanzen in der Gasphase

In dieser Arbeit wird als ein Maf fiir die Beurteilung des Adsorptionsvermégens des Aktiv-
kokses der Abscheidegrad einer Substanz herangezogen. Er ist wie folgt definiert:

—
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. Ciroh — Ci rein .100% (6_1)
Ci,roh
mit: @ Abscheidegrad,
Ciron Konzentration der Substanz i im Rohgas und
Cirein Konzentration der Substanz i im Reingas.
Wird der Abscheidegrad als Funktion der Zeit dargestellt, so ergibt sich die Durchbruchskurve
eines Adsorbers am Ort des Bettaustritts.

6.5.2 Verbleib der Substanzen im Reaktor

Um einen umfassenden Einblick in die Abscheidemechanismen zu erhalten, wird fiir die aus-
gewihlten Substanzen jedoch nicht nur der Abscheidegrad, sondern auch das Konzentrations-
profil in den Aktivkoksschiittungen ermittelt. Dariiber hinaus werden fiir jede der Testsubstan-
zen Gesamtbilanzen erstellt, anhand derer die Abscheidevorginge iiberpriift und bewertet wer-
den konnen. Aufgrund der im Rauchgas vorliegenden Schwankungen der Konzentrationen der
Bestandteile sowie der Zusammensetzung kann eine geschlossene Bilanzierung nur fiir die
Technikumsversuche sinnvoll durchgefiihrt werden.

Die Erstellung der Gesamtbilanz fiir jede der zugefiihrten Testsubstanzen macht eine Betrach-
tung samtlicher Quellen und Senken notwendig. Die Sublimatoren, die Gasflaschen und die
Frischwasserzufuthr konnen dabei als Quellen, der Aktivkoks der Schiittungen, die Wandun-
gen der Anlage, der abgefiihrte Gasstrom und die Fliissigkeitsausschleusung als Senken ange-
sehen werden. Die Gleichung (6-3) stellt die mathematische Formulierung der Gesamtbilanz
dar. Die Bilanz der Komponente i um den NafBaktivkoksadsorber fiir die gesamte Versuchs-
dauer At lautet demnach:

M; eingesetzt — Ami,Wand + Ami,Aktivkaks % Ami,FIuessigkeir + Ami, Filter + M qusgeschleust (6-2)

Die Einzelterme kénnen auf unterschiedliche Art und Weise bestimmt werden. Die einge-
setzte Stoffmenge m;, eingeserzs kann entweder aus der Massendifferenz des Sublimators bzw.
der Gasflasche vor und nach dem Versuchsbetrieb oder durch die Integration des Produktes
aus Volumenstrom und Konzentrationsdifferenz zwischen Roh- und Reingasseite ermittelt
werden. Im letzteren Fall kénnen sowohl die online (HCl, SO,) als auch die off line (HC,
S0,, HCB, Naphthalin) gemessenen Konzentrationsdaten als Grundlage dienen

Ende

mi.eingesetzt o J-VGas : (Ci,roh' Ci,rein)dt . (6"3)
Start

Die Genanigkeit des Terms m; eingesetz¢ 18t Uiber die Bestimmung der Massendifferenz am
hochsten, da lediglich Wiegefehler aufireten kénnen, die deutlich geringer als diejenigen
Fehler ausfallen, die bei der Berechnung des Terms aus Gaskonzentrationen zu erwarten sind.
Zudem miissen bei der Bildung der Massendifferenz keine Stillstandszeiten der Anlage und
keine Volumenstromschwankungen beriicksichtigt werden,
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Die Stoffmengen, die aus dem Gas an den Winden abgeschieden werden, lassen sich iiber das
Produkt der Wandbeladungsdifferenz vor und nach dem Dauerversuch und der Wandfldche
abschatzen

Am[,Wund = AWand,Rohgas -AX i,Wand Rohgas
+ AWand,Reingas ° AXi,Wand,Reingas (6'4)
it AWand,F[uessigkeii -4X i,Wand,Fluessigkeit-

Die Wandbeladung konnte durch entsprechende Referenzproben, die in den Reaktor fiir die
Dauer des Versuches eingebracht wurden, ermittelt werden.

Die im Aktivkoks des NaBaktivkoksadsorbers abgeschiedene Stoffmenge setzt sich aus der
Masse der einzelnen Schiittungen, multipliziert mit den Differenzbeladungen des Aktivkokses
vor und nach dem Versuch, zusammen

3
A0y giaivkoks = D\ akivkoks,j A% Aktivkoks, - (6-5)
j=1

Der sich in der fliissigen Phase befindliche Mengenanteil der Komponente i mj Fiussigkeic Wird

durch einen Term, der die Konzentrationsdifferenz in der Fliissigkeit beriicksichtigt, beschrie-
ben

A Fryessigheit = MFiuessigheit * A%, Fluessigheit - (6-6)

Der Term Amj, fiper erfaBBt die Beladung des in der Gasausschleusung positionierten und mit
der Komponente i beaufschlagten Aktivkohlefilters

Ay Fitger = M guivkohte * A% Aktivkohle - 6-7)

Der Ausdruck m; ausschteusung gibt Auskunft dariiber, welche Stoffmenge der Komponente i
wihrend der Versuchsdauer mit der ausgeschleusten Fliissigkeit und dem ausgeschleusten
Gasstrom ausgetragen wird. Dabei miissen besonders die tiber die Fliissigkeitsausschleusung
in Form von Cl- und SO42--Ionen entfernten Stoffmengen von HCl und SO, beriicksichtigt
werden

Ende

mi,ausgeschleusl = IVGHS,AuSSCIIIZuSIlng * Ci hinter Filter dr
Start
Ende

+ I VFluessigkeit,Au:schleuszmg ) ci.Kreis[auﬁvasserdt‘
Start

(6-8)

In Tab. 6-4 sind die Anlagen- und Betriebsdaten aufgefiihrt, die den Bilanzierungsrechnungen
zugrunde gelegt werden:

Die Bestimmung der Einzelterme aus Gleichung 6-2 erfolgt auf Basis unterschiedlichster
Messungen, deren Ergebniswerte mit Fehlern behaftet sind. Diese Fehler resultieren aus der
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Wahl des Probenahmeortes (Liegt eine représentativ ausgewahite Probenahmestelle vor?), des
Probenahmezeitpunkts (Liegen reprdsentative Informationen aus dem Versuchszeitraum
vor?), der eigentlichen Probenahme (Beeinflufit die Probenahme das MeBergebnis?) und der
Analytik (Ist das Analyseverfahren geeignet und liefert es exakte Ergebnisse?). Eine Fehler-
analyse hat ergeben, dafl vor allem der Konzentrationsbestimmung im Koks und der Bestim-
mung von Volumenstrémen und Konzentrationen im Gas- und Flissigkeitskreislauf beson-
dere Aufmerksamkeit gewidmet werden muB. Es ist jedoch beispielsweise nicht notwendig,
eine hohe Genauigkeit bei der Bestimmung der an Wandfléchen adsorbierten Testsubstanz-
mengen anzustreben, da diese Terme nur einen sehr geringen Beitrag zum Bilanzausgleich

liefern.

Tab. 6-4  Ausgewdhlte Anlagen- und Betriebsdaten

Parameter Zahlenwert
Wandfliche Rohgasseite 14,1 m?
Wandflidche Reingasseite 7,7 m?
Benetzte Wandfléche 1,2 m?
Gasvolumenstrom 1154 m’/h; 660 Nyym3/h
Ausgeschleuster Gasstrom 0,775 Nym*h
Masse Aktivkoks obere Horde 60,135 kg
Masse Aktivkoks mittlere Horde 60,275 kg
Masse Aktivkoks untere Horde 60,440 kg
insgesamt ausgetauschte Wassermenge wihrend der Versuchsdauer 1082551

Masse Aktivkohle im Filter

2,604 kg




7 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion

Im folgenden werden die experimentellen Ergebnisse aus den Untersuchungen zu den gassei-
tigen Abscheidegraden und zum Aufnahmevermogens des Kokses hinsichtlich organischer
und saurer Substanzen vorgestellt. Anschlieffend werden die experimentellen Befunde mit den
Modellrechnungen verglichen, die Ergebnisse diskutiert und Verfahrensperspektiven
aufgezeigt.

7.1  Abscheidung organischer Substanzen

7.1.1 Gasseitige Abscheidegrade organischer Substanzen

In Abb. 7-1 sind fiir den NaBaktivkoksadsorber die Abscheidegrade beziiglich der organischen
Testsubstanzen grafisch dargestellt. Die zugehorige Tabelle mit sdmtlichen Einzelwerten kann
dem Anhang entnommen werden.

Abscheidegrad in %
100 +

. o
Op oOpopUpBOo pHexachlorbenzol

Eingangskonzentration:
80 1 136 ng/m * (Mittelwert)
@Naphthalin
Eingangskonzentration:

° ) 0,154 mg/m * (Mittelwert)

60 -

40 1 e ° Gasvolumenstrom:
1150 m*/h

e ) ) Bettiefe:

20 1 600 mm Aktivkoks
Berieselungsdichte:
0,47 m*/m*h

Abb. 7-1  Gasseitige Abscheidegrade von Naphthalin und Hexachlorbenzol

Die gemessenen Eintrittskonzentrationen von Naphthalin lagen in einem Bereich von 0,1 bis
0,2 mg/Nm®. Der Abscheidegrad fiir Naphthalin erreicht in diesem Konzentrationsbereich
Werte zwischen 25 und 57 % an.

Die gemessenen Konzentrationen der Testsubstanz Hexachlorbenzol liegen im Mittel bei
136 ng/Nym3 im Rohgas (Eintritt) und 2,5 ng/Nym?3 im Reingas. Die resultierenden Abschei-
degrade nehmen fiir Hexachlorbenzol deutlich hhere Werte als die von Naphthalin an und
liegen zwischen 96 und 99 %.
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Zur Untersuchung der Abhéngigkeit des Abscheidegrades von der Eingangskonzentration
wurde fiir Hexachlorbenzol zudem eine Konzentration von ca. 550 ng/Nym? im Rohgas ein-
gestellt. Im Reingas ergab sich eine Konzentration von 7 ng/Nym3. Ein nennenswerter Einflu}
der Eintrittskonzentration auf den Abscheidegrad konnte jedoch nicht erkannt werden. Nur bei
einer Messung mit einer Eintrittskonzentration von 14,7 ng/Nym3 wurde lediglich ein Ab-
scheidegrad von 64 % erreicht.

7.1.2 Aufnahmevermdgen des Aktivkokses fiir organische Substanzen

In dem aus drei iibereinanderliegenden Schiittungen aufgebauten NaBaktivkoksadsorber rei-
chert sich Naphthalin in allen drei Aktivkoksschiittungen an, wobei die Beladung von der obe-
ren zur unteren Schiittung deutlich abnimmt. Die Adsorption von Hexachlorbenzol erfolgt
dagegen fast ausschlieflich in der oberen Schiittung.

Zur Veranschaulichung der Ergebnisse sind die Analysewerte von Naphthalin und Hexachlor-
benzol in den Diagrammen Abb. 7-2 graphisch dargestellt.

Beladung q in mg/kg svmmeicioion | Beladung q in pe/kg JBonstiobemt
113080k Volumenstrom: 1150 m*h
25 Temperatur: 60°'C 500 ¢ o Temperatur: 60°C
Bericsclingadichue: 0.47 ¥ Berieselungsdichte: 0,47 m¥m'h

20 B konzeniration: 143 me/i| A Eintriuskonzentration: 0,124 pg/m®
15 300 + .
10 200

S5 100 |

0 ; : : ; | 0 b -

0 100 200 300 400 500 600 0 100 200 300 400 500 600
Bettiefe X in mm Bettiefe X in mm

obere Schiittung  mittlere Schiittung untere Schiittung

obere Schiittung mittlere Schiittung untere Schiittung 0-200 mm 200 - 400 mm 400 - 600 mm

0- 200 mm 200 - 400 mm 400 - 600 mm

Abb.7-2  Beladung des Aktivkokses mit Naphthalin (links) und Hexachlorbenzol (rechts)
nach einer Betriebszeit von 1010 h

7.1.3 Aufnahmevermdgen der Fliissigkeit flir organische Substanzen

Die in den Technikumsversuchen eingesetzten Testsubstanzen Naphthalin und Hexachlorben-
zol sind im Wasser nicht nachweisbar.

7.1.4 Auswertung der experimentellen Untersuchungen und Bilanzierung der
Testsubstanzen Hexachlorbenzol und Naphthalin

Grundlage einer Aufklarung der Abscheidemechanismen bildet der Nachweis des Verbleibs
der eingebrachten Substanzen in der gasformigen, fliissigen und festen Phase. Die Roh- und
Reingaskonzentrationen von Naphthalin und Hexachlorbenzol werden off line gemessen. Mit
Hilfe dieser Off-line-Werte lassen sich die eingesetzten Mengen von Naphthalin und
Hexachlorbenzol abschitzen.

Gestiitzt durch die Off-line-Analytik kann eine Mengenverteilung der eingebrachten Substan-
zen auf die drei Phasen angegeben werden. Abb. 7-3 zeigt in einer schematischen Darstellung

I v
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die resultierende Stoffmengenverteilung vor und hinter dem Nafaktivkoksadsorber. Der
Auftragung liegen die iiber dem Versuchszeitraum gemittelten Gaskonzentrationen zugrunde.
Dabei wird angenommen, daB die Substanzmenge, die im austretenden Gasstrom nicht mehr
wiedergefunden wird, im Koks abgeschieden wird. Dariiber hinaus wird die sehr gute Ab-
scheidung des Hexachlorbenzols gegeniiber der schlechteren Abscheidung von Naphthalin

deutlich.
100% — 100% — - =
> \
80% L \ 80% L \
AN
60% - | 60% | \\
BAKktvkoks i
il - lcllﬁﬁ,ssigéPha‘sef A0 o \
20% | : 20% | \
\
0% : i 0%
Rohgas Reingas Rohgas Reingas
Stoffmengenverteilung Naphthalin Stoffmengenverteilung Hexachlorbenzol

Abb. 7-3  Darstellung der Stoffmengenverteilung von Naphthalin (links) und Hexachlorben-
zol (rechts) auf die drei Phasen

In Tab. 7-1 sind die Ergebnisse dieser Bilanzierungsbetrachtungen angegeben. Neben den
zudosierten Mengen werden die vom Koks, den Wandungen und dem Flissigkeitsinhalt zu-
riickgehaltenen oder freigesetzten Mengen dargestellt und die Bilanzabweichung bestimmt.
Bei Naphthalin besteht zusitzlich zu der Off-line-Analytik die Méglichkeit, die zudosierte
Menge aus einer Wigung des Sublimators vor Versuchsbeginn und nach Versuchsende zu
bestimmen. Diese Moglichkeit ist bei Hexachlorbenzol wegen der geringen zu desublimie-
renden Menge nicht gegeben.

Tab. 7-1 zeigt, daB der Verbleib von Naphthalin nicht zweifelsfrei geklért werden kann. Es
wird zwar der Beweis erbracht, daB Naphthalin in den Luftkreislauf eingebracht wird und es
nur in geringem Umfang die Anlage verldBt bzw. an anderer Stelle akkumuliert. Naphthalin
geht jedoch méglicherweise irreversible Bindungen zur Aktivkoksmatrix ein, so dafl deshalb
der zur Analytik erforderliche Extraktionsschritt unvollstindig ablduft und folglich die Wie-
derfindungsrate von Naphthalin im Aktivkoks niedrig ist.

Im Gegensatz dazu kann trotz eines duferst niedrigen Inputs von nur 74 mg der Verbleib von
Hexachlorbenzol vergleichsweise gut gekldrt werden. Immerhin konnen im Koks 31 mg
Hexachlorbenzol nachgewiesen werden, so daB 43 % der eingebrachten Menge wiedergefun-
den werden.

_
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Tab.7-1  Bilanzergebnisse fiir Naphthalin und Hexachlorbenzol

Vor- Naphthalin | Hexachlorbenzol

zeichen [g] [mg]
zudosierte Menge, ermittelt aus Wagung 60,3 -
zudosierte Menge, ermittelt mit Off-line-Messungen 36,2 74
Zufuhr durch Frischwasser + -1 A
Abfuhr durch Wasserausschleusung - -1 <0,325
Abfuhir durch Gasausschleusung - < 0,060 <0,0074
Akkumulation im Aktivkoks - 24 31,1
Akkumulation in der Aktivkohle - 0,00003 0,015
Akkumulation an Wandungen - <0,00046 <0,023
Bilanzabweichung (Wigung) 57,9 -
Bilanzabweichung (Off-line-Werte) " 42,9

7.1.5 SchluBfolgerungen zum Sorptionsmechaniémus organischer Substan-
zen

Die geschilderten Ergebnisse bestitigen die phdnomenologischen Erkenntnisse der Modellie-
rung und lassen fiir die beiden Stoffe Naphthalin und Hexachlorbenzol die unterschiedlich
grofen Stoffitbergangswiderstéinde beziiglich der Sorption aus der Gasphase an den Aktivkoks
erkennen. Hinsichtlich der Sorption von Hexachlorbenzol wirkt sich die zusitzliche
Komponente Wasser nicht nachteilig auf das Abscheidevermégen aus, so daB die Eliminie-
rung bereits vollstindig in der oberen Schiittung stattfindet und hohe gasseitige Abscheide-
grade ermittelt werden. Da die Wiederfindungsrate fiir Hexachlorbenzol im Koks wesentlich
héher ist als die von Naphthalin, kann weiterhin angenommen werden, da die Adsorption
vorwiegend auf physikalischen Mechanismen beruht.

Vollig anders stellen sich die Verhéltnisse fiir Naphthalin dar. Es werden gasseitige Abschei-
degrade von maximal 57 % ermittelt, und das Konzentrationsprofil im Aktivkoks verlduft we-
sentlich flacher als das von Hexachlorbenzol. Bei Naphthalin ist der Stoffiibergang von der
Gasphase in die Fliissigphase und von der Fliissigphase an den Aktivkoks limitiert, so daB ein
Teil der Naphthalinfracht mit dem Luftstrom und dem Kreislaufwasser in die mittlere und die
untere Schiittschicht transportiert und dort abgeschieden wird. Im Betrieb muB daher mit
einem Durchbruch dieses Rauchgasinhaltsstoffes gerechnet werden.

Fiir polyaromatische Kohlenwasserstoffe miissen daher Stofftransportlimitierungen vermutet
werden, die - aufgrund der unpolaren Struktur von polyaromatischen Kohlenwasserstoffen -
ihre Ursache méglicherweise in dem niedrigen Diffusionskoeffizienten im elektrolytreichen

Tnicht nachweisbar
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Wasserkreislauf haben. Da die Wiederfindungsrate fiir Naphthalin im Koks sehr gering ist,
scheint die Abtrennung vorwiegend auf chemisorptiven Mechanismen zu beruhen.

7.2  Abscheidung anorganischer Substanzen

Im folgenden Abschnitt werden die experimentellen Ergebnisse der Feld- und Technikums-
versuche zu gasseitigen Abscheidegraden, zum Aufnahmevermdgen des nassen Aktivkokses
und zum Verbleib der sauren Rauchgasbestandteile bzw. der Testsubstanzen Schwefeldioxid
(SO2) und Chlorwasserstoff (HCI) in der fliissigen Phase vorgestelit.

7.2.1 Gasseitige Abscheidegrade anorganischer Substanzen

In Tab. 7-2 werden die Wochenmittelwerte der on line ermittelten Roh- und Reingaskonzen-
trationen fiir HCI und SO, genannt. Zusitzlich zu den On-line-Messungen wurden stichpro-
benartige Gasproben der Roh- und der Reingasseite entnommen und im Labor auf saure Be-
standteile untersucht. Die Befunde dieser Off-line-Analysen sind in Tab. 7-3 aufgefiihrt.

Die Wochenmittelwerte der Rohgaskonzentrationen bewegen sich in engen Grenzen um die
Gesamtmittelwerte von 6,6 mg/Nym3 (HCI) und 25,3 mg/Nym3 (SO,).

Die on line bestimmten Konzentrationswerte fiir die Reingasseite lagen wihrend der gesamten
Versuchsdauer unterhalb der Nachweisgrenzen von 0,2 mg/Nym3 (HCl) bzw. 0,3 mg/Nym3
(SOy). Der von der Firma WOSTHOFF genannte maximal aufiretende relative Fehler betréigt
1,5 %. Daraus ergibt sich fiir die sauren Rauchgasbestandteile ein Abscheidegrad > 96,5 %
fiir Chlorwasserstoff bzw. > 98,5 % fiir Schwefeldioxid.

Die Mittelwerte der off line bestimmten Rohgaskonzentrationen liegen mit 19,3 mg/Nym3
(HCI) bzw. 37,5 mg/Nym3 (SO,) deutlich hoher als die On-line-Analyseergebnisse.

Tab.7-2  On-line-Analysewerte der HCI- und SO,-Gaskonzentrationen

Messung HCl-Konzentration SO,-Konzentration
[mg/N;,m?] [mg/N,m3]

Rohgas Reingas Rohgas Reingas |
1 6,6 <0,2 24,0 <0,3
2 82 <0,2 244 <03 }
3 6,6 <0,2 26,5 <03
4 5,8 <0,2 25,1 <03
5 6,1 <0,2 25,1 <03
6 6,0 <0,2 26,7 <0,3

Auf Basis dieser Analysen ergeben sich mit lediglich einer Ausnahme fiir Chlorwasserstoff
Abscheidegrade zwischen 67 und 73 %. Die Abscheidegrade fiir Schwefeldioxid liegen wie
bei den On-line-Messungen immer iiber 96 %.

_
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Tab. 7-3  Off-line-Analysewerte der HCI- und SO,-Gaskonzentrationen

Messung HCI-Konzentration S0O,-Konzentration
[mg/N,m’] [mg/Nem?]
Rohgas Reingas Rohgas Reingas

1 30 72

2 11 7,3 3 1,3

3 15 4,6 34 <0,1
4 30 8,1 29 <0,1
5 12 3,6 25 <0,1
6 18 6,0 28 <0,1

Beim Vergleich der beiden Methoden On-line- und Off-line-Messung riickt die besondere
Problematik der Herkunft experimenteller Analysedaten in den Vordergrund. Obwohl beide
Methoden wissenschaftlich abgesichert und nach den entsprechenden Richtlinien durchgefiihrt
werden, zeigen sich erhebliche Diskrepanzen.

Kontrollmessungen der Gaskonzentrationen zwischen den einzelnen Schiittschichten ergaben,
daB der Stoffiibergang der sauren Gaskomponenten in die wifrige Phase weitgehend in der
obersten Schiittung vollzogen wird. Tab. 7-4 zeigt die ermittelten Konzentrationen.

Tab. 7-4  HCI- und SO,-Rohgaskonzentrationen zwischen erster und zweiter Schiittschicht

Kontrollmessung HCI-Konzentration SO,-Konzentration
[mg/N, m3] [mg/N,m?]
Rohgas nach 1. Schiitt- Rohgas nach 1. Schiitt-
schicht schicht
4,25 <0,2 27,6 <0,3

7.22 Aufnahmevermégen des Aktivkokses fiir anorganische Substanzen

Die Ergebnisse der Koksanalysen werden anhand von Darstellungen, in denen die Beladung
des Kokses mit Sulfaten und Chloriden in Abhingigkeit vom jeweiligen Schiittungshorizont
aufgetragen ist, vorgestellt.

Aufnahmevermdgen fiir Sulfate

Die beiden Diagramme in Abb. 7-4 zeigen die Beladungen des Aktivkokses mit Sulfaten. Die
Analyse des Ausgangszustandes des ausgewaschenen Kokses ergab Beladungen zwischen 5
und 6,3 g Sulfat pro kg Koks.
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Die Tiefenprofilproben weisen nach der Hilfte der Versuchszeit (504 Stunden) gegeniiber
dem Waschkoks eine erhohte Sulfatbeladung auf. Ursache ist der Stoffiibergang von Schwe-
feldioxid aus der Luft in das Berieselungswasser. Sulfate werden aber im wesentlichen in den
obersten Schichten der oberen Schiittung gefunden. Dies 148t sich durch ausgefillte Sulfatver-
bindungen (z.B. Gips) erkldren, die zu Versuchsbeginn aufgrund der Berieselung mit
ionenreichem Sumpfwasser entstanden sein kdnnen.

Nach Versuchsende ist nur noch im Aktivkoks der oberen Schiittung eine erhdhte Sulfatbela-
dung feststellbar. Auf der mittleren und unteren Schiittung liegt die Sulfatbeladung in der
GroBenordnung der Beladung des Waschkokses.

Diese Reduzierung der Werte kann - trotz eines hohen Schwefeldioxidangebots - sowohl auf
die Auswaschung des Kokses mit Frischwasser, wie es in der zweiten Versuchshilfte zur
Berieselung der oberen Schiittschicht verwandt wurde, als auch auf die hohen Wasseraus-
schleuseraten, wie sie zu diesem Versuchszeitpunkt eingestellt wurden, zuriickgefiihrt werden.

Beladung q in g/kg Sulfat Beladung q in g/kg Sulfat

Betricbszeit:. 504 b Berricbszeit: 1010h
25 - 1H50mm | 25 ; 1150/m *
) Temperatur: 60 'C 1 Temperatur: 60 ‘C
l Bericsclungsdichte: 0,47 mm*h 20 : Berieselungsdichte: 0,47 m¥mh
20 “\ i Eintritiskonzentration: 25 mgh? 7 i Binsitskonzenuaon: 25 mgfel |
) i
15 + ; : 154 : :
1 1
] ! | i
10 + W 10 + | :
Wamttoks : : Wechhals . i
5t : ; 5 e =
i
) 1 |
0 ; } 0 : !
0 200 400 600 0 200 400 600
Bettiefe X in mm Bettiefe X in mm
obere Schiil mittlere Schii untere Sch obere mittlere Schii untere Schil
0-200 mm 200-400mm 400 - 600 mm 0- 200 mm 200 - 400 mm 400 - 600 mm

Abb. 7-4  Beladung des Aktivkokses mit Sulfat nach 504 und nach 1010 Betriebsstunden

Aufnahmevermdogen fiir Chloride

Aus den Diagrammen in Abb. 7-5 gehen die Beladungen des Aktivkokses mit Chloriden her-
vor.

Gegeniiber dem Waschkoks findet in den Koksschiittungen - ebenso wie beim Sulfat - auf-
grund des Stoffiibergangs aus der Gasphase eine Anreicherung von Chloriden statt. Das im
Vergleich zum Sulfat kleinere Konzentrationsniveau korreliert mit dem niedrigeren Chlorwas-
serstoffkonzentrationsniveau der Gasphase. Auch der Vergleich der Ergebnisse zu Versuchs-
mitte und zu Versuchsende fithrt zu vergleichbaren Deutungen.
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. Chlorid . i
Beladung q in g/kg pemchizeic soan | Beladung q in g/kg Beirichsse 10101
T Temperatur: 60C 7 Temperatur: 6‘01'(5:0].",h
6 | Berieselungsdichte: 047 m/ih 6 - Berieselungsdichte: 047 wi’h
2 T Eintritskonzentration: 6 mg/m’ 5 Eintrittskonzentration: 6 mg/m’
il " L
4 I 4+
3 3+
et W R
L i
0- : = 0 ; ;
0 200 400 600 0 200 400 600
Bettiefe X in mm Bettiefe X in mm
E'btgr.ezoo ;nm mi.:ggrfm mm “56° 600mm Obgr-ezoo mm "“3‘88‘?400}'“,“ u‘%%r * &0 mm

Abb. 7-5 Beladung des Aktivkokses mit Chloriden nach 504 und nach 1010 Betriebsstun-
den

7.2.3 Aufnahmevermdgen der Fliissigkeit fiir anorganische Substanzen

Das Aufnahmevermdgen der Fliissigkeit kann anschaulich mittels der Historie des Versuchs-
ablaufs beschrieben werden.

Aufgrund der Schwefeldioxidabsorption steigt die Sulfatkonzentration im Kreislaufwasser
zunéchst an, um nach vier Tagen ihr Maximum bei 3790 mg/l zu erreichen. Im weiteren Ver-
lauf fillt die Sulfatkonzentration ab und schwankt um einen Wert von 1700 mg/I.

Auffillig ist die Konzentrationsspitze nach 500 Betriebsstunden. Ursache hierfiir sind Calci-
umcarbonatablagerungen in den Diisen, die einen Berieselungsausfall fiir die obere Schiitt-
schicht bewirkten. Schwefeldioxid gelangte deshalb nicht vollsténdig in die Fliissigphase,
sondern wurde vom ausgetrockneten Koks zuriickgehalten. Die Wiederinbetriebnahme der
oberen Diisenebene fithrte dann zu einer Auswaschung des Schwefeldioxids und damit zu
hohen Sulfatkonzentrationen im Kreislaufwasser. Nach 600 Betriebsstunden wurde die Ver-
suchsanlage modifiziert. Auf die obere Schiittschicht wurde statt Kreislaufwasser Frischwas-
ser aufgegeben, um das Zusetzen der Diisen der oberen Schiittschicht nachhaltig zu vermei-
den. Folglich wurden pro Stunde ca. 300 I Kreislaufwasser ausgeschleust. Daraus resultiert ein
deutlicher Abfall der Sulfatkonzentration im Kreislaufwasser auf Werte, die im Bereich
zwischen 200 und 300 mg/l schwanken.

Der zeitliche Verlauf der Chloridkonzentration weist Parallelen zum Verlauf der Sulfatkon-
zentration auf und wird daher auf dieselben Ursachen zuriickgefithrt. Zun#ichst steigt die
Chloridkonzentration auf einen Wert von 1430 mg/l an. Dann stabilisiert sich die Chlorid-
konzentration auf einem Niveau um 350 mg/l. Nach 500 Stunden erfolgt ein Anstieg auf
650 mg/l, der seine Ursache in dem Ausfall der Bediisung der oberen Schiittschicht hat. Nach
Wiederinbetriebnahme der Diisenebene und ErhShung der Wasserausschleuseraten fillt die
Chloridkonzentration auf Werte um 100 mg/l ab und nzhert sich damit Beladungen, die auch
das Frischwasser aufweist (63 bis 90 mg/1).

e
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Konzentration in mg/l [\’ i
O Sulfat [mg/1]
4000 -l' | Gaseintrittskonzentration:
~ Kreislaufbetrieb ; irischwasserbetrieb 25,3 mg/m’
3000 | o ~ | xChlorid [mg/]
a 1 Gaseintrittskonzentration:
gd: 6,6 mg/m’
2000 4 OO :
o a] Eﬁh : Gasvolumenstrom:
X O Dﬁdh B 1150 m’h
1000 X %.‘ Berieselungsdichte:
é sxxH - 0,47 m¥/m'h
XXXk
0l + :,‘ f R —
0 300 600 900 1200
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Abb. 7-6  Verlauf der Sulfat- und Chloridkonzentrationen im Kreislaufwasser wihrend des
Dauerversuches

7.24  Auswertung der experimentellen Untersuchungen und Bilanzierung der
Testsubstanzen Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff

Zur Analyse der Verteilung der Substanzen Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff in gasformi-
gen, flissigen und festen Phasen der Technikumsanlage werden nachfolgend Sulfat- und
Chloridbilanzen erstellt. Im Gegensatz zu den organischen Substanzen, die im Reaktor keinen
Stoffumwandlungen unterworfen sind, lassen sich Reaktionsprodukte der eingebrachten anor-
ganischen Substanzen in der waBrigen Phase, im Koks und an den Wandungen des Adsorbers
finden. Dartiber hinaus ist zu beriicksichtigen, daB Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff bzw.

100% 100%

80% 80% Jv»

60% |\ 60%
mAktivkoks 1

40% Bflissige Phase B A0E

20% BOGasphase : \\ 20%

0% - : ’ 0% . . i
Rohgas Reingas Rohgas Reingas

Stoffmengenverteilung Sulfat Stoffmengenverteilung Chlorid

Abb. 7-7  Darstellung der Stoffmengenverteilung von Schwefeldioxid bzw. Sulfaten (links)
und Chlorwasserstoff bzw. Chloriden (rechts) auf die drei Phasen

Nach Versuchsende wurden die Schwefeldioxid- und Chlorwasserstoffflasche ausgewogen
und die zudosierten Mengen an sauren Gasen berechnet. Dabei ist die Gaskomponente Schwe-




k. B

Experimentelle Ergebnisse und Diskussion 97

feldioxid mit dem Molekulargewichtsverhaltnis von Schwefeldioxid zu Sulfat korrigiert wor-

den.

Tab. 7-5 zeigt, dafl der Verbleib von Schwefeldioxid nachvollziehbar ist. Die gasformig ein-
gebrachte Testsubstanz wird vom Berieselungswasser aufgenommen und verlaht die Anlage
dann fast vollsténdig als Sulfat in fliissiger Phase; nur geringe Anteile werden vom Aktivkoks
bzw. von den Wandungen adsorbiert. Eine analoge Aussage kann fiir die Testsubstanz Chlor-
wasserstoff getroffen werden. Allerdings muB - im Vergleich zum Schwefeldioxid - eine
groBere Bilanzabweichung in Kauf genommen werden.

Tab. 7-5  Bilanzergebnisse des Verbleibs der sauren Testsubstanzen

Vor- Sulfat Chlorid
zeichen [g] [l
zudosierte Menge, ermittelt aus Wigung + 34986 5473
zudosierte Menge, ermittelt aus On-line-Messungen + 23820 4042
zudosierte Menge, ermittelt mit Off-line-Messungen + 28565 8207
Zufuhr durch Frischwasser # 7456 8266
Abfuhr durch Wasserausschleusung - 40629 11130
Abfuhr durch Gasausschleusung s 0,6 6
Akkumulation im Aktivkoks - 494 136
Akkumulation in der Aktivkohle - = 3,6
Akkumulation an Wandungen - 68,5 157,4
Bilanzabweichung (Wigung) + 1251 +2306
(2,9 %) (16,8 %)
Bilanzabweichung (On-line-Werte) -9916 + 875
(-31,7%) (7,2 %)
Bilanzabweichung (Off-line-Werte) -5171 + 5040
(-14,4 %) (30,6 %)

7.2.5 SchluRfolgerungen zum Sorptionsmechanismus anorganischer Sub-
stanzen

Eine wesentliche SchluBfolgerung ist, daB bei wasserberieselten Aktivkoksschiittungen durch
die Beteiligung der wéBrigen Phase ein gasseitiger Durchbruch der sauren Rauchgaskompo-
nenten Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff nicht erwartet werden muB, solange die Be-
triebsbedingungen eine Absorption im Wasser zulassen und der pH-Wert im Berieselungs-
wasser grofer als zweli ist.

Im NaBaktivkoksadsorber befindet sich somit schon in der Sprithzone zwischen Diisenebene
und Schiittungsoberfliche eine erste Stoffilibergangszone. Aufgrund kleiner Tropfendurch-
messer (hohe Oberflache) und hoher Stoffiibergangskoeffizienten kann im direkten Kontakt
zwischen Gasphase und wéBriger Phase ein erster nennenswerter Stofflibergang der sauren
} Rauchgasbestandteile stattfinden. Wahrend des Kontakts des Gases mit der Flissigkeit setzt
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éich der in der Sprithzone begonnene Stoffiibergang in der zweiten Stoffiibergangszone, der
bewisserten Aktivkoksschiittung, fort.

Die Substanzen Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff weisen im Vergleich zu den organi-
schen Testsubstanzen in Luft hohe Diffusionskoeffizienten sowie in Wasser hohe Léslichkei-
ten und ebenfalls hohe Diffusionskoeffizienten auf. Da die aufgefiihrten sauren Gaskompo-
nenten zudem in der fliissigen Phase nahezu spontan hydratisiert werden und dann im
Gleichgewicht mit ihren Dissoziationsprodukten stehen, stellen sich niedrige Grenzfldchen-
konzentrationen ein, so daB insgesamt eine hohe Triebkraft fiir den Stoffiibergang aus der
Gas- in die Wasserphase vorliegt.

Bei Anwesenheit von Metallkationen im Wasser kénnen beim Uberschreiten der Loslichkeits-

produkte die entsprechenden Salze (z.B. als Sulfate) ausfallen. Als Kationen kommen im ‘

Naflaktivkoksadsorber Calcium, Natrium und Kalium in Frage, die aus dem Koks ausgewa- '

schen oder tiber das Frischwasser zugefiihrt werden. |
|

Beispielsweise kann Calcium im unteren pH-Wertebereich, in dem iberwiegend Sulfate vor-
liegen, bei Uberschreiten des Laslichkeitsproduktes Gips (CaSO4-2H,0) bilden. Dabei handelt
es sich um eine Reaktion, die bei NaBwaschern gezielt zur Rauchgasentschwefelung an-
gestrebt wird, im NaBaktivkoksadsorber jedoch genauestens gesteuert werden muf, um ein {
Zusetzen der Koksschiittung zu verhindern. ‘

Sowohl die vorgestellten Analysen der Tiefenprofilproben aus den Aktivkoksschiittungen als |
auch die durchgefiihrten Bilanzierungsrechnungen zeigen, dal die Reaktionsprodukte saurer ’
Gase weitgehend in der wéRrigen Phase verbleiben und nicht physikalisch vom Koks adsor-

biert werden. Wenn Konzentrationsspitzen von z.B. Sulfaten im Koks nachgewiesen werden,

haben diese ihre Ursache aller Wahrscheinlichkeit nach in ausgefillten Verbindungen (z.B.
CaSO4<2H20).

|

|
Hinsichtlich der Abscheidemechanismen im NaBaktivkoksadsorber bleibt somit festzuhalten, l
daf die Abtrennung saurer Gaskomponenten durch die fliissige Phase geschieht und nicht, wie ‘
bei konventionellen Aktivkoksadsorbern, durch Chemisorption an basischen Aschebestand- .
teilen im Koks. Dieser findamentale Unterschied zu den trocken betriebenen Aktivkoksad- ’
sorbern bedeutet nun, daB das Durchbruchsverhalten des Adsorbers beziiglich saurer Gase,
welches bisher die Standzeit einer Aktivkoksschiittung limitierte, bei Bewisserung der i
Schiittung unberiicksichtigt bleiben kann.

7.3  Ergebnisse der Feldversuche i
I
|

7.3.1 Gasseitige Abscheidegrade

Die erreichten Abscheidegrade fiir polychlorierte Dioxine und Furane (PCDDVF) liegen zwi-
schen 86 und 99,8 %.

Bei den polyaromatischen Kohlenwasserstoffen (PAK) liegt der Abscheidegrad zwischen 45
und 99 %. Der Grenzwert, der in der TA Luft mit 0,1 mg/m? fiir die karzinogenen Stoffe

—
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Benzo[a]pyren und Dibenzo[a,hJanthracen angegeben wird, wurde im Roh- und Reingas in
jedem Zyklus deutlich unterschritten.

Polychlorierte Biphenyle (PCB) werden weniger gut abgetrennt. Hier werden Abscheidegrade
zwischen 19 und 73 % erzielt. Der in der TA Luft genannte Grenzwert von 20 mg/m3 fiir die
Summe der PCB und der Chlorbenzole wird jedoch rein- und rohgasseitig deutlich eingehal-
ten. Dabei ist zu beachten, da die PCB-Konzentration im Rohgas mit durchschnittlich
10,2 ng/m3 sehr gering ist und deshalb eventuell vorhandene Ungenauigkeiten bei der Be-
probung bzw. Analyse stirker zur Geltung kommen. Chlorbenzole werden im NaBaktiv-
koksadsorber in einer GréBenordnung zwischen 95,5 und 99,99 % sehr gut abgeschieden.

Es ist eine Abhéngigkeit zwischen den Abscheidegraden und den Ausgangskonzentrationen
erkennbar. So korreliert beispielsweise bei den PCDD/F-Werten der niedrigste Abscheidegrad
von 86 % mit der geringsten Ausgangskonzentration von 4,8 ng TE/m3. Diese Tendenz zeigt
sich auch bei den PCB.

7.3.2 Aufnahmevermégen des Kokses

Gegentiber dem Uraktivkoks kann keine PAK-Anreicherung nachgewiesen werden. Einzig
von Naphthalin werden nennenswerte Anteile ermittelt. Allerdings trigt Naphthalin zur Ge-
samtbeladung im Urkoks mit 86 % und in der Sammelprobe mit 80 % bei. Im Rahmen der
Einschatzung der dargestellten Ergebnisse zur PAK-Analytik sollte beriicksichtigt werden,
daf} die herangezogenen Analyseverfahren nicht quantifizierbare Fehler aufweisen. Vor allem
die vollstindige Extraktion der PAK mittels Hexan ist schwierig, da mit irreversiblen
Bindungen der Substanzen an die Kohlenstoffmatrix gerechnet werden mu8.

Im Gegensatz zu PAK sind PCB im Uraktivkoks nicht nachweisbar. In der Sammelprobe der
oberen Koksschiittung kénnen jedoch drei von sechs PCB nachgewiesen werden. Die Bela-
dung des Aktivkokses mit PCB ist allerdings sehr gering, da auch im Rauchgas die PCB-Kon-
zentration um den Faktor 1000 kleinere Werte als die PAK-Konzentration annimmt, Im An-
hang sind die Beladung des Uraktivkokses und der Sammelprobe der oberen Aktivkoks-
schiittung mit PCB dargestellt.

7.3.3 Aufnahmevermégen der Fliissigkeit

Im Feldversuch hat im Sumpfwasser keine Anreicherung polyzyklischer aromatischer Koh-
lenwasserstoffe (PAK) stattgefunden. Da rauchgasseitig eine Abscheidung von PAK nachge-
wiesen wurde, kann gefolgert werden, daB PAK vom Aktivkoks adsorbiert wurden, obwohl
die Koksanalysen auf PAK dies nicht zweifelsfrei bestitigen konnen.

Bei den polychlorierten Biphenylen (PCB) ist ebenso wie bei den PAK keine Anreicherung im
Sumpfwasser feststellbar.

Der Wert der Chloridkonzentration im Sumpfwasser nimmt im Verlauf des Versuches von
409 mg/l auf 699 mg/l, der der Sulfatkonzentration von 4271 mg/l auf 7240 mg/l zu. Die Er-
héhung dieser Werte resultiert aus dem Eintrag von Chlorwasserstoff und Schwefeldioxid
durch das Rauchgas in den NaBaktivkoksadsorber. Diese Komponenten verursachen zusam-
men mit dem Eintrag von Kohlendioxid das Absinken des pH-Wertes von 12 auf Werte

b
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zwischen 7 und 8, nachdem der NaBaktivkoksadsorber mit Rauchgas beaufschlagt worden ist.
Auch im Kondensat liegen die Chlorid- und Sulfationen in hoher Konzentration vor, so daf
bereits vor Eintritt in den Reaktor eine HCI- und S0;-Abscheidung stattgefunden haben wird.
Das eingesetzte Brauchwasser weist nur eine geringe Anionenkonzentration auf, so daB dag
Brauchwasser als Quelle fiir den Anioneneintrag in das Sumpfwasser ausscheidet,

7.4 Fazit

Bei den experimentellen Untersuchungen zur Abscheidung organischer Substanzen im NaB-
aktivkoksadsorber konnten Naphthalin und Hexachlorbenzol im Aktivkoks nachgewiesen
werden. ErwartungsgemaB unterscheiden sich diese Substanzen in ihrem Abscheideverhalten
von den sauren Rauchgaskomponenten, indem sie zunichst von der fliissigen Phase geldst,
dann jedoch vom Koks adsorbiert werden und dort verbleiben. Die Ergebnisse lassen fiir die
beiden Stoffe Naphthalin und Hexachlorbenzol auf unterschiedlich groBe Stoffiibergangs-
widerstande beziiglich der Sorption aus der Gasphase an den Aktivkoks schlieBen. Naphthalin
reichert sich in allen drei Aktivkoksschiittungen an, wobei die Beladung von der oberen zur
unteren Schiittung deutlich abnimmt. Hier ist mdglicherweise der Stofftransport an den Aktiv-
koks limitiert. Die Adsorption von Hexachlorbenzol erfolgt wiederum fast ausschlieBlich in
der oberen Schiittung. Daher ist zu schlieBen, daB sich die zusitzliche Komponente Wasser
auf die Adsorption von Hexachlorbenzol nicht nachteilig auswirkt.

Die anorganischen Rauchgaskomponenten Schwefeldioxid und Chlorwasserstoff werden im
Nafaktivkoksadsorber spontan vom Berieselungswasser aufgenommen und verlassen die
Sorptionszone fast vollstindig iiber die fliissige Phase. Daher muf} bei wasserberieselten Ak-
tivkoksschiittungen - ein ausreichender Wasservolumenstrom vorausgesetzt - ein gasseitiger
Durchbruch saurer Rauchgaskomponenten nicht erwartet werden. Dies gilt jedoch nur
solange, wie der pH-Wert im Berieselungswasser die Absorption von Schwefeldioxid zulift.
So konnen bei pH-Werten von niedriger als zwei durchaus hihere Schwefeldioxidkonzentra-
tionen im Reingas aufireten.

Die im Feldversuch ermittelten Abscheideleistungen des NaBaktivkoksadsorbers beziiglich
der toxischen organischen Komponenten PCDD, PCDF, PAK und PCB lassen Reingaswerte
zu, die unterhalb der gesetzlich geforderten Grenzwerte liegen. Daher kann von einer Beein-
tréchtigung des Riickhaltevermdgens des Aktivkokses durch die wisserige Phase nicht aus-
gegangen werden. Aussagen zum Sorptionsmechanismus dieser Substanzen am Koks allein
aufgrund gasseitiger Abscheidegrade miissen Spekulation bleiben, da der Verbleib der
Rauchgasinhaltsstoffe in der fliissigen Phase und auf dem Koks im Rahmen dieser Arbeit
nicht ermittelt wurde.

Tab. 7-6 fafit die experimentellen Ergebnisse aller Versuchsreihen in einer Ubersicht nach
Stoffgruppen geordnet zusammen. In der letzten Spalte befinden sich die Ergebnisse der Si-
mulationsrechnungen, die eine gute Ubereinstimmung mit den experimentellen Befunde auf-
weisen.
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Tab. 7-6  Experimentelle Ergebnisse aus dem Feld- und dem Technikumsversuch sowie
berechnete Abscheidegrade aus den Simulationsrechnungen fiir den NaBaktiv-

koksadsorber
Stoffe/ Feldversuch Technikum Simulation
Testsubstanz
Rohgas- Abscheidegrad Test- Abscheidegrad | Abscheidegrad
konzentration konzentration
PCDD/F 504 ng/m? 92 ->99 %
PCB 57 ng/m? 19-76 %
Hexachlor- 200 ng/N,m3 96-99 % 95 %
benzol
Chlorbenzole 3250 ng/m? >99 %
PAK (ohne C,H;) | 0,09 mg/m? 62-99 %
Naphthalin 0,2 mg/Nm? 25-57% 50 %
HCl 1,65 mg/m32 nicht bestimmt 5 mg/Nym? 96 % 93 %
HF 0,50 mg/m? nicht bestimmt
SO, 32 mg/m? nicht bestimmt 20 mg/Nm? > 86 % 100 %
CO, 8 Vol.-% nicht bestimmt

Als Fazit bleibt festzustellen, daB zur Eliminierung der organischen Komponenten weiterhin
trotz Bewdsserung das Sorptionsmittel Aktivkoks beitrdgt und dabei auch im bewisserten
Zustand in bezug auf die Einhaltung derzeitiger Grenzwerte ausreichende Abscheideleistun-
gen aufweist. Da von den in dieser Arbeit betrachteten organischen Substanzen das Naphtha-
lin ein flaches Konzentrationsprofil im Koks aufweist, ist zu erwarten, daB insbesondere
polyaromatische Kohlenwasserstoffe die Standzeit des Adsorbens bestimmen.

7.5 Verfahrensperspektiven

Durch Simulationsrechnungen wie auch experimentelle Untersuchungen konnte gezeigt wer-
den, daB der NaBaktivkoksadsorber zur simultanen Abtrennung organischer und saurer
Rauchgasbestandteile geeignet ist.

Dabei zeigt sich der behindernde Einflu der wifrigen Phase als unbedeutend vor dem Hin-
tergrund, daB saure Rauchgasbestandteile im Wasser verbleiben und nicht am Aktivkoks sor-
bieren.

2am Kamin gemessen
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Leistungsvergleich

Fiir eine vergleichende Beurteilung der Leistungsfihigkeit des NaBaktivkoksadsorber mit den
konventionell betriebenen, trockenen Wanderbett- und Flugstromverfahren ist neben den
gasseitigen Abscheidegraden auch die Beladung auf dem Aktivkoks ein entscheidendes Krite-
rium. Aus der erreichbaren Beladung des Adsorbens ergibt sich die Standzeit und damit der
Verbrauch an Adsorbens. Als Fithrungsgréfie fiir den Koksverbrauch kommen daher bei kon-
ventionellen Aktivkoksadsorbern je nach Rauchgaszusammensetzung die Komponenten
Chlorwasserstoff (HCI), Schwefeldioxid (SO,) oder auch Stiube in Frage [EICK-90].

Die Ergebnisse dieser Arbeit haben gezeigt, daf8 fiir die Rauchgasendreinigung mit einem
NaBaktivkoksadsorber das Sorptionsmittel Aktivkoks vor allem die Eliminierung der organi-
schen Komponenten leisten muB. Damit sind nicht mehr die sauren Rauchgasbestandteile als
Durchbruchskomponenten zu kontrollieren. Dafiir kommen Verbindungen aus der Gruppe der
polyaromatischen Kohlenwasserstoffe in Frage, die die Standzeit der Schiittung im NaBaktiv-
koksadsorber limitieren.

Anhand qualitativer Konzentrationsverldufe der sorbierten Komponenten auf dem Aktivkoks
lassen sich die grundlegenden Verfahrensunterschiede der trockenen und der nassen Betriebs-
weise verdeutlichen. Allerdings muB einschrénkend angemerkt werden, daB ein priziser Ver-
gleich nur bei dhnlichen Rohgaskonzentrationen und Betriebsbedingungen méglich ist.

Dioxine &
und 5
Furane % \ \
[aa]
SO,
Schwefeldioxid | il
und é __—HCl Z 50, HC
Chlorwasserstoff |2 —
—
Schiittungsldnge Schiittungsldnge
Konventioneller
Aktivkoksadsorber NaBaktivkoksadsorber

Abb. 7-8  Qualitativer Vergleich der Beladungsprofile des konventionellen Aktivkoksadsor-
bers und des NaBaktivkoksadsorber

Abb. 7-8 zeigt in Anlehnung an ESSER-SCHMITTMANN [ESSE-91] fiir die hier betrachteten
Stoffgruppen - organische und saure Substanzen - die qualitativen Beladungsprofile auf dem
Aktivkoks in Abhéngigkeit der Lénge der Schiittung bei nasser und trockener Betriebsweise.

Deutlich wird, daB die Profile der organischen Substanzen bei trockener und nasser Betriebs-
weise nahezu deckungsgleich verlaufen. Trotz des durch die Fliissigkeit zusitzlich gegebenen
Stoffiibergangswiderstandes ist auch im NafBaktivkoksadsorber der Aktivkoks in der Lage,
organische Rauchgasbestandteile zu binden und dabei ein Profil auszubilden, bei dem die
Beladung von der Eintrittsseite zum Adsorberende hin abnimmt.

a
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Der Kurvenverlauf der anorganischen Rauchgasinhaltsstoffe zeigt bei konventioneller,
trockener Betriebsweise die typische Verdringungssorption der Chloride durch die Sulfate.
Fiir den NaBaktivkoksadsorber ergibt sich nur eine geringe Beladung, da beim nassen Betrieb
die sauren Rauchgasbestandteile, wie in dieser Arbeit gezeigt werden konnte, im Wasser ver-
bleiben.

Standzeiten

Da in den experimentellen Untersuchungen des NaBaktivkoksadsorbers ein Durchbruch nicht
erfolgte, konnen aus den vorliegenden Daten keine Standzeiten ermittelt werden. Durch eine
vergleichende Betrachtung auf der Grundlage von Literaturdaten 148t sich jedoch fiir den NaB-
aktivkoksadsorber an einem konstruierten Anwendungsfall eine GréBenordnung fiir die Stand-
zeit abschétzen.

Tab. 7-7  Gleichung und Daten zur Berechnung der Standzeit
GroBe Zahlenwert | Einheit [h]
Adsorber- 0,8 [1]
nutzungsgrad
n
Gasgeschwindigkeit 0,15 [m/s] q-F-L- Ps
\ o =" —— ()
g Cg
Bettlinge 1 [m]
L
Schiittdichte 300 [kg/m?]
p
Gasvolumenstrom 50000 [m*/h]
F

Unter der Annahme einer linearen Beziehung? zwischen der Konzentration im Gas cg und der
Beladung q auf der Koksoberfldche mit der Gleichgewichtskonstanten K (HENRY-Isothermen)

g=K-c, (7-2)

kann mittels einer integralen Bilanzierung die Standzeit ts; berechnet werden.

Fir dieses Berechnungsbeispiel wurden die Filterdaten aus Tab. 7-8 verwendet. Allerdings
konnen die hier dargestellten K-Werte nur Richtwerte darstellen, da sie zum groften Teil aus
Versuchen gewonnen wurden, deren Ziel in der Charakterisierung adsorptiver Verfahren zur

3 Dies gilt mit ausreichender Genauigkeit fiir Spurenstoffe wie Furane, Dioxine und Schwermetalle. Bei den
sauren Gaskomponenten ist die Bedingung infolge katalytischer Reaktionen am Aktivkoks nicht unbedingt
erfiillt.,
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Minimierung von Umweltbelastungen und nicht in der Erstellung exakter Adsorptionsmes-
sungen lag.

In Tab. 7-8 sind die Berechnungsergebnisse aufgelistet und in Abb, 7-9 die resultierenden
Standzeiten in einem Balkendiagramm grafisch dargestellt. Deutlich wird, daB bei einem
Wegfall der Limitierung der Standzeiten durch die sauren Rauchgaskomponenten die theo-
retische Standzeit um mehrere Zehnerpotenzen ansteigt.

Tab. 7-8 Rohgaskonzentrationen und erreichbare Beladungen bej konventionellen Aktjy-
koksadsorbern [Rade-92]

Standzeit [Tage]
Substanz Gaskonzentration Koksbeladung K Adsorbens | trockenes nasses
¢ [g/m’] q [g/kg] [m’/kg] System System

Schwefeldioxid 0,25 (a)
0,5 (b)

0,05 (b)

5,0x10% (c)
0,7x 107 (c)

1 = Braunkohlenkoks; 2 = Aktivkoks; (a) = [KASS-897; (b) = [EICK-907; (c) = [BASL-92]

400

100 (a)
100 (b)
50 (b)

Chlorwasserstoff/
Fluorwasserstoff

Dioxine/Furane 7,6x 107 (c)

2,2x107 (c)

100000
Standzeit NaBaktivkoksadsorber

10000

|
|

1000
5

an
£
= 100
E 10
&

—_

HCI PCDD/F
Rauchgasbestandteil

Abb. 7-9  Standzeit der Aktivkoksschiittung bei sauren Gasbestandteilen (SO, und HC))
sowie Dioxinen und Furanen (PCDD/F)




Y‘

Experimentelle Ergebnisse und Diskussion 105

Wassermanagement

Abschlieffend soll auf den EinfluB der fliissigen Phase sowie das bestehende Optimierungs-
potential hingewiesen werden.

Das Losen saurer Gasbestandteile im Wasser des NaBaktivkoksadsorbers fiihrt zur Bildung
von Sulfaten, Chloriden und Carbonaten und begiinstigt das Eluieren von Calcium-, Magne-
sium- und Eisen(Il)-oxid aus dem Aktivkoks. Im Gegensatz zu Chloriden, welche sehr gut
wasserléslich sind und daher keiner besonderen Kontrolle bediirfen, miissen die Calcium- und
Sulfatgehalte im Kreislaufwasser stindig iiberwacht werden, da sie in Abhéngigkeit vom pH-
Wert zum Teil schwerlésliche Salze bilden. Aufgrund ihrer hohen Konzentration kénnen
diese Ablagerungen das Liickenvolumen der Aktivkoksschiittung verkleinern, woraus ein we-
sentlich hoherer Druckverlust um die Schiittung resultiert. Die Salzbildung kann nur durch ein
geeignetes Wassermanagement, das ausreichend niedrige Calcium- und Sulfatkonzentrationen
gewihrleistet, unterbunden werden. Deshalb wird sich in der Praxis die Regelung der
Wasserberieselungsdichte in erster Linie an der Calciumkonzentration im ablaufenden Wasser
orientieren miissen.

Dariiber hinaus ist der pH-Wert im Wasser zu iiberwachen, da die Absorption des Schwefel-
dioxids nur bis zu einem pH-Wert von zwei sicher gewihrleistet ist und bei Unterschreitung
dieses Wertes mit einer nur teilweisen Abscheidung zu rechnen ist. Die minimal erforderliche
Wasserberieselungsdichte steht damit mit der Konzentration saurer Verbindungen im Rauch-
gas sowie dem Kationeneintrag iiber die Kokseluation in direktem Zusammenhang

Ausblick

Firr zukiinftige Arbeiten auf diesem Gebiet bietet sich an, die Ausfiihrung des NaBaktiv-
koksadsorbers als Wanderbett fiir einen groftechnischen Einsatz eingehender zu betrachten.
Diese Variante ist aus logistischen Griinden der Festbettechnik vorzuziehen, das Sorptions-
verhalten sollte jedoch aufgrund des Kreuzstrombetriebs von Gas und Wasser nicht a priori
voraussagbar sein.

Zur Einbindung dieser integrierten Rauchgasreinigungstechnologie in bestehende oder zu-
kiinftige Rauchgasreinigungslinien ist zu untersuchen, inwieweit Synergieeffekte mit anderen
Rauchgasreinigungsstufen genutzt werden konnen. Beispielsweise kann unter Umstinden auf
eine zusitzliche Abwasseraufbereitungsanlage verzichtet werden.



8 Zusammenfassung

Im Mittelpunkt der vorliegenden Arbeit stehen Untersuchungen zur Sorption umweltrelevan-
ter Rauchgasinhaltsstoffe in einem Rieselbettreaktor auf Aktivkoksbasis zum Einsatz in der
Rauchgasendreinigung von Miillverbrennungsanlagen.

Mit der Fliissigkeitsberieselung einer gasdurchstromten Aktivkoksschiittung stellt diese neue
Rauchgasreinigungskomponente, die hier als NaBaktivkoksadsorber bezeichnet wird, eine
technische Weiterentwicklung konventioneller Adsorber zur Rauchgasnachreinigung in
zweierlei Hinsicht dar. Einerseits werden lokale Temperaturexkursionen in der Aktivkoks-
schiittung sicher vermieden, andererseits kénnen abzuscheidende Rauchgasbestandteile durch
das Berieselungswasser unter Einsparung von Adsorptionskapazitt abgefiihrt werden.

Ziel dieser Arbeit ist es, auf Basis modelltheoretischer und experimenteller Untersuchungen
erstmals grundlegende Erkenntnisse zur genauen Beurteilung der Einsatzmgglichkeiten sowie
zur Auslegung des NaBaktivkoksadsorbers fiir die Rauchgasendreinigung zu gewinnen. Dabei
ist vor allem zu kliren, in welchem Umfang die Flussigkeitsberieselung gegeniiber einer
trockenen Betriebsweise die Trenneigenschaften dieses Adsorbers in bezug auf Abscheide-
grade und Standzeiten fiir einen Einsatz als Rauchgasnachreinigungseinheit beeinfluft.

Zur mathematischen Beschreibung der Abscheidung unterschiedlichster Rauchgasbestandteile
im NaBaktivkoksadsorber wird hier das axiale Dispersionsmodell, welches urspriinglich zur
Beschreibung von Rohrstrémungen entwickelt wurde, zu Grunde gelegt und fiir die Abbil-
dung der komplexen Sorptionsvorginge im vorliegenden Dreiphasensystem erweitert. Auf der
Grundlage von Massenbilanzen werden dazu fiir die gasformige, fliissige und feste Phase
zeitabhingige Modellgleichungen formuliert, die konvektive und dispersive Terme enthalten.
Zudem wird fiir jeden Rauchgasinhaltsstoff der Sorptionsmechanismus durch einen speziellen
Stoffaustausch- und Reaktionsterm wiedergegeben. Hierdurch wird es moglich, iber die
Gleichgewichtsbeziehungen hinaus, Dissoziationen und chemische Reaktionen in der fliissi-
gen Phase zu beriicksichtigen, und damit auch die Dynamik der Absorption abzubilden. Das
entstehende dynamische Modell wird mit Hilfe numerischer Methoden gelost. Die Losung des
gekoppelten partiellen Differentialgleichungssystems bilden &rtliche Konzentrationsprofile im
Adsorber mit zeitlicher Abhingigkeit. Bei der Ermittlung der erforderlichen konstitutiven
Gleichungen wird auf die einschlagige Literatur zuriickgegriffen, wobei insbesondere die
Arbeiten von RAMACHANDRAN zu nennen sind.

Die Erprobung des mathematischen Modells umfaBt neben der Sorption organischer auch die
Abscheidung saurer Substanzen. Gerade bei letzteren kommt die Berticksichtigung von Re-
aktionen in der fliissigen Phase zum Tragen. Die Auswahl der Zielstoffe orientiert sich an der
Zusammensetzung von Rauchgasen aus Miillverbrennungsanlagen. Zudem sollen diese Stoffe
in der nachfolgenden experimentellen Untersuchung des NaBaktivkoksadsorbers ebenfalls als
Testsubstanzen eingesetzt werden. Um diesen Anforderungen zu entsprechen, sollen die
Stoffe einfach in den Luftkreislauf eingebracht werden kénnen und dennoch die Eigenschaften
des Rauchgases hinreichend nachbilden. Hexachlorbenzol und Naphthalin werden als
Ersatzsubstanzen fiir experimentell schwer zugingliche, &kotoxische organische
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Rauchgasverbindungen ausgewihlt. Chlorwasserstoff und Schwefeldioxid vertreten die sau-
ren Rauchgasbestandteile.

Im Rahmen einer Sensitivititsanalyse kann der Einflu der Modell- und Betriebsparameter
auf die zu berechnenden Konzentrationsprofile in den drei Phasen verdeutlicht werden. Dabei
zeigt sich aus der Gruppe der Modellparameter vor allem der axiale Dispersionskoeffizient in
der fliissigen Phase als eine Grofle, deren genaue Bestimmung sowohl fiir die gasseitigen
Abscheidegrade als auch die Form der Durchbruchskurve und die Standzeit des Adsorbers
von entscheidender Bedeutung ist. Des weiteren scheint der Stoffiibergangskoeffizient an der
Phasengrenzflache gas/fliissig (kja-Wert) die Form der Durchbruchskurve mafigeblicher zu
bestimmen als der Stoffiibergangskoeffizient an der Phasengrenzfliche fliissig/fest (k.a-Wert).
Unter Umstidnden muf} bei letzterem der hier gewihlte Ansatz des 1df-Modells iiberpriift
werden.

Der EinfluB des Betriebsparameters Flissigkeitsphasenanteil zeigt sich dagegen genauso we-
nig bestimmend fiir die Form der Konzentrationsprofile wie die Auswirkungen, die eine Va-
riation der Fliissigkeitsgeschwindigkeit im Bereich der Rieselstrdmung hat. Die Variation
dieser Grofle 146t erkennen, daB niedrige Fliissigkeitsgeschwindigkeiten von Vorteil sind, da
Stofftransportwiderstéinde reduziert und hghere Beladungen in der Fliissigkeit und damit im
Koks erreicht werden. Im Hinblick auf die Auslegung von Rieselbettreaktoren ist der Einflufl
der Fliissigkeitsmenge fiir den Bereich der Rieselstromung allein unter dem Gesichtspunkt des
Stoffiibergangs jedoch von geringer Bedeutung. Im Gegensatz dazu stellt sich die
Gasleerrohrgeschwindigkeit als charakteristische Auslegungsgrofle heraus. Kleine Gasge-
schwindigkeiten begiinstigen offenbar den Stoffiibergang aus der Gasphase, indem sie die
Beladungsmaxima in der fliissigen und der festen Phase in Richtung Gaseintritt des Adsorbers
verschieben, womit die Ausnutzung des Adsorbens besser wird. Dem steht jedoch aus prakti-
schen Gesichtspunkten gegeniiber, daB3 die Erniedrigung der Gasgeschwindigkeit groBere Ap-
parateabmessungen erfordert.

Die Simulationsergebnisse zum Sorptionsverhalten organischer Substanzen zeigen eine grofie
Abscheidesicherheit fiir hoherchlorierte Kohlenwasserstoffe wie z.B. Dioxine und Furane.
Polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe, wie Naphthalin, weisen dagegen einen gerin-
geren Abscheidegrad auf und sind daher speziell bei der Festlegung der Standzeit des Adsor-
bens zu beriicksichtigen. Erwartungsgem#fl werden die sauren Rauchgassubstanzen Chlor-
wasserstoff und Schwefeldioxid nahezu vollstindig aus dem Gasstrom abgetrennt.

Das Ziel der experimentellen Erprobung des NaBaktivkoksadsorbers im Technikum besteht
darin, Aussagen iiber das Langzeitabscheidevermégen und insbesondere den Einflul des Was-
sers auf das Sorptionsvermogen der Aktivkoksschiittung zu erhalten. Die hierzu konzipierte
Versuchsanlage stellt die erstmalige, technische Realisierung des Verfahrenskonzeptes dar.
Ubereinander angeordnete und separat mit Wasser berieselte Aktivkoksschiittungen werden
mit einem im Kreislauf gefiihrten Luftstrom beaufschlagt, in den gezielt die ausgewihlten
Testsubstanzen dosiert werden. Eine umfassende Analytik bildet die Grundlage fiir eine ge-
schlossene Bilanzierung der Testsubstanzen in Luft, Wasser und Aktivkoks und ermoglicht
hinreichende Riickschliisse auf die Stofftransportphénomene und die Bedeutung der fliissigen
Phase im vorliegenden Dreiphasensystem.
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Die experimentellen Ergebnisse bestitigen die Simulationsrechnungen. Die anorganischen

den insbesondere polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe die Standzeit des Adsorbens
bestimmen.

Hinsichtlich des Wassermanagements fiir den NaBaktivkoksadsorber ist zu beachten, daB das
Losen saurer Gasbestandteile im Wasser zur Bildung von Sulfaten, Chloriden und Carbonaten
fiihrt und damit das Elujeren von Calcium-, Magnesium- und Eisen(Iloxid aus dem

In einem Vergleich der Beladungsprofile konventionell trocken betriebener Adsorptions-
systeme mit dem Beladungsprofil eines NaBaktivkoksadsorbers wird deutlich, daB die in
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Als Fazit dieser Arbeit kann festgestellt werden, daB sich auf der Basis des axialen Dispersi-
onsmodells fiir den NaBaktivkoksadsorber ein Reaktormodell erstellen 14Bt, mit dem die
Sorptionsvorginge umweltrelevanter Rauchgasinhaltsstoffe gut nachvollzogen werden kinnen

nente ist dariiber hinaus ihre Leistungsfihigkeit im praktischen Anwendungsfall erfolgreich
nachgewiesen. Schitzungen der Apparate- und Betriebskosten sowie ["Iberlegungen zZur
langfristigen Marktfshigkeit dieser integrierten Losung fiir die Rauchgasreinigung werden
liber eine zukiinftige Realisierung des Verfahrenskonzeptes entscheiden.
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Anhang A

A1 Analyse des Braunkohlenkokses

Tab. Al-1 Analysedaten der Firma RHEINBRAUN

Komungen
Koksstaub mm <0,40
Feinstkoks mm 0-1,50
Feinkoks mm 1,25-5,00
Kurzanalyse (Jahresmittel)
Wassergehalt Gew.-% 0,5 ‘\
Aschegehalt Gew.-% 9,0
Fliichtige Bestandteile Gew.-% 3,0
Fixer Kohlenstoff Gew.-% 87,5
Heizwert (Hu) kl/kg 29900

kcal/kg (7150)
Elementaranalyse (Jahresmittel)
Kohlenstoff Gew.-% 88,5
Wasserstoff’ Gew.-% 0.4
Sauerstoff Gew.-% 1,1
Stickstoff Gew.-% 04 ]
Schwefel Gew.-% 0,5
Physikalische Kennziffern (Jahresmittel)
Wahre Dichte g/em’ 1,85
Scheinbare Dichte g/em® 0,95

2

Spezifische Dichte m/g 300 !
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Oxidanalyse der Asche (Jahresmittel)

SiO, Gew.-% 9,5
Fe,0s Gew.-% 15,0
ALO; Gew.-% 5,0
SO; Gew.-% 13,5
Ca0 Gew.-% 41,0
MgO Gew.-% 14,0
Na,0+K,0 Gew.-% 2,0
Ascheschmelzverhalten

(Grenzwerte)

Sintertemperatur °C >900
Erweichungstemperatur °C =>1100
FlieBtemperatur °C >1250
Wassergehalt

Zusitzlich wurde der Wassergehalt des Urkokses und der drei Sammelproben der
Koksoberfliachen bestimmt. Dazu wurde feuchter Aktivkoks eingewogen und bei 80 °C in
einem Vakuumtrockenschrank getrocknet. Der getrocknete Aktivkoks wurde ebenfalls
gewogen, so daf eine Aussage iiber den Wassergehalt des Aktivkokses mdglich war.

Der Uraktivkoks weist einen Wassergehalt von 0,77 Gew.-% auf. Nach Versuchsende lag der
Wassergehalt der Koksschiittungen zwischen 35 und 36,8 Gew.-%. Tab. Al-2 enthilt die
entsprechenden Werte.

Tab. A1-2 Wassergehalt des Aktivkokses

Probe Wassergehalt [Gew.-%]
Uraktivkoks 0,77
Sammelprobe Schiittung 1 36,8
Sammelprobe Schiittung 2 35,1

Sammelprobe Schiittung 3 35,0
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A2. Ergebnisse der Technikumsversuche

Tab. A2-1 Ergebnisse der Gasanalytik fiir Naphthalin und Hexachlorbenzol

Naphthalin Hexachlorbenzol
Messung | Rohgaskon- | Reingaskon- | Abscheide- | Rohgaskon- | Reingaskon- | Abscheide-

zentration | zentration grad zentration | zentration grad
[ng/m3] [ng/m3] [%] [ng/m3] [ng/m3] [%]

1 382 373

2 182 76,1

3 151 34,9

4 63 17,3

5 38 23,5

6 33 24

7 41 21,4

8 2 0.9 55 14,7 53 64

9 1 1 0 57,5 1,6 97

10 1 1 0 51,5 2,2 96

11 825 58,1 }

12 191 83 57 88,1 24 97 |

13 162 120 26 106,6 1,8 98

14 166 126 24 72,8 23 97

15 68 121 -78 97,8 2,6 97

16 142 104 27 97,9 1,3 99

17 140 81 42 123 3,2 97

18 128 93 27 582,6 3,2 99

19 159 85 47 628,5 75 99

20 215 120 44 509,2 94 98
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Tab. A2-2 Beladung des Aktivkokses mit Naphthalin und Hexachlorbenzol aus dem

Technikumsversuch
Beladung des Aktivkokses Naphthalin Hexachlorbenzol
[mg/kg] [ng/ke]
obere Schiittung 27,3 506
mittlere Schiittung 11,8 9,7
untere Schiittung 1,4 1,5

Tab. A2-3 Nachweisgrenzen von Naphtahlin und Hexachlorbenzol

Substanz Nachweisgrenze
Hexachlorbenzol <5-10 ng/Nm®
Naphthalin <0,1 bis 0,2 pg/Nm®

Tab. A2-4 Ergebnisse der Gasanalytik fiir organische Rauchgasbestandteile im

Feldversuch
Messung Abscheidegrade
Chlorbenzole! PCB PAK PCDD/F?
1 99,18 73 77 92
2 99,32 76 67 99,73
3 95,50 -32 45 84
4 99,56 72 >99 98,73
S5 99,56 19 >96 99,21
6 99,99 29 >62 99,77

! Penta- und Hexachlorbenzol
2 Summe PCDD/F, nicht TE nach 17. BInSCHV




122

Anhang

Tab. A2-5 Analysewerte der Edelstahl- und Aktivkohleproben (Gasausschleusung)

Naphthalin Hexachlorbenzol
[mg/kg] [ng/ke]
Aktivkohle 0,01 54
Naphthalin Hexachlorbenzol
[ng/em?] [ng/em?]
Edelstahl
Rohgas <2 <0,1
Reingas <2 <0,1
benetzte Fliachen <2 <0,1
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