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Abstract

Optimisation of a fabric fiiter to maximise the reduction of HCI, SO and PCDD/F
emlisslons from the combustion of Altholz (demolition wood and urban waste wood)

The reduction of hydrogen chloride (HCI), sulfur dioxide (SO2) and polychiorinated dioxins
and furans (PCDD/F) in a fabric filter have been investigated. The main reduction mechanisms
are described from the literature.

Experiments have been carried out in the flue gas of a moving grate combustion unit during the
combustion of Altholz (demolition wood and urban waste wood). The fabric filter is equipped
with an internal filter ash recirculation system. A calcium based sorptive is added to the flue
gas. Calcium hydroxide is used for the absorption of HCI and SO2 whereas activated lignite
(Herdofenkoks, HOK) is used for the adsorption of PCDD/F. For the assessment of the dioxin
reduction in the fabric filter, the dioxin concentrations have been measured in the raw gas after
the cyclone, in the flue gas after the fabric filter and in the filter ash.

The results are discussed and compared with data from the literature. A comparison between
calculated and measured data show that the reduction of HCI and PCDD/F are most probably
controlled as foliows: The reaction of HCI with the calcium based additive takes place in the
entrained flow phase before the filter surface whereas PCDD/F are adsorbed in the filter cake
on the fabric surface. The dioxin adsorption rate is limited by gas film diffusion through the
hydrodynamic film layer surrounding the HOK particles.

By adding HOK in the raw gas an PCDD/F reduction of app. 75% was reached which
corresponds to a doubled reduction compared to calcium hydroxide. Measures for a further
improvement of the emission reduction efficiency are proposed.



1 Zusammenfassung

Die vorliegende Untersuchung befasst sich mit dem Abscheideverhalten von Chlorwasser-
stoff, Schwefeldioxid und Dioxinen/Furanen in einem Gewebefilter nach einer Altholzfeuerung.

Die Eigenschaften und das Verhalten von verschiedenen calciumhaltigen Sorptionsmitteln bei
der Reaktion mit Chlorwasserstoff und/oder Schwefeldioxid werden vorerst anhand von
Literaturangaben beschrieben und diskutiert. Von den untersuchten Calciumverbindungen
weist Ca(OH)2 (Calciumhydroxid) die hochste Reaktivitat auf, gefoigt von CaO (Calcium-
oxid) und CaCO3 (Calciumcarbonat, Kalk). Bei Temperaturen < 200°C ist der Umsetzungs-
grad des Absorbens mit HCl in Gegenwart von Wasserdampf deutlich héher.

Die Beschreibung des Adsorptionsverhaltens von Dioxinen und Furanen gestaltete sich auf-
wendig, da die physikalisch-chemischen Eigenschaften meistens nicht bekannt sind und das
Verhalten von Dioxinen und Furanen auf Herdofenkoks experimentell nicht untersucht wurde.
Die Stoffwerte und das Adsorptionsverhalten wird fir das 2,3,7,8-TCDD-Kongenere
("Seveso-Dioxin") anhand von empirischen Gleichungen berechnet.

Die Versuche zur Charakterisierung des Abscheideverhaltens erfolgen in einem Lihr Flach-
schlauchfilter nach einer Altholzfeuerung. Dem Gewebefilter ist ein Umlenkreaktor mit einem
Kugelrotor vorgeschaltet, in welchem das Abgas mit Sorptionsmittel und riickgefiihrten Asche-
partikeln beladen wird. Durch die Partikelriickfiihrung steigt die Staubbeladung von ca. 100
mg/Bm3 im Rohgas vor dem Kugelrotor (inkl. Additiv) auf 25'000 mg/Bms3 bis 50'000 mg/Bm3
an.

Das Abscheideverhalten von Chiorwasserstoff und Schwefeldioxid wird an insgesamt fiinf
Messtagen Gber einen Zeitraum von rund 4 Stunden untersucht. An einem Messtag erfolgt zu-
satzlich eine Bestimmung des Dioxinabscheidegrades. Durch Optimierung der Betriebsbedin-
gungen sollen bei minimalem Sorptionsmittelverbrauch méglichst hohe Abscheidegrade erzielt
werden. Am bestehenden Filter werden keine baulichen Anderungen vorgenommen. Die Pro-
benahmestellen befinden sich jeweils im Rohgas vor und im Reingas nach dem Gewebefilter.
Die Einstellung der Versuchsbedingungen (Sorptionsmittel, Temperatur, Filterflaichenbela-
stung) erfolgte einige Tage vor den Messungen. Damit sollte sichergestellt werden, dass der
Betrieb den praktischen Bedingungen entspricht und die Reaktionen zwischen Additiv, Filter-
staub und Abgas im Gleichgewicht sind.



Die beobachteten HCI-Abscheldegrade variieren bei Filtertemperaturen um 120°C zwischen
60% und 97%. Die HCI-Gehalte im Reingas variieren zwischen 1 mg/Nm3 und 11 mg/Nm3
(bei 11 Vol.-% Og2) und liegen somit unter dem vorsorglichen Grenzwert von 30 mg/Nm3
gemass LRV, welcher ab einem Massenstrom von 300 g/h einzuhalten ist. Der HCI-Abschei-
degrad ist vom Rohgasgehalt abhangig. Bei hohen HCI-Rohgasgehalten ist der Abscheide-
grad deutlich besser als bei geringen HCI-Gehalten.

Da sich im Partikelkreislauf eine grosse additivhaltige Aschemenge von rund 110 kg befindet,
fihrt ein Ausfall der Dosiervorrichtung wahrend einiger Tage nicht zu erhéhten HCI-Emissio-
nen.

Der SO2-Abscheldegrad ist unabhangig von den verwendeten Additiven und betrégt in 4
von 5 Versuchen zwischen 42% und 48%. In einem Versuch betrégt der Abscheidegrad mehr
als 60%. Eine Erhdhung des SO2-Abscheidegrades durch Anderung der Filterbetriebsbedin-
gungen ist nicht zu erwarten. Die SO2-Gehalte im Reingas variieren zwischen 11 mg/Nm3
und 40 mg/Nm3, der LRV-Grenzwert betragt 250 mg/Nm3.

Bei der Verwendung von Sorbalit mit 7 Gew.-% Herdofenkoks (HOK) wurde ein Abscheide-
grad far Dioxine und Furane von 75% erzielt (Abscheidegrad in Bezug auf TEQ-Werte).
Der Abscheidegrad ist rund doppelt so hoch wie bei der Verwendung von Calciumhydroxid,
jedoch geringer als aufgrund von Messwerten aus der Kehrichtverbrennung zu erwarten war.
Méglicherweise ist das Verhalten von Altholz bei der Verbrennung anders als von Kehricht, in-
dem z.B. ein grosserer Anteil von dampfférmigen oder filtergangigen Dioxinen entstehen. Zu-
dem sind die Versuchsbedingungen in den Gewebefiltern bei Kehrichtverbrennungsanlagen
meistens verschieden, da das Abgas vor dem Gewebefilter in der Regel nur noch geringe
Staubgehalte aufweist (z.B. vorgeschaltetes Elektrofilter) und Sorbalit mit einem hdheren
HOK-Anteil verwendet wird.

Der Vergleich von experimentellen Messwerten mit Literaturdaten oder berechneten Gréssen
zeigt, dass Chlorwasserstoff und die Dioxine und Furane in einem Gewebefilter mit hoher
Wahrscheinlichkeit folgendes Abscheldeverhaiten aufweisen:

- Die Reaktion von HCI mit dem calciumhaltigen Additiv findet in der Flugstromphase statt

- Die Adsorption von Dioxinen und Furanen findet in der Filterascheschicht auf der
Schlauchoberflache statt und ist zur Hauptsache durch die Diffusion der Dioxinmolekile
durch die hydrodynamische Grenzschicht um die HOK-Partikel bestimmt.

Zur Steigerung der HCl-Abscheidegrade ist demnach die Kontakizeit in der Flugstromphase zu
erhéhen. Bei einer bestehenden Filteranlage kénnen diese durch Absenkung der Abgastem-
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peratur und durch einen Feuerungsbetrieb bei geringerem Luftiberschuss oder geringerer
Leistung verlangert werden.

Zur Steigerung der PCDD/F-Abscheidegrade ist hingegen die Kontaktzeit auf der Filter-
schlauchoberflache oder der HOK-Gehalt in der Filterasche zu erhéhen. Die Kontaktzeit auf der
Filterschlauchoberflache kann durch Erhéhung der Filterkuchenschichtdicke, durch Absenkung
der Filtertemperatur sowie durch einen Feuerungsbetrieb bei geringerem Luftiberschuss oder
geringerer Leistung verlangert werden. Der HOK-Gehalt in der Filterasche nimmt bei Verwen-
dung von Sorbalit mit einem héheren HOK-Anteil und bei Reduktion des Rohgasstaubgehal-
tes zu. Die Beréchnungen lassen eine mehr als 95%ige Abscheidung von Dioxinen und Fura-
nen erwarten, wenn die Filterkuchenschichtdicke von 0.8 mm auf 3 mm erhéht, die Filtertempe-
ratur auf 100°C abgesenkt und Sorbalit mit einem HOK-Anteil von 20 Gew.-% anstatt 7
Gew.-% verwendet wird.

Der Gber drei Monate gemittelte Sorptionsmitteliberschuss beziiglich HCI und SO» be-
tragt bei Sorbalit rund 0.85 (je 100% HCI- und SO2-Abscheidung). Trotzdem ist auch im
Langzeitbetrieb ein hoher HCI-Abscheidegrad moglich, da bereits die alkalische Holzflugasche
einen Teil des HCI und SO2 absorbiert und die SO2-Abscheidung nur knapp 50% betragt.
Wahrend der Untersuchungsperiode, welche sich diber einen Zeitraum von rund 3 Monaten
erstreckte, traten keine Abreinigungsstérungen wegen klebrigen Stauben auf.

Der Umsetzungs- bzw. Ausnutzungsgrad des Sorptionsmittel wurde in den vorliegenden
Versuchen nicht bestimmt. Durch die Partikelriickfihrung in das Rohgas betrégt die Kontaktzeit
des Additivs mit dem Abgas insgesamt ca. 20 Minuten und ist im Vergleich zu anderen Filter-
bauarten wesentlich hoher. Die lange Verweilzeit des Sorptionsmittels im Kreislauf ermdglicht
einen hohen Additivausnutzungsgrad.

-11-




2

Einleitung

Aus friheren Untersuchungen ist bekannt, dass Altholz aus Mébeln und Bauschutt mit Halo-
gen- und Schwermetallverbindungen verunreinigt ist [Bihler et al. 1990, Nussbaumer et al.
1994]. Die energetische Nutzung von Altholz stellt deshalb erhéhte Anforderungen an die
Feuerungstechnik und an die Abgasreinigung:

HCl/Schwermetalle:

S02:

Zur Einhaltung der Luftreinhalte-Verordnung (LRV) muss die Abgasreinigung die Ab-
scheidung von Schwermetallen und Chlorverbindungen gewéahrieisten. Die HCI-Ge-
halte im Rohgas nach einer Altholzfeuerung variieren typischerweise zwischen 40
mg/Nm3 und 100 mg/Nm3 (bei 11 Vol.-% O2). Ab einem Massenstrom von 300 g/h
ist der Grenzwert von 30 mg/Nm3 einzuhalten. Die Summe der Blei- und Zinkgehalte
im Rohgas betragt z.B. 70 mg/Nm3 (bei 11 Vol.-% Og), der Grenzwert nach LRV 5
mg/Nms3,

Eine Abscheidung von SO2 (typische Rohgaswerte: ~100 mg/m3) ist fiir Altholzfeue-
rungen nach LRV nicht erforderlich. Da die Werte jedoch Giber dem fiir Kehrichtver-
brennungsanlagen (KVA) giltigen Wert von 50 mg/Nm3 (bei 11 Vol.-% O2) liegt, ist
eine Abscheidung erwiinscht, sofern sie ohne Mehraufwand realisiert werden kann.

Dioxine und Furane:

Aus einer Hochrechnung der Dioxinemissionen von Holzfeuerungen in der Schweiz
geht hervor, dass im Bereich der Altholzfeuerungen ein Handlungsbedarf besteht
[Hasler et al. 1993]. Die Dioxingehalte im Reingas betragen z.B. 2 ng TE/Nm3 (bei 11
Vol.-% O2) [Hasler et al. 1994c].

Eine einfache, kostengiinstige und rasch realisierbare Reduktion der Dioxinemissionen
ist moglich, wenn die bestehende Anlagentechnik angepasst oder optimiert werden
kann. Messungen zeigen, dass — entgegen den Erfahrungen aus dem KVA-Bereich —
Uber einem Gewebefilter mit Additivzugabe nach einer Altholzfeuerung nur eine gerin-
ge Reduktion der Dioxine und Furane erzielt wird [Hasler et al. 1994a].
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Zur Abscheidung der Schwermetalle bei Altholzfeuerungen kommen zur Zeit Elektrofilter und
Gewebefilter zum Einsatz. Gewebefilter weisen gegeniiber Elektrofiltern folgende Vorteile auf:

- Gewebefilter haben einen geringeren Platzbedarf.

- In Elektrofiltern kann eine verstarkte Dioxinbildung stattfinden.

- In Gewebefiltern ist mit geringerem Mehraufwand eine HCI-Abscheidung méglich durch
Zugabe eines alkalischen Additivs wie z.B. Calciumhydroxid.

- Der abgeschiedene Staub bildet auf dem Filtermaterial eine zusatzliche Adsorptions-
schicht zur Abscheidung von Schwermetallen, sauren Gasen und organischen Schad-
stoffen.

- Gewebefilter sind bei Kleinanlagen deutlich kostengiinstiger.

Uber das Abscheideverhalten von HCI, SO2 sowie polychlorierten Dioxinen und Furanen
(PCDD/F) in Gewebefiltern nach Holzfeuerungen liegen nur wenig Erfahrungen vor. Insbe-
sondere fehlen Kenntnisse bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen und beim Einsatz von
kohlehaltigen Sorptionsmittein. Die kohlehaltigen Sorptionsmittel versprechen insbesondere
ein héheres Dioxinabscheidepotential [Thomé 1990}, [Nethe 1990], [Kempin 1991}, [Kerber
1991], [Vicinius et al. 1991], [Mosch 1992]. Im weiteren fiihrt der Betrieb bei nicht optimierten
Bedingungen, z.B. mit Uberstéchiometrischer Additivzugabe, zu hohen Reststoffmengen, was
aufgrund der beschrankten Deponiekapazitat unerwiinscht ist und zu erhdhten Betriebskosten
fuhrt.

Anhand von Versuchen soll deshalb das Abscheideverhalten von Chlorwasserstoff, Schwe-
feldioxid und Dioxinen und Furanen in einem Gewebefilter nach einer Altholzfeuerung unter-
sucht werden. Die wichtigsten zu variierenden Betriebsparameter sind:

Sorptionsmittel
Sorptionsmittelmenge
Filtertemperatur
Filterflachenbelastung

Als weitere Moglichkeit kommt die Absenkung der Abgastemperatur durch Eindiisen und Ver-
dampfen von Wasser in Frage. Wegen des hohen apparativen Aufwandes zur Erzielung einer
volistandigen Verdampfung des Wassers konnte dies bei der untersuchten Anlage allerdings
nicht realisiert werden.

Durch Optimierung der Betriebsbedingungen im Filter sollen bei minimalem Sorptionsmittel-
verbrauch méglichst hohe Abscheidegrade erzielt werden. Am bestehenden Filter sollen keine
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baulichen Anderungen vorgenommen werden. Das Abscheideverhalten von Chlorwasserstoff
und Schwefeldioxid wird anhand von insgesamt fiinf Versuchen bei stationdren Betriebs-
bedingungen ermittelt. Die HCI- und SO2-Gehalte werden im Rohgas und im Reingas mittels
nasschemischer Probenahme bestimmt. Die Bestimmung des PCDD/F-Abscheidegrades er-
folgt wéhrend eines Versuches beim Einsatz eines kohlehaltigen Sorptionsmittels und bei
optimierten Betriebsbedingungen. Die Probenahme und die analytische Bestimmung der HCI-,
SO2- und PCDD/F-Gehalte erfolgte durch die Zentrale Analytik der Ciba AG Schweizerhalle
(Dr. G. Brandt und Mitarbeiter, Dr. B. Schatowitz und Mitarbeiter).

Wahrend derselben Messperiode wie die Versuche am Gewebefilter fand eine Untersuchung
zu den Langzeitemissionen der untersuchten Altholzfeuerung statt [Hasler et al. 1995b]. Dabei
wurde ein kontinuierlich arbeitendes FTIR-Messgerat fir die Bestimmung der Abgaskompo-
nenten und ein FAG-Staubmessgerat zur Staub- und Volumenstrommessung eingesetzt. Ein
Teil dieser Messdaten wurde zur Ermittlung der Filterbetriebsbedingungen verwendet.
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3 Grundlagen der Abscheidung von HCI und SO2
3.1 Einleitende Bemerkungen

Das folgende Kapitel beschreibt das Verhalten von Chlorwasserstoff und Schwefeldioxid bei
der Reaktion mit calciumhaltigen Verbindungen. Dabei ist zwischen dem thermodynamischen
Gleichgewichtszustand und dem kinetischen Verhalten zu unterscheiden. Die Thermodynamik
beschreibt die Zustande von Stoffen im Gleichgewichtszustand, d.h. nach unendlicher langer
Reaktionszeit, wahrend die Kinetik das zeitliche Verhalten der Stoffe bis zum Erreichen des
Gleichgewichtzustandes beschreibt.

Aus der Kenntnis der kinetischen Eigenschaften von chemischen Reaktionen lassen sich z.B.
neue Betriebsparameter ableiten, die einen optimalen Betrieb von technischen Verfahren, im
vorliegenden Fall von einem Gewebefilter zur Abgasreinigung nach einer Altholzfeuerung,
erwarten lassen.

3.2 Bezeichnungen von Calciumverbindungen

Flr die zur Abscheidung von Chlorwasserstoff und Schwefeldioxid eingesetzten Calciumver-
bindungen sind verschiedene Bezeichnungen iiblich. Absorbentien mit identischer chemischer
Zusammensetzung kdnnen unterschiedliche Namen haben, wenn z.B. durch den Herstel-
lungsprozess unterschiedliche geometrische Oberflachen erzielt werden (Bsp. Ca(OH)2; An-
hang 9.2.1). In der Tabelle 1 sind einige Bezeichnungen von calciumhaltigen Absorbentien
aufgefihrt.

Chemische Formel “chem. Bezeichnung gleichwertige Bezeichnungen

CaCOgj Calciumkarbonat Kalk

CcaO Calciumoxid gebrannter Kalk, Branntkalk

Ca(OH)2 Calciumhydroxid geldschter Kalk, Kalkhydrat, Wasserkalkhydrat,
Normalhydrat, Hydrat

Tabelle 1: Bezeichnungen von calciumhaltigen Absorbentien
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3.3 Reaktionsgleichungen und Gleichgewichts-
konstanten

Bei der Abscheidung von Chlorwasserstoff an calciumhaltigen Sorbentien wird Calciumchlorid
(CaCl») gebildet, wobei folgende Reaktionen ablaufen (ARH2gg: Reaktionsenthalpie bei 298
K; bei ARH29g < 0 ist die Reaktion exotherm; [Balekjian 1987]):

CaO + 2 HCI == CaClz + H20 ARH2gg = -224.4 kJ/mol (1)
Ca(OH)2 + 2HCI ==  CaCl2 + 2 H20 ARH298 = -114.9 kJ/mol  (2)
CaCO3+2HCI —= CaClz + H20 + CO2 ARH2gg = -45.5 kJ/mol  (3)

Bei der Abscheidung von Schwefeldioxid mit Ca(OH)2 und CaO laufen folgende Reaktion
ab:

Ca0 + SOz == C(CaS03 ARH2gg = -240.4 kJ/mol  (4)
Ca(OH)2 + SO == (CaSO03 + H0O ARH2gg = -130.9 kJ/mol  (5)
Ca0 +S02 + 302 == CaSO0s ARHagg = -501.5 kJ/mol  (6)
Ca(OH)2 + SO2 + 302 == CaSO4 + H20 ARHagg = -392 kJ/mol  (7)

Daneben laufen folgende Reaktionen ab:

Ca(OH)2 = CaO0 + H20 ARH2gg = 109.5 kJ/mol  (8)
CaCOs3 == CaO + CO2 ARHz2gg = 178.9 kd/mol  (9)
Ca(OH)2 + CO ==  CaCOjz +H20 ARHagg = -69.4 kJ/mol  (10)

Die Reaktionen (8) und (9) sind endotherm und erst bei Temperaturen >200°C von Bedeu-
tung.

In der Abbildung 1 sind die Gleichgewichtskonstanten Kp' fiir die Reaktion von HCI bzw. SOz
mit verschiedenen calciumhaltigen Sorbentien als Funktion der Temperatur aufgetragen. Die
Definition der Gleichgewichtskonstante Kp 2.B. fir die Reaktion (1) lautet:

[CaCly] [H20]
Ke = [Ca0] [I[-léel]«? (11)
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Die Dampfdrucke von CaClz und CaO sind mit den festen Phasen im Gleichgewicht und ent-
sprechen den Sattigungsdampfdrucken. Die Drucke haben daher fir jede Temparatur einen
festen Wert. Die Dampfdrucke von CaClz und CaO sind allerdings unmessbar kiein. Durch
Einfihrung einer partiellen Gleichgewichtskonstante Kp' sind nur noch messbare Gréssen er-
forderich [Denbigh 1974]:

: CaO H.0

Die Reaktionen von HCI und SO2 mit den Sorbentien sind exotherm, so dass die Gileich-
gewichtskonstanten Kp' mit zunehmender Temperatur abnehmen. Der Dampfdruck bzw. die
Konzentration von HCI und SO2 im Gas ist im Gleichgewichtszustand umso niedriger, je
hoher die Gleichgewichtskonstante Kp' bzw. je niedriger die Temperatur ist. Sofern die
Absorptionsreaktionen mit ausreichender Geschwindigkeit ablaufen, solite die HCI- und SO2-
Abscheidung demnach bei méglichst tiefen Temperaturen erfolgen.

35 : 70 .
| O Ca+2HCI = CaCly +H0 | © Ca0+50;+30;,52Cas0,
@ CalOH)p + 2HCL =* CaCly « 2H,0 @ CalOH); » 502.%02:: CasS0y, +H,0
30 60
® CaCO3+2HCI 3 CaCly +H30 + CO, ® Ca0+50, :=CaS0y

@ CalOH)2+S07 = CaS03 +H,0
25

TP | T
: \\\ » B 30\ \i\
T

Ig Kp
2
7
t
l

10 \\ \\@ 20 \ \

0 0 ! !\6 l
300 S00 700 900 1100 K 1500 300 500 700 900 1100 K 1500
Temperatur Temperatur

Abbildung 1; Gleichgewichtskonstanten Kp' der Reaktion von HCI und SO2 mit calciumhaltigen
Sorbentien als Funktion der Temperatur gemass [Barin et al. 1973]
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3.4 Umsetzungsgrade von Pellets verschiedener
Sorbentien mit HCI

3.4.1 Definitionen und Bemerkungen

Der Umsetzungsgrad U eines calciumhaltigen Absorbens mit Chlorwasserstoff ist wie folgt
definiert:

U = feace (13)
mit n = Molzahl

i = Absorbens (CaO, Ca(OH)2 oder CaCO3)

In einem Differentialreaktor wurden von [Balekdjian 1987] an Pellets mit unterschiedlicher
Grosse und mit verschiedenen Sorbentien Versuche zur Ermittlung des Umsetzungsgrades
durchgefiihrt. Eine definierte Menge des untersuchten Absorbens wird dabei wahrend einer
bestimmten Dauer einem HCI-haltigen Gasstrom ausgesetzt. Die HCI-Konzentration vor der
Beaufschlagung bleibt konstant.

Die Untersuchungsergebnisse an Pellets sind nur bedingt auf die Bedingungen in einem
Gewebefilter Gbertragbar, da bei Gewebefiltern ausschliesslich pulverférmige Absorbentien
eingesetzt werden und die HCI-Gehalte im Abgas deutlich geringer sind als in den Laborver-
suchen. Die Resultate an Peliets tragen jedoch zum Verstandnis des Abscheidemechanismus
bei und kénnen wichtige Hinweise fir den Praxiseinsatz liefern.
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3.4.2 Einfluss der Temperatur

Die Umsetzungsgrade bzw. die Reaktivitdt von Pellets aus CaO und Ca(OH)2 sind bei
200°C vergleichbar, sofern das CaO aus Ca(OH)2 hergestellt wurde [Balekdjian 1987]. Bei
Ca0, welches aus CaCOg hergestellt wurde, ist die Reaktivitat deutlich geringer. Der Herstel-
lungsprozess bzw. die Porenstruktur und die geometrische Oberflache der Sorbentien
(Zahlenwerte in Tabelle 12, Anhang A2) sind fir die Reaktivitdt bzw. den Umsetzungsgrad
von grosser Bedeutung. Die spezifische Oberflache der verwendeten Ca(OH)2-Pellets be-
tragt 25 m2/g [Balekdjian 1987).

Die Reaktivitdat von CaCOs3 (Kalk) ist zumindest bis zu Temperaturen von 600°C deutlich ge-
ringer als diejenige von CaO oder Ca(OH)2. Die Versuchsergebnisse mit Kalk als Absorbens
werden daher nicht weiter diskutiert.

Die Abbildung 2 zeigt den Umsetzungsgrad von Calciumhydroxid-Pellets (1.2 mm <d <2 mm)
in Abhangigkeit der Versuchsdauer bei verschiedenen Reaktionstemperaturen.
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2
.
AY
{
L

3
o — |
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T ,
3 °/’// ® T=150°C
25 ]
o T=100°C
y——%
; ]
0 10 20 30 40 mn 60

Versuchsdauer

Abbildung 2: Einfluss der Temperatur auf den Umsetzungsgrad von Ca(OH)2-Pellets bei der Reak-
tion mit Chlorwasserstoff geméss [Balekdjian 1987]
Bemerkungen: Pelletdurchmesser: 1.2 mm < d < 2 mm; Das synthetische Abgas ent-
hal 10'000 ppm HC! und 0 Vol.-% H20, Tragergas ist Stickstoff; ptot = 1 bar.
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Der Umsetzungsgrad der Calciumhydroxid-Pellets steigt unmittelbar nach der Exposition mit
trockenem HCl-haltigem Gas steil an und erreicht nach einer bestimmten Zeit einen stationaren
Wert. Der Ca(OH)2-Umsatz im stationdren Zustand nimmt mit zunehmender Temperatur deut-
lich zu. Bei einer Temperatur von 400°C werden maximal rund 80% des Kalkhydrates umge-
setzt, bei 100°C betragt der Absorbensumsatz noch 10%. Aufgrund der Thermodynamik
(Kapitel 3.3) werden jedoch bei tiefen Temperaturen héhere Umsétze erwartet als bei hohen.
Die Ursachen fir die geringen Umsétze sind demnach in der Reaktionskinetik zu suchen

(Kapitel 3.6).

3.4.3 Einfluss des Wasserdampfgehaltes

In der Abbildung 3 ist der Ca(OH)>-Umsetzungsgrad fiir die Reaktion mit Chlorwasserstoff bei
einer Temperatur von 150°C und verschiedenen Wasserdampfgehalten aufgezeigt.
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Abbildung 3: Einfluss des Wasserdampfgehaltes auf den Umsetzungsgrad von Ca(OH)2-Pellets fur
die Reaktion mit Chlorwasserstoff bei 150°C gemass [Balekdjian 1987]
Bemerkungen: Pelletdurchmesser: 1.2 mm < d < 2 mm; Das synthetische Abgas ent-
h4lt 10'000 ppm HCI, Tragergas ist Stickstoff; piot = 1 bar.

Bei einer Temperatur von 150°C ist bei einem Wasserdampfgehalt von 15 Vol.-% im statio-
naren Zustand ein Kalkhydrat-Umsetzungsgrad von 53% maglich, wahrend bei einem Was-

serdampfgehalt von 0 Vol.-% bloss 17% des Ca(OH)2 umgesetzt werden kdnnen. Der posi-
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tive Einfluss des Wasserdampfes nimmt mit zunehmender Temperatur deutlich ab. Der Was-
serdampfgehalt fihrt daher vor allem bei tiefen Abgastemperaturen, wie sie typischerweise in
Gewebefiltern auftreten, zu einer Verbesserung des Ausnutzungsgrades.

Berechnungen von Balekdjian zeigen, dass der Einfluss des Wasserdampfes bei tiefen Tem-
peraturen nicht auf eine Kapillarkondensation von Wasser zurickzufiihren ist.
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3.5 HCI-Abscheidung an staubférmigen Sorbentien
3.5.1 Bemerkungen

Das Verhalten der HCI-Gehalte nach Durchstrémen einer Sorbentienschittung wurde in einem
Integralreaktor in Abhangigkeit verschiedener Parameter (Temperatur, Verweilzeit etc.) unter-
sucht [Balekdjian 1987]. Dabei wurden pulverférmige Sorbentien eingesetzt, welche durch
Siebung eine definierte Korngréssenverteilung aufweisen.

3.5.2 Einfluss der Temperatur

Die Abbildung 4 zeigt den Temperatureintluss bei einer Verweilzeit von 0.2 Sekunden und
Ca(OH)z-Partikeln mit einem Durchmesser von 3 bis 10 um. Bei vergleichbaren Reaktions-
bedingungen weist Ca(OH)2 eine hohere Reaktivitat auf als CaO.

100
@.
Jo
S
@ T=200°C
CHCI aus
—2= gp / B o
cHCl,ein @ T=300°C
/ ® T=400°C
YA e e
| // ® T=800C
o ——1 l
0 20 40 60 ¥ 100
CaZ-Umsatzgrad

Abbildung 4: Einfluss der Temperatur auf die HCI-Abscheidung an Ca(OH)2-Pulver gemass [Balek-
djian 1987]
Bemerkungen: Korndurchmesser: 3 um < d < 10 um; Die Verweilzeit des Gases in der
Absorbensschicht betragt 0.2 Sekunden; Das synthetische Abgas enthalt 2'000 ppm
HCl und 15 Vol.-% H20, Tragergas ist Stickstoff; piot = 1 bar.
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Eine Temperaturerhéhung von 200°C bis 400°C fuhrt zu einer Verbesserung der HCI-Ab-
scheidung, bei Temperaturen {iber 600°C wird jedoch eine Verschlechterung der HCI-Ab-
scheidung beobachtet 1. Der HCI-Abscheidegrad weist im Bereich von ~400°C ein Maximum
auf. Die Ursache ist vermutlich die Uberlagerung von thermodynamischen und kinetischen Ef-
fekten, indem die Reaktion bei tiefen Temperaturen durch die Geschwindigkeit der Gleich-
gewichtseinstellung (Kinetik) bestimmt ist und bei hohen durch die Lage des Gleichgewichtes
(Thermodynamik). Die Geschwindigkeit der Reaktion ist temperaturabhdngig und nimmt
geméss dem Arrhenius-Ansatz mit steigender Temperatur exponentiell zu (Gleichung 17, Kapi-
tel 3.5). Die Reaktionsgeschwindigkeit ist daher bei tiefen Temperaturen am geringsten. Das
thermodynamische Gleichgewicht verandert sich mit zunehmender Temperatur zu Ungunsten
der Produkte (Gleichung 11), so dass im thermodynamischen Gleichgewichtszustand bei ho-
hen Temperaturen deutlich héhere HCI-Partialdrucke resultieren als bei tiefen. In Abhangigkeit
der Temperatur ist daher fur den HCIl-Abscheidegrad ein Maximum zu erwarten.

Bei 200°C und einer Verweilzeit von 0.2 Sekunden sind geméass Abbildung 4 nur bei geringen
Absorbensumsatzen hohe HCI-Abscheidegrade mdéglich. Bei einem Ca(OH)2-Umsatz von
5% betragt der HCI-Abscheidegrad rund 75%. Bei einer Limitierung der Gesamtreaktion durch
die Diffusion von HCI durch den CaClx-Film miisste die Verweilzeit von 0.2 Sekunden auf
rund 40 Sekunden erhéht werden, um bei gleichem HCl-Abscheidegrad einen Ca(OH)2-Um-
satz von 60% zu erzielen (Gleichung 14, Kapitel 3.6).

Beim untersuchten Gewebefilter betragen die Kontaktzeiten des Gases mit dem Sorptions-
mittel im Flugstrom pro Absorbensumlauf zwischen 3 und 7 Sekunden, die gesamte Kontakt-
zeit eines Sorbenspartikels wahrend dessen Verweilzeit im System hingegen rund 720
Sekunden (Anhang A5.9) 2. Sofern die Reaktionsgeschwindigkeit nicht wesentlich durch den
Umsetzungsgrad des Sorptionsmittels beschrankt ist, sind beim Betrieb des Gewebefilters
auch bei hohen HCI-Abscheidegraden hohe Umsetzungsgrade des Sorptionsmittels zu erwar-
ten. Die Filtertemperatur ist mit 115°C bis 135°C allerdings tiefer als in den Laborversuchen.

1 Der Effekt ist besonders deutlich bei gleichem Absorbens-Umsatzgrad zu erkennen.

2 Die Kontaktzeit des Gases mit dem Absorbens auf dem Filterkuchen ist mindestens einen Fak-
tor 100 geringer als diejenige im Flugstrom. Der Absorbens-Umsetzungsgrad ist voraussichtlich
durch die gesamte Kontaktzeit auf dem Filterkuchen nur geringfigig beeinflusst, sofern der
Reaktionsmechanismus auf dem Filterkuchen nicht grundsatzlich verschieden ist von demjeni-
gen im Flugstrom (Kapite! 3.6).
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3.5.3 Einfluss der Verweilzeit

Die Verweilzeit des Gases in der Schiittung aus CaO-Pulver hat wie erwartet einen deut-
lichen Einfluss auf das Abscheideverhalten von HCI. Abbildung 5 zeigt den Einfluss der Ver-
weilzeit bei 400°C. Tiefere Temperaturen wurden nicht untersucht. Der HCI-Abscheidegrad
weist im Bereich von ~400°C ein Maximum auf (Kapitel 3.5.2).

100 Ca0
T=1400"C /—@
Verweilzeit : ()
% |oT = 0,1s
@T = 0,2s / /
OT = 0,55
CHCl,ous / /
c... X
HCL, ein
e
: //
0 20 40 60 %% 100
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Abbildung 5: Einfluss der Verweilzeit auf die HCI-Abscheidung an CaQ-Pulver bei einer Temperatur
von 400°C gemass [Balekdjian 1987]
Bemerkungen: Korndurchmesser: 3 um < d < 10 um; Das synthetische Abgas enthilt
2'000 ppm HCl und 15 Vol.-% H»0, Tragergas ist Stickstoff; piot = 1 bar.

Bei Erhdhung der Verweilzeit von 0.1 auf 0.5 Sekunden wird eine deutlich bessere HCI-Ab-

scheidung erzielt. Bei einer Verweilzeit von 0.5 Sekunden findet bis zu einem Umsetzungs-
grad von etwa 30% kein HCI-Durchbruch statt.
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3.6 Reaktionsmechanismus bei der Absorption von
Chlorwasserstoff

Die Versuche zur Absorption von Chlorwasserstoff an Ca(OH)2-Pellets im Differentialreaktor
zeigen bei tieferen Temperaturen geringere Calciumhydroxid-Umsetzungsgrade als bei héhe-
ren Temperaturen (Kapitel 3.4.2). Aufgrund der Thermodynamik (Kapitel 3.3) werden jedoch
bei tiefen Temperaturen hdhere Umsétze erwartet. Die Ursachen fiir die geringen Umsatze bei
tiefen Temperaturen sind in der Reaktionskinetik zu suchen.

Eine kinetische Datenauswertung erfoigt nur fir die pelletierten Sorbentien, da die Versuche mit
den pulverférmigen Absorbentien keine ausreichende Auswertung zulassen.

Die Beschreibung der Reaktionskinetik der heterogenen Reaktion von Chlorwasserstoff mit
calciumhaltigen Sorbentien erfolgt mit Hilfe des Kernmodells (engl. core model). Die allgemeine
Reaktionsgleichung lautet:

Acas + bBreg gasférmige und/oder feste Produkte

Die Reaktion von HCI mit z.B. Ca(OH)2 liefert CaCls als festes Produkt und Wasser als
gasformiges Produkt (Gleichung 2, Kapitel 3.3). Das CaCl2 bleibt am Calciumhydroxid haften
und bildet einen Film um das Absorbens. Die Absorbens-Pellets kénnen naherungsweise als
sphérische Partikel betrachtet werden.

Das im folgenden verwendete Modell zur Beschreibung der Reaktionskinetik geht demnach
von einer Kugel mit einer nach innen wandernden Reaktionsfront (Ca(OH)2-Oberflache) und
mit einem zunehmend dicker werdenden Film aus. Der Film aus dem festen Reaktionsprodukt
CaClo bleibt am Absorbenspartikel haften. Die dussere Dimension des spharischen Partikels
bleibe in erster Naherung erhalten. Die makroskopisch messbare Reaktionsgeschwindigkeit
von Chlorwasserstoff mit Calciumhydroxid kann durch folgende Reaktionsschritte limitiert sein:

a) Diffusion von HCI im Gasfilm

b) Diffusion von HCI durch den CaCla-Film

c) Chemische Reaktion auf der Ca(OH)2-Oberflache (Reaktionsgleichung (2))
d) Diffusion des gebildeten Wasserdampfes durch den CaClz- oder Gasfilm

Eine Hemmung der Gesamtreaktion durch die Wegdiffusion des gebildeten Wasserdampfes

liegt nicht vor, da ein hoher Wasserdampfgehalt im Gas die Gesamtreaktion sogar steigert
(Kapitel 3.4.3). Die mdglichen Konzentrationsverlaufe des gasformigen Reaktanden (hier: HCI)
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sind fiir drei Gbrigen geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionen in der Abbildung 6 fir sphari-
sche Partikel dargestelit.

Gasdiffusionskontrolle Filmdiffusionskontrolle Reaktionskontrolle

Gas ' m

Ca=0

e 0 r R

e mm e m N
£

1

'

'

|

I

R e 0 reor
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Abbildung 6: Schematische Konzentrationsveridufe des gasférmigen Reaktionspariners bei hete-
rogenen Reaktionen (gas/fest) fir spharische, nicht schrumpfende Partikel geméass
[Levenspiel 1980]
Bemerkungen: Ca = Konzentration des gasférmigen Reaktionspartners [mol/cm3]; r =
Radius des nicht umgesetzten Kems [cm]; R = Partikelradius [cm].
Indices: g = Gas; s = Oberflache; ¢ = an der Oberflache des nicht umgesetzten Kerns.

Bei einer Limitierung der makroskopischen Reaktionsgeschwindigkeit durch die Diffusion in der
Gasschicht (Fick'sche Diffusionsschicht) ist die Geschwindigkeit nicht durch das Absorbens
oder die festen Reaktionsprodukte, sondern durch die HCI-Konzentration, die Temperatur und
die Strdmungsverhaltnisse um das Absorbens bestimmt. Der Ca(OH)2-Umsatz nimmt daher
bei konstanten Reaktionsbedingungen mit zunehmender Versuchsdauer linear zu (Abbildung
6). Gemass der Abbildung 2 (Kapitel 3.4.2) liegt fir die Reaktion von HCI mit den Ca(OH)2-
Pellets (1.2 mm < d < 2 mm) demnach keine Reaktionshemmung durch Gasdiffusion vor.
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Die Umsatz/Zeit-Funktion fur eine durch Filmdiffusion kontrollierte Reaktion lautet fir sphari-
sche, nicht schrumpfende Festkdrper gemass [Levenspiel 1980] (Abbildung 7)

t
s = 1 -3(1-Xg)32 + 2(1-Xg) (14)
. _ B R2
wobei 1 = BDb Dc_ﬂCAg [S]
PB :  Dichte des Absorbens [molem3]
Dogr :  effektiver Diffusionskoeffizient [em2/s]
b . stochiometrischer Koeffizient (fir Reaktion (2): b = 0.5)
Ubrige Parameter siehe Abbildung 6 und 7
1.0
T
\ Particles of constant size
\\\ Gas film diffusion
\\\ |~~~ controis
08 A‘L\‘\ "~ Chemical reaction
W\ |~ controls
\\\ Ash layer diffusion
\ \\\ ~" controls
0.6 /X ; 1
ANEAN ‘;
> \/\\\\ /\
I \ \\ ¥ /\ ,
0.4 =
N N
\ N
AN \\
N AN
\\ AN L
02 \& \\ A‘\
N N
~N ~N
~ ~
\\ ~N -
\\\\\ -
0 ==
0 0.2 04 0.6 0.8 10
t/r

Abbildung 7: Zeitliche Verlaufe des Umsetzungsgrades bei heterogenen Reaktionen (gas/fest) fir
sphérische, nicht schrumpfende Partikel geméass [Levenspiel 1980]
Bemerkungen: t = Reaktionszeit [s]; T = Reaktionszeit bei volistdndigem Umsatz [s];
Xp = Festkdrper-Umsetzungsgrad (Verhaltnis der Masse des umgesetzten Absorbens
zur eingesetzten Gesamtabsorbensmasse) [-].
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Beim Vorliegen einer Geschwindigkeitslimitierung durch die chemische Reaktion auf der
Ca(OH)2-Oberflache lautet die Umsatz/Zeit-Funktion fir spharische, nicht schrumpfende
Festkérper gemass [Levenspiel 1980]

t
% = 1 - (1 - XB)1/3 (1 5)
. _  psR
wobei 1 = FRS_CA_Q [S]
ks :  Geschwindigkeitskonstante auf der festen Oberflache [cm/s]

librige Parameter siehe Gleichung 14, Abbildung 6 und 7

Die Reaktionszeit t bei vollstdndigem Umsatz ist fir das Beispiel der Filmdiffusionskontrolle
(Gleichung 14) und der chemischen Reaktionskontrolle (Gleichung 15) bei gegebenen Reak-
tionsbedingungen eine konstante Grésse. In der Abbildung 8 sind die Gleichungen 14 bzw.
15 fir die Versuche an Ca(OH)2-Pellets bei 250°C geméss [Balekdjian 1987] grafisch darge-
stellt. Gemass den Modellvorstellungen wird fiir eine der beiden Darstellungsarten eine lineare
Beziehung erwartet. Fir Ca(OH)2-Pellets mit einem mittleren Durchmesser von 5.6 mm ist die
Gesamtreaktion offenbar durch die Diffusion von HCI durch den CaCla-Film limitiert. Bei kleine-
ren Pellets (oder pulverférmigen Sorbentien) weichen die experimentellen Daten von den
Modellvorstellungen ab, so dass eine Bestimmung des limitierenden Reaktionsschrittes an-
hand des Modellansatzes flr spharische, nicht schrumpfende Partikel nicht mdglich ist.

Bei der Reaktion von HCI mit Ca(OH)2 treten folgende zusétzliche Effekte auf, welche ins-
besondere die Filmdiffusion beeinflussen und im vereinfachten Modell nicht enthalten sind:

a) Das Festkdrpervolumen nimmt zu, da das Molvolumen von CaCla grésser ist als
dasjenige von Ca(OH)2

b) Der effektive Diffusionskoeffizient D, gemass Gleichung 14 ist u.a. von der Filmporo-
sitidt ¢ abhangig und der HCI-Konzentration abhéngig (s.a. Anhang A4.2). Beide
Parameter andem sich im Laufe der Reaktion.

c) Die Reaktion von HCI mit Ca(OH)2 lauft nicht nur auf einer kugelférmigen Oberflache
ab, sondern kann sich auch in das Innere des Kerns ausdehnen, da das Absorbens
ebenfalls eine Porositat aufweist. Nebst der Diffusion von HCI durch den CaCla-Film
kann z.B. auch Porendiffusionskontrolle durch das Ca(OH)2-Absorbens vorliegen
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Abbildung 8:

Grafische Darstellung der Gleichungen 14 und 15 fir die Reaktionen von Ca(OH)2-
Pellets mit HCI bei einer Temperatur von 250°C

Bemerkungen: t = Reaktionszeit [s]; Xg = Festkérper-Umsetzungsgrad (Verhaltnis der
Masse des umgesetzten Absorbens zur eingesetzten Gesamtabsorbensmasse) [-]; D
= Pelletdurchmesser; Modellansatz fur spharische, nicht schrumpfende Partikel
gemadss [Levenspiel 1980]; Datenbasis gemass [Balekdjian 1987].
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Zur Ermittlung des geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionsschrittes sind daher weitere
Auswertungen z.B. nach Arrhenius erforderlich. Zur Bestimmung der kinetischen Parameter
verwendete [Balekdjian 1987] die Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten 3

Nach Arrhenius gilt fur die Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitskonstante km folgen-
der Ansatz:

k= ko oo(- 58) (17)

Die Steigung der Darstellung In r® gegeniiber 1/T liefert die Aktivierungsenergie Ea. Fir die
Reaktion von HCI mit Ca(OH)2-Pellets wurden Aktivierungéenergien EA von 10 kJ/mol bis 17
kJ/mol ermittelt [Balekdjian 1987]. Die Aktivierungsenergien sind nur geringfigig von den mittle-
ren Pelletdurchmessern, welche zwischen 1.6 mm und 11 mm variieren, abhangig. Die Aktivie-
rungsenergien fir chemische Reaktionen bewegen sich typischerweise im Bereich von 40
kJ/mol bis 400 kJ/mol [Grassmann et al. 1974}, wahrend sie bei Diffusionsprozessen deutlich
geringer sind. Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt fir die Reaktion von HCI mit
Ca(OH)2-Pellets ist daher mit hoher Wahrscheinlichkeit die Diffusion von HCI durch den
CaClo-Film. Bei pulverférmigem Ca(OH)2 kann die Reaktionsgeschwindigkeit z.B. auch durch
die Gasdiffusion von HCI durch die hydrodynamische Grenzschicht bestimmt sein.

3 Als Anfangsreaktionsgeschwindigkeit r° wird die zeitliche Anderung des Absorbensumsatzes
(8Xp/dt; 8t = 2 min) bei Reaktionsbeginn (t = 0) betrachtet. Die Abhangigkeit der Reaktions-

geschwindigkeit von der HCI-Konzentration wurde experimentell ermittelt.
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3.7 SO2-Abscheidung an staubférmigen Sorbentien

In einem Integralreaktor wurde das Abscheideverhalten von SOz an verschiedenen pulver-
formigen Sorbentien untersucht [Balekdjian 1987]. Im Unterschied zu den Versuchen zur
Abscheidung von HCI enthielt das synthetische Abgas zusétzlich einen O2-Anteil von 14

Vol.-%.

Die Ergebnisse der SO2-Abscheideversuche an Ca(OH)2-Pulver bei verschiedenen Tempe-
raturen sind in der Abbildung 9 dargestellt. Ca(OH), weist eine hdhere Reaktivitat auf als

Cao.
100 [ i
) ! —_—
® 150 °C
’ ) ‘ @ 400°C
. ® 600 °C
e /© ©800°C
c © 900 °C
S0, ,aus 50 / /4@ ‘
CSOZ , &in / //
0 20 40 60 A 100

CaZ-Umsatzgrad

Abbildung 8 Einfluss der Temperatur auf die SO2-Abscheidung an Ca(OH)2-Pulver gemdss

[Balekdjian 1987]

Bemerkungen: Korndurchmesser: 3 um < d < 10 um; Das synthetische Abgas enthatt
2000 ppm SOg2, 15 Vol.-% H20 und 14 Vol.-% Op, Tragergas ist Stickstoff; Verweilzeit

1=0.15; ptot = 1 bar.

Mit steigender Temperatur wird eine stetige Zunahme der Aufnahmekapazitat fiir SO2 beob-
achtet. Bei einer Temperatur von 150°C und einer Verweilzeit von 0.1 Sekunden sind fir signi-
fikante SO2-Abscheidegrade extrem hohe Uberschiisse von Calciumhydroxid erfordelich.
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3.8

Simultane Abscheidung von HCl und SOz an

staubférmigem Calciumhydroxid

Das Verhalten der simultanen Abscheidung von HCI und SO2 wurde in einem Integralreaktor
bei Temperaturen von 400°C und 600°C untersucht [Balekdjian 1987]. Die Versuche sollten
zeigen, inwieweit sich die konkurrierenden Reaktionen beeinflussen und ob sich die Absor-
benskapazitat verdndert. Das Reaktionsgas enthielt neben Stickstoff 14 Vol.-% O, 15 Vol.-
% H20 und jeweils 2000 ppm HCI und/oder SO2.

Die Versuchergebnisse bei einer Temperatur von 400°C sind in der Abbildung 10 wiedergege-

ben.
Ca(OH)2 S020: Versuch mit SO;
T—IEO—T& HCl ©: " HCl
i aglzg " S02 und HCl
100 .
L
S07 /~soz® -HCLQ -HCL ()
C.
1, Gus /
C: , ein 50 /
25 /
/ / //
0 —_]
0 20 40 60 % 100
CaCl 5-bzw. CaSOy - Bildungsgrad

Abbildung 10: Simultane Abscheidung von HCI und SO2 an Ca(OH)2-Pulver bei einer Temperatur
von 400°C gemass [Balekdjian 1987]
Bemerkungen: Korndurchmesser: 3 um < d < 10 um; Verweilzeit © = 0.2 s; Das syn-
thetische Abgas enthalt 2'000 ppm HCI und/oder 2000 ppm SO2, 15 Vol.-% H20 und
14 Vol.-% Oy, Tragergas ist Stickstoff; piot = 1 bar.

Das Abscheideverhalten von SOz wird durch die Anwesenheit von HCI nur geringflgig
beeinflusst, der HCIl-Abscheidegrad verschlechtert sich hingegen deutlich in Anwesenheit von
S0». Das Calciumhydroxid absorbiert bei 400°C deutlich weniger SO2 als HCI.

—-34 -



3.9 Konsequenzen fir den Praxiseinsatz bei Gewe-
befiltern

Anhand der Laborversuche zur Untersuchung des Abscheideverhaltens von HCI und SOz an
calciumhaltigen Sorbentien gemass [Balekdjian 1987] kénnen fiir den praktischen Einsatz bei
einem Gewebefilter nach einer Feuerungsanlage folgende Konsequenzen abgeleitet werden:

- Wegen der geringen Reaktivitdt kommt Kalk (CaCOg) als Absorbens zur Abscheidung
von HCI und SO2 bei Gewebefiltern nicht in Frage. Ca(OH)2 und CaO weisen eine
deutlich héhere Reaktivitaten auf als Kalk.

-  Das beste calciumhaltige Sorptionsmittel zur Abscheidung von HCI und SOz in Gewebe-
filtern ist Ca(OH)2.

- Nebst der chemischen Zusammensetzung des Absorbens sind auch die physikalischen
Eigenschaften (Porenstruktur, geometrische Oberflache) von grosser Bedeutung fur die
Reaktivitat.

- Die SO2-Aufnahmefahigkeit von Ca(OH)2 und CaO ist bei Temperaturen <150°C ge-
ring, so dass im praktischen Betrieb eines Gewebefilters nur eine geringe SO2-Reduktion
zu erwarten ist.

- Die simultane Abscheidung von HCl und SO fuhrt zu einem schlechteren Abscheide-
verhalten von HCI.

- Im thermodynamischen Gleichgewichtszustand sind die HCI-Konzentrationen im Abgas
bei tiefen Temperaturen am geringsten. Da die Reaktionen jedoch kinetisch gehemmt sind,
werden bei Temperaturen von z.B. 200°C und bei Kontakizeiten von < 1 Sekunde deut-
lich geringere HCl-Abscheide- bzw. Absorbens-Ausnutzungsgrade beobachtet als auf-
grund der Thermodynamik maglich ist.

- Fur pulverférmige Sorbentien, wie sie in Gewebefiltern eingesetzt werden, ist eine
Bestimmung des geschwindigkeitslimitierenden Reaktionsschrittes anhand der Versuchs-
ergebnisse gemass [Balekjian 1987] nicht mdglich.

- Im praktischen Betrieb eines Gewebefilters bei Temperaturen zwischen 120°C und
180°C sind hohe HCI-Abscheidegrade bzw. hohe Umsetzungsgrade zu erwarten, falls

a) maoglichst feinkdrniges Ca(OH)2 mit einer grossen spezifischen Oberflache ver-
wendet wird,

b) die Kontaktzeiten des Absorbens mit dem Schadgas ausreichend sind (z.B. meh-
rere Sekunden),

c) die Relativgeschwindigkeit zwischen Gas und Absorbens mdglichst hoch ist und

d) die Verweilzeiten des Absorbens im Filtersystem mehrere Minuten betragen.
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4 Grundlagen der Abscheidung von Dioxinen und
Furanen

4.1 Einleitende Bemerkungen

Das folgende Kapitel beschreibt das Gleichgewicht und die Kinetik der Adsorption von 2,3,7,8-
TCDD ("Seveso-Dioxin") auf dem Herdofenkoks-haltigen Adsorbens "Sorbalit” bei Reaktions-
bedingungen, wie sie im untersuchten Gewebefilter vorliegen. Das 2,3,7,8-TCDD wurde aus-
gewahit, da es von den toxikologisch relevanten Kongeneren die héchste Einzeltoxizitat und
eine relativ tiefe Siedetemperatur bzw. einen hohen Dampfdruck aufweist. Das Verhalten der
Ubrigen Dioxin- und Furankongeneren wird demjenigen von 2,3,7,8-TCDD analog sein.

Im Abgas einer Verbrennungsanlage kénnen die Dioxine und Furane sowohl in gasférmiger als
auch in partikelgebundener Form vorliegen. Der mengenmassige Anteil der partikelgebundenen
Dioxine und Furane ist durch Vorgange bestimmt, welche nicht durch die Betriebsbedingungen
in einem Gewebefilter beeinflusst werden kénnen. Bei der Abscheidung in einem Gewebefilter
wird Ublicherweise davon ausgegangen, dass die Abscheidung der partikelgebundenen
Dioxin- und Furankongenere gemeinsam mit der Flugasche erfolgt.

Die Adsorption befasst sich mit dem Verhalten von gasférmigen Stoffen beim Kontakt mit
einem Feststoff. Die Beschreibung der Adsorptionsgleichgewichte leistet einen Beitrag zum
Verstandnis der Vorgénge bei der Adsorption von Dioxinen und Furanen auf dem Herdofen-
koks. Die Kenntnis der Adsorptionskinetik erméglicht eine Abschatzung der Dioxinabscheide-
leistung in Abhangigkeit der Betriebsbedingungen im Gewebefilter. Zudem kdénnen Betriebs-
parameter abgeleitet werden, welche eine verbesserte Abscheidung von Dioxinen erwarten
lassen.

Von den Dioxinsiomeren liegen praktisch keine gemessenen Stoffdaten vor, so dass diese
berechnet werden missen. In den Anhdngen A3 und A4 ist das Vorgehen und die Bestim-
mung der Eigenschaften von 2,3,7,8-TCDD auf HOK zusammengestellt. Die Berechnungen
setzen ein vertieftes physikalisch-chemisches Wissen voraus und gehen davon aus, dass
die Adsorption von 2,3,7,8-TCDD nicht durch andere Verbindungen beeinflusst ist. Die be-
rechneten Stoffdaten werden zur Beschreibung der Adsorptionsgleichgewichte und -kinetik
verwendet. Die Uberpriifung der berechneten Werte ist teilweise anhand von Messwerten
méglich.
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4.1 Verwendete Begriffe

Gemass einer IUPAC-Vereinbarung wird das Adsorptionsmittel als Absorbens und der zu ad-
sorbierende Stoff als Adsorptiv bezeichnet (Abbildung 11). Im adsorbierten Zustand spricht
man vom Adsorpt. Adsorbat wird das Gesamtsystem von Adsorbens und Adsorpt genannt.

Gas -oder Flussigphase O-------- Adsorphiv
[o] 8 o)

a
o

——Grenztitm

- -Adsorpt
Adsorbat

Fesikorper(Aktivkohle) Zentren

Abbildung 11: Adsorptionsbegriffe

4.2 Adsorptionsgleichgewichte

Im Gegensatz zur Abscheidung von HCI und SO2 findet bei der Abscheidung von polychlo-
rierten Dioxinen und Furanen (PCDD/F) aus Abgasen keine chemische Reaktion mit dem
Sorptionsmittel statt, sondern eine Adsorption 4. Die adsorbierte Substanz (=Adsorptiv; Ab-
bildung 11) wird dabei z.B. durch die Van der Waals-Krafte nur schwach an die Oberflache
des Adsorbens gebunden. Die adsorbierte Schicht kann in diesen Féllen bestenfalls einige
Molekiildurchmesser dick sein. Der umgekehrte Vorgang zur Adsorption wird Desorption ge-
nannt.

In diesem Abschnitt werden die Adsorptionsgleichgewichte von 2,3,7,8-TCDD auf Herdofen-
koks (HOK) behandelt.

4 Andere Kohlenwasserstoffe wie z.B. polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK)
oder chlorierte Kohlenwasserstoffe wie Pentachlorphenol (PCP) verhalten sich analog den
Dioxinen und Furanen.
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Zur Beschreibung der im Gleichgewicht adsorbierten Stoffmenge auf einem Adsorbens kann
z2.B. die sogenannte Langmuir-Adsorptionsisotherme verwendet werden:

B _ 1_6
P b1-6 (18)
wobei pj = Partialdruck des Adsorptivs im Gasgemisch [N m2]
P = Séttigungsdruck des Adsorptivs (=Dampfdruck) [N m2]
b = stoffabhdngige Konstante (b = exp(- g_l-‘l_ +%S); AH = Adsorptions-
warme [J/mol], AS = Entropiednderung [J/mol K])
e = Bedeckungsgrad des Adsorptivs auf der Adsorbensoberflache

(© = %%n; Vad = adsorbiertes Gasvolumen; Vad m = Gasvolu-

men, das bendtigt wird, um eine monomolekulare Schicht zu bilden)

Die Langmuir-Adsorptionsisotherme gilt unter folgenden Bedingungen:

- Die Adsorbensoberflache enthalt eine bestimmte Anzahl von Adsorptionsplatzen

- Jeder Adsorptionsplatz kann nur von einem Molekill besetzt werden (monomolekulare
Schicht, Omax = 1)

- Alle Adsorptionsplatze werden mit der gleichen Wahrscheinlichkeit besetzt und besitzen
gleiche Bindungsenergien

- Zwischen den adsorbierten Molekiilen bestehen keine Wechselwirkungen

Die Langmuir'sche Gleichung beschreibt das Verhalten insbesondere bei geringen Adsorptiv-
konzentrationen. Diese Bedingung ist z.B. bei der Adsorption von Dioxinen und Furanen er-
falit. Fir hdhere Konzentrationen wurde von Brunauer, Emmet und Teller (BET) ein Modell ent-
wickelt, welches die Adsorption auf mehrere Schichten erweitert. Auf die Adsorptionsisotherme
nach BET wird hier nicht ndher eingegangen. Mit der Langmuir- oder BET-Isothermengleichung
ist in vielen Fallen eine gute Beschreibung des Adsorptionsverhaltens von Gasen auf festen
Oberflachen maglich. Die stoffabhangigen Konstanten in den Adsorptionsgleichungen missen
meistens experimentell ermittelt werden. [Gans 1986] beobachtete zwar eine Abhangigkeit der
Koeffizienten von der chemischen Struktur der Adsorptive. Die Korrelationen sind jedoch pha-
nomenologischer Art und basieren nicht auf physikalischen Effekten. Die Koeffizienten sind
temperaturabhangig (Gleichung 18) und gelten zudem nur fir das jeweilig untersuchte Adsor-
bens. Im allgemeinen Fall ist daher eine Berechnung der Adsorptionsisotherme nach Langmuir
oder BET nicht méglich.
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[Dubinin 1965] versuchte als erster die Adsorptionsisothermen im voraus zu berechnen. Die
Uberlegungen basieren auf der Potentialtheorie von Polanyi. Die Potentialtheorie beschreibt
die von einem Festkdrper ausgehenden Kréfte, die sogenannten Dispersionskrafte, die in der
Umgebung des Festkorpers ein Potentialfeld aufbauen. Das Potential ist an der Oberflache am
grossten und nimmt mit wachsendem Abstand rasch ab. Dubinin gelangte zu der nach ihm be-
nannten Gleichung ([Dubinin 1965]; Schreibweise nach [Gans 1986]):

2
—\\% - exp (—B 11;_2 (In 2) (19)
wobei Vgd = auf Adsorbens adsorbiertes Gasvolumen [cm3/g]
Vo = adsorbiertes Gasvolumen bei Sattigung [em3/g]
B = adsorbensspezifische Konstante [1/K2]
T = Temperatur K]
B = adsorptivspezifischer Affinitatskoeffizient [-]
Cs = Sattigungskonzentration [g/Nm3]
c = Konzentration [g/Nm3]

Geméss [Dubinin 1965] erfolgt die Adsorption nicht in den Makroporen, sondern in den Mikro-
und Mesoporen. Die Makroporen dienen lediglich als Transporiwege fiir das Adsorptiv.

Anhand der Dubinin-Gleichung kann das Verhalten eines beliebigen Adsorptivs bei der Ad-
sorption auf einem Festkérper ndherungsweise abgeleitet werden, sofern das Sattigungs-
volumen Vo, die adsorbens- und adsorptivspezifischen Werte B und B sowie die Dampf-
drucke des Adsorptivs bekannt sind.

Bei der Adsorption von halogenierten Kohlenwasserstoffen auf Aktivkohlen findet [Schéafer
1989] eine gute Ubereinstimmung zwischen dem aus Adsorptionsisothermen bestimmten
Mikro- und Mesoporenvolumen des Adsorbens und dem nach der Dubinin-Gleichung ermittel-
ten Adsorptionsvoluminen Vo bei Sattigung (Tabelle 2). Das Adsorptionsvoluminen Vg
gemass Dubinin-Gleichung kann daher in guter N&herung durch das Volumen der Mikro- und
Mesoporen von einem Adsorbens ersetzt werden. Das Vorgehen zur Bestimmung des
Adsorptionsvoluminen Vg von Herdofenkoks ist im Anhang A3.1 beschrieben.
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Bezeichnung der Aktivkohle “ D43/4 | D47/4 | D52/4

Mikro- + Mesoporenvolumen (r > 100 A) amdg | 0434 | 0346 | 0327

(Quecksilberporosimetrie)

Mikro- + Mesoporenvolumen (r < 250 A) om3g | 0363 | 0395 | 0.264

(Porenvolumen gemass MeOH-Isotherme)

Mikro- + Mesoporenvolumen (r < 250 A) omdg | 0377 | 0422 | 0346

(Porenvolumen geméss Benzol-Isotherme)

Mittleres Adsorptionsvolumen Vo cmdg | 0.350 0.372 | 0.299

Tabelle 2: Vergleich von Porenvolumina und den mittleren Adsorptionsvolumina von verschie-
denen Aktivkohlen gemass [Schéfer 1989]
Bemerkungen: r = Porenradius; Die Sattigungsvolumina Vg wurden gemass der Dubi-
nin-Gleichung aus Versuchen mit 12 verschiedenen halogenierten Kohlenwasser-
stoffen (aliphatische und aromatische) bei ¢/cg =1 und 20°C ermittelt.

Bei der Adsorption in der Nahe des Séttigungspunktes (¢ = ¢g) kann das adsorbierte Gas-
volumen das in den Mikro- und Mesoporen vorhandene Volumen tiberschreiten. Dubinin f{ihrt
dies auf Kapillarkondensation zuriick. Bei der Adsorption von Dioxinen und Furanen ist jedoch
nicht mit Kapillarkondensation zu rechnen 5,

Die adsorbensspezifische Konstante B und der adsorptivspezifische Affinitatskoeffizient B
sind temperaturunabhangige Grdssen. Die Temperaturunabhéhgigkeit von B wurde experi-
mentell bestatigt [Dubinin 1965]. Die Bestimmung von B und B istim Anhang A3.2 und A3.3 fiir
2,3,7,8-TCDD auf Herdofenkoks aufgezeigt. Die Werte basieren teilweise auf Annahmen, so
dass die daraus abgeleiteten Beziehungen als Schatzwerte zu betrachten sind.

Die Abbildung 12 zeigt die berechneten Adsorptionsisothermen von 2,3,7,8-TCDD auf Herd-
ofenkoks gemass der Dubinin-Gleichung bei Temperaturen zwischen 100°C und 150°C.

5  Der Sattigungsdampfdruck P von 2,3,7,8-TCDD bei 125 °C betragt 5.7 102 Pa (Anhang A3.4).
Der im Rohgas gefundene 2,3,7,8-TCDD-Gehalt betragt 0.42 ng/Nm3 (Anhang A5.5), ent-
sprechend einem Partialdruck p von maximal 3 109 Pa, sofern samtliches TCDD dampfférmig
voriiegt. Der relative Dampfdruck @ = p/P betragt somit maximal & = 10-7. Bei Wasser und einem
Porenradius von z.B. 10 A findet Kapillarkondensation bei ® = 0.4 statt [Kast 1988].
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Abbildung12: Adsorptionsisothermen nach Dubinin von 2,3,7,8-TCDD auf Herdofenkoks bei Tem-
peraturen von 100°C bis 150°C
Bemerkungen: TCDD-Dampfdrucke bzw. -Sattigungskonzentration gemdiss Glei-
chung 34 (Anhang A3.4); Formeigewicht von 2,3,7,8-TCDD: FG = 322 g/mol; 1 cm3
gasférmiges TCDD entspricht einer Menge von 14.4 mg; 1 ng = 108 mg; cg/c = ps/p
(ps = Sattigungsdampfdruck; p = Partialdruck im Gleichgewicht).
Annahmen: Mikroporenvolumen des HOK-Adsorbens Vg = 0.40 cm3/g {Anhang
A3.1); Adsorbensspezifische Konstante B = 5.6 108 K-2 (Anhang A3.2); Adsorptiv-
spezifischer Affinitatskoeffizient p = 2.61 (Anhang A3.3).

Bei einer Temperatur von 100°C steigt die Beladbarkeit des Adsorbens mit zunehmenden
2,3,7,8-TCDD-Gehalten stark an und flacht bei Gehalten von z.B. 0.2 ng/m3 ab. Bei 0.1
ng/m3 kann der Herdofenkoks bei 100°C bis 180 ng/mg beladen werden, bei einer Konzentra-
tion von 0.5 ng/m3 noch bis 340 ng/m3. Fir einen Restgehalt von z.B. 0.01 ng/Nm?3 nimmt die
Beladbarkeit von HOK mit 2,3,7,8-TCDD mit steigender Temperatur allerdings deutlich ab
(Abbildung 13).
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Abbildung 13; Gleichgewichtsbeladung von Herdofenkoks mit 2,3,7,8-TCDD in Abh&ngigkeit der
Temperatur fr einen 2,3,7,8-TCDD-Restgehalt im Abgas von 0.01 ng/Nm3
Bemerkungen und Annahmen: siehe Abbildung 12

Bei einer Temperatur von z.B. 100°C und einer 2,3,7,8-TCDD-Gleichgewichtskonzentration
betragt die maximale Herdofenkoksbeladung rund 60 ng/mg. Bei einer Temperatur von 150°C
darf das Adsorbens nur noch rund 0.6 ng 2,3,7,8-TCDD pro mg Herdofenkoks enthalten, damit
die TCDD-Gleichgewichtskonzentration im Abgas unter 0.01 ng/Nm3 liegt.
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4.3 Adsorptionskinetik
4.3.1  Einleitende Bemerkungen

Die Adsorptionskinetik beschreibt den zeitlichen Verlauf der Adsorbensbeladung X bzw. die
zeitliche Anderung der Adsorptivkonzentration fiir ein bestimmtes Adsorbens. Dieses Kapitel
behandelt die Adsorptionskinetik von 2,3,7,8-TCDD ("Seveso-Dioxin") auf Herdofenkoks
(HOK). Das 2,3,7,8-TCDD wurde wiederum ausgewahit, da es von den toxikologisch rele-
vanten Kongeneren die héchste Einzeltoxizitat und eine relativ tiefe Siedetemperatur bzw.
einen hohen Dampfdruck aufweist. Das Verhalten der {ibrigen Dioxin- und Furankongeneren
wird demjenigen von 2,3,7,8-TCDD analog sein.

‘Bei der Adsorption eines Gases an ein poréses Adsorbens nehmen folgende Reaktions-
schritte teil:

- Tranéport des Adsorptivs aus der Gasphase durch eine hydrodynamische Grenz-
schicht auf die aussere Oberflache des Adsorbens (Gasfilmdiffusion)

- Transport des Adsorptivs im Inneren des pordsen Adsorbens (freie Porendiffusion,
Knudsen-Diffusion, Oberflachendiffusion etc.)

- Adsorption auf der festen Oberfache

Nach [Bratzler 1944] und [de Boer 1953] betragen die Halbwertszeiten zur Einstellung des
Adsorptionsgleichgewichtes in den Poren bei Normaltemperatur ca. 105 bis 10-10 Sekunden.
Das Adsorptionsgleichgewicht stellt sich daher praktisch momentan ein, so dass die makros-
kopisch messbare Adsorptionsgeschwindigkeit durch den Stofftransport im Gasfilm oder durch
die Diffusionsvorgange im porésen Festkdrper bestimmt ist.



4.3.2  Transportgeschwindigkeit durch die hydrodyna-
mische Grenzschicht

Die Beschreibung des Stofftransportes durch den stationédren Gasfilm (Abbildung 14), welcher
einem umstrémten Partikel anhaftet, erfolgt anhand folgender Gleichung:

dm
om  _ - 2
St kg A (¢ - cR) (20)
wobei % = Stoffaustauschgeschwindigkeit [mol/s]
kg = Stofftransportkoeffizient [emis)
A = Austauschflache (A ~ 4 IT R2) [cm?]
c = Konzentration des Adsorptivs im Gasraum [moliem3]
CR = Konzentration des Adsorptivs auf der ausseren Festkérperober-

flache

Der Stofftransportkoeffizient kg héngt von
der Grésse und Form des Korns, vom Ad-
sorptiv und von der Anstrémgeschwindig-
keit ab. Eine Bestimmung des Stofftrans-
portkoeffizientes kg ist mit Hilfe der Ahnlich-
keitstheorie méglich. Fir das untersuchte
Gewebefilter werden im folgenden die
Stoffaustauschkoeffizienten kg wahrend der
Fiugstromphase und fiir die Reaktion auf der
Filterschlauchoberflache bestimmt.

Die Adsorption von 2,3,7,8-TCDD erfolgt
auf Herdofenkoks bei einer Temperatur von
120°C.

[moliem3]

/
/7 Cx
/
_ Z \
s . A\
| - / Grenzschicht
A \

Abbildung 14: Konzentrations- und Beladungs-
vertauf fir ein spharisches Adsor-
benspartikel
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Bei der Adsorption von 2,3,7,8,-TCDD an HOK-haltigem Sorbalit sind die Strémungsbedin-
gungen im Bereich der Flugstromphase mit denjenigen um ein Einzelkorn vergleichbar. Fiir eine
einzeln angestromte Kugel gilt z.B. folgende Beziehung [Ripperger 1982]:

Sh

wobei

d
D
v
\

2 + KRe05 S¢0.33 (21)
Konstante (0.55 < K < 0.9q [Ripperger 1982]; K = 0.6 [Reh 1977])
Sherwoodzahl (Sh = -z~ k' = Stofftransportkoeffizient in
Flugstromphase in [ cm/s ]) (-]
Reynoldszahl (Re = de) [-1]
Schmidtzahl (Sc = ) [-]
Durchmesser eines HOK-Partikels [em]
Diffusionskoeffizient des Adsorbens im Gasfilm [cm2/s]
Anstrémgeschwindigkeit [em/s]
kinematische Viskositat [cm?2/s]

Die Gleichung 21 gilt fir 10 < Re < 10'000.

Zur Abschétzung des Stofftransportkoeffizienten k* von 2,3,7,8-TCDD werden folgende

Stoffwerte eingesetzt:

v =
D =

0.25 cm?/s (kinematische Viskosit4t von Luft bei 120°C [VDI 1977])
8.3 10-2 cm?/s (Diffusionskoeffizient von TCDD in Luft bei 120°C; Berechnung im

Anhang A4.1)

10 cm/s (Annahme: Anstromgeschwindigkeit = 0.01 * Gasgeschwindigkeit im Um-
lenkreaktor; Gasgeschwindigkeit siehe Anhang A5.9)
28 104 cm = 28 um (Anhang A2.2)

0.6 [Reh 1977]

Die Reynoldszah! ergibt sich zu Re = 0.11 und ist damit geringer als die untere Bereich, fur
welche die Gleichung 21 Giiltigkeit hat. Bei kleinen Reynolszahlen ist die effektive Sherwood-
zahl deutlich geringer sind als die nach Gleichung 21 berechnete. Gemass der Abbildung 15
betragt die effektive Sherwoodzahl fir das obige Beispiel rund 10-4, der Stofftransportkoeffi-
zient demnach k* = 0.003 cn/s.
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Abbildung 15: Abweichung von Stoff- bzw.
Warmelbergang zwischen

Feststoff und Fluid im Fliess-
bett und in Schittgut im
Vergleich zu den Werten
des Einzelkorns [Reh 1977]
a) Sh und Nu fir Einzelkom

b) Sh und Nu fdr Schittgut i
c) theor. Kurven flir Schitt- 103

—
o,

Sherwood - Zahl Shy. RuBlelizoht Nug

—
(=.
~

gut

d), e) tatsdchlicher Verlauf

fur Schuttgut 10 ' : ! |
- ) 107! 0 1 7 3

f) Bereich Sh und Nu far s 10 19?;,‘ 10 10

Fliessbett

Fur Stromungsbedingungen, wie sie z.B. auf den Filterschlauchoberfldchen des untersuchten
Gewebefilters vorliegen, exisitieren analoge Beziehungen wie die Gleichung 21. Vergleichbare
Stromungsbedingungen herrschen z.B. in gasdurchstrémten Schittschichtfiltern, wie sie zur
Adsorption von Losungsmitteln verwendet werden. Die Gleichungen zur Beschreibung der
Stoffaustauschgeschwindigkeit in ein einzelnes Partikel bei gasdurchstromten Feststoffschit-
tungen enthalten die Porositét der Schiittung [Ripperger 1982]:

sh - .0_-2§ Re0.59 Sc0.33 (22)
wobei € = Porositat der Schﬁttungo(e~0.73; Anhang A5.9) [-]

Sh Sherwoodzahl (Sh = de, k° = Stofftransportkoeffizient in Schit-

tung auf Filteroberflache in [cm/s ]) [-]
Ubrige Parameter siehe Gleichung 21

Mit Ausnahme der Anstromgeschwindigkeit werden dieselben Zahlenwerte wie fir die einzeln
umstrémte Kugel verwendet. Die Anstromgeschwindigkeit auf der Filteroberflache betragt v ~
1.1 cm/s (berechnet aus Volumenstrom und Filteroberfliche geméss Tabelle 28, Anhang A5.9),
die Reynoldszahl ergibt sich zu Re = 0.012. Fiir Strémungsverhaltnisse, wie sie auf der auf
der Filterschlauchoberfliche herrschen, betragt die Sherwoodzahl fir den Transport von
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2,3,7,8-TCDD durch die hydrodynamische Partikelgrenzschicht bei 120°C geméass Gleichung
22 Sh = 0.067, der Stofftransportkoeffizient demnach k° = 1.99 cm/s.

4.3.3  Transportgeschwindigkeit im porésen Adsor-
bens

Sofern der Stofftransport durch die hydrodynamische Grenzschicht keinen Einfluss auf die
Adsorptionsgeschwindigkeit hat, kann die zeitliche Anderung der Beladung X in einem pord-
sen, spharischen Partikel geméass dem 2. Fick'schen Gesetz beschrieben werden:

OX 1 & o X

oA _ o 2 OA

3t 2 5 (27 % ) (23)

wobei X = Beladung des Adsorbens . [em3/g]
t = Zeit [s]
r = Koordinate [cm]
Dot = effektiver Diffusionskoeffizient [cm2/s)

Es gelten folgende Anfangs- und Rand-
bedingungen (s.a. Abbildung 16):

T=const. P=const.

0<r<R: X=Xoflrt=0
r=R: X=X flrallet

—— Festkdrper

l Gleichgewichts-
beladung zu ¢

l ( gemdfl der

Lte- / Sorptionsisotherme

I

t=t, /= Beladungsverlauf
Xo I zur Zeif t,
X t=0 Anfangs-
T t [t=0 £ beladung X,
x,| b
| PR

-
I

Abbildung 16; Beladungsverlauf an einem
sphérischen Adsorbens
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Der effektive Diffusionskoeffizient D g stellt eine komplexe Grdsse dar und kann verschiedene,
im pordsen Festkérper ablaufende Transportarten beinhalten. Die Bestimmung des effektiven
Ditfusionskoeffizienten D, ist im Anhang A4.2 fir das Beispiel von 2,3,7,8-TCDD in Luft auf-
gezeigt. Sofern D g unabhéngig der Adsorptivkonzentration und die Adsorptionsgeschwindig-
keit nicht durch die Gasfilmdiffusion begrenzt ist, kann die partielle Differentialgleichung 23 mit
den obigen Anfangs- und Randbedingungen gelést werden.

Als Naherungsformel fiir die Gber ein Einzelkorn gemittelte Beladung X, gilt nach [Kast 1988]:

Xm-Xo 6
oL = — JFo - 3Fo (24)
Xo-o - Xo V1—t
wobei Xqp = Uber das Einzelkorn gemittelte Adsorbensbeladung [em3/g]
Xo = Adsorbensbeladung zur Zeitt =0 [cm3/g]
Xoo = Adsorbensbeladung zur Zeit t = oo [cm3/g]
Fo = Fourier-Kenngrésse Fo = gg%t [-]
D = effektiver Diffusionskoeffizient [cm2/s]
t = Zeit [S]
R = Radius des Absorbenspartikels (R = 14 10-4 cm) [em]

Fir (Xm - Xo,Xee - Xo) < 0.92 weicht die Naherungsformel weniger als 0.5% von der exakten
Lésung ab. Der zeitliche Verlauf der mittleren Adsorbensbeladung Xm bei Porendiffusionskon-
trolle und konstantem effektiven Diffusionskoeffizienten ist in der Abbildung 17 dargestelit.

—49 -



mittl. Beladung Xm [ng/mg]

0.030 1
0020 d ‘.‘...u'utn
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0.000 . r r y s
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Reaktionszeit [s]

Abbildung 17: Zeitlicher Verlauf der Beladung von HOK mit 2,3,7,8-TCDD gemass Gleichung 24 bei

einer Temperatur von 120°C

Bemerkungen: Gemass Anhang A4.2 ist D,¢ im untersuchten Konzentrationsbereich
nicht konstant; Die Bestimmung des zeitlichen Beladungsverlaufes erfolgt mit einem
gemittelten Wert von D= 5.7 10°15 cm?/s (Konz.bereich der Beladung X von
2,3,7,8-TCDD auf HOK: 0.002 ng/mg < X < 0.04 ng/mg).
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5 Versuchsanordnung

in der Abbildung 18 ist die untersuchte Altholzfeuerung schematisch dargestellt. Das Feue-
rungssystem besteht aus einer 850 kW Vorschubrostfeuerung (2 Zonen) mit separater Primar-
und Sekundariuftzugabe. Nach der Warmenutzung in einem 3-Zug-Kessel wird das Rohgas in
einen Zyklonabscheider und anschliessend in einem druckluftabgereinigten Flachschlauch-
gewebefilter entstaubt.

O] © ® ® ®

B

© 0o 0o

P e——
Legende:

1 Vorschubrostfeuerung 7  Falschluftklappe (Ubertemperatursicherung)
2 Zyklonabscheider 8 Rostaschebehdlter

3 Bypass 9 Zyklonaschebehélter

4 Gewebefilter mit Additivzugabe 10 Filteraschebehélter

5 Abgasventilator M1 Messstelle 1 (Rohgas vor Bypass)

6 Lambda-Sonde fiir Regelung M2 Messstelle 2 (Rohgas nach Falschluftklappe)

M3 Messstelle 3 (Reingas nach Gewebefilter)

Abbildung 18: 850 kW-Altholzfeuerung mit Zyklon und Gewebefilter zur Staubabscheidung

An drei Messstellen sind EMPA-Messstutzen zur Probenahme eingebaut. Die Messstellen M2
und M3 verfigen ber je zwei Messstutzen. Folgende Messwerte werden erhoben:

- Abgaszusammensetzung (FTIR-, teilweise NDIR-Messtechnik)
- Abgastemperaturen
- Volumenstrom, Staubgehalt

Die Abgaszusammensetzung (CO, CO2, NOy, HCI) wird mit einem FTIR-Messgerat (FTIR =
Fourier Transformierte Infrarotspektroskopie) bestimmt. Fiir Kontrolimessungen gelangen zeit-
weise Horiba-Messgerate, welche nach dem NDIR- (NDIR = Nicht dispersive Infrarotspek-
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troskopie) und paramagnetischen Prinzip arbeiten, zum Einsatz. Die Horiba-Gerate ermogli-
chen die Messung von Oz, CO, CO2, NOy und SO». Die Probenahme fir das FTIR-Mess-
gerét erfolgt wahlweise bei den Messstellen M2 oder M3 (Reingas nach Gewebefilter oder
Rohgas nach Zyklon bei Betrieb via Bypassleitung). Die Probenahme fir die Horiba-Mess-
geréte ist bei allen drei Messtellen méglich. Die kontinuierliche Volumenstrom- und Staubmes-
sung mit dem FAG-Staubmessgerat erfolgt immer bei Messstelle M2 (Rohgas nach Falschluft-
zutritt und vor Gewebefilter). Die Abgastemperaturen werden unmittelbar nach dem Zyklon
sowie vor und nach dem Gewebefilter gemessen.

Im Verlaufe der Versuche wurde festgestellt, dass vor dem Gewebefilter (und vor der Probe-
nahmestelle im Rohgas) eine unbeabsichtigte Verdiinnung des Abgases mit Umgebungsluft
von ca. 50% stattfindet (Anhang A5.8). Der Falschiufteintritt ist auf eine undichte Sicherheits-
klappe zuriickzufiihren (Abbildung 18: Ubertemperatursicherung). Die Abgasverdiinnung er-
héht den Volumenstrom und fuhrt zu einer héheren Filterflachenbelastung und zu einem erhéh-
ten Druckabfall Giber dem Gewebefilter. Die erhéhte Belastung des Filters kann ein kiirzeres
Abreinigungsintervall erfordern und die Standzeit des Filtermaterials reduzieren. Kurze Abreini-
gungsintervalle vermindern die Schichtdicke des abgeschiedenen Staubkuchens auf dem Fil-
termedium. Der abgeschiedene Filterkuchen wirkt jedoch mit zunehmender Dicke als Filtermittel
[Fritz et al. 1990], so dass bei kurzen Abreinigungsintervallen geringere Staubabscheidegrad
zu erwarten sind.

Abbildung 19 zeigt den Aufbau des untersuchten, druckluftabgereinigten Flachschlauchfilters
(Typ DF) der Firma Lihr (Stadthagen, Deutschland). Nebst der Staubabscheiddng ist eine
zusiétzliche Abscheidung von sauren Schadgasen, insbesondere von Chlorwasserstoff, moég-
lich, indem zum Rohgas vor dem Gewebefilter ein alkalisches Sorptionsmittel zugegeben wird.
Ublicherweise wird Calciumhydroxid Ca(OH)2 (analdge Bezeichnung: "Normalhydrat”; s.a.
Tabelle 1) zur Absorption von sauren Abgasbestandteilen eingesetzt. Zu Versuchszwecken
gelangt Gber einen langeren Zeitraum ein anderers Sorptionsmittel mit der Bezeichnung Sor-
balit zum Einsatz. Sorbalit ist ein Gemisch aus Calciumhydroxid und Herdofenkoks (HOK),
wobei im vorliegenden Fall der HOK-Anteil 7 Gew.-% betragt.
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Abbildung 19; Flachschlauchfilter der Firma Lihr (Typ DF) mit Umlenkreaktor und Additivzugabevor-
richtung

Beim untersuchten Gewebefilter wird das Rohgas vorerst in einen Umlenkreaktor gefuhrt. Die
Gasgeschwindigkeit im Abgasrohr vor dem Eintritt in den Umlenkreaktor betragt rund 15 m/s
(3700 Bm3/h, D = 0.3 m). Unmittelbar danach erfolgt die diskontinuierliche Zufuhr des Additivs
Uber einen Schneckenférderer. Das additivbeladene Abgas strémt anschliessend durch einen
langsam drehenden Kugelrotor, wo es mit einem Teil des abgeschiedenen Filterstaubes und
nicht umgesetzten Absorbens vermischt wird (Partikelrtickfihrung). Die Partikelriickfihrung er-
mdglicht eine lange Verweilzeit des Sorptionsmittels im Filtersystem und damit einen hohen
Ausnutzungsgrad. Die keramischen Kugeln im Kugelrotor mahlen allenfalls kompaktierte Asche-
teile auf. Dem Kugelrotor folgt ein rechteckiger Umlenkreaktor, welcher einen hohen Stoffaus-
tausch zwischen Abgas, frischem Sorbens und riickgefiihrten Partikeln gewahrleisten soll. Die
Staubbeladung steigt von urspriinglich ca. 0.1 g/Bm3 (Rohgas vor dem Kugelrotor; inkl. Addi-
tiv) auf 25 g/Bms3 bis 50 g/Bm3 an. Die hydrodynamischen Strémungsverhaltnisse im Umlenk-
reaktor entsprechen denjenigen bei der pneumatischen Férderung (Anhang A1). Der Stoffaus-
tausch zwischen Gas und Feststoff ist daher deutlich geringer als z.B. im Zustand der Wirbel-
schicht.
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Nach dem Kugelrotor wird das beladene Abgas in das Filtergehduse zur Entstaubung gefiihrt.
Im Gehause befinden sich 12 Reihen mit je 8 Filterschiduchen, die gesamte Filteroberfliche
betragt 73 m2. Die Riickspiilung und Abreinigung der Filterschiduche erfolgt mit Druckluft. Pro
Rickspilzyklus werden jeweils zwei Schlauchreihen abgereinigt.

Im gesamten Filtersystem befinden sich mehr als 100 Kilogramm Filterstaub. Die zudosierte
Sorbensmenge betragt z.B. 0.1 kg/h bis 0.3 kg/h, die aus der Verbrennung stammende
Staubmenge rund 0.5 kg/h (Anhang A5.9). Eine Anderung der Additivmenge erfordert daher
eine lange Filterbetriebsdauer, bis sich in Bezug auf den Additivanteil in der Filterasche und
dem Umsetzungsgrad des Absorbens ein neuer stationarer Zustand einstellt.

Bei den hier durchgefiihrten Versuchen wurde bei Anderungen der zudosierten Additivmengen
oder beim Sorbenswechsel darauf geachtet, dass zumindest der Additivanteil in der Filter-
asche nach kurzer Betriebszeit dem neuen stationaren Zustand entsprach. Das Filtersystem
wurde hierzu entweder méglichst vollstandig gereinigt oder die zusatzliche Additivmenge ma-
nuell zugefihrt.

Als Mass zur Beurteilung des HCI-Abscheideverhaltens wird Ublicherweise der Sorptions-
mitteliberschuss verwendet. Der Sorptionsmitteliiberschuss gibt das Verhéltnis der theore-
tisch erforderlichen Sorbensmenge zur tatsachlich angebotenen Sorbensmenge an. Die Ver-
wendung des Sorptionsmitteliberschusses ist dann sinnvoll, wenn die Chlorwasserstoff- und
Schwefeldioxidfrachten im Abgas konstant sind.

Das verwendete Gewebefilter verfiigt Giber eine Partikelriickfiihrung, wobei die frisch zudosier-
te Sorbenszufuhr im Verhdltnis zur Kreislaufmenge deutlich geringer ist. Die Bestimmung eines
Sorptionsmitteliberschusses ist fiir diese Untersuchung nicht méglich, da die Verweilzeit des
Sorptionsmittels im Filter rund 170 Stunden betrégt (Anhang A5.9) und daher einen langen
Beobachtungszeitraum bei gleichbleibenden Versuchsbedingungen erfordert.

~54-—



6 Ergebnisse

6.1

Zusammenstellung der Versuchsergebnisse

An finf verschiedenen Messtagen wurde das Abscheideverhalten von Chlorwasserstoff und
Schwefeldioxid untersucht. An einem Messtag erfolgte zusétzlich eine Dioxinbestimmung. Die
Probenahmestellen befanden sich jeweils im Rohgas vor und im Reingas nach dem Gewebe-
filter. Die Einstellung der Versuchsbedingungen (Sorptionsmittel, Temperatur, Filterflichen-
belastung) wurde einige Tage vor den Messungen vorgenommen. Damit sollte sichergestelit
werden, dass die Versuche in Bezug auf die Reaktionen zwischen Additiv, Filterstaub und
Abgas bei stationaren Bedingungen stattfinden und ein Betrieb auch unter praktischen Bedin-

gungen moglich ist.

Die Tabelle 3 fasst die Versuchsergebnisse zusammen. Eine detaillierte Zusammenstellung
der Ergebnisse und die Definition der Abscheidegrade istim Anhang A5 zu finden.

Versuchsbezeichnung

Vi

V2

V3

V4

V5

Versuchsdatum

4.3.

25.3.

27.4.

|

Sorptionsmittel Sorbalit | Sorbalit | Sorbalit
Filterflichenbelastung Bm3/(m2 h) 80 48 37 46
Filtertemperatur °C 133 124 114 115 115
Abreinigungsintervall min 3 18 30 62 30
Kontaktzeit im Flugstrom s 42 3.1 54 6.7 54
Kontaktzeit auf Filterkuchen | ms 0.54 11.8 26.9 55.7 26.8
HCI-Gehalt im Rohgas mg/Nm3 38 40 24 28 297
HCI-Gehalt im Reingas mg/Nm3 9 11 10 | <09 8
S02-Gehalt im Rohgas mg/Nm3 61 69 30 47 73
SO2-Gehalt im Reingas mg/Nm3 35 40 11 25 38
HCI-Abscheidegrad % 751 713 60.5 >96.8 97.2
S0O2-Abscheidegrad % 429 425 63.2 47.9 47.9
PCDD/F-Abscheidegrad % n.b. n.b. n.b. 75 n.b.
Tabelle 3: Zusammenfassung der Filterbetriebsbedingungen und der Versuchsergebnisse

Bemerkungen: Ca(OH)2 der Qualitat "Normalhydrat"; n.b. = nicht bestimmt; HCI- und
S0Op-Bestimmung im Roh- und Reingas mittels nasschemischer Probenahme; HCI-
und SOz-Gehalte bei 11 Vol.-% O2; Die Abgasfeuchten betragen zwischen 3 Vol.%

und 5 Vol.-%.
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6.2 Abscheidegrade fur HCl und SO2

Die ermittelten HCI-Abscheldegrade variieren zwischen 60% und >97%. Bei der Verwen-
dung von Sorbalit konnte keine Verbesserung der HCI-Abscheidung beobachtet werden. Da
Sorbalit mit Ausnahme des Kohlenstoffanteils wie das lblicherweise verwendete Additiv aus
Ca(OH)2 besteht, ist beim Sorbaliteinsatz auch keine héhere HCI-Absorption zu erwarten.

Die HCI-Rohgasgehalte bei den Versuchen V1 bis V4 sind unerwartet gering. Fiir Versuchs-
zwecke wurden daher beim Versuch V5 durch Zugabe von PVC-Schnitzeln zum Brennstoff
erhéhte HCI-Gehalte erzielt. Der HCI-Gehalt im Rohgas betragt dabei rund 300 mg/Nm3 (bei
11 Vol.-% O2), wahrend beim Altholz alleine im Mittel rund 30 mg/Nm3 gemessen werden.

In vier von fiinf Versuchen betragen die HCI-Reingasgehalte rund 10 mg/Nm3 (bei 11 Vol.-%
02), bei Versuch V4 wird ein Wert von < 1 mg/Nm3 beobachet. Eine mdgliche Ursache fiir den
geringen HCI-Reingasgehalt bei Versuch V4 ist die langere Kontaktzeit des HCI-haltigen
Gases mit dem Absorbens auf dem Filterkuchen. Allerdings sind diese Kontaktzeiten bei den
Versuchen V1 und V2 auch stark verschieden, ohne dass andere HCI-Reingasgehalte beob-
achtet wurden. Der Hauptanteil der HCI-Absorption findet daher voraussichtlich nicht auf dem
Filterkuchen, sondern in der Flugstromphase statt. Der geringe HCI-Reingasgehalt bei Versuch
V4 hat demnach andere Ursachen.

Die HCI-Reingasgehalte scheinen unabhangig vom HCI-Rohgasgehalt zu sein, da bei glei-
chen Filterbetriebsbedingungen (Versuch V3 und V5; Sorbalit als Sorptionsmittel) ein ver-
gleichbarer HCI-Reingasgehalt erzielt wird, obwohl die Rohgasgehalte 24 mg/Nm3 bzw. 300
mg/Nm3 betragen (bei 11 Vol.-% O2). Geméss Kapitel 3.6 ist die Reaktionsgeschwindigkeit
von HCI mit Ca(OH)2 immer von der Rohgaskonzentration abhangig. Bei gleicher Verweil-
und Kontaktzeit des HCI-haltigen Gases mit dem Absorbens sowie bei gleicher Temperatur
sind daher die HCI-Abscheidegrade bei hohen Rohgaskonzentration grésser als bei tiefen.

Nach Ausschleusung eines Grossteils des Filterstaubes und 3 Tagen Feuerungsbetrieb ohne
Additivzugabe ist ein HCI-Reingasgehalt von rund 10 mg/Nm3 méglich (Versuch V2; Anhang
A5.3 ), da sich im Partikelkreislauf eine grosse additivhaltige Aschemenge von rund 110 kg
befindet. Zudem weist die alkalische Holzflugasche ein Absorptionsvermdgen fir HCI auf

6 Das Gewebefilter wurde 7 Tage vor dem Versuch V2 gereinigt. Hierzu wurde die Feuerung
abgestelit und der Filterstaub im Bunker und an den Wanden des Gewebefilters mittels Birsten
und Staubsauger entfernt (total 60 kg). Die Filterschlauche wurden nicht abgebirstet. Die auf
den Filterschlduchen verbleibende Staubmenge betragt etwa 50 kg.
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[Hasler et al. 1995a). Ein Ausfall der Dosiervorrichtung wahrend einiger Tage fiihrt demnach
nicht zu einem Ansteigen der HCI-Emissionen.

Eine Bestimmung des geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionschrittes gemass Kapitel 3.6
ist anhand der durchgefiihrten Versuche nicht méoglich.

Die SO2-Abscheldegrade sind in vier von fiinf Versuchen etwa gleich hoch und variieren

zwischen 42% und 48%. Die Filterbetriebsbedingungen haben offenbar nur einen geringen
Einfluss. Beim Einsatz von Sorbalit ist ein leicht hherer Abscheidegrad méglich.
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6.3 Abscheidung von Dioxinen und Furanen

6.3.1  Abscheidegrad fiir PCDD/F

Beim Versuch V4 wurde der Abscheidegrad fir polychlorierte Dioxine und Furane ermittelt. Die
Betriebsbedingungen sind im Vergleich zu den Versuchen zur Abscheidung von HCI und SO2
dahingehend optimiert, dass die Filtertemperatur méglichst tief und das Abreinigungsintervall fiir
den Filterkuchen méglichst lang ist sowie der Reststoffanfall minimal ist. Die zudosierte Menge
Sorptionsmittel ist bei einem angenommenen HCI-Rohgasgehalt von rund 100 mg/Nm3 (bei 11
Vol.-% O2) stéchiometrisch.

Bei den gewahiten Versuchsbedingungen und bei Verwendung von Sorbalit wird ein
PCDD/F-Abscheidegrad von 75% beobachtet. Dieser Wert ist doppelt so hoch wie derjenige
einer friheren Messung bei derselben Filteranlage und Verwendung von Calciumhydroxid als
Sorptionsmittel (Tabelle 4).

Quelle [Hasler et al. 1994a] | Diese Untersuchung
(Versuch 4)
Sorptionsmittel Calciumhydroxid Sorbalit
Sorptionsmittelmenge gh 140 * 95
Filterflichenbelastung Bm3/(m2 h) 27" 37
Filtertemperatur °C 140 115
Abgasfeuchte Vol.-% n.b. 4.6
Abreinigungsintervall min 30 * 62
Kontaktzeit im Flugstrom s 9.1* 6.7
Kontaktzeit auf Filterkuchen ms 20" 55.7
PCDD/F-Gehalt im Rohgas ng TE/Nm3 4.36 8.07
PCDD/F-Gehalt im Reingas ng TE/Nm3 2.70 2.02
PCDD/F-Abscheldegrad % 38 75

Tabelle 4; Filterbetriebsbedingungen und PCDD/F-Abscheidegrade bei einem Gewebefilter
nach einer Altholzfeuerung
Bemerkungen: PCDD/F-Abscheidegrade beziiglich TE-Gehalte, PCDD/F-Gehalte im
Abgas bei 11 Vol.-% O2 (I-TEF geméass NATO/CCMS); Sorbalit mit 7 Gew.-% HOK; Bei
der Messung mit Calciumhydroxid als Sorptionsmittel wurden nicht alle Filterbetriebs-
bedingungen schriftlich festgehalten; Abgeschatzte Werte sind mit einem * markiert;
n.b. = nicht bekannt; Bestimmung der Kontaktzeiten analog Anhang AS5.9; Beim Ver-
such 4 wurde dem Altholz zusétzlich holzschutzmittel-behandeltes Holz zugegeben.
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Der Versuch mit Calciumhydroxid fand bei etwas anderen Filterbetriebsbedingungen statt als
der Versuch mit Sorbalit. Dabei lagen Bedingungen vor, welche die Abscheidegrade steigern
(héhere Sorptionsmittelmenge, geringere Filterflachenbelastung bzw. 1angere Kontaktzeit im
Flugstrom) als auch mindemn (h&here Filtertemperatur, kiirzere Kontakizeit auf dem Filterkuchen)
kénnen. Trotzdem ist davon auszugehen, dass die erhbhte Dioxinabscheidung bei der Ver-
wendung von Sorbalit anstelle von Calciumhydroxid mit hoher Wahrscheinlichkeit auf die
Anwesenheit von HOK zuriickzufiihren ist.

Die Verteilung der einzelnen, toxikologisch relevanten Dioxin- und Furankongenere ist im An-
hang 9.5.10 (Abbildung 41 und 42) fur die beiden Versuche dargestellt. Die Verteilungen der
Dioxin- und Furankongenere im Reingas unterscheiden sich in den beiden Versuchen nur un-
wesentlich. Der Anteil der tetra- und pentachlorierten Dioxine und Furane, welche die héchsten
Dampfdrucke und die héchsten Toxizitatsfaktoren aufweisen, an der Gesamttoxizitat des
Rohgases betragt 87%, wobei der Anteil der Furane mit 66% deutlich hoher ist als derjenige
der Dioxine.
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6.3.2
6.3.2.1

Interpretation des PCDD/F-Abscheidegrades

Adsorbensbeladung

Die Berechnungen der Adsorptionsgleichgewichte von 2,3,7,8-TCDD in Kapitel 4.2 zeigen,
dass Herdofenkoks auch bei sehr geringen Konzentrationen im Gas verhaltnismassig grosse
Dioxinmengen aufnehmen kann. Bei einer 2,3,7,8-TCDD-Konzentration von 2.B. 0.1 ng/m3
und einer Temperatur von 120°C betragt die Gleichgewichtsbeladung von 2,3,7,8-TCDD auf
Herdofenkoks rund 40 103 ng/g (Adsorptionsisotherme nach Dubinin).

Im folgenden Vergleich wird die effektive Beladung des HOK's im praktischen Betrieb des
Gewebefilters bestimmt (Tabelle 5). Aus derselben Gewebefilteranlage liegen PCDD/F-Ana-
lysen von zwei Filteraschen vor (Kongenerengehalte in Tabelle 30, Anhang A5.10). Die
Aschen stammen aus Betriebsphasen, in welchen Ca(OH)2 bzw. Sorbalit als Sorptionsmitte!
eingesetzt und PCDD/F-Messungen im Roh- und im Reingas durchgefiihrt wurden.

“ GF-Asche GF-Asche aus
Versuch V4 | friherem Versuch |

Adsorbens Sorbalit Ca(OH)»

2,3,7,8-TCDD-Gehalt der Filterasche ng/g 0.46 0.076

additivireier Flugascheanteil Gew.-% 86 66

Adsorbensanteil Gew.-% 14 | 34

2,3,7,8-TCDD-Gehalt der Flugasche ng/g 0.115 0.115

2,3,7,8-TCDD-Gehalt des Adsorbens ng/g 2.53

2,3,7,8-TCDD-Gehalt des HOK ng/g 36

Tabelle 5; Bestimmung der 2,3,7,8-TCDD-Gehalte in der Flugasche und im Herdofenkoks, aus-

gehend von den Gehalten in den Gewebefilteraschen

Bemerkungen: Die Gewebefilteraschen bestehen aus einem Gemisch von Flugasche
und Adsorbens; 2,3,7,8-TCDD-Gehalte in den Gewebefilteraschen geméass Anhang
A5.10; Flugasche- und Adsorbensanteil als Abschatzung gemass Angaben im An-
hang A5.9; Das verwendete Sorbalit enthdlt 7 Gew.-% Herdofenkoks.

Annahmen: Die Adsorption von 2,3,7,8-TCDD findet nur auf dem Restkohlenstoff in
der Flugasche und auf dem HOK statt (d.h. der mineralische Bestandteil der Flug-
asche und das Ca(OH)2 adsorbieren vernachldssigbar geringe 2,3,7,8-TCDD-Men-
gen); Die 2,3,7,8-TCDD-Beladung der Flugaschen ist in beiden Versuchen gleich.
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Die Gewebefilterasche aus der friiheren Untersuchung weist einen 2,3,7,8-TCDD-Gehalt von
0.076 ng/g Asche auf. Der Flugascheanteil in dieser Filterasche betragt 66 Gew.-%, der
2,3,7,8-TCDD-Gehalt der additivireien Flugasche demnach rund 0.12 ng/g auf. Der Kohlen-
stoffgehalt der Flugasche betrégt rund 6.5 Gew.-% 7.

Die Gewebefilterasche aus dem Versuch V4 mit Sorbalit weist einen 2,3,7,8-TCDD-Gehalt
von 0.46 ng/g Asche auf. Der Flugascheanteil ist geringer und der 2,3,7,8-TCDD-Gehalt des
Adsorbens betragt rund 2.5 ng/g. Das Sorbalit enthalt 7 Gew.-% Herdofenkoks, so dass der
Herdofenkoks rund 40 ng 2,3,7,8-TCDD pro Gramm Herdofenkoks enthélt. Die effektiv erreich-
te HOK-Beladung liegt damit deutlich tiefer als der berechnete Gleichgewichtswert von rund 40
103 ng/g.

Die berechnete HOK-Beladung mit 2,3,7,8-TCDD stimmt mit dem gemessenen Wert gut
Uberein (Tabelle 6), so dass davon auszugehen ist, dass die getroffenen Annahmen zulassig
sind und die Berechnungsmodelle zur Bestimmung der Stoffwerte und des zeitlichen Bela-
dungsverlaufes die tatsachlichen Verhaltnisse ziemlich gut abzubilden vermégen (Kapitel
4.3.3, Anhang A4).

Parameter Einheit Wert
Mittlere Kontaktzeit pro Umlauf , ms 30
Anzahl Filterasche-Umlaufe n - 130
Gesamte Kontaktzeit tx auf der Filteroberflache s 3.8
Berechnete HOK-Beladung Xm(tk) mit 2,3,7,8-TCDD ng/g HOK 15
Gemessene HOK-Beladung mit 2,3,7,8-TCDD ng/g HOK 36

Tabelle 6: Vergleich von berechneter und gemessener HOK-Beladung mit 2,3,7,8-TCDD
Bemerkungen: Die mittlere Temperatur betragt 120°C (Annahme); Zahlenwerte
geméss Tabelle 26 (Anhang A5.9; Versuche mit Sorbalit); Anzahl Filterasche-Umi&ufe
aus mittlerer Staubfracht nach dem Umlaufreaktor (ca. 80 kg/h) und Entaschungs-
menge (0.63 kg/h); Berechnete HOK-Beladung Xm gemass Gleichung 24 (Kapitel
4.3.3); Gemessene HOK-Beladung geméss Tabelle 5

7 Die Filteraschen dieser Feuerungsanlage weisen Kohlenstoffgehalte von 4.0 bis 4.5 Gew.-%
auf [Hasler et al. 1994]. Nach Abzug des Adsorbensanteils betrdgt der Kohlenstofigehalt der
additivireien Filterasche ("reine” Flugasche) rund 6.5 Gew.-%.
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6.3.2.2 Geschwindigkeitsbestimmende Reaktion

Zur Ermittlung des geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionsschrittes bzw. des Reaktions-
ortes werden fiir die in Frage kommenden Transportmechanismen die adsorbierbaren Mengen
von 2,3,6,7-TCDD bei den vorliegenden Versuchsbedingungen bestimmt (Versuch 4, Anhang
A5.5 und A5.9). Die Temperatur im Gewebefilter wahrend dem Versuch 4 zur Dioxin- und
Furanabscheidung betrug rund 120°C. Bei der Adsorption von z.B. Dioxinen und Furanen an
Herdofenkoks sind folgende Stoffaustauschmechanismen von Bedeutung (Kapitel 4.3):

- Transport des Adsorptivs aus der Gasphase durch die hydrodynamische Grenzschicht
auf die aussere Oberflache des Adsorbens (Gasfilmdiffusion)
- Diffusion des Adsorptivs in das Innere des porésen Adsorbens

Die adsorbierbaren TCDD-Mengen werden unter der Annahme bestimmt, dass die (brigen
Transportmechanismen keinen Einfluss auf die Gesamtreaktionsgeschwindigkeit ausiiben. Die
derart berechneten Mengen entsprechen daher maximalen Werten.

Der Stoffaustausch durch Gasfilmdiffusion kann wahrend der Kontaktzeit in der Flugstrom-
phase oder in der Schittschicht auf der Filteroberflache stattfinden. Da hierbei die Strémungs-
verhaltnisse verschieden sind, werden die maximal adsorbierbaren Mengen von 2,3,7,8-
TCDD fir die beiden Falle separat berechnet. Dies erlaubt eine Bestimmung der Haupt-
reaktionszone. Die Berechnung der maximal adsorbierbaren Dioxinmengen durch Gasfilmdiffu-
sion erfolgt mit folgenden Gleichungen (Reaktionsbedingungen bei Versuch 4):

a) Gasfilmdiffusion wéhrend der Flugstromphase

AMmax, f = {k"A(cgcs)} {CStaub Xrok Var pH_o;JVﬁ } b (25)
wobei Am., : = max. adsorbierbare Menge von 2,3,7,8-TCDD auf HOK durch
Gasfilmdiffusion wahrend der Kontaktzeit in der Flugstromphase

K = Stofftransportkoeffizient in Flugstromphase (k* = 0.003 cm/s; Kapitel
4.3.2)

A = &ussere Oberfiche eines HOK-Partikels (A = 4 IT R2 = 2.46 10-5
cm?; HOK-Partikelradius R = 14 104 cm)

Cg Cs = 2,3,7,8-TCDD-Konzentration im Gas bzw. auf der dusseren HOK-
Oberflache (c, = 0.133 ng/Bm3 (Rohgaskonz. bei Betriebsbedin-
gungen; Tabelle 23, Anhang A5.5; ¢;= 0 (dann ist der Umsatz

: maximal))
Cstaub = Staubgehalt im Gewebefilter (Cgiau, = 25 9/Bm3; Anhang A5.9)
XHOK = Anteill HOK in Filterasche (x4ok = 0.01; Anhang A5.9)
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Ve = Leervolumen im Gewebefilter (Vg = 5.0 m3; Anhang A5.9)
PHok = wahre Dichte des HOK(pHOK = Pkohlenstoftf = 1.8 g/cm3)

3
Vik = Volumen eines HOK-Partikels (Vyox =——a-0- = 1.15 108 cm3)

ts = Kontaktzeit des HOK mit dem Abgas in Flugstromphase (ti = 6.7 s;
Tabelle 28, Anhang A5.9)

Der erste Term in Gleichung 25 (geschweifte Klammer) beschreibt die Reaktionsgeschwin-
digkeit durch Gasfilmdiffusion in ein einzelnes HOK-Partikel gemass Gleichung 20 (Kapitel
4.3.2), der zweite Term entspricht der gesamten Anzahl von HOK-Partikel im Gasraum.

b) Gasfilmdiffusion in der Schittschicht auf der Filteroberflidche

Mnws = {k A (egre} {mea xwoc = — | . (26)
Prok VHok
wobei Amp, ¢ = max. adsorbierbare Menge von 2,3,7,8-TCDD auf HOK durch
Gasfilmdiffusion wahrend der Kontaktzeit in der Schittschicht
K = Stofftransportkoeffizient in Schittung (k° = 1.99 cm/s; Kapitel 4.3.2)
Mea = Masse der Filterasche auf der Filterschlauchoberfldche

mea = ds A pea = 34.7 kg mit d; = 0.78 mm (mittl. Filterkuchendicke),
A = 73 m2 (Filterfliche), pra = 610 kg/m3 (Filterasche-Schiittdichte);
siehe Anhang A5.9

ts = Kontaktzeit des HOK mit dem Abgas in Schittung auf Filterober-
flache (ts = 0.056 s; Tabelle 28, Anhang A5.9)

Ubrige Parameter gemass Gleichung 25

Der erste Term in Gleichung 26 (geschweifte Klammer) beschreibt die Reaktionsgeschwin-
digkeit durch Gasfilmdiffusion in ein einzelnes HOK-Partikel gemass Gleichung 20 (Kapitel
4.3.2), der zweite Term entspricht der gesamten Anzahl von HOK-Partikel auf der Filter-
schlauchoberflache.

Die Ergebnisse der Berechnungen sind in der Tabelle 7 zusammengestelit.

Transgrtmechanlsmus

Gasfilmdiffusion in Flugstromphase (Gleichung 25)
Gasfilmdiffusion in Schittschicht auf der Filteroberflache (Gleichung 26)

Jabelle 7: Berechnete, maximal adsorbierbare Menge von 2,3,7,8-TCDD an HOK durch Gasfilm-
diffusion bei den vorliegenden Versuchsbedingungen
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Wahrend der Flugstromphase ist nur eine sehr geringe Adsorption von 2,3,7,8-TCDD auf dem
Herdofenkoks durch Gasfilmdiffusion méglich, obwoh! die Kontaktzeit deutlich grosser ist als
auf der Filterschlauchoberflache. Die Ursachen hierfir sind die geringen Unterschiede in der
Relativgeschwindigkeit zwischen Gas und Feststoff sowie der geringen HOK-Partikelkonzen-
tration. Die geringe Relativgeschwindigkeit (s.a. Anhang A1) fihrt zu kieinen Stoffaustausch-
koeffizienten (Kapitel 4.3.2), wahrend die geringe Partikelkonzentration zu einer geringeren
Wahrscheinlichkeit des Zusammentreffens eines 2,3,7,8-TCDD-Molekiils mit einem HOK-Par-
tikel fohrt. Auf der Filteroberflache ist die Relativgeschwindigkeit zwischen Gas und HOK maxi-
mal, da der Feststoff auf der Oberflache haftet und das Gas durch die ruhende Adsorbens-
schicht strémt. Die HOK-Partikelmasse im Gasvolumen mit Flugstrombedingungen betrégt rund
1.3 Gramm, auf der Filterschlauchoberflache betragt die mittlere HOK-Masse hingegen rund
350 Gramm. Die Adsorption von 2,3,7,8-TCDD findet daher vor aliem auf der Filter-
schlauchoberflache statt.

Die Gesamtreaktion kann nebst der Gasfilmdiffusion auch durch die Diffusion der Dioxinmole-
kule in den Poren der HOK-Partikel limitiert sein. Da die Gasfilmdiffusion wéhrend der Flug-
stromphase nur eine geringe Adsorption erméglicht, kann die Porendiffusion daher vor allem die
Gesamtreaktion wahrend der Kontaktzeit auf der Filterschlauchoberfiiche beeinflussen. Die
Bestimmung der maximal adsorbierbaren TCDD-Menge durch Porendiffusion erfolgt mit folgen-
der Gleichung (Reaktionsbedingungen bei Versuch 4):

AMmax, p Xm(t*) {mMea Xnok} (27)

wobei AMpma p = max. adsorbierbare Menge von 2,3,7,8-TCDD auf HOK durch

Porendiffusion wahrend der Kontaktzeit in der Schiittschicht

mittlere Beladung des HOK (Xn(t*) = 0.002 ng/mg fir t* = 0.056 s;

Abbildung 17, Kapitel 4.3.3)

t* = mittlere Kontaktzeit des Gases mit dem HOK-Partike! in der Schiitt-
schicht auf der Filteroberflache (t* = tg)

tbrige Parameter gemass Gieichung 25 und 26

Xm(t")

Der erste Term in Gleichung 27 beschreibt die Beladung eines einzelnen HOK-Partikels mit
2,3,7,8-TCDD bei einer Kontaktzeit von t* = 0.056 s gemass Gleichung 24 (Kapitel 4.3.3),
der zweite Term (geschweifte Klammer) entspricht der HOK-Partikelmasse auf der Filter-
schlauchoberflache.

Das Ergebnis ist in der Tabelle 8 zusammengestellt.



|| Am

Maximal adsorblerbare Menge von 2,3,7,8-TCDD durch ng TCDD
Gasfilmdiffusion (Gleichung 26) 6103
Porendiffusion (Gleichung 27) 7103

Tabelle 8: Berechnete, maximal adsorbierbare Mengen von 2,3,7,8-TCDD auf HOK durch Gas-
film- und Porendiffusion in der Schittschicht auf der Filterschlauchoberflache

Die Porendiffusion erméglicht einen deutlich héheren Umsatz von 2,3,7,8-TCDD als die Gas-
fiimdiffusion. Eine Geschwindigkeitslimitierung durch die Porendiffusion liegt daher nicht vor, so
dass die Adsorptionsgeschwindigkeit von 2,3,7,8-TCDD auf HOK hauptséachlich durch
die Gasfllmdlffusion in der Schittschicht auf der Fliteroberflaiche bestimmt ist. Eine
Steigerung der Adsorptionsgeschwindigkeit ist daher z.B. bei dickeren Schiittschichten auf der
Filterschlauchoberflache, bei héherem HOK-Anteil in der Filterasche und bei langeren Kontakt-
zeiten auf der Filterschlauchoberflache zu erwarten.

Zum Vergleich der berechneten, maximal absorbierbaren Dioxinmenge durch Gasfilmdiffusion
in der Filterascheschiittschicht wird diese der effektiv gemessenen Menge gegenilbergestelit
(Tabelle 9), deren Bestimmung mit folgender Gleichung erfolgt:

Ammeas = V (Croh - Crein) t* (28)
wobei V* = Abgasvolumenstrom bei Betriebsbedingungen (V* = 2670 Bm3/h;
Tabelle 28, Versuch 4, Anhang A5.9)
Crohs Cren = 2,3,7,8-TCDD-Konzentration im Roh- und Reingas (C.on = 0.133
ng/Bm3, C.in = 0.052 ng/Bm3; Tabelle 23, Anhang A5.5)
t* = Kontaktzeit des Gases mit dem HOK-Partikel in der Schiittschicht (t*
= 0.056 s)

Adsorblerte Mengen von 2,3,7,8-TCDD auf HOK

berechnet (Gleichung 26; Gasfilmdiffusion in Schiittschicht) 6 10-3
|__gemessen (Versuch 4) 7 3103

Tabelle 9: Vergleich der berechneten, maximal adsorbierbaren Mengen von 2,3,7,8-TCDD auf
HOK durch Gasfilmdiffusion in der Schittschicht auf der Filterschlauchoberflache mit
der gemessenen Menge

Der berechnete Wert stimmt gut mit dem gemessenen tberein.



6.3.3  Vergleich mit Literaturwerten

Der beobachtete PCDD/F-Abscheidegrad beim Einsatz von Sorbalit ist geringer als aufgrund
von Messwerten aus der Kehrichtverbrennung zu erwarten war (Tabelle 10). Die berichteten
PCDD/F-Abscheidegrade bei der Verwendung von Sorbalit oder anderen kohlenstoffhaltigen
Sorptionsmitteln betragen bei KVA's >94% (Abscheidegrad in Bezug auf TEQ-Werte). Das
Abgas wird vor dem Gewebefilter meistens konditioniert. Die Konditionierung kann aus einer
Quenchkiithlung (Temperaturabsenkung und Erhéhung des Wasserdampfgehaltes; AGR-
Systeme Nr. 1 bis 3) oder einer Staubabscheidung mit Schadgasabsorption (AGR-Systeme
Nr. 5 bis 8) bestehen.

Beim Gewebefilterbetrieb ohne Additiv kdnnen die PCDD/F-Abscheidegrade jedoch auch bei
KVA's sehr gering sein (AGR-System Nr. 3). Der Kohlenstoffgehalt der Flugasche betragt da-
bei zwischen 0.1 und 0.2 Gew.-%. Bei vergleichbaren Bedingungen und einem Kohlenstoff-
gehalt von 0.9 Gew.-% wird hingegen von demselben Autor ein PCDD/F-Abscheidegrad von
>97% berichtet (AGR-System Nr. 2). Aufgrund dieser Angaben scheint der Kohlenstoff in der
Flugasche bei der Kehrichtverbrennung ein wirksames Adsorbens fiir Dioxine und Furane zu
sein. Bei der untersuchten Altholzfeuerung erfolgte der Filterbetrieb bei besseren (tiefere Tem-
peratur, langere Kontaktzeit auf Filteroberflache) oder bei vergleichbaren Bedingungen bezig-
lich Dioxinabscheidung (Filterflachenbelastung, Reingasstaubgehalt) als beim Filtersystem Nr.
2 in Tabelle 10. Der Kohlenstoffgehalt in den Flugaschen aus der untersuchten Altholzfeuerung
betragt rund 6 Gew.-%. Trotzdem sind die PCDD/F-Abscheidegrade im Gewebefilter nach der
Altholzfeuerung geringer. Eine Undichtheit der Filterschlauche beim untersuchten Gewebefilter
ist ausgeschlossen, da die Staubgehalte im Reingas zwischen 1 mg/Nm3 und 3 mg/Nm3 (bei
11 Vol.-% O2) betragen.
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Abgaszusammensetzung vor GF PCDD/F-
Temperatur || HCI S0O2 Staub PCDD/F | Abscheidegrad | AM | Q
AGR-System Sorptionsmittel °C mg/Nm3 | mg/Nm3 [ mg/Nm3 | ng TE/Nm3 % -1 -
1) Quench, GF Sorbalit (2% HOK) 150 5..24 > 99 5] 1
2) Quench, GF kein Additiv 160 .. 220 2020 =4 >97 112
3) Quench, GF kein Additiv 180.. 190 490 160 430 0 112
4) Wirbelstromreaktor, GF | Sorbalit (6% HOK) 9. .11 > 99 3
5) ZWS-Reaktor, GF Sorbalit (25% HOK) | 100..120 10 5 2 6 >99.8 4
6) Alkalischer Wascher, GF | Sorbalit (20% HOK) | 100 .. 120 2.3 78 5.7 09..74 | 99.8..99.99 6|5
7) Spriihabsorber, EF, GF | Ca(OH)2 + HOK 100 .. 120 * * 2.5,3.3 99.7 2| 4
8) EF, Sprithabsorber, GF | Ca(OH)2 + HOK 130.. 160 * * 1.9..9.2 96.6 .. 99.1 514
9) Sprithabsorber, GF kein Additiv =150 9.6 64 116
100% Braunkohle =150 5.9 99 116
100% Steinkohle =150 3.2..51 94 ..97 3|6

Tabelle 10: Filtersysteme, Betriebsbedingungen und PCDD/F-Abscheidegrade bei Gewebefiltern mit und ohne Additivzugabe nach Kehricht-
verbrennungsanlagen

Bemerkungen: GF = Gewebsefilter; EF = Elektrofilter; ZWS = Zirkulierende Wirbelschicht; AM = Anzahl Messungen; Q = Quellen; Leere
Felder = keine Angaben; * Aufgrund der vorgangigen Wasche und Konditionierung und Entstaubung in Elektrofittern sind die HCI- und
Staubgehalte vor dem Gewebefilter gering (z.B. <10 mg/Nm3); Kohlenstoffgehalte der Flugaschen: 0.9 Gew.-% (AGR-System Nr.2),
0.1 bis 0.2 Gew.-% (AGR-System Nr. 3).

Quellen: 1: [Kempin 1991], 2: [Vogg et al. 1992], 3: [Kerber 1991], 4: [Vicinius et al. 1991], 5: [Mosch 1992], 6: [Thomé 1990].




Der PCDD/F-Abscheideversuch beim untersuchten Gewebefilter erfolgte bei einer mittieren
Temperatur von 115°C, einer mittleren Filterkuchenschichtdicke von 0.8 mm und einer Filter-
flachenbelastung von 37 Bm3/(th m2) (Anhang A5.5). Beim Gewebefilter mit den héchsten
Abscheidegraden von >99.8% (AGR-System Nr. 6) betragt die Temperatur zwischen 100°C
und 120°C, die Filterkuchenschichtdicke rund 5 mm und die Filterflachenbelastung 60 Bm3/(h
m2). Das AGR-System Nr. 2, welches bei einem Kohlenstoffgehalt der Flugasche von 0.9
Gew.-% auch ohne Additivzugabe einen hohen Dioxinabscheidegrad erzielt, wird dagegen
bei einer deutlich héheren Temperatur (160°C bis 220°C) und bei einer deutlich geringeren
Filterkuchenschichtdicke von rund 0.01 mm betrieben. Die Filterflachenbelastung betragt etwa
36 Bm3/(h m2). Sofern die Angaben fiir das AGR-System Nr. 2 korrekt sind, kénnen die Filter-
betriebsbedingungen nicht alleinige Ursache fiir die unterschiedlichen Abscheidegrade sein.
Die Befeuchtung des Abgases aus einer KVA mittels Wascher oder Quench ist vermutlich
nicht Ursache der héheren PCDD/F-Abscheidegrade, da die Dioxine und Furane nur geringe
Wechselwirkungen mit Wasser aufweisen.

Ohne Zusatz von HOK wurde im Gewebefilter nach der Altholzfeuerung ein PCDD/F-
Abscheidegrad von 38% und bei Zusatz von Sorbalit (7% HOK) ein solcher von 78% beob-
achtet. Die Flugaschen aus der Altholzfeuerung weisen offenbar ein deutlich geringeres
Adsorptionsvermégen auf als Flugaschen aus der Kehrichtverbrennung. Moglicherweise ist
das Verhalten von Altholz bei der Verbrennung anders als von Kehricht, indem z.B. ein gros-
serer Anteil von dampftérmigen oder filtergangigen Dioxinen entstehen. Die Dioxin- und Furan-
fracht in der Flugasche dirfte bei der untersuchten Altholzfeuerung rund 30% betragen, da bei
einem Elektrofilter, welches nach einer vergleichbaren Altholzfeuerung bei 160°C betrieben
wird, ein PCDD/F-Abscheidegrad von knapp 30% beobachtet wurde [Hasler et al. 1994a].




6.4 Abscheideverhalten von Filtern beim Ein/Aus-
Betrieb

Die Versuche zur Bestimmung des Abscheideverhaltens von HCI und SO2 in einem Gewe-
befilter erfolgten in einem stationdren Zustand ohne Unterbriiche des Feuerungs- oder Filter-
betriebes. Der Praxisbetrieb kann jedoch durch haufige Stillstandsperioden mit Feuerunterhalt
gekennzeichnet sein. Ursachen fiir haufige Feuerunterhaltsperioden kdnnen ein geringer War-
mebedarf und/oder eine {iberdimensionierte Feuerungsleistung sein.

Im Feuerunterhaltsbetrieb brennt das Glutbett auf dem Rost langsam ab. Das Abgas gelangt
dabei ungereinigt Gber den Bypass in den Kamin (s.a. Abbildung 18, Kapitel 5). Unmittelbar
nach Wiederaufnahme des Warmeproduktionsbetriebes wird das Abgas nochmals wahrend
einiger Zeit {iber den Bypass in den Kamin geleitet, um die Wasserdampfkondensation im Filter
zu vermeiden. In den Bypassbetriebsphasen sind die HCI- und die Staubgehalte im Reingas
bzw. Kamin daher hoher als in den Normalbetriebsphasen. Es stellt sich die Frage, ob andere
Filtersysteme im Unterhaltsbetrieb oder in Phasen mit haufigem Ein/Aus-Betrieb ein besseres
Abscheideverhalten aufweisen als ein Gewebefilter. Die effiziente Abscheidung von Staub
und/oder Salzsaure ist nebst dem Gewebefilter mit folgenden Systemen méglich:

- Keramikfilter (Staub)
- Elektrofilter (Staub, HCI bei Verwendung eines Additivs)
- Wascher (HCI, Staub bei Venturi- oder Rotationswascher)

Die HCI-Abscheidung durch Additivzugabe ist bisher bei Keramikfiltern nicht realisiert [s.a.
Nussbaumer et al. 1994]. Der zu erwartende HCI-Abscheidegrad ist daher in einem Keramik-
filter geringer als in einem Gewebefilter. Im Unterhaltsbetrieb wird das Abgas ebenfalls tber
einen Bypass gefiihrt, so dass auch die Staubabscheideleistung des Keramikfilters nicht bes-
ser ist als die eines Gewebefilters. Sofern die Abscheidung von Chlorwasserstoff erforderlich
ist, muss diese bei Keramikfiltern in einem nachgeschalteten Wascher erfolgen.

Bei Elektrofiltern ist eine HCI-Abscheidung durch Additivzugabe méglich. Da sich im Elek-
trofilter kein Filterkuchen aufbaut, muss die Reaktion von Salzsaure mit dem Sorbens im Flug-
strom erfolgen, was eine ausreichende Verweilzeit und eine gute Vermischung des Additivs mit
dem Abgas bei hoher Relativgeschwindigkeit erfordert. Das HCl-beladene Additiv wird analog
dem Flugstaub aus der Feuerung im Filter abgeschieden. Im Unterhaltsbetrieb ist der Abgas-
volumenstrom um mindestens eine Gréssenordnung geringer als im Warmeerzeugungsbetrieb,
so dass eine hohe Reaktionsgeschwindigkeit des Additivs mit HCI nicht gewahrleistet ist. Zu-
dem ist die Spannung im Elektrofilter im Unterhaltsbetrieb mit hoher Wahrscheinlichkeit abge-
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senkt, so dass keine Staubabscheidung erfolgen kann. Obwohl bei Elektrofiltern kein Bypass
erforderlich ist, sind die Staub- und HCI-Abscheidegrade zumindest im Unterhaltsbetrieb nicht
besser als in einem Gewebefilter.

In Waschern ist unabhangig vom Volumenstrom eine hohe Abscheidung von HCI méglich,
wahrend eine effiziente Staubabscheidung z.B. einen gleichbleibenden Volumenstrom erfor-
dert. Zur HCI-Abscheidung kdénnen einfache Wascherbauarten mit geringen Druckverlusten
eingesetzt werden. Eine ausreichende Staubabscheidung ist hingegen nur in Venturi- und
Rotationswaschern bei einem hohen Druckabfall von mindestens 100 mbar gewahrleistet [Fritz
et al. 1990]. Die Staubabscheidung mittels Wascher wird fiir Altholzfeuerungen nicht empfoh-
len [Nussbaumer et al. 1994]. Die HCI-Abscheidegrade sind in Waschern generell héher als in
Gewebefiltern mit Additivzugabe, was u.a. auf die Teilkondensation von Wasserdampf zu-
rickzufuhren ist. Wascher weisen in sdmtlichen Betriebsphasen ein etwas besseres
Abscheideverhalten fur HCI auf als Gewebefilter, sofern das Abgas immer durch den Wéscher
geleitet wird.

Das beste Abscheideverhalten fir HCl und Staub weist die Kombination von einem Trocken-

filter wie z.B. einem Gewebefilter mit einem nachgeschalteten Wiascher auf. Dies ist jedoch mit
einem erhdhten Investitions- und Betriebsaufwand verbunden.
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7 Schlussfolgerungen

Die beobachteten HCI-Abscheldegrade variieren bei Filtertemperaturen um 120°C zwischen
60% und 97%. Der HCI-Abscheidegrad ist vom Rohgasgehalt abh&angig. Bei hohen HCI-
Rohgasgehalten ist der Abscheidegrad deutlich besser als bei geringen HCI-Gehalten.

Da die Reaktion von HCI mit dem Additiv mit hoher Wahrscheinlichkeit in der Flugstromphase
stattfindet, sind bei einer Erhéhung der Kontaktzeit hdhere HCI-Abscheidegrade zu erwarten.
Bei einer bestehenden Filteranlage kénnen die Kontaktzeiten durch Absenkung der Abgas-
temperatur und durch einen Feuerungsbetrieb bei geringerem Luftiiberschuss erhoht werden.
Der Zutritt von Falschluft in den Abgaskanal ist zu vermeiden.

Der SO2-Abscheldegrad betragt in 4 von 5 Versuchen zwischen 42% und 48%. In einem
Versuch betragt der Abscheidegrad mehr als 60%. Eine Erhdéhung durch Anderung der Filter-
betriebsbedingungen ist nicht zu erwarten.

Bei der Verwendung von Sorbalit mit 7 Gew.-% Herdofenkoks (HOK) wurde ein Abschelde-
grad fOr Dioxine und Furane von 75% erzielt. Der Abscheidegrad ist geringer als aufgrund
von Messwerten aus der Kehrichtverbrennung zu erwarten war. Méglicherweise ist das Ver-
halten von Altholz bei der Verbrennung anders als von Kehricht, indem z.B. ein grésserer An-
teil von dampfférmigen oder filtergangigen Dioxinen entstehen. Zudem sind die Versuchs-
bedingungen in den Gewebefiltern bei Kehrichtverbrennungsanlagen meistens verschieden,
da das Abgas vor dem Gewebetfilter in der Regel nur noch geringe Staubgehalte aufweist
(z.B. vorgeschaltetes Elektrofilter) und Sorbalit mit einem héheren HOK-Anteil verwendet wird.

Die Adsorption von Dioxinen und Furanen findet mit hoher Wahrscheinlichkeit in der Schitt-
schicht auf der Filteroberflache statt und ist durch die Gasfilmdiffusionsgeschwindigkeit durch
die hydrodynamische Grenzschicht bestimmt. Eine Steigerung der PCDD/F-Abscheidegrade
ist bei einer Erhéhung der Kontaktzeit auf der Filterschlauchoberflache und bei héherem HOK-
Anteil in der Filterasche moglich. Die Berechnungen lassen eine mehr als 95%ige Abscheidung
von Dioxinen und Furanen erwarten, wenn die Filterkuchenschichtdicke von 0.8 mm auf 3 mm
erhdht, die Filtertemperatur auf 100°C abgesenkt und Sorbalit mit einem HOK-Anteil von 20
Gew.-% anstatt 7 Gew.-% verwendet wird. Eine weitere Erhdhung des HOK-Gehaltes in der
Filterasche ist durch Reduktion des Rohgasstaubgehaltes méglich. Die Staubreduktion ist z.B.
bei geringerer Primariuftmenge oder bei geringerem Feueraumunterdruck zu erwarten.

Wahrend der Versuche betrug die gesamte Chiorfracht (parikelgebundene Chloride und gas-
férmiges HCI) im Rohgas im Mittel 37 g/h bzw. 1.05 mol/h (ohne Versuch mit PVC-Zugabe),
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die Schwefelfracht (parikelgebundene Sulfate und gasférmiges SO2 und SOg3) im Mittel rund
63 g/h bzw. 0.98 mol/h (Anhang A5). Der Feuerungsbetrieb erfolgte bei einem Brennstoffmas-
senstrom von rund 150 kg/h (Holzfeuchte u ~ 20%). Die zugefiihrte Sorptionsmittelmenge
wurde von urspriinglich 290 g/h (Calciumhydroxid; 3.91 mol/h 8) auf 95 g/h (Sorbalit; 1.28
mol/h) reduziert. Der Gber drei Monate gemittelte Sorptionsmittelberschuss bezliglich HCI
und SO2 betragt bei Sorbalit rund 0.85 (je 100% HCI- und SO2-Abscheidung) 9. Trotzdem
ist auch im Langzeitbetrieb ein hoher HCI-Abscheidegrad méglich, da bereits die alkalische
Holzflugasche einen Teil des HCI und SO2 absorbiert und die SO2-Abscheidung nur knapp
50% betragt. Wahrend der Untersuchungsperiode, welche sich {iber einen Zeitraum von rund
3 Monaten erstreckte, traten keine Abreinigungsstérungen wegen klebrigen Stauben auf.

Der Umsetzungs- bzw. Ausnutzungsgrad des Sorptionsmittel wurde in den vorliegenden
Versuchen nicht bestimmt. Durch die Partikelrlickfiihrung in das Rohgas betragt die Kontaktzeit
des Additivs mit dem Abgas insgesamt ca. 20 Minuten und ist im Vergleich zu anderen Filter-
bauarten wesentlich héher. Anhand eines Vergleiches der Reaktionsbedingungen mit Literatur-
werten ist davon auszugehen, dass durch die langen Kontaktzeiten eine hoher Ausnutzungs-
grad erreicht wird.

In Instationdren Betriebsphasen ist die Abscheidung von HCI, SOz sowie Dioxinen und
Furanen in einem Gewebefilter geringer als im stationdren Betrieb, da das Abgas Uiber den
Bypass ungereinigt in den Kamin gelangt. Das Abscheideverhalten ist jedoch nicht schlechter
als in einem Elektrofilter mit Additivzugabe oder in einem Keramikfilter. Hingegen kénnen
Wascher auch im instationaren Betrieb héhere HCI-Abscheidegrade erzielen, sofern das Ab-
gas immer durch den Wéscher geleitet wird. Das beste Abscheideverhalten fiir HCI und Staub
weist die Kombination von einem Trockenfilter wie z.B. einem Gewebefilter mit einem nachge-
schalteten Wascher auf. Dies ist jedoch mit einem erhdhten Investitions- und Betriebsaufwand
verbunden. Die kostenginstigste und emissionsseitig beste Lésung zur Vermeidung von in-
stationaren Betriebsphasen ist die Minimierung der Betriebsdauer im Feuerunterhaltsbetrieb
und das Ausschliessen von Ein/Aus-Zyklen.

8 Wegen eines steuerungstechnischen Fehlers wurden um einen Faktor 2 zu hohe Sorptions-
mittelmengen zudosiert.

9 Pro Mol Kalziumhydroxid kdnnen 2 Mol Chlorwasserstoff und 1 Mol Schwefeldioxid gebunden
werden.

-72-



Anhang

A1 Hydrodynamische Beurteilung des Umlenk-
reaktors vor dem Gewebefilter

Die hydrodynamischen Verhaltnisse im Umlenkreaktor des Gewebefilters (Abbildung 19, Kapi-
tel 5) kénnen das Abscheideverhalten von Schadstoffen im Gas beeinflussen. Bei hohen
Relativgeschwindigkeiten zwischen Gas und Feststoff ist ein intensiver Stoff- und Warmeaus-
tausch moglich. Hohe Relativgeschwindigkeiten sind insbesondere bei stofftransportkontrollier-
ten Reaktionen erforderlich, welche durch die Gasdiffusion limitiert sind. Bei gasdiffusionskon-
trollierten Reaktionen ist die Reaktionsgeschwindigkeit u.a. von der Dicke der stationéren Gas-
schicht um das Partikelkorn abhéngig (Fick'scher Diffusionsansatz). Die Schichtdicke wiederum
weist eine charakteristische Abhangigkeit von der Relativgeschwindigkeit auf.

Zwischen einem Gas und einem Feststoff wird zwischen folgenden Strémungszusténde unter-
schieden:

- Festbettdurchstrémung
- Wirbelschichtstromung
- pneumatische Férderung

Bei kleinen Gasgeschwindigkeiten bleibt der Feststoff im Kugelrotor liegen. Zwischen dem zu
reinigenden Abgas und dem ruhenden Feststoff findet praktisch kein Stoffaustausch statt, da
das Gas den Feststoff nicht durchstrémt, sondern bloss Gberstrémt. Dieser hydrodynamische
Zustand entsteht bei sehr geringen Gasgeschwindigkeiten und/oder grossen Partikeldurch-
messern, ist unerwlinscht und erlaubt keinen stationdren Gewebefilterbetrieb, da sich der
Kugelrotor mit Asche fillt.

Eine Erhéhung der Gasgeschwindigkeit bis mindestens zur sogenannten Lockerungs- oder mi-
nimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit fiihrt zur Expansion der Feststoffschiittung. Das Gas
Ubt auf den Feststoff eine Druckkraft aus, welche mit der um den Auftrieb reduzierten
Gewichtskraft im Gleichgewicht steht. Dieser Zustand wird als Wirbelschicht bezeichnet.
Zwischen dem Gas und dem Feststoff findet ein intensiver Stoffaustasuch statt. Allen Wirbel-
schichtzustanden ist gemeinsam, dass ab einer bestimmten Gasgeschwindigkeit Blasenbil-
dung stattfindet. Neben einer Suspensionsphase mit einer hohen Partikeldichte liegt eine
feststoffarme Blasenphase vor. Bei Wirbelschichten mit einheitlicher Partikelgrésse findet ein
geringer Feststoffaustrag statt. Der stationare Wirbelschichtzustand ist im Umlenkreaktor des
untersuchten Gewebefilters unerwiinscht, da der Feststoffaustrag zu gering ist. Der Sorbens-
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anteil im Feststoff reagiert mit den gasférmigen Schadstoffen und muss aus dem Umlenkreaktor
ausgetragen und auf den Filterschlduchen abgeschieden werden.

Eine Steigerung der Gasgeschwindigkeit bis zum Punkt, bei welchem die Gasgeschwindigkeit
der Sinkgeschwindigkeit der Feststoffpartikel entspricht, fihrt zum Strémungszustand der zir-
kulierenden Wirbelschicht. Der Stoffaustausch ist im Vergleich zur blasenbildenden Wirbel-
schicht nochmals erhdht. Es findet ein spurbarer Feststoffaustrag statt, so dass ein stationarer
Betrieb nur dann méglich ist, wenn dem Reaktor eine &quivalente Feststoffmenge zugefiihrt
wird. Der ideale Strémungszustand im Umlenkreaktor des Gewebefilters ist derjenige der zirku-
lierenden Wirbelschicht, da die Stoffaustasuchraten zwischen Gas und Feststoff am héchsten
sind und die hohen Feststoffaustrage 10 einen ausreichend dicken Filterkuchen auf den Filter-
schlauchen gewahrleisten. Dicke Filterkuchen erméglichen eine zusétzliche Sorption von
Schadgasen und verringern die Gefahr eines Abbrennens der Filterschlduche durch glithende
Partikel aus dem Feuerraum.

Eine weitere Steigerung der Gasgeschwindigkeit fiihrt zur pneumatischen Férderung. Die
Relativgeschwindigkeit und demzufolge die Stoffaustauschgeschwindigkeit zwischen Gas und
Feststoff nimmt im Vergleich zur zirkulierenden Wirbelschicht deutlich ab. Beim Vorliegen von
gasdiffusionskontrollierten Reaktionen ist der Strémungszustand der pneumatischen Férderung
im Umlenkreaktor des Gewebefilters nicht erwiinscht.

Die Charakterisierung der hydrodynamischen Strémungsverhéltnisse im Umlenkreaktor erfolgt
anhand des Zustandsdiagramm nach [Reh 1961}, [Reh 1977]. Fir das Reh-Diagramm werden
folgende dimensionslosen Kennzahlen verwendet:

\'4
Req = vdy
Vv
(29)
V2
Fr = 30
K g dp ( )
wobei v = Gasgeschwindigkeit [mv/s]
g = Erdbeschleunigung (g = 9.81 m/s2)
dp = mittlerer Partikeldurchmesser [m]
v = kinematische Viskositat [m2/s]

10 Die Feststoffgehalte in einem zirkulierenden Wirbelschichtreaktor mit Zyklon zur Grobent-
staubung betragen typischerweise 50 g/Bm? Gas.
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Im Diagramm nach Reh (Abbildung 20) beziehen sich die Froude- und Reynoldszahl mit
Bezug auf den Partikeldurchmesser. Als weitere dimensionslose Zahlen finden die Archimedes-
und die Q-Zahl Verwendung.

Abbildung 20: Zustandsdiagramm in Gas-/Feststoff-Reaktoren nach Reh
Bemerkungen: Re- und Fr-Zahl mit Bezug auf den Partikeldurchmesser
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In der Tabelle 11 sind die hydrodynamisch relevanten Messwerte aus den Versuchen im un-
tersuchten Gewebefilter zusammengestelit.

Versuchs-Nr. || Vi V2 V3 V4 V5

Volumenstrom Bm3m 4270 5870 3350 2670 3330
Temperatur °C 133 124 114 115 115
Gasgeschwindigkeit v m/s 11.86 16.31 9.31 7.42 9.25
kinematische Viskositatv [106 m2/s 26.76 25.77 24.68 24.79 24.79
Gasdichte pg kg/g13 0.86 0.88 0.90 0.90 0.90
Reynoldszahl Regk [-] 27 3.8 23 1.8 22
Froudezahl Frg [106] 2.39 4.52 147 0.93 1.45
3/4* Fr* pc/(pF - pG) [-] 2025 3913 1308 828 1289

Jabelle 11: Bestimmung der Froude- und Reynoldszah! im Umienkreaktor des untersuchten
Gewebefilters
Bemerkungen: Volumenstrom und Temperatur gemass Tabellen im Anhang A5;
Hydraulischer Durchmesser des Umlenkreaktors dn = 0.18 m (L= 1.0 m, B = 0.1 m);
Werte fir die kinematische Viskositat und Gasdichte von Luft gemass [VDI 1977);
Mittlerer Partikeldurchmeser dp = 6 um geméass Anhang A2.2; Dichte pf des Filter-
staubes pf = 760 kg/m3 (Anhang A5.9).

Der verhéltnisméassig geringe Partikeldurchmesser des Sorptionsmittel fuhrt zu kleinen
Reynoldszahlen und zu grossen Froudezahlen. Gemaéss der Einteilung nach Reh finden dem-
nach samtliche Versuche im untersuchten Gewebefilter im Bereich der pneumatischen Forde-
rung statt. Die Relativgeschwindigkeit und demnach der Stoffaustausch zwischen Gas und
Feststoff ist daher deutlich geringer als z.B. im Bereich der Wirbelschicht.

Um in den Bereich der Wirbelschichtstrémung zu gelangen, miisste die Gasgeschwindigkeit im
Gewebefilter und der Partikeldurchmesser des Sorptionsmittel deutlich vermindert werden.
Dies ist jedoch nicht méglich, da einerseits die Investitionskosten flr das Filter enorm ansteigen
wiirden und andererseits bei grésseren Partikeldurchmessern geringere Abscheidegrade ins-
besondere fiir HCl und SO2 beobachtet werden (Kapitel 3.6).
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A2 Eigenschaften von Sorptionsmitteln

A2.1 Geometrische Oberflachen verschiedener

Sorptionsmittel

In der Tabelle 12 sind die gebrauchlichen Bezeichnungen und die geometrischen Oberflachen

von einigen Sorptionsmitteln zusammengestelit.

Oberflache Quelle
m2/g
Messwerte
CaO ("Branntkalk") 1-3 1
Ca(OH)2 ("Wasserkalkhydrat”, "Normalhydrat") 14-18 1
Ca(OH)2 ("Hydrat grosser Oberflache") 35-45 1
Herdofenkoks (HOK) 300
Aktivkohle 1300 3
Berechnete Werte
Sorbalit mit 5 Gew.-% HOK 34
Sorbalit mit 10 Gew.-% HOK 48
Sorbalit mit 20 Gew.-% HOK 76
Ca(OH)2 mit 5 Gew.-% Aktivkohle 84

Iabelle 12.  Spezifische Oberflachen einiger Adsorbentien

Bemerkungen: Die Berechnung der OberflAiche von Gemischen geht davon aus, dass
die Gesamtoberfldche der Summe der Einzeloberflichen entspricht; Das verwendete
Sorbalit besteht aus Gemisch aus Calciumhydroxid mit einer geometrischen Ober-
fliche von 20 m2/g und Herdofenkoks (HOK) mit einer Oberfidche von 300 m2/g
(Anhang A2.3); Annahme Ca(OH)2 mit Aktivkohle: geom. Oberfiiche von Ca(OH)2 sei

20 m2/g.

Quellen: 1 [Mehimann 1988], 2 [Nethe 1990], 3 [Gans 1986]

Die calciumhaltigen Sorptionsmittel werden zur Absorption von sauren Bestandteilen im Abgas
wie Chlor- und Fluorwasserstoff sowie von Schwefeldioxid verwendet. Die kohlehaltigen
Sorptionsmittel dienen ausschliesslich der Adsorption von fliichtigen Schwermetallen wie

Quecksilber und Cadmium sowie zur Adsorption von Kohlenwasserstoffen, insbesondere

von Dioxinen und Furanen.
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Die geometrische Oberflache von z.B. Ca(OH)2 ist im wesentlichen durch den Herstellungs-
prozess bedingt. Die Verwendung von Ca(OH)2 mit grosser Oberfliche anstelle von
"Normalhydrat” kann den Sorptionsmittelverbrauch bei der trockenen Schadgasabsorption in
einer Kehrichtverbrennungsanlage um bis zu 60% verringermn [Mehlmann 1988].

Die kohlehaltigen Sorptionsmittel weisen deutlich héhere geometrische Oberflachen auf als die
calciumhaltigen. Die Oberflache ist durch die hohe Porositét bedingt, welche ebenfalls durch
den Herstellungsprozess bestimmt ist [Kast 1988]. Die haufigsten Poren weisen Durchmesser
im Bereich von einigen Moleklldurchmessern auf (Anhang A2.3). Aktivkohlen werden z.B. fiir
folgende technische Adsorptionsprozesse verwendet [Kast 1988]:

- Lésungsmittelrickgewinnung (z.B. Kohlenwasserstoffe aus wassrigen Lésungen oder
Gasen)

- Abwasserreinigung (Adsorption von biologisch schwer abbaubaren Stoffen aus Ab-
wassern)

- Selektive Gastrennung mittels Druckwechsel-Adsorption (z.B. Ho aus Koksofengas, O2
aus Luft)

- Abluft- und Abgasreinigung (z.B. Ha2S-Abscheidung aus Prozessabluft, Hg- und
Dioxinnabscheidung aus Abgasen von Verbrennungsanlagen)

Durch Zugabe von geringen Mengen Herdofenkoks oder Aktivkohle kann die Oberflache von
Kalkhydrat merklich vergréssert werden. Aktivkohle, welche z.B. zur Adsorption von organi-
schen Halogenverbindungen verwendet werden, fithren bei 4fach geringeren Anteilen als bei
Herdofenkoks zu vergleichbaren Gesamtoberflidchen. Fiir die Adsorption insbesondere von
Kohlenwasserstoffen ist jedoch vor allem die Art des Adsorbens und das Mikro- und Meso-
porenvolumen entscheidend (Anhang A2.3).
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A2.2  Korngréssenverteilung von Sorbalit

Die Abbildung 21 zeigt die Korngrossenverteilung von Sorbalit mit zwei verschiedenen Gehal-
ten an Herdofenkoks (HOK). Der mittlere Partikeldurchmesser der beiden Sorbalite betragt
rund 6 um. In dieser Untersuchung wurde Sorbalit mit 7 Gew.-% HOK eingesetzt.

1 00‘ . ;7‘_-.__—-—--

B Sorbalit mit 5% HOK

0]
o
1

el Sorbalit mit 10% HOK

% Durchgang
3

40 -

20 -

0 - r ' r : .
o °H™ 20 40 60 80 100

Korngrdssenfraktion [ pm]

Abbildung 21; Korngrdssenverteilung von Sorbalit mit 5 Gew.-% HOK und 10 Gew.-% HOK gemaiss
den Angaben der Lieferfirma (Marker Umwelttechnik GmbH, Harburg, Deutschiand)

Um die Entmischung des Herdofenkoks aus dem Sorbalit zu verhindern, wird bei der Sorbalit-
herstellung der mittlere HOK-Partikeldurchmesser auf denjenigen von Calciumhydroxid abge-
stimmt. Die Beschreibung der Adsorptionskinetik geht von einem mittleren HOK-Partikeldurch-
messer von 28 um aus (Angabe gemass der Lieferfirma Marker Umwelttechnik GmbH,
Deutschland).
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A2.3 Oberflachen und Porenvolumen von kohle-
haltigen Adsorbentien

In der Tabelle 13 sind die Strukturdaten von handelsiiblichen Aktivkohlen aufgefihrt.

Bereich der Werte
Gesamtoberflache | m2/g 900 ..1200
Oberflache der Mikroporen (r < 10 A) m2/9 850 .. 1200
Oberflache der Mesoporen (10 A < r < 250 A) m2/g_ 10..20
Oberflache der Makroporen (r > 250 A) m2/g 10..50
Gesamtporenvolumen cm3/g 0.7..1.1
Mikroporenvolumen (r < 10 A) cm3/g 0.25..0.5
Mesoporenvolumen (10 A <r <250 A) cm3/g 0.05 .. 0.1
Makroporenvolumen (r > 250 A) cm3/g 0.3..0.5

[abelle 13: Oberflachen und Porenvolumina von Aktivkohlen geméss [Kast 1988]
Bemerkungen: r = mittlerer Porenradius; 1 A = 1010 m,

Rund 95% der geometrischen Oberflache von Aktivkohlen entfallen auf den Anteil der Mikro-
poren. Die Mikroporen weisen Durchmesser von weniger als 20 A auf. Das 2,3,7,8-TCDD
weist einen Querschnitt von rund 10 A x 3 A auf. Der Mikroporendurchmesser ist damit nur
geringfigig grosser als der Durchmesser des Adsorptivs.

In der Tabelle 14 sind die vorhandenen Strukturdaten von Herdofenkoks zusammengestelit.
Die Zahlenwerte wurden aus Literaturangaben abgeleitet und stimmen mit den Angaben vom
HOK-Hersteller (Rheinbraun AG, Kéln) bzw. vom Sorbalit-Lieferanten (Marker Umwelttechnik
GmbH, Harburg) Gberein.

Die Gesamtoberflache des Herdofenkoks ist geringer als diejenige von Aktivkohle. Das Volu-
men der Mikroporen (Radius < 10 A) ist ebenfalls etwas geringer als bei Aktivkohle. Fir die
Adsorption von organischen Schadstoffen wie Dioxinen und Furanen ist jedoch vor allem das
Mesoporenvolumen entscheidend. Das Mesoporenvolumen von HOK und Aktivkohle unter-
scheidet sich nur geringflgig [Nethe et al. 1994], so dass mit HOK vergleichbare PCDD/F-
Abscheidegrade zu erwarten sind wie mit Aktivkohle.
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Bereich der Wente

Gesamtoberfliche m2/g 300
Oberflache der Mikroporen (r < 10 A) m2/g k.A.
Oberflache der Mesoporen (10 A <r <250 A) m2/g k.A.
Oberflache der Makroporen (r > 250 A) m2/g kA.
Gesamtporenvolumen cm3/g 15..2
Mikroporenvolumen (r < 10 A) cmd/g <0.04
Mesoporenvolumen (10 A <r <250 A) cmdfg 0.40
Makroporenvolumen (r > 250 A) cmd/g k.A.

Tabelle 14: Oberflachen und Porenvolumina von Herdofenkoks gemass [Franke et al. 1977],

[Nethe et al.1994]

Bemerkungen: r = mittlerer Porenradius; 1 A = 10-10 m; k.A. = keine Angabe; der Ab-
brand der Braunkohle betragt 80%; Porenvolumen siehe Abbildung 23 und 24

(Anhang A3.1).
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A3 Formeln und Zahlenwerte zur Berechnung von
Adsorptionsisothermen nach Dubinin

A3.1 Bestimmung des Mikro/Mesoporenvolumens
von Herdofenkoks

Die Berechnung der Adsorptionsisothermen von 2,3,7,8-TCDD auf Herdofenkoks erfordert die
Kenntnis des Adsorptionsvoluminen Vg bei Sattigung. Das Adsorptionsvoluminen Vo gemass
der Dubinin-Gleichung kann in guter N&herung durch das Volumen der Mikro- und Mesoporen
des Adsorbens ersetzt werden (Kapitel 4.2).

Das Porenvolumen, die BET-Oberflache und damit auch die Adsorptionseigensaften von
Herdofenkoks sind von der Herstellungsart abhangig. Die Abbildung 22 zeigt die Abhangigkeit
der BET-Oberflache vom Braunkohleabbrand. Der Abbrand entspricht dabei dem Gewichts-
verlust der rohen- Braunkohle bei der thermischen Behandlung im Herdofen. Der Gewichts-
abnahme stammt hauptsachlich aus dem Verlust von flichtigen Bestandteilen der Braunkohle
und von Wasser.
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Abbildung 22: Verhaltnis der BET-Oberflachen O/O4 in Abhangigkeit des Abbrandes bei der Herd-
ofenkoks-Herstellung gemass [Franke et al. 1977]
Bemerkung: BET-Oberfliche des Ausgangsmaterials betrigt O; = 253 m2/g; Die
HOK-Herstellung erfoigt in Gegenwart von Wasserdampf oder Kohlendioxid.

Gemass den Angaben des Herdofenkoks-Herstellers (Rheinbraun, Deutschland) wird die
Braunkohle zu rund 80% abgebrannt. Die BET-Oberflache des Herdofenkoks betragt nach
Abbildung 22 demnach rund 300 m2/g. Der Zahlenwert stimmt mit den Angaben des Sorbalit-
Vertreibers (Marker Umwelttechnik GmbH, Harburg, Deutschland) Gberein.
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Die Abbildung 23 zeigt die Porenvolumenverteilung von verschieden stark abgebranntem
Herdofenkoks in Abhéngigkeit des Porenradius bei Radien bis rund 100 A. Mit zunehmendem
Abbrand nimmt das Porenvolumen deutlich zu.
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Abbildung 23: Integrale Porenvolumenverteilung von verschieden stark abgebranntem Herdofen-
koks in Abhangigkeit des Porenradius (bis 100 A) gemass [Franke et al. 1977]
Bemerkung: Die Porenvolumenbestimmung erfolgt anhand von BET-Messungen mit
N2; die HOK-Herstellung erfolgt in Gegenwart Kohlendioxid; die Porenvolumen sind
in Gegenwart von Kohlendioxid rund 10% gr&sser als in Gegenwart von Wasserdampf.
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Abbildung 24:; Integrale Porenvolumenverteilung von verschieden stark abgebranntem Herdofen-

koks in Abhzngigkeit des Porenradius (Porenradien von 100 A bis 106 A) gemass
[Franke et al. 1977]

Bemerkung: Die Porenvolumenbestimmung erfolgt anhand von BET-Messungen mit
N2 und Quecksilberporosimetrie; die HOK-Hersteliung erfolgt in Gegenwart Kohlen-
dioxid; die HOK-Herstellung in Gegenwart Kohlendioxid fihrt bis zu einem Abbrand
von 60% zu vergleichbaren Gesamtporenvolumen wie die Gegenwart von Wasser-
dampf; Bei einem 80%igen Abbrand liefert die HOK-Herstellung in Wasserdampf
gréssere Gesamtporenvolumen.

Gemass den Porenvolumenverteilungen betragt das Porenvolumen der Mikro- und Mesoporen
(Porenradius < 250 A) von Herdofenkoks bei der Herstellung mit Kohlendioxid oder Wasser
zwischen 0.40 cm3/g und 0.45 cm3/g (Abbildung 24). [Nethe et al 1994] geben fur HOK ein
Mikro-/Mesoporenvolumen von 0.3 cm3/g bis 0.4 cm3/g an. Die Berechnungen der Adsorp-
tionsgleichgewichtsdiagramme gehen von einem Porenvolumen Vg = 0.40 cm3/g aus.
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A3.2  Bestimmung der adsorbensspezifischen
Konstanten B

Zur Berechnung der Adsorptionsisotherme nach Dubinin erfordert die Kenntnis der adsorbens-
spezifischen Konstanten B. Definitionsgemass ist diese nur vom Adsorbens, nicht jedoch vom
Adsorptiv abhangig. In der Literatur sind einige Werte von B fiir aktivierte Holzkohle und fiir
Aktivkohle aufgefihrt, fiir Herdofenkoks (HOK) sind jedoch keine Werte bekannt. Die adsor-
bensspezifische Konstante B fiir HOK muss daher abgeschatzt werden.

In [Dubinin 1965] sind fiir unterschiedlich aktivierte Holzkohien die Konstanten B aus den Ad-
sorptionsisothermen von Benzol aufgefiihrt. Die ermittelten Werte von B zeigen eine lineare
Abhangigkeit vom Adsorptionsvolumen Vq, welches dem Porenvolumen der Mikro- und
Mesoporen entspricht (Abbildung 25).
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0.300 0.400 0.500 0.600 0.700
Mikro-/Mesoporenvolumen [cm3/g]

Abbildung 25: Adsorbensspezifische Konstante B in Abhangigkeit des Mikro-/Mesoporenvolumens
Vo geméss den Angaben von [Dubinin 1965]
Bemerkung: Die Bestimmung von B erfoigt aus Versuchen zur Adsorption von Benzol
auf verschieden aktivierter Holzkohle {Buche) gemass der Dubinin-Gleichung.

[Gans 1986] bestimmte bei der Adsorption von organischen Kohlenwasserstoffen auf einer
Aktivkohle zwei Werte der Konstante B zu 4.5 10-7 und 5.3 10-7. Der Autor gibt ein Poren-
volumen (Porenradius r < 75 A) von Vo = 0.69 cm3/g an. Gemass Tabelle 13 (Anhang A2.3)
weisen Aktivkohlen allerdings lediglich ein Porenvolumen (r < 250 A) von 0.3 cm3/g bis max.
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0.6 cm3/g auf. [Nethe et al. 1994] geben fiir Aktivkohle und HOK ein Porenvolumen (r < 250 A)
von 0.3 cm3/g bis 0.4 cm3/g an. Sofern die Porenvolumenangabe von [Gans 1986] nicht zu-
treffend ist und das Mikro-/Mesoporenvolumen der Aktivkohle rund 0.4 cm3/g betragt, weisen
aktivierte Holzkohle und Aktivkohle vergleichbare Werte fiir die adsorbensspezifische Kon-
stante B auf (Abbildung 25).

Zur Bestimmung der adsorbensspezifischen Konstanten B von Herdofenkoks werden folgen-
den Annahmen getroffen:

- Die Konstante B ist fir alle kohlenstoffhaltigen Adsorbentien in gleichem Masse vom
Mikroporenvolumen abhéngig.

- Herdofenkoks weist identische Adsorptionseigenschaften auf wie aktivierte Holzkohle
oder Aktivkohle.

Gemass Anhang A2.3 betrégt das Mikroporenvolumen von Herdofenkoks Vg Hok =0.40 cm3/g

(Porenradius r < 250 A). Die adsorbensspezifische Konstante B von Herdofenkoks gemass
Abbildung 25 ergibt sich demnach zu BHok = 6.6 10-7.
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A3.3 Bestimmung des adsorptivspezifischen Affini-
tatskoeffizienten 3

Der adsorptivspezifische Affinitatskoeffizient B gemass der Dubinin-Gleichung (Kapitel 4.2) ist
von der Art des Adsorptivs abhangig, nicht jedoch von der Temperatur und der Porenstruktur
des Adsorptivs.

Die Affinitétskoeffizienten B kénnen aus physikalisch-chemischen Stoffdaten ermittelt werden.
Die Berechnung kann anhand der elektronischen Polaristion, der Kelvin-Gleichung oder anhand
des Parachors erfolgen. In jedem Falle ist jedoch eine Referenzsubstanz erforderlich. In dieser
Untersuchung wird analog den Arbeiten von [Dubinin 1965] die Bestimmung von B aus dem
Parachor mit Benzol als Vergleichssubstanz verwendet. Der Affinitatskoeffizient B steht mit
dem Parachor in folgender Beziehung:

e (31)

g
|

wobei P
Po

Parachor des untersuchten Adsorptivs
Parachor der Referenzsubstanz Benzol

Der Parachor ist eine empirische Grosse und lautet [s.a. Landolt-Bémstein 1956]:

M M
P = —— oA ~ — 4 32
PI-Pd P (32)
wobei M = Molekulargewicht des Stoffes [g/mol]
Pl = Dichte der Fliissigkeit [g/cm3]
Pd = Dichte des Dampfes bei gleicher Temperatur [g/cm3]
c = Oberflachenspannung [N/m]

Der Parachor von organischen Verbindungen l&sst sich additiv aus Inkrementen von z.B. ein-
zelner Atome und Bindungstypen zusammensetzen. Die Inkremente zur Bestimmung der
Parachore wurden nach den Angaben von Sugden aus [Landolt-Bérnstein 1956] entnommen
(Tabelle 15).
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Atom-Parachore. Bindungs-Parachore.
nach nach
Element Sugden Element Sugden S: gilhen
[S 28a] [S28a) [S28]
He 20,5 Cs (150) Kovalente Dreifachbindung 46,6
Ne 25,0 Be 37, Kovalente Doppelbindung 23,2
Ar 54,0 Ca (68 Einfache Koval%nz o
H 17,1 Ba (106 Semipolare Doppelbindung —1,6
O 20,0 Al 38,6 .
F 25,7 Ti 45.3 Dreiring 16,7
Cl 54,3 Cr 53,7 Vierring 11,6
Br 68,0 Mo 8o Fiinfring 8,5
1 91,0 w 90 Sechsring 6,1
[ 48,2 Ni 50 Siebenring 4,6
Se 62,5 Os 80,4 Achtring 2,4
Te 79:4 Cu (46)
N 12,5 Ag 63 CH, 39
P 37.7 Au 61
As 50,3 Zn 50,7
Sb 66,0 Cd (70)
Cc 4,8 Hg 68,7
Si 27,8 Ga 50
B 16,4 Tl 64
Li (50 Ge (36)
Na (80 Sn 56,7
K 110 Pb 76,2
Rb {130) Bi (80)
Tabelle 15.  Atomare und strukturelle inkremente nach Sudgen zur Bestimmung des Parachors

einer Verbindung gemass [Landolt-BSrnstein 1956])

Die Tabelle 16 enthéalt einige berechnete Parachore und Affinitdtskoeffizienten sowie einen
Vergleich von berechneten und experimentellen Affinitatskoeffizienten. Die rechnerisch be-
stimmten Affinitatskoeffizienten § stimmen mit experimentellen Werten im aligemeinen gut iber-
ein [Dubinin 1965}.

Organische Verbindung || Parachor Boer Bexp
Benzol CeHs 207.1 1.00 1.00
n-Pentane CsH12 229.1 1.11 1.08
Tetrafluorethylen CoF4 119.6 0.58 0.59
Methylbromid CH3Br 124.1 0.60 0.57
2,3,7,8-TCDD C 142H4020I4 540.7 2.61 -
ocDD C1202LC|8 689.5 3.33 -
OCDF C120Clg 671.9 3.24 -
Tabelle 16; Berechnete Parachore und Affinitatskoeffizienten B fur einige organische Verbindun-

gen sowie Vergleich mit experimentell bestimmten Werten

Bemerkungen: Referenzsubstanz ist Benzol; Inkremente zur Bestimmung der Para-
chore gemass Tabelle 15; Vergleich von berechneten (Bper) und experimentelien
(Bexp) Affinitatskoeffizienten gemass [Dubinin 1965].
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A3.4 Dampfdrucke von Dioxinen und Furanen

Von Dioxinen und Furanen liegen nur wenige Daten von physikalischen Eigenschaften vor.
Die Tabelle 17 enthilt einige Zahlenwerte. Die Angaben stammen aus verschiedenen Litera-
turzitaten und sind der Arbeit von [Wiesmiller 1890] entnommen.

Tn| Tb Dampfdruck in Pa bei
Verbindung [°C1 | [°C] 50°C 75°C 100°C 125°C
2,3,7,8-TCDD 305 )| 446 | 95106 2.6 104 46103 5.7 102
OCDD 330 | 510 | 1.3108 7.2 107 2.4 105 5.1 104
OCDF 258 | 537 | 5.3108 26106 9.1 10-5 1.9 103

Tabelle 17: Schmelzpunkt, Siedepunkt und Dampfdrucke einiger Dioxine und Furane gemass
[Wiesmiiter 1990]
Bemerkungen: Ty = Schmelztemperatur; Tp = Siedetemperatur; 2,3,7,8,-TCDD =
2,3,7,8-Tetra-Chlor-Dibenzo-p-Dioxin (= "Seveso-Dioxin"), OCDD = Octa-Chlor-Di-
benzo-p-Dioxin, OCDF = Octa-Chlor-Dibenzo-Furan; 1 Pa = 105 bar; Ein 2,3,7,8-
TCDD-Dampfdruck von 0.1 Pa entspricht einer Gleichgewichtskonzentration von 14.4
mg/Nms3.

Anhand der Dampfdrticke von 2,3,7,8-TCDD und unter Verwendung der integrierten Form der
Clausius-Clapeyron'schen Gleichung

AH, /1 1
n = R (r-1) (34)
wobei p = Sattigungsdampfdruck bei der Temperatur T fPa]
Po = Sattigungsdampfdruck bei der Temperatur T, (po = 1.013 105 Pa)
AHy = Enthalpie des Phaseniiberganges [kJ/mol]
R = Universelle Gaskonstante R = 8.314 J/(mol K)
T = Temperatur K]
To = Temperatur des Phaseniiberganges K]

werden die Enthalpie des Phaseniiberganges zu AH, = 121 kJ/mol und die entsprechende
Temperatur zu T, = 374°C ermittelt. Die aus den Dampfdrucken ermittelte Temperatur T,
weicht deutlich von der Schmelz- oder der Siedetemperaturangabe geméss [Wiesmuiller 1990]
ab. Fir die Berechnungen in diesem Bericht wird angenommen, dass die Schmelztemperatur
des 2,3,7,8-TCDD bei 374°C und die Siedetemperatur bei 446°C liegt.
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A4 Formeln und Zahlenwerte zur Beschreibung der
Adsorptionskinetik

Die Beschreibung der Adsorptionskinetik von z.B. 2,3,7,8-TCDD auf Herdofenkoks (Kapitel
4.3) erfordert die Kenntnis von Diffusionskoeffizienten. Dabei ist zwischen dem Diffusions-
koeffizienten D im Gasraum und dem effektiven Diffusionskoeffizienten D,gim pordsen Fest-

korper zu unterscheiden.

Von Dioxinen und Furanen sowie ahnlichen Stoffen sind jedoch keine Messwerte von Diffu-
sionskoeffizienten bekannt. Die Diffusionskoeffizienten kdnnen jedoch anhand von empiri-
schen Korrelationen berechnet werden. Eine eingehende Beschreibung der Methoden zur
Bestimmung der Diffusionskoeffizienten D ist z.B. in [Reid et al. 1977] zu finden. Die Bestim-
mung des effektiven Diffusionskoeffizient D¢ erfordert die Kenntnis des Gasdiffusionskoeffizi-
enten D und der Adsorptiveigenschaften.

Die Bestimmung der Diffusionskoeffizienten erfolgt fiir 2,3,7,8-TCDD in Luft.

A4.1 Berechnung des binaren Diffusionskoeffizienten

Die Berechnung des Diffusionskoeffizienten in einem bindren Gasgemisch ist z.B. mit der
empirischen Gleichung von Fuller, Schettler und Giddings méglich [Reid et al. 1977]:

Ma + M
-3 T1.75 s BLERAL -

Das P ((Zv)als (Zv)g1/3)2 (35)
wobei Dap = Binéarer Diffusionskoeffizient von A in B [cm2/s]
Ma, Mg = Molekulargewicht des Stoffes A bzw. B [g/mol]
T = Temperatur K]
P = Druck [atm]
(Zv)a = sog. Diffusionsvolumen des Stoffes A [-]

Die Bestimmung der Diffusionsvolumen (Zv) erfolgt durch Addition von atomaren und struktu-
rellen Inkrementen geméss Tabelle 18.
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Atomic and Structural Diffusion-Volume
Increments v

C 16.5 (ChH 19.5
H 1.98 (S) 17.0
o 5.48 Aromatic ring -20.2
(N) 5.69 Heterocyclic ring  —20.2

Diffusion Volumes for Simple Molecules Zv

H. 707 || co 18.9
D. 6.70 || CO, 26.9
He 288 || N,O 35.9
N, 17.9 NH, 14.9
0, 16.6 H.O 12.7
Air 20.1 (CCL;Fy) 114.8
Ar 16.1 (SF) 69.7
Kr 22.8 (Ch) 37.7
Tabelle 18:  Atomare und strukturelle Inkre- | ¢ 379 Egg’) o
mente zur Bestimmung des :
Diffusionsvolumens (Zv) (s. tParentheses indicate that the value listed is

based on only a few data points.

[Reid et al. 1977))

Eine weitere Berechnungsmdglichkeit des Diffusionskoeffizienten Dag ist mit der modifizierten
Chapman-Enskog Gleichung moglich [Reid et al. 1977]:

\/ Ma+ Mg

Ma Mg

= 217 -5.0 A2 ) 103 T15

Dap ( MaMg ) 10 P oas2 Op (36)

wobei Dag = Binarer Diffusionskoeffizient von A in B [cm?2/s]
Ma, Mg = Molekulargewicht des Stoffes A bzw. B [g/mol]
T = Temperatur K]
P = Druck [atm]
OAB = charakteristische Linge (Al
Q = Diffusionskollisionsintegral [-1]

Die Bestimmung des sog. Diffusionskollisionsintegral Qp ist anhand einer empirischen Glei-
chung méglich, welche u.a. das Lennard-Jones Potential eog des bindaren Gemisches erfordert
([Reid et al. 1977]):

1.0604 0.1930 1.0359 1.7647

Qp = T-0.1561 * g(0.4764 T) * 5(1.530 T) * o(3.894 ) (37)
. . . kT

wobei T = dimensionslose Temperatur (T* = € [

k = Boltzmann-Konstante [1.3807 1023 J/K]

EAB = Lennard-Jones Potential des bindaren Gemisches [J]
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Fir binare Gemische kénnen fiir die charakteristische Ldnge oag und das Lennard-Jones
Potential epg folgende Approximationen verwendet werden:

EAB = (ea €8)0-5 (38)
o =  A%OB (39)

Die charakteristische Lange o und das Lennard-Jones Potential € der Einzelstoffe kann wie-
derum mittels empirischer Gleichungen bestimmt werden. Die entsprechenden Formeln lauten
[Reid et al. 1977]:

ek = 1.15Ty (40)
o) = 1.18 Vp1B3 (41)
wobei Kk = Boltzmann-Konstante [1.3807 10-23 J/K]
Vb = Molvolumen des fliissigen Stoffes i [em3/mol]
Tb = Siedetemperatur des Stoffes i K]

Die Siedetemperatur von 2,3,7,8-TCDD betragt vermutlich 446°C (Anhang A3.4). Die Bestim-
mung des Molvolumens ist durch Summation von atomaren und strukturellien Inkrementen
gemass LeBas moglich (Tabelle 19).

-92—



Increment, ¢m* g-mol
Schroeder l.c Bast
Carbon 7 14.8
Hvdrogen 7 3.7
Oxvgen (except as noted below) 7 74
In methyl esters and ethers ... 9.1
In ethyl esters and cthers .. 9.9
In higher esters and ethers ... HO
Inacids .. 12.0
Jomed to S, PN 8.3
Nitrogen 7
Doubly bonded 15.6
In primary amines 10.5
In secondary amines 12.0
Bromine 315 27
Chlorine 245 24.6
Fluorine 10.5 8.7
lodine ki) 37
Sulfur 21 25.6
Ring, three-membered -7 -6.0
. Four-membered -7 -85
Tabelle 19:  Volumeninkremente 2zur|  Five.membered -7 -1A
Bestimmung des Molvolu- Six-membered -7 - 15.0
Naphthalene -7 —30.0
mens Vb Anthracene -7 -47.3
Bemerkungen: In dieser| Double bond between carbon atoms 7
UntefSUChung werden die Triple bond between carbon atoms 14
LeBas-Inkremente verwen- tThe additive-volume procedure should not be used for simple
det: Die berechneten Mol- molecules. The {ollowing approximate values are emploved in
. . . estumating diffusion coeflicients by the methods of Chap. 11: H.,
volumen weichen im Mittel| 145 0, 956 N,.31.2: air, 20.9: CO.30.7: CO.. 34.0: SO, 44.8: NO,
um 3 bis 4% von den expe-| 23.6: N.O. 36.4: NH., 258 H,0. 18.9: H,S, 32.9: COS, 51.5: Cl,.
rimentellen Werten ab. 48.4; Br., 53.2, I, 71.5.

In der Abbildung 26 sind die nach den Gleichungen 35 und 36 bestimmten bin&ren Diffusions-
koeffizienten D von 2,3,7,8-TCDD in Luft dargestelit.
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Abbildung 26; Berechnete Diffusionskoeffizienten D von 2,3,7,8-TCDD in Luft bei Temperaturen
zwischen 25°C und 200°C

Die beiden Berechnungsmethoden ergeben Diffusionskoeffizienten, welche sich nur gering-

figig unterscheiden. Der mittlere Diffusionskoeffizient bei einer Temperatur von 120°C betragt
D =8.3 102 cm?/s.
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A4.2  Berechnung des effektiven Diffusionskoeffizien-
ten

Fir den effektiven Diffusionskoeffizienten D geines Gases in einem porésen Festkorper wird
z.B. von [Gans 1986] folgende Gleichung angegeben:

ex D
Dy = ek + pk f'(c) (42)
wobei & = Porositat des Adsorbenskornes (Annahme: e« ~ 0.6 1) [-]
’ D = Qasdiffusionskoeffizient [cm?2/s]
Pk = scheinbare Dichte des Adsorbenskorns (px ~ 0.8 12) [g/cm3]
f(c) = 1. Ableitung 8X/dc der Adsorptionsisothermen X = f(c) bei der
Adsorptivkonzentration ¢ [em3/g]

In der Gleichung 42 ist die 1. Ableitung der Adsorptionsisothermen enthalten, welche in der
Regel konzentrationsabhangig sind. Die Konzentrationsabhangigkeit des effektiven Diffu-
sionskoeffizienten D, ist in der Abbildung 27 dargestelit. Die Bestimmung des Gasdiffusions-
koeffizienten D erfolgt dabei gemass den Angaben in Anhang A4.1, diejenige der Adsorptions-
isotherme mittels der Dubinin-Gleichung (Gleichung 19, Kapitel 4.2). Die Ableitung der Adsorp-
tionsisothermen wird rechnerisch ermittelt.

Zur Beschreibung der Adsorptionskinetik sind in der Regel nur fiir konstante Werte des effekti-
ven Diffusionskoeffizienten mathematische Lésungen bekannt. Bei konzentrationsabhangigen
Diffusionskoeffizienten D, kann die Adsorptionskinetik mit diesen Lésungen daher nur in ei-
nem begrenzten Konzentrationsverlauf beschrieben werden, in welchem der Diffusionskoeffi-
zient nicht allzu stark variiert. Dies scheint fiir die Abscheidung z.B. von 2,3,7,8-TCDD eini-
germassen der Fall zu sein, da die Konzentrationen (< 1 ng/Nm3) und die Adsorbensbeladun-
gen sehr gering sind. Die untersuchte Altholz-Filterasche weist eine HOK-Beladung mit
2,3,7,8-TCDD von rund 0.04 ng/mg auf (Tabelle 5, Kapitel 6.3.2.1), im thermodynamischen
Gleichgewicht kann Herdofenkoks hingegen bei 120°C rund 40 ng/mg adsorbieren (Kapitel
4.2).

Gemdss der Abbildung 27 betragt der Uber den Beladungsbereich von 0.002 bis 0.04 ng/mg
gemittelte effektive Diffusionskoeffizient D,z von 2,3,7,8-TCDD rund 5.7 10-15 cm?/s.

11 Die Porositaten ex von Aktivkohlen betragen gemass [Gans 1986] zwischen 0.56 und 0.65.
12 pie Bestimmung der scheinbaren Dichte erfolgt gemass px = p (1 - e)- Die wahre Dichte von

Aktivkohle betragt gemass [Kast 1988] p = 2.0 g/cm3.
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Abbildung 27: Konzentrationsabhangigkeit des effektiven Diffusionskoeffizienten D, von 2,3,7,8-
TCDD bei einer Temperatur von 120°C gemass Gleichung 42 )
Bemerkungen: Porositit des Adsorbenskornes egx ~ 0.6; Bindrer Diffusionskoeffizient
D = 8.3 10"2 cm?/s (Abbildung 26); scheinbare Dichte px ~ 0.8.
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A5
A5

Auswertung der Versuche

N Berechnungsformeln und allg. Bemerkungen

Berechnungsformel

Die

Betriebsvolumenstrom
Fiterfiiche [Bm3/(h m2)]

Filterflachenbelastung

Rohgasgehalt - Reingasgehalt
Rohgasgehalt

Abscheidegrad des Stoffes i 100% (%]

wobei i = HCI, SO2 oder PCDD/F

Bestimmung des PCDD/F-Abscheidegrades erfolgt mit den TE-Gehalten im Abgas

(ng TE/Nm3), welche aus den Einzeltoxizititen der 17 relevanten Dioxin- und Furanisomere
ermittelt werden. Basis fiir die Berechnung der TE-Gehaite bilden die Gehalte der Einzelisome-
re im Abgas (ng/Nm3) und die entsprechenden Toxizititsfaktoren I-TEF gemaiss
NATO/CCMS (ng TE/ng; I-TEF in Anhang A5.10).

meine Bemerkungen

Vor den HCI- und SOg-Messungén im Roh- und Reingas wurde das Gewebefilter mit
den geanderten Filterparametern wahrend einiger Tagen betrieben (Anhang A6). Dadurch
konnte sichergestellt werden, dass die gewahlten Einstellungen einen Praxisbetrieb er-
moglichen und sich der Filterstaub einigermassen in einem 'Gleichgewichtszustand' befin-
det.

Die HCI- und SO2-Probenahme erfolgte hasschemisch gemass den 'Empfehlungen Gber
die Emissionsmessungen von Luftiremdstoffen bei stationdren Anlagen’' (BUWAL, Sept.
82, Anhang 21). Als Lésungsmittel wird 0.1 N Natronlauge unter Zusatz von H202 als
Oxidationsmitte! fiir SO2 eingesetzt (SO2 oxidiert zu Sulfat). Bei der Probenahme wer-
den die partikelgebundenen Chloride und Sulfate miterfasst, da keine vorgangige Partikel-
abscheidung vorgesehen ist.

Vor den Versuchen ohne Sorptionsmittel wurde der gesamte Filterstaub (ca. 60 kg) aus
dem Filtergehéuse' entfernt. Das zu Versuchszwecken eingesetzte Sorbalit wurde rund
100 Betriebsstunden nach dem Versuch ohne Sorptionsmittel zugegeben (total 9.2 kg
Sorbalit entsprechend 95 g/h).

Die Filterflache des untersuchten Gewebefilters betragt 73 m2.
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Luftiberschuss A: Der in den folgenden Unterkapiteln angegebene Luftliberschuss wurde
im Reingas nach dem Gewebefilter gemessen. Vor dem Gewebefilter und vor der Roh-
gasprobenahmestelle tritt Falschiuft ein. Der Falschluftanteil betragt etwa 50% (Anhang
A5.8). Der Luftiiberschuss vor der Abgasverdiinnung ist entsprechend geringer.
Formelgewicht von Calciumhydroxid Ca(OH)2: 74.09 g/mol. Calciumanteil: 54.1 Gew.-%.
Pro Mol Calciumhydroxid kdnnen maximal 2 Mol Chlorwasserstoff und 1 Mol Schwefel-
dioxid bzw. Schwefeltrioxid (SO3; entsteht durch Teiloxidation von SO2 mit Luft) ange-
lagert werden.

Formelgewicht von Chlorwasserstoff: 36.46 g/mol. Chloranteil: 97.2 Gew.-%.
Formelgewicht von Schwefeldioxid: 64.06 g/mol. Chloranteil: 50.0 Gew.-%.

Die Bestimmung des Sorptionsmitteliiberschusses (= Verhiltnis von Calciumangebot zu
Calciumbedarf, Dimension: mol/mol) erfolgt nur anhand der HCI-Frachten. Die SO2-Frach-
ten werden nicht bercksichtigt.
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A5.2  Versuch 1: Kalkhydrat bei iiblichen Betriebs-
parametern

Versuchsdurchfiihrung: 2.2.1994

Bemerkungen zum Versuch:

- Zu diesem Zeitpunkt der Versuche war die kontinuierliche Temperaturmessung nach dem
Gewebefilter noch nicht in Betrieb. Die Differenz zwischen der Rohgastemperatur und der
Filtertemperatur betragt im Mittel 20°C.

- Inbetriebnahme der Feuerung um 08:15 Uhr

- HCI- und SO2-Messungen von 08:50 bis 12:50 Uhr.

- Wegen des hohen Differenzdruckes iiber dem Gewebefilter von rund 17 mbar erfolgt die
Abreinigung der Filterschlauche anhand des Zeitintervalles T14 anstatt T13 (Anhang A6.1).
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Parameter

Luftiiberschuss A (nach Falschluftzutritt) 4.67

HCI-Gehalt im Rohgas 16.9  mg/Nm3
HCI-Gehalt im Reingas 42 mgNm3
HCI-Abscheldegrad 751 %
SO2-Gehalt im Rohgas 275 mgNm3
SO2-Gehalt im Reingas . 15.7___mg/Nm3
S02-Abscheldegrad 429 %
Abgasvolumenstrom feucht 2875 Nm3m
Berechnete Abgasfeuchte f 44 Vol.-%
Abgasvolumenstrom trocken 2750 Nm3/h
Mittlere Filtertemperatur 133 °C
Betriebsvolumenstrom 4270 Bm3/h
Filterfléichenbelastung 59  Bm3/(h m?)
Mittlerer Differenzdruck Gber Filter 17  mbar
Intervall fur Filterkuchenabreinigung 3 mn
Sorptionsmittel Calciumhydroxid
Sorptionsmittelmenge 280 g/h
HCI-Fracht im Rohgas 464 gh

Tabelle 20:  Abgaszusammensetzung und Gewebefilter-Betriebsbedingungen (Versuch 1)
Bemerkungen: Nasschemische HCI- und SO»-Probenahme ohne vorgangige Staub-
abscheidung; HCI- und SO2-Gehalte bei trockenes Abgas; HCI- und SO2-Gehalte
sowie Volumenstréme. ohne O2-Bezug; Berechnete Abgasfeuchte gemass Anhang
A5.7
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Abbildung 28; Zeitlicher Verauf der Abgastemperatur im Gewebefilter (Versuch 1)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 08:15 Uhr; HCI- und SO2-Messun-
gen von 08:50 bis 12:50 Uhr.
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8:00 9:00 10:00 11:00 12:00 13:00
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Abbildung 29:; Zeitlicher Verlauf des Abgasvolumenstromes bei Betriebsbedingungen (Versuch 1)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 08:15 Uhr; HCI- und SO2-Messun-
gen von 08:50 bis 12:50 Uhr.
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Abbildung 30; Zeitlicher Verlauf einiger Abgaskomponenten wahrend Versuch 1 (2.2.1994)

Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 08:15 Uhr; HCI- und SO2-Messun-
gen von 08:50 bis 12:50 Uhr; CO bei 11 Vol.-% Oa.
Mittelwerte: Am = 4.67 (gemessen bei Messstelle 3) und
A¢c = 2.34 (Rohgas vor Falschluftzutritt, berechnet gem. Anhang A5.8)
CO: 140 mg/Nm?3 (bei 11 Vol.-% O5)

-102 -



A5.3  Versuch 2: Ohne Sorptionsmittel

Versuchsdurchfihrung: 24.2.1994 -

Bemerkungen zum Versuch:

- Das Ascheaustragsystem und der Aschebunker des Gewebefilters wurden am 17.2.94
vollstandig gereinigt. Dabei fielen im Bunker rund 60 kg Filterasche an. Zwischen der Filter-
reinigung und dem Versuch V2 war das Gewebefilter wahrend 104 Stunden im Betrieb
(keine Additivzugabe). Die Aschemenge nahm dabei um 54 kg zu, so dass die Aschemen-
gen im Gewebefilter wiederum den urspriinglichen Werten entsprechen.

- Inbetriebnahme der Feuerung um 08:50 Uhr

- HCI- und SO2-Messungen von 09:10 bis 13:10 Uhr.

- Wegen des hohen Differenzdruckes Uber dem Gewebefilter von rund 20 mbar erfolgt die
Abreinigung der Filterschlduche anhand des Zeitintervalles T14 anstatt T13 (Anhang A6.1).
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Parameter

Luftiberschuss A (nach Falschluftzutritt) 6.82

HCI-Gehalt im Rohgas 122  mg/Nm3
HCI-Gehalt im Reingas 3.5 mgNm3
HCl-Abscheidegrad 7113 %
SO2-Gehalt im Rohgas 212  mg/Nm?3
SO2-Gehalt im Reingas 122 mg/Nm3
S02-Abscheldegrad 525 %
Abgasvolumenstrom feucht 4040 NmS3h
Berechnete Abgasfeuchte 32 Vol.-%
Abgasvolumenstrom trocken 3910 Nm3h
Mittlere Filtertemperatur 124 °C
Betriebsvolumenstrom ‘ 5870 BmS3/h
Filterflachenbelastung ' 80 Bm3/(h m2)
Mittlerer Differenzdruck Gber Filter 20 mbar
Intervall fir Filterkuchenabreinigung 18 min
Somtionsmittel ohne
Sorptionsmittelmenge 0 gh
HCI-Fracht im Rohgas 477 _gh

Tabelle 21: Abgaszusammensetzung und Gewebefilter-Betriebsbedingungen (Versuch 2)
Bemerkungen: Nasschemische HCI- und SO2-Probenahme ohne vorgangige Staub-
abscheidung; HCI- und SO2-Gehalte bei trockenes Abgas; HCI- und SO2-Gehalte
sowie Volumenstrdme ohne O2-Bezug; Berechnete Abgasfeuchte geméass Anhang
A5.7
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Abbildung 31; Zeitlicher Verlauf der Abgastemperatur im Gewebefilter (Versuch 2)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 08:50 Uhr; Messungen von 09:10
bis 13:10 Uhr.
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Abbildung 32: Zeitlicher Verlauf des Abgasvolumenstromes bei Betriebsbedingungen (Versuch 2)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 08:50 Uhr; Messungen von 09:10
bis 13:10 Uhr.
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Abbildung 33: Zeitlicher Verlauf einiger Abgaskomponenten wahrend Versuch 2 (24.2.1994)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 08:50 Uhr; Messungen von 09:10
bis 13:10 Uhr; CO bei 11 Vol.-% O2.
Mittelwerte: Am = 6.82 (gemessen bei Messstelle 3) und
Ac = 3.46 (Rohgas vor Falschluftzutritt, berechnet gem. Anhang A5.8)
CO: 240 mg/Nm3 (bei 11 Vol.-% O»)
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A5.4  Versuch 3: Sorbalit, reduzierte Additivmenge

Versuchsdurchfiihrung: 4.3.1994

Bemerkungen zum Versuch:

Keine FTIR-Messung mdglich wegen Geratestérung

Keine NDIR-Messung (Horiba-Geréate) méglich wegen Gerétestérung

Folgende Messwerte wurden wegen der Gerdtedefekte zusétzlich abgeschatzt: Luftiiber-
schuss A, Abgasvolumenstrom feucht. Grundlagen der Abschéatzung bilden die Messwerte
bei vergleichbaren Betriebsbedingungen vom 2.3.1994 und 3.3.1994.

Inbetriebnahme der Feuerung um 07:20 Uhr

HCI- und SO2-Messungen von 09:05 bis 12:45 Uhr.
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Parameter

Luftiberschuss A (nach Falschluftzutritt) 442

HCI-Gehalt im Rohgas 114  mg/Nm3
HCI-Gehalt im Reingas 45 mgNm3
HCI-Abscheidegrad 60.5 %
SO2-Gehalt im Rohgas 144  mg/Nm?3
SO2-Gehalt im Reingas 53 mg/Nms3
S02-Abscheldegrad 63.2 %
Abgasvolumenstrom feucht 2360  Nm3h
Berechnete Abgasfeuchte f 46 Vol.-%
Abgasvolumenstrom trocken 2251  Nm3h
Mittlere Filtertemperatur 114 °C
Betriebsvolumenstrom 3350 Bmdh
Filterflachenbelastung 46  Bm3/(h m?2)
Mittlerer Differenzdruck ber Filter 13  mbar
Intervall fur Filterkuchenabreinigung 30 min
Sorptionsmittel Sorbalit
Sorptionsmitteimenge 95 gh
HCI-Fracht im Rohgas 324 gh

Tabelle 22: Abgaszusammensetzung und Gewebefilter-Betriebsbedingungen (Versuch 3)
Bemerkungen: Nasschemische HCI- und SO»-Probenahme ohne vorgangige Staub-
abscheidung; HCI- und SO2-Gehalte bei trockenes Abgas; HCI- und SO2-Gehalte
sowie Volumenstrdme ohne O2-Bezug; Berechnete Abgasfeuchte gemass Anhang
A5.7
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A5.5 Versuch 4: Sorbalit, optimierte Betriebspara-
meter

Versuchsdurchfihrung: 25.3.1994

Bemerkungen zum Versuch:

- Zusétzliche Bestimmung des Dioxinabscheidegrades

- Dem Altholz wurde zu Versuchszwecken manuell 13 Gew.-% mit Teerdl (Carbonileum) be-
handelte Holzschnitzel zugegeben. Das behandelte Holz wurde zu Versuchszwecken ein-
gesetzt und stammte von einem Gartenzaun. Das behandelte Holz wurde bei den UFAG
Laboratorien (6210 Sursee) auf chlorierte Phenole analysiert. Die Gehalte von Pentachior-
phenol (PCP) und Tetrachlorphenol (TCP) lagen in beiden Fallen unter der Nachweisgren-
ze von 0.5 ppm (fiir PCP) und 1 ppm (fiir TCP). Intensiv behandelte Holzer tallen gemass
LRV picht in das Brennstoffsortiment Altholz, sondern gehéren in den Siedlungsabfall.

- Die Einstellungen der Filterparameter wurden an zwei Vortagen getestet. Wegen des hohen
Falschluftanteils von rund 50% wurden die fiir den Versuch gewéhlten Betriebsparameter
jedoch im unbeaufsichtigten Feuerungsbetrieb nicht beibehalten, da die Gefahr einer
Betriebsstérung (zu hoher Differenzdruck) als zu hoch eingeschatzt wurde.

- Inbetriebnahme der Feuerung um 06:30 Uhr

- HCI-, SO2-und PCDD/F-Messungen von 07:35 bis 11:15 Uhr.
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Parameter

Luftiberschuss A (nach Falschluftzutritt) 4.67

HCI-Gehalt im Rohgas 12.7  mg/Nm3
HCI-Gehalt im Reingas <04  mgNm3
HCI-Abscheidegrad >96.8 %
SO2-Gehalt im Rohgas 21.1  mg/Nm3
SO2-Gehalt im Reingas 1.0 mg/Nm3
S0O2-Abscheldegrad 479 %
PCDD/F-Gehalt im Rohgas 3.63  ng TE/Nm3
PCDD/F-Gehalt im Rohgas 0.91  ng TE/Nm3
PCDD/F-Abscheldegrad % %
Abgasvolumenstrom feucht 1880  Nmd/h
Berechnete Abgasfeuchte f 4.6 Vol.-%
Abgasvolumenstrom trocken 1790  Nm3h
Mittlere Filtetemperatur 115 °C
Betriebsvolumenstrom 2670 Bm3/h
Filterflichenbelastung 37  Bm3/(h m?)
Mittlerer Differenzdruck uber Filter 13  mbar
Intervall fir Filterkuchenabreinigung 62 min
Sorptionsmittel Sorbalit
Sorptionsmittelmenge 95 gh
HCI-Fracht im Rohgas 228 gh

Iabelle 23:  Abgaszusammensetzung und Gewebefilter-Betriebsbedingungen (Versuch 4)
Bemerkungen: Nasschemische HCI- und SO2-Probenahme ohne vorgéngige Staub-
abscheidung; HCI- und SO2-Gehalte bei trockenes Abgas; HCI- , SO2- und PCDD/F-
Gehalte sowie Volumenstréme ghne O2-Bezug; Berechnete Abgasfeuchte gemass
Anhang A5.7

-110 -



200.0 ;

—t
w
o
o

100.0 -

wu
o
o

i

Temperatur [°C]

O-O L) L] L v L] L]
6:00 7:00 8:00 9:00 10:00 11:00 12:00

Uhrzeit

Abbildung 34: Zeitlicher Verlauf der Abgastemperatur im Gewebefilter (Versuch 4)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 06:30 Uhr Uhr; HCI-, SO2- und
PCDD/F-Messungen von 07:35 bis 11:15 Uhr.
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Abbildung 35:; Zeitlicher Verlauf des Abgasvolumenstromes bei Betriebsbedingungen (Versuch 4)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 06:30 Uhr Uhr; HCI-, SO2- und
PCDD/F-Messungen von 07:35 bis 11:15 Uhr.
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Abbildung 36: Zeitlicher Verlauf einiger Abgaskomponenten wahrend Versuch 4 (25.3.1994)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 06:30 Uhr Uhr; HCI-, SO2- und
PCDD/F-Messungen von 07:35 bis 11:15 Uhr; CO bei 11 Vol.-% O2.

Mittelwerte: Am = 4.67 (gemessen bei Messstelle 3) und
Ac = 2.36 (Rohgas vor Falschiuftzutritt, berechnet gem. Anhang A5.8)
CO: 70 mg/Nm3 (bei 11 Vol.-% Oo)
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A5.6 Versuch 5: Sorbalit, erhéhte HCI-Gehalte

Versuchsdurchfiihrung: 27.4.1994

Bemerkungen zum Versuch:

Die Erhéhung der HCI-Gehalte wurde durch Zugabe von Polyvinyichlorid (PVC) zum
Brennstoff erreicht. In Abstanden von jeweils 15 Minuten wurden 180 Gramm PVC zuge-
geben (bzw. 570 g/h). PVC enthélt 57 Gew.-% Chlor. Der Brennstoffmassenstrom betrug
170 kg/h (feucht). Bei einer angenommenen Brennstoffeuchte von u = 20% betrégt der zu-
satzliche Chlorgehalt im Brennstoff 2300 ppm.

Inbetriebnahme der Feuerung um 07:30 Uhr

HCI- und SO2-Messungen von 08:00 bis 10:30 Uhr.
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Parameter

Luftiberschuss A (nach Falschluftzutritt) 3.93

HCI-Gehalt im Rohgas 159  mg/Nm3
HCI-Gehalt im Reingas 45  mgNm?3
HCl-Abscheldegrad .972 %
SO2-Gehalt im Rohgas 39.0 mgNmd
SO2-Gehalt im Reingas 20.3  mg/Nm3
S$02-Abscheidegrad 479 %
Abgasvolumenstrom feucht 2340 NmSh
Berechnete Abgasfeuchte 53 Vol.-%
Abgasvolumenstrom trocken 2220  NmSh
Mittlere Filtertemperatur 115 °C
Betriebsvolumenstrom 3330 Bmd3h
Filterflachenbelastung 46 Bm3/(h m?)
Mittlerer Differenzdruck Uber Filter 12  mbar
Intervall fir Filterkuchenabreinigung 30 min
Sorptionsmittel Sorbalit
Sorptionsmittelmenge 95 gh
HClI-Fracht im Rohgas 3523 gh

Tabelle 24: Abgaszusammensetzung und Gewebefilter-Betriebsbedingungen (Versuch 5)
Bemerkungen: Nasschemische HCI- und SO2-Probenahme ohne vorgéngige Staub-
abscheidung; HCI- und SO2-Gehalte bei trockenes Abgas; HCI- und SO2-Gehalte
sowie Volumenstrdme ghne O2-Bezug; Berechnete Abgasfeuchte gem#&ss Anhang
A5.7
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Abbildung 37: Zeitlicher Verlauf der Abgastemperatur im Gewebefilter (Versuch 5)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 07:30 Uhr; HCI- und SO2-Messun-
gen von 08:00 bis 10:30 Uhr.
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Abbildung 38: Zeitlicher Verlauf des Abgasvolumenstromes bei Betriebsbedingungen (Versuch 5)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 07:30 Uhr; HCI- und SO2-Messun-
gen von 08:00 bis 10:30 Uhr.
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Abbildung 39: Zeitlicher Verlauf einiger Abgaskomponenten wahrend Versuch 5 (27.4.1994)
Bemerkungen: Inbetriebnahme der Feuerung um 07:30 Uhr; HCI- und SO2-Messun-
gen von 08:00 bis 10:30 Uhr; CO bei 11 Vol.-% O2.
Mittelwerte: Am = 3.93 (gemessen bei Messstelle 3) und
Ac = 2.00 (Rohgas vor Falschiuftzutritt, berechnet gem. Anhang A5.8)
CO: 60 mgy/Nm? (bei 11 Vol.-% O»)
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A5.7  Abschéatzung der Abgasfeuchte

Die Abgasfeuchte f beeinflusst die Abscheideeigenschaften der Sorptionsmittel. Fir die Ab-
gasmessung wurde ein FTIR-Messgerat eingesetzt, welches grundsétzlich in der Lage sein
sollte, die Abgasfeuchte zu bestimmen. Vergleichsmessungen mit konventionellen Mess-
methoden zeigten jedoch keine Ubereinstimmung [Hasler et al. 1995a). Die FTIR-Messwerte
fir den Wassergehalt werden daher nicht verwendet. Die Abgasfeuchte f kann bei Kenntnis
der Holzfeuchtigkeit anhand folgender Formel bestimmt werden [Nussbaumer 1992]:

0.7 + 1.367 102 u

-_— O,
f 0.7 +1.367 102 u + 47624 1007 (43)
mit f = Wassergehalt im (feuchten) Abgas [Vol.-%)]
u = Brennstoffeuchte [kg H20/kg atro Holz]
I = Luftiiberschuss lambda [-]

Bei der Verbrennung von Holz entstehen bei einer Luftiiberschusszahl von 2.1 (bzw. 11 Vol.-
% Oo) aus 1 kg trockenen Brennstoff (u = 0%) insgesamt 9.62 Nm3 trockenes Abgas
[Wagner et al. 1994]. Der trockene Abgasvolumenstrom ergibt sich zu:

* f *
V*atro = (1- 700 V*feucht (44)

Die folgende Berechnung basiert auf einer Brennstoffeuchte von 20 Gew.-% Wasser (u =
20%). Der Luftiberschuss im Rohgas muss ebenfalls abgeschéatzt werden, da das Abgas
vor dem Gewebefilter mit ca. 50% Falschluft verdiinnt wird (Anhang A5.8). Die Bestimmung
des Reststoffsauerstoftgehalt vor der Verdiinnung ist mit folgender Formel méglich:

O2 rein - X O2 Luft
O2 roh = T~ x (45)
mit O2rein = Sauerstoffgehalt im Reingas nach Falschluftzutritt [Vol.-%]
O20oh = Sauerstoffgehalt im Reingas nach Falschluftzutritt [Vol.-%]
O2 Luft = Sauerstoffgehalt in Falschiuft (= 21 Vol.-%) [Vol.-%)]
X = Falschluftanteil im Reingas (x = 0.5) [-1
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In der Tabelle 25 sind die gemessenen und berechneten Luftiiberschusszahlen A und der
berechnete Wassergehalt im Verbrennungsabgas zusammengestellt.

Agem| O2, gem | Aroh | O2, roh f Wassergehalt
Datum I - ol.-% - Vol.-%] | [%] !g/Nm3!
2.2.1994 4.67 16.5 2.33 12.0 8.1 70.5
24.2.1994 6.82 17.9 3.41 14.8 5.6 48.2
4.3.1994 4.42 16.2 2.21 11.5 8.5 74.4
25.3.1994 4.67 16.5 2.28 11.8 8.2 72.1
27.4.1994 fl 3.93 15.7 1.97 10.3 9.4 83.4

Tabelle 25; LuftGberschusszahlen und berechneter Wassergehalt der Verbrennungsabgase
Bemerkungen: Luftiberschusszahl im Rohgas berechnet fir einen Falschiuftanteil
von 50%; Am 25.3.1994 wurde der LuftGberschuss im Rohgas vor der Verdinnung
gemessen (Aoh-Wert ist gemessen); Wassergehalt bei frockenem Abgas.

Wegen dem hohen Falschluftanteil hat méglicherweise auch der Wassergehalt der Verbren-
nungsiuft (Tabelle 26) einen spirbaren Einfluss auf den Wassergehalt des Abgases. Der
Wassergehalt der Verbrennungs- und Falschluft wurde aus der mittleren Aussenluftfeuchtigkeit
und der Raumtemperatur (28°C) abgeschétzt. Die Wetterdaten stammen von einer nahelie-
genden Messstation.

Luftfeuchte | Aussentemp. | p(H20) | Wassergehalt bei 28°C
Yorel. °C /Nm3
2.2.1994 65 3.2 4.1 3.0
24.2.1994 88 4.0 5.8 4.2
4.3.1994 67 6.3 5.2 3.7
25.3.1994 55 16.2 8.3 6.0
27.4.1994 65 16.9 10.3 7.4

Tabelle 26: Meteodaten und berechneter Wassergehalt der Verbrennungsiuft
Bemerkungen: p(H20) = Partialdruck Wasser; P(H20) = absoluter Wasserdampfdruck;
Luftfeuchte = p(HoO)/P(H20); Der absolute Wasserdampfdruck wurde aus der Aus-
sentemperatur und der Clausius-Clapeyron’schen Gleichung bestimmt.
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Wassergehalt in [g/Nm3] Abgasfeuchte f

Abgas vor Falschiuft Abgas nach | nach Falschluft
Datum Falschiuft Falschiuft (%]
2.2.1994 70.5 3.0 36.8 44
24.2,1994 482 4.2 26.2 3.2
4.3.1994 744 3.7 39.1 4.6
25.3.1994 72.1 6.0 39.1 4.6
27.4.1994 83.4 7.4 45.4 53

Jabelle 27: Wassergehalte im Abgas und der Falschiuft sowie berechnete Abgasfeuchte f
Bemerkungen: Falschluftanteil betragt 50%; Wassergehalte bei trockenes Abgas;
Abgasteuchte f bei feuchtes Abgas;
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A5.8  Falschluftanteil im Reingas

Nach dem Bypass bzw. vor dem Gewebefilter befindet sich im Abgasrohr eine Ubertempera-
tursicherung in Form einer motorgesteuerten Klappe (s.a. Abbildung 18, Kapitel 5). Sobald die
Abgastemperatur vor dem Filter 240°C (ibersteigt, 6ffnet die Klappe, wodurch Umgebungsluft
einstrémt und eine Abkihlung des Abgas stattfindet. Im praktischen Betrieb schliesst diese
Klappe nicht einwandfrei, so dass das Abgas unbeabsichtigt mit Umgebungsluft verdiinnt
wird. Der Falschiuftanteil im Abgas fihrt zu einem héheren Volumenstrom und damit zu einer
héheren Filterflachenbelastung beim Gewebefilter. Auf die Angabe der Emissionswerte hat die
Abgasverdiinnng jedoch keinen Einfluss, da alle Daten auf 11 Vol.-% Oz normiert werden.

19.0 4 .
£ S
3 18.0 { R
g [} o *
= ° T 0o
-(CJ ; '.'O
21704 . I
L o ® ® [
L Y
8 e P34 *
c 16.0 h ® ®
(qV]
O
15-0 ] L] L) L]
10.0 12.0 14.0 16.0 18.0
02 vor Falschluftzutritt

Abbildung 40: Sauerstoffgehalte im Abgas vor und nach dem Falschluftzutritt (Messung vom 24.3.
1994)
Bemerkung: O,-Messung vor Falschiuftzutritt mittels Horiba-Gerat; O,-Gehalt nach
Falschluftzutritt aus CO,-Gehalt berechnet; CO,-Messung mittels FTIR, korrigiert
gemass Vergleichsmessungen.

In der Abbildung 40 sind die Sauerstoffgehalte vor und nach dem Falschluftzutritt dargestelit.
Der Gehalt im Reingas (nach Gewebefilter) ist deutlich héher als vor der Falschluftklappe (vor
Gewebefilter).
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Der Falschluftanteil im Reingas kann aufgrund einer Sauerstoffbilanz bestimmt werden:

O2 rein = (1-X) O210n + X Ozt (45)
mit O2r1in = Sauerstoffgehalt im Reingas nach Falschluftzutritt [Vol.-%)]
O2 roh = Sauerstoffgehalt im Reingas nach Falschluftzutritt [Vol.-%)]
O2 wit = Sauerstoffgehalt in Falschluft (= 21 Vol.-%) [Vol.-%]
X = Falschluftanteil (Verhdltnis Volumenstrom Falschluft/Abgas) [-]

Nach Umformung ergibt sich fir den Falschluftanteil x folgende Beziehung:

_ O2 rein -~ O2 roh
X = 21 - 03 ron (46)

Der Falschluftanteil wird fiir zwei Beispiele bestimmt. Gem&ss Abbildung 40 resultiert bei ei-
nem O2-Gehalt im Rohgas von 10.9 Vol.-% ein Reingasgehalt von 16 Vol.-%. Der Falschluft-
anteil x betréagt gemass obiger Gleichung somit 50%. Bei einem O2-Gehalt im Rohgas von
15.4 Vol.-% betragt der Reingasgehalt 18 Vol.-%. Der Falschluftanteil x berechnet sich zu
46%. Der Falschluftanteil x Im Relngas betragt somit im Mittel rund 50%.
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A5.9 Bestimmung der Absorbensschichtdicke und der
Kontaktzeit

Die Bestimmung der Filterkuchenschichtdicke sowie der Kontaktzeiten des Abgases mit dem
Additiv erfolgt aufgrund von Messwerten und Angaben des Filterherstellers. Die Werte sind in
der Tabelle 28 zusammengestelit. Zur Bestimmung werden folgende Angaben verwendet:

- Staubgehalt im Rohgas nach Zyklon/vor Gewebefilter: 200 mg/Nm3 (Erfahrungswerte
bei dieser Anlage)

- Staubgehalt im Rohgas nach Umlenkreaktor (Abbildung 19, Kapitel 5): 25 g/Bm3 bis 50
g/Bm3 (gemiss Angabe des Filterherstellers). Die folgenden Berechnungen erfolgen fiir
einen Gehalt von 25 g/Bm3. :

- Mittlere Schiittdichte py der Filterasche (Additiv: Ca{OH)2): 0.76 kg/dm3 (3 Messwerte
von 1992 bis 1993: 0.73 kg/dm3, 0.76 kg/dm3, 0.80 kg/dm3)

- Schiittdichte p2 der Filterasche (Additiv: Sorbalit): 0.61 kg/dm3 (1 Messwert 1994)

- Leervolumenanteil e: e = 1 - pi/pK, wobei pj Schittdichte der Filterasche, pk = 2.24
kg/dm3 (Dichte von Ca(OH)2). Die allfallige Kompaktierung des Filterkuchens auf der
Filteroberflache wird vernachlassigt. Bsp. fir Sorbalit: € = 0.73.

- Gewebefiltervolumen auf Rohgasseite: total 5.0 m3, davon 1.1 m3 (Umlenkreaktor ab
Additivzugabevorrichtung), 3.9 m3 (Filtergeh&use exkl. Filterschlauchvolumen und rein-
gasseitiges Gehausevolumen).

- Die Filterflache betragt 73 m2.

Messgrésse II A V2 V3 V4 V5

Somptionsmittel Ca(OH2)| ohne | Sorbalit | Sorbalit | Sorbalit
Volumenstrom Bm3/h 4270 5870 3350 2670 3330
Abreinigungsintervall min 3 18 30 62 30
Staubfracht nach Reaktor kg/h 107 147 84 67 83
Aufbaugeschw. Filterkuchen cmh 0.19 0.27 0.19 0.15 0.19
Max. Filterkuchenschichtdicke mm 0.10 0.79 0.94 1.55 0.93
Mittlere Filterkuchenschichtdicke | nm 0.05 0.40 0.47 0.78 0.47
Kontaktzeit im Flugstrom S 4.2 3.1 54 6.7 54
Kontaktzeit auf Filterkuchen ms 0.54 11.8 26.9 55.7 26.8

Tabelle 28: Parameter zur Bestimmung der Filterkuchenschichtdicke und der Kontaktzeiten
Bemerkungen: Der Reaktor besteht aus einem U-Profil mit untenliegendem Kugel-
rotor (Abbildung 19, Kapitel 5)
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Berechnungsformeln:

Staubfracht nach Reaktor

Aufbaugeschw. Filterkuchen

Max. Filterkuchenschichtdicke

Mittl. Filterkuchenschichtdicke

Volumenstrom x Staubgehalt im Rohgas nach Reaktor

Staubfracht nach Reaktor
pi X Filterfliche

Aufbaugeschw. Filterkuchen x Abreinigungsintervall

1/2 x max. Filterkuchenschichtdicke

Gewebefiltervolumen auf Rohgasseite

, Kontaktzeit im Flugstrom = Volumenstrom
Kontaktzeit auf Filterkuchen ~ = Tt F'"erkume\'}iﬂ',%ﬁ%?nx rilerfiche X &

Bemert Filterbetricb:

Der Filterascheaustrag erfolgt mittels eines Schneckenfdrderers, welcher die Asche aus
dem Aschebunker abschdpft. Solange der Aschebunker nicht gefiillt ist, findet demzufol-
ge kein Ascheaustrag statt.

Das Filter verhalte sich in Bezug auf den Filterstaub wie ein idealer Riihrkessel.

Ohne Ascheaustrag nimmt die Aschemenge um ca. 630 g/h zu (Annahme: 2700 Nm3/h
(Mittelwert) mit einem Staubgehalt von 200 mg/Nm3, 95 g/h Additiv 13). Die zugefihrte
Menge ist im Vergleich zur Umlaufmenge gering.

Im Gewebefilter befinden sich insgesamt etwa 110 kg Filterasche (60 kg Bunkerasche
plus 50 kg Asche auf Filterschlauchen). Bei einem Aschezuwachs bzw. -abzug von 630
g/h betragt die mittlere Verweilzeit des Additivs im System somit rund 170 Stunden.

Die Kreislaufaschemenge betragt zwischen 70 kg/h und 150 kg/h (Tabelle 28; Staub-
fracht nach Reaktor). Bei einer mittleren Ascheaustragsmenge von 0.63 kg/h gelangt ein
Aschepartikel somit 110 bis 240 mal auf die Filterschlduche. Die gesamte Kontakizeit ei-
nes Additivpartikels mit dem Abgas wahrend dessen Verweilzeit im Filte em betrag
~12 Minuten (Tabelle 28; Produkt aus der Anzahl Partikelumldufe und der Kontaktzeit).
Die Kontakizeit auf den Filterschlduchen ist 100 bis 10000 mal geringer als im Flugstrom.
Der Anteil der Reaktionen (Einbindung von HCI und SO2 mit Additiv, Adsorption von
PCDD/F auf Additiv) im Flugstrom ist nicht quantifizierbar, da die Strémungsverhaltnisse,
die Reaktionsbedingungen und/oder die Reaktionsmechanismen im Flugstrom und im Fil-
terkuchen verschieden sind.

13

Das verwendete Sorbalit enthélt 7 Gew.-% HOK, der mittlere HOK-Gehalt in der Filterasche
demnach rund xyok = 0.01.
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A5.10 PCDD/F-Kongenerenverteilungen

DD/F- nerenverteilungen im Roh- und Reingas
Versuchsbezeichnung Nr. 4 (Diese Untersuchung) | gem. [Hasler et al. 1994]
Brennstoff Altholz + HSM-beh. Holz Altholz
Sorptionsmittel Sorbalit (7 Gew.-% HOK) Calciumhydroxid
Luftiiberschuss A (Rohgas) 2.4 2.0
CO-Emission mg/Nm3 _{| 70 70
Probenahmeort vor GF nach GF vor GF nach GF
Konzentration im Abgas ng/Nm3 ng/Nm3 ng/Nm3 ng/Nm3
Kongener I-TEF ||

2378TCDD 1.0 0.420 0.162 0.358 0.279
12378PCDD 0.5 2.766 0.527 0.921 0.691

123478HXCDD 0.1 1.361 0.137 0.295 0.133

123678HXCDD 0.1 3.440 0.312 0.598 0.229

123789HXCDD 0.1 2.802 0.131 0.521 0.275

1234678HPCDD 0.01 9.429 0.739 2.128 0.542
OCDD 0.001 3.233 0.626 1.720 0.807
2378TCDF 0.1 3.084 1.792 3.224 2.834
12378PCDF 0.05 3.772 1.135 3.856 2.270
23478PCDF 0.5 6.958 2.193 4.341 2.903
123478HXCDF 0.1 3.607 0.788 2.234 0.586
123678HXCDF 0.1 4.194 0.624 2.170 0.583
123789HXCDF 0.1 0.509 < 0.128 0.261 0.029
234678HXCDF 0.1 5.086 0.301 1.764 0.349
1234678HPCDF 0.01 7.094 0.808 3.582 0.477
1234789HPCDF 0.01 2.073 < 0.261 0.727 0.035
OCDF 0.001 2.862 < 0.027 0.961 0.061
Summe TE der Dioxine 2.661 0.491 0.983 0.695
Summe TE der Furane 5.410 1.527 3.373 2.008
Summe TE total 8.072 2.018 4.356 2.703
Iabelle 29; PCDD/F-Kongenerenverteilungen im Roh- und Reingas bei einem Gewebefilter nach

einer 850 kW Vorschubrostfeuerung fir Altholz

Bemerkungen: HSM-beh. Holz = mit Holzschutzmittel behandeltes Holz (Gartenzaun);
CO- und PCDD/F-Gehalte bei 11 Vol.-% O2; Einzelkongenerenkonzentration ohne
Bezug auf |-TEF-Werte, Summengehalte von PCDD/F mit Bezug auf I-TEF gemass
NATO/CCMS; Datenquelle Versuch 2: [Hasler et al. 1994a]
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DD/F-Kon

webefil

I

hen

Versuchsbezeichnung

Gewebefiiterasche aus

Versuch Nr. 4

Gewebefilterasche aus

friherem Versuch

Brennstoft Altholz + HSM-beh. Holz Altholz
Sorptionsmittel Sorbalit (7 Gew.-% HOK) Calciumhydroxid
Konzentration in der Filterasche ng/kg ng/kg
Kongener I-TEF
2378TCDD 460 76
12378PCDD 3000 360
123478HXCDD 4300 250
123678HXCDD 7200 750
123789HXCDD 5800 600
1234678HPCDD 32000 5300
OCcDD 38000 16000
2378TCDF 6300 780
12378PCDF 17000 1900
23478PCDF 18000 1700
123478HXCDF 6300 760
123678HXCDF 7300 680
123789HXCDF 560 87
234678HXCDF 6400 560
1234678HPCDF 18000 2000
1234789HPCDF 5700 510
OCDF 8400 860
Summe TE der Dioxine 4100 480
Summe TE der Furane 12800 1260
Summe TE total 16900 1740
Tabelle 30: PCDD/F-Kongenerenverteilungen in Gewebefilteraschen aus der 850 kW Altholz-

feuerung gemaéss [Wunderli et al. 1995]

Bemerkungen: HSM-beh. Holz = mit Holzschutzmittel behandettes Holz (Gartenzaun);
Einzelkongenerenkonzentration ohne Bezug auf I-TEF-Werte, Summengehalte von
PCDD/F mit Bezug auf I-TEF gemass NATO/CCMS; die Filterasche aus dem friherem
Versuch stammt aus derselben Zeitperiode wie die PCDD/F-Abgasmessungen
gemass [Hasler et al. 1994a]; Die PCDD/F-Gehalte der Filterasche aus dem friherem
Versuch wurden bereits in [Hasler et al. 19943a] aufgefihrt, die hier wiedergegebenen

Werte derselben Ascheprobe weichen jedoch von den fritheren Angaben ab.
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Abbildung 41; Verteilung der toxisch relevanten PCDD/PCDF-Kongenere im Abgas vor und nach
einem Gewebefilter bei einer Altholzfeuerung geméss [Hasler et al. 1994a], Calcium-
hydroxid als Sorptionsmittel
Bemerkung: PCDD/F-Konzentrationen in ng/Nm3 (ohne I-TEF) bei 11 Vol.-% O».
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Gewebefilter mit Sorbalit (7 Gew.-% HOK) als Sorptionsmittel
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Abbildung 42: Verteilung der toxisch relevanten PCDD/PCDF-Kongenere im Abgas vor und nach
einem Gewebefilter bei einer Altholzfeuerung, Sorbalit als Sorptionsmittel
Bemerkung: PCDD/F-Konzentrationen in ng/Nm3 (ohne I-TEF) bei 11 Vol.-% O».

-127 -



A6 Handprotokolle

A6.1 Einstellungen Gewebefilter (Februar bis April
1994)

Allgemeine Bemerkungen:

Das Gewebefilter weist insgesamt 96 Filterschldauche auf (12 Reihen & 8 Stiick; Gesam-
te Filterfliche: 73 m2).

Pro Abreinigungspuls werden jeweils 2 Schlauchreihen mit Druckluft gespiilt. D.h.: Das
Reinigungsintervall pro Filterschlauch ist nach 6 Abreinigungsspilzyklen (=T13 bzw.
T14) erreicht.

Bedeutung der Gewebefilter Timer-Werte (samtliche Werte in Sekunden):

T6 = Intervall zwischen zwei Dosierungen des Sorptionsmittels bei Teillastbetrieb
T7 = Intervall zwischen zwei Dosierungen des Sorptionsmittels bei Vollastbetrieb
T13 = Max. Intervall bis zur Schlauchabreinigung (spatestens nach ..)

T14 = Min. Intervall bis zur Schlauchabreinigung (nicht bevor ..)

T15 = Dauer des Druckiuftstosses

T19 = Dosierzeit fiur Sorptionsmittelzugabe

T30 = Zeitintervall bis Abgas nach Inbetriebnahme via Filter gefiihrt wird.

T32 = Pause nach Ablaufen von T19, bis Klopfer einschaltet

T33 = Intervall bis zum nachsten Klopfvorgang innerhalb der Zeitspanne von T19

Wegen eines Fehlers in der Steuerung des Filters erfolgte die Sorptionsmitteldosierung
im Teillastbetrieb nach den Vorgaben im Vollastbetrieb (d.h. Teillastbetrieb: Dosierinter-
vall gemass Vorgabe von T7 statt T6).

Die Schlauchabreinigung erfolgt nach Erreichen eines Differenzdruckes von 15 mbar
zwischen den Timerintervallen T13 und T14. Erreicht der Differenzdruck vor oder nach
den Timerintervallen einen Wert von 15 mbar, so werden die Schlduche aufgrund des
entsprechenden Timerintervalles T14 mit Druckluft rickgespiilt.

Das Sorptionsmittelsilo ist mit einem Klopfmechanismus ausgeristet. Um pro Dosiervor-
gang nur 1 Klopfintervall auszulésen muss folgende Bedingung erfiillt sein: 2*T32 + T33
> T19. 1 Dosiereinheit von 15 Sekunden Lange entspricht 46.0 g Calciumhydrat oder
31.4 g Sorbalit.

In den Tabellen sind nur die Anderungen der Filterparameter aufgefiihrt. Die neuen Werte
gelten ab dem Anderungsdatum. Die Standardeinstellungen wurden mindestens seit
Beginn der Heizperiode (Okt. 1994) nicht mehr geandert.
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Steuerparameter fiir das Gewebefilter (Ofenlinie 1)

Datum | T6 | T7 |T13 |T14 |T15|T19 |T30 | T32 | T33 | Bemerkungen

01.02. {1200 [ 600 J300] 30 J 0.3 | 15 [300] 2 [ 2.5 | Standardeinstellungen

02.02. | 1200 ] 600 ]300] 30 15 Versuch GF-Optimierung

03.02.

_%;02.

05.02.

06.02.

07.02.

08.02. 15 Ab 17:00: GF mit 190 g/h Sorbalit
(Kalk bisher: 280 g/h), Filterstaub
in GF noch nicht entfernt.

09.02.

10.02.

11.02. 0 Sorbalitzufuhr abgestelit

12.02.

13.02.

14.02.

75.02.

16.02.

17.02. GF-Reinigung (13 bis 18 h), mind.
60 kg Filterasche entnommen;

18.02.

19.02.

20.02.

21.02.

22.02. 1200 ] 600 |300] 30 0 2 4 | Ab10Uhr:T14=180s

23.02.

24.02. {1200 | 600 (300|180} 0.1 | © 2 4 | Versuch GF-Projekt (9 bis 13 h,
ohne Sorbalit); Ab 20 Uhr: Zugabe
von 9.2 kg Sorbalit + Anderung Fil-
terparameter (ab 20 Uhr; u.a. 95

A— g/h Sorbalit)

25.02. 124001200 /300] 90 | 0.1 | 15 4 8 | Werte giiltig ab 24.2., 20 Uhr

26.02.

27.02.

28.02. 60 | Gitig ab 8 Uhr
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Steuerparameter fiir das Gewebefilter (Ofenlinie 1)

Datum | T6 T7 |T13]T14 1715|719 | T30 | T32 | T33 | Bemerkungen

01.03. —

02.03.

03.03. 90

04.03. | 2400|1200 |300|180| 0.1 | 15 |60 | 4 8 | Werte giiltig ab 7 Uhr; Versuch GF-

| Projekt (7 bis 13 h; 95 g/h Sorbalit)

05.03.

06.03.

07.03. :

08.03. 240011200 | 300|180 | 0.3 | 15 | 60 | 7 | 2.5 | Werte gittig ab 0:00 Uhr

09.03. «

10.03.

11.03.

12.03.

13.03.

14.03. | 2400 ] 1200 | 430 ]420] 0.3 | 15 | 60 7 2.5 | Werte giiltig ab 21:30 Uhr

15.03. permanente Ap-Stdrungen

16.03.

17.03. 40 | 30 Abca. 10:30 Uhr: T13 =320 s, T14
=300s

18.03. [ 2400 | 1200 | 40 | 30 Ab 21:30 Uhr: T13 =320 s, T14 =
300s

19.03. 3201300 permanente Ap-Stdrungen

20.03.

21.03. 320 1300 Ab21 Uhr: T14 = 180 s

22.03. 320|180 Ab 7 Uhr: T14 = 300 s; 7 bis 12
Uhr: Versuche (Staub-/HCI-Mes-
sungen)

23.03. 320 ]300

24.03. 620 | 600 Werte giltig ab 9:30 Uhr

25.03. 620 | 600 6:30 bis 11:30 h: Versuch
PCDD/F-Abscheidung (Sorbalit);
Ab11:30: T13=300s, T14=180s

[ 26.03. 300180

27.03. '

28.03.

29.03.

30.03.

31.08.
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Steuerparameter fir das Gewebsefilter (Ofenlinie 1)

Datum

T6

T7

T13

T14

T15

T19

T30

T32

T33

Bemerkungen

01.04.

02.04.

03.04.

04.04.

~05.04.

06.04.

07.04.

08.04.

09.04.

10.04.

11.04.

12.04.

13.04.

14.04.

15.04.

16.04.

17.04.

18.04.

19.04.

20.04.

21.04.

22.04.

23.04.

24.04.

55,04,

2400

1200

300

180

0.3

15

60

2.5

Werte giiltig ab 11:30 Uhr

26.04.

120

120

Werte gﬁltig ab 16 Uhr

27.04.

290

Waerte giiltig ab 06:30 Uhr; 6:30 bis
10 Uhr: Versuch GF-Projekt (AH+
PVC); Ab 11 Uhr: T14 = 120 sec

28.04.

120

29.04.

30.04.
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A6.2 Proto)koll Feuerungsbetrieb (Februar bis April
1994

im Handprotokoll sind die Bemerkungen von sporadischen Kontroligéngen bei der Feuerungs-
anlage sowie die Belegung der FTIR-Probenahmesonde aufgefiihrt.

Bemerkungen:

- Die Feuerungsanlage besteht aus zwei 850 kW Vorschubrostfeuerungen gleicher Bauart
und Abgasreinigung. Die Messungen erfolgten nur auf der Ofenaniage 1.
- Wahrend der Heizperiode 1993/94 waren immer beide Feuerungen in Betrieb, wobei
eine Anlage, i.d.R. Ofenlinie 2, im Feuerunterhalt gehalten wurde.
- Um den Warmespeicher vor Versuchen zu leeren, wurden beide Ofen jeweils ca. 10
Stunden zuvor ausser Betrieb genommen.
- Sondenbelegung fiir die FTIR-Probenahme:
0 = ausser Betrieb
1 = Rohgas nach Zyklon, vor Bypass
2 = Rohgas nach Falschluftzufuhr, vor Gewebefilter
3 = Reingas nach Gewebefilter
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Sonde

Datum Bemerkungen 1123
01.02.1994 | ca. 20 h: Ofen abgestelit fir Versuche X
02.02.1994 | 06:45 h: Betriebsstundenzahler Ofen 1: 1785.6 h (Teillast), 880.7 h X
(Vollast). Versuch GF-Optimierung (08:30 bis 12:50)
03.02.1994 X
 04.02.1994 X
05.02.1994 X
06.02.1994 | Ab 00:00 Kompressor-Defekt (d.h. wahrscheinlich keine brauchbaren X
FTIR-/FAG-Messwerte)
07.02.1994 | Ab 22:50 Pressiluft fir FTIR und FAG ab Kompressor Gewebefilter; 23 X
h: Ofen abgestellt fir Versuche
08.02.1994 | versuch mit Grasbriketts (07:00 bis ca. 12:00). Zwischen 12:20 und X
15:45 keine FTIR-Abgasmessung. Ab 17:00: GF mit 190 g/h Sorbalit
(Kalk bisher: 290 g/h), Filterstaub in GF noch nicht entfernt.
09.02.1994 X
10.02.1994 X
11.02.1994 | Sorbalitzufuhr abgestellt X
12.02.1994 X
13.02.1994 X
14.02.1994 X
15.02.1994 X
16.02.1994 X
17.02.1994 | Ofen1 abgestellt (11:30); GF-Reinigung (13 bis 18 h), mind. 60 kg Fil- X
terasche entnommen; keine FTIR/FAG-Messung (11 bis 17 h); 16:30
h: Inbetriebnahme Anlage + Filter (ohne Sorbalitzugabe)
18.02.1994 | Ab 8 Uhr permanente Ap-Stdrung bei GF (d.h. Abgas via Bypass) X
19.02.1994 | Permanente Ap-Stérung bei GF (d.h. Abgas via Bypass) X
20.02.1994 | Permanente Ap-Stdrung bei GF (d.h. Abgas via Bypass) X
21.02.1994 | Permanente Ap-Stérung bei GF bis 11:30 h X
22.02.1994 | 8 bis 11 Uhr: Vorversuche mit variabler Abreinigungszeit beim GF X
(bisher: 30 s; neu: 180 s)
23.02.1994 X
24.02.1994 | versuch GF-Projekt (9 bis 13 h, ohne Sorbalit); Reinigung FTIR- X
Sonde (13 bis 16 h), Ab 16 h wieder Betrieb Ofen1; Ab 20 Uhr:
Zugabe von 9.2 kg Sorbalit + Anderung Filterparameter (u.a. 95 g/h
- Sorbalit)
25.02.1994 X
26.02.1994 X
27.02.1994 | 20 Uhr: Ofen abgestellt fir Versuche; Reinigung FTIR-Sonde (20 bis X
21 h)
28.02.1994 | Versuch1 mit Sonderbrennstoff (7 bis 13 h); 08 Uhr: Anderung GF- X
inbetriebnahme (alt: 5 min ab Ofenstart; neu: 1 min); Ab 13 Uhr: Ofen
abgestellt fiir Versuche
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Datum Bemerkungen 2
01.03.1994 | Versuch2 mit Sonderbrennstoff (7 bis 11 h); 12 Uhr: Ofen abgestellt; X
Beheizung FTIR-Sonde abgestellt (ab 13 h)
02.03.1994 | Ab 12 h FTIR wieder betriebsklar; 12:30 h Kaltstart Ofen1 mit reduzier- X
- ten Luftmengen
03.03.1994 | 19:30 Uhr: Ofen abgestellt fir Versuche X
04.03.1994 | Versuch GF-Projekt (7 bis 13 h; 95 g/h Sorbalit); 8 h: Bis auf weiteres | X
" keine FTIR-Messung méglich (Stérung) ‘
05.03.1994 X
06.03.1994 X
07.03.1994 | Ab 16 h: FTIR-Sonde im Reingas montiert (Messungen fraglich, Std- X
rung ?)
08.03.1994 g X
09.03.1994 X
10.03.1994 X
11.03.1994 X
12.03.1994 X
13.03.1994 X
14.03.1994 [ 21:30 Uhr: Neue Parameter fiir GF-Betrieb (Schlauchabreinigung X
- nach 7 min)
15.03.1994 | Ab 0_Uhr: Permanente Ap-Stérung bei GF (d.h. Abgas via Bypass) X
16.03.1994 | Permanente Ap-Stérung bei GF (d.h. Abgas via Bypass, X
17.03.1994 | Permanente Ap-Stérung bei GF (d.h. Abgas via Bypass, Ofen1 aus- X
geschaltet (ab ca. 11 h); Keine Datentbermittiung von FAG (Filterband
voll)
18.03.1994 | 21 h: Ofen1 wieder in Betrieb genommen. Ab 22:30 h: Ofent nur X
noch Feuerunterhalt
19.03.1994 X
20.03.1994 ] X
21.03.1994 | 22 h: Ofen 1 abgestelit, Datenibertragung FAG sollte wieder i.0. sein X
(Filterband eingelegt)
22.03.1994 | 7 bis 12 Uhr: Versuche (Staub-/HCl-Messungen); Ab 9:40 h: Ofen- X
leistung (Teillast) um ca. 30% reduziert
23.03.1994 | 18:30 h: Ap-Stérungen bei GF (trotz reduzierter Leistung), Ofen1 X
abgestellt
24.03.1994 | 7 bis 12 h: Weitere Versuche bei reduzierter Teillast; 12 h: Ofen1 X
abgestellt
25.03.1994 | 6:30 bis 11:30 h: Versuch PCDD/F-Abscheidung (mit Sorbalit); 11:30 X
h: Ofen abgestelit; Ab 23:40 h: Start Ofen 1 mit Gblicher Leistung und
_— etwas reduzierten Luftmengen
26.03.7994 ]9 Unr: Ofen 1 abgesteltt X
27.03.1994 | 21 Uhr: Ofen in Betrieb genommen X
28.03.1994 X
29.03.1994 [ 16 Uhr: Ofen abgestelt X
30.03.1994 | 7:20 h: Anfeuern Ofen1 X
31.03.1994 X
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Datum

01.04.1994

Bemerkungen

Sonde

02.04.1994

03.04.1994

04.04.1994

05.04.1994

06.04.1994

07.04.1994

08.04.1994

17:30 h: FTIR-Probenahme unterbrochen

X< X< X<t X <] < X Xl co

09.04.1994

Ab 00:30 h: Probenahme FTIR im Rohgas

10.04.1994

11.04.1994

12.04.1994

13.04.1994

14.04.1994

15.04.1994

18:30 h: Betriebsstundenz&hler Ofen1: 2367 (Teillast), 961.7 (Vollast)

16.04.1994

17.04.1994

18.04.1994

19.04.1994

20.04.1994

21.04.1994

55.64.1994

93.04.1994

kein Feuerungsbetrieb (zu warm)

24.04.1994

kein Feuerungsbetrieb (zu warm)

55.04.1004

kein Feuerungsbetrieb (zu warm)

26.04.1994

16 Uhr: Ofen abgestellt

27.04.1994

6:30 bis 10 Uhr: Versuch GF-Projekt (AH+PVC); 07:30 Uhr: Betriebs-
stundenz&hler Ofen 1: 2430.2 (Stufe 1), 972.6 (Stufe 2)

28.04.1994

29.04.1984

30.04.1994

XKEXEXG XX X<E X XXE X XXX XX X X XX X X XXX XX
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