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Kurzfassung

Der zunehmende Anteil an fluktuierenden, erneuerbaren Stromerzeugern er-
fordert eine erhohte Lastflexibilitidt bei zukiinftigen Gasturbinen. Der Vor-
mischbetrieb von Erdgas ohne Brennstoffstufung fithrt bei Gasturbinen im
niedrigen Teillastbereich zu einem abrupten Anstieg der Kohlenmonoxid-
emissionen. Durch eine integrierte Brennstoffumwandlung kann Erdgas zum
deutlich reaktiveren Synthesegas reformiert werden. Der Einsatz von Synthe-
segas in der Gasturbinenbrennkammer ermdoglicht ein Absenken der minima-
len Flammentemperatur und damit der Gasturbinenleistung ohne einen si-
gnifikanten Anstieg der Kohlenmonoxidemissionen. Das in der vorliegenden
Arbeit entwickelte Prozessmodell zeigt einen weiten Betriebsbereich der in-
tegrierten Brennstoffreformierung. Es wird experimentell bewiesen, dass eine
Reformierung innerhalb kurzer Aufenthaltszeit zu einem sehr reaktiven Syn-
thesegas mit einem Wasserstoffanteil von fast 30 %vol moglich ist. Die Ver-
brennung dieses Synthesegases senkt im Vergleich zu Erdgas die minimale
Flammentemperatur um bis zu 200K, ohne dabei Emissionsgrenzwerte zu
tiberschreiten. Damit hat die integrierte Brennstoffreformierung das Poten-
tial die minimale Leistung einer Gasturbine um bis zu 15 % zu reduzieren.

Abstract

The increasing amount of fluctuating renewable energy sources requires an
increased load flexibility for future gas turbines. Premixed natural gas com-
bustion without fuel staging leads to an abrupt rise of carbon monoxide emis-
sions in the load part load regime of gas turbines. Natural gas can be reformed
to the more reactive synthesis gas. Operating the gas turbine combustion sys-
tem with synthesis gas leads to a possible reduction of minimal flame tempe-
rature and therefore gas turbine load. The thesis at hand presents a process
model of a gas turbine equipped with a fuel reformer, which shows a broad
operation range. Reforming experiments performed for this thesis lead to a
syngas with a hydrogen fraction of almost 30 %vol within a short residence ti-
me. Synthesis gas combustion lowers the minimal flame temperature by up
to 200 K without exceeding emission limits. Thus, integrated fuel reforming
bears the potential to reduce the lowest possible load by up to 15 %.
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1 Einleitung

Aufgrund der angestrebten Reduktion der Treibhausgasemissionen und des
weiterhin steigenden Strombedarfs wird weltweit der Ausbau an stark fluktu-
ierenden Stromerzeugern, wie Solar- und Windkraftanlagen, vorangetrieben
[29, 50]. Mittelfristig fiihrt dies zu einem Bedarf an konventionellen Kraftwer-
ken, die die Schwankungen dieser erneuerbaren Stromerzeuger ausgleichen
und somit die Versorgungssicherheit gewdhrleisten. Gas- und Dampfturbi-
nenkraftwerke sind aus mehreren Griinden ein vielversprechender Kandidat
fiir diese Kompensation. Sie sind in der Lage, schnelle Lastwechsel durch-
zufiihren [60], sie sind effizienter und verursachen geringere Emissionen als
beispielsweise Kohlekraftwerke und die Fordermenge wie auch die Nutzung
von Erdgas zur Stromerzeugung wird in den kommenden Jahrzehnten zuneh-
men [50].

Moderne Gasturbinenkraftwerke bendtigen also einen weiten Lastregelbe-
reich. Uberlast kann mithilfe von Luftkiihlung, Wasser- oder Dampfeinsprit-
zung in die Brennkammer realisiert werden [20]. Teillast wird durch Redukti-
on des angesaugten Luftmassenstroms sowie der Minderung der eingespritz-
ten Brennstoffmenge erreicht [60]. Diese Mallnahmen sind allerdings durch
einen abrupten Anstieg der Kohlenmonoxidemissionen begrenzt. Durch den
Einsatz eines reaktiveren Brennstoffs ldsst sich dieser Emissionsanstieg zu ge-
ringeren Temperaturen in der Brennkammer und geringeren Lasten verschie-
ben. Hierdurch ldsst sich der Regelbereich einer Gasturbine (GT) erweitern.
Moderne Gasturbinenkraftwerke nutzen weitere Ma3nahmen wie die Brenn-
stoffstufung [2, 41] oder das Luftablasen [32] zur Leistungsreduktion. Brenn-
stoffstufung erzeugt lokal heilfere Flammen und damit schlechtere Emissi-
onswerte. Das Ablasen von Luft hat einen sehr negativen Einfluss auf den
Wirkungsgrad, da die abgeblasene Luft komprimiert wird, aber keine Arbeit
in der Turbine leistet. Diese beiden Arten der Lastreduktion sind als konkur-
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rierende Technologien zu der hier vorgestellten Methode zu betrachten. Ziel
dieser Arbeit ist die Entwicklung eines Konzepts der Brennstoffumwandlung
durch Reformierung, die zu einem reaktiveren Brennstoff und durch dessen
Brenneigenschaften einer Erweiterung des Teillastbereichs fiihrt.

Brennstoffumwandlung vor der eigentlichen Verbrennung ist keine neue The-
matik, doch stand sie bisher entweder aufgrund ihres Potentials zur CO, Ab-
scheidung oder in Bezug auf eine chemische Wirmeriickgewinnung (CRGT?)
im Fokus der Forschung. Fiir Erstes begiinstigt der hohe CO,-Partialdruck
nach der Brennstoffreformierung das Abtrennen von CO, durch physikalische
oder chemische Abscheidung [17,18,71,98]. Fiir CRGT werden die Abgase ent-
weder rezirkuliert und sind somit Teil des Reaktandengemischs zur Prozes-
sierung oder dienen als Warmequelle [5, 47]. Die chemische Warmertickge-
winnung ist als konkurrierende Technologie zur Warmeriickgewinnung durch
Dampferzeugung zu verstehen. Diese Arbeit fokussiert sich auf kombinier-
te Gas- und Dampfkraftwerke und behandelt im Gegensatz zur Abscheidung
und CRGT die Reformierung mit dem Ziel die Reaktivitdt des Brennstoffs zu
steigern.

Es gibt jedoch auch Studien, die sich mit der Brennstoffumwandlung im Hin-
blick auf eine Flammenstabilisierung beschiftigen. Einige Autoren diskutie-
ren die Moglichkeit einer Abgasrezirkulation oder Nutzung der Abgasenthal-
pie zur Brennstoffumwandlung [42, 82, 96]. Jedoch ist dies nur mit den Ab-
gasen stromauf des Dampferzeugers moglich, da sonst die Abgastemperatur
zu gering fiir die notwendigen chemischen Reaktionsraten ist. Problematisch
sind bei diesen Konzepten die grolen Warmeiibertrager, die gebraucht wer-
den, um die Abgasenthalpie zu nutzen, und die Kompression der Abgase auf
den Brennkammerdruck. Eine dhnliche Prozessfiihrung zur Verbesserung der
Reaktivitdt von Biogas wird auch von Gomez Maqueo et al. vorgeschlagen [39].
Jedoch wird auch hier die Problematik der Kompression des Biogases nicht
angesprochen. Karim et al. analysieren eine katalytisch fette Stufe vor der
mageren Verbrennung [54, 78, 93]. Eine fette Brennstoff- und Luftmischung
wird katalytisch geziindet und reagiert zu Synthesegas. Die Reaktortempera-
tur wird durch die aulSen vorbeistromende Verbrennungsluft reguliert. Die Ar-

lengl.: chemically recuperated gas turbine



beiten zeigen vielversprechende Ergebnisse in Bezug auf Emissionen und die
Erweiterung des Teillastbereichs. In ihren Studien wird diese fette Stufe jedoch
lediglich als Pilot verwendet. Das heil3t, es wird nur ein kleiner Teil des Brenn-
stoffs auf diese Weise prozessiert und damit der positive Effekt auf die Flam-
menstabilisierung begrenzt. Gréere Anteile sind unter Umstdnden aufgrund
der geringen Kiihlung nicht méglich.

In der vorliegenden Arbeit wird ein System zur Teillasterweiterung vorge-
stellt, welches auf der autothermen Brennstoffreformierung mit Kompressor-
luft, Wasserdampf und Erdgas als Reaktanden basiert. Der Prozess bedarf kei-
ner Warmeitibertrager, keiner Kompression des prozessierten Brennstoffes, ist
geeignet fiir ein kombiniertes Gas- und Dampfkraftwerk und lésst sich im
Volllastbetrieb abschalten. Das Konzept der integrierten, autothermen Brenn-
stoffreformierung zur Teillasterweiterung von stationdren Gasturbinen wird
in dieser Arbeit detailliert auf seine Realisierbarkeit und Effektivitdt unter-
sucht. Um dem gerecht zu werden, wird gezeigt, dass ein solcher Reformer
in den Gasturbinenprozess integrierbar ist, ein ausreichend reaktives Synthe-
segas erzeugt werden kann und weiterhin, dass die Injektion dieses Synthe-
segases zu einer Verminderung der minimalen Verbrennungsleistung im Vor-
mischbetrieb ohne Anstieg der Emissionen fiihrt.

Die Arbeit ist wie folgt strukturiert: In Kapitel 2 werden die Grundlagen der
Brennstoffreformierung, der heterogenen Katalyse und der Verbrennung pra-
sentiert. Dabei werden zudchst die Reaktionspfade der Synthesegaserzeugung
vorgestellt. Aus diesen wird ersichtlich, warum in dieser Arbeit die autotherme
Reformierung gewdhlt wird. Die grundlegenden Teilprozesse der heterogenen
Katalyse und deren Abhédngigkeiten von Versuchsparametern werden im De-
tail diskutiert. Auf diesen Grundlagen werden Skalierungsregeln erarbeitet,
die aufzeigen, unter welchen Voraussetzungen sich die, am atmosphérischen
Priifstand ermittelten Messergebnisse auf den Anwendungsfall in einer Ga-
sturbine unter erhohtem Druck skalieren lassen. Weiterhin werden grundle-
gende Konzepte der Verbrennung wie die adiabate Flammentemperatur, ge-
streckte und ungestreckte Flammengeschwindigkeiten und der Einfluss der
Turbulenz auf die Flamme vorgestellt. Das Entstehen der stofflichen Emissio-
nen der Verbrennung wird im Detail prasentiert, da anhand dieser Gréen die
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Qualitdt der Verbrennung im weiteren Verlauf der Arbeit charakterisiert wird.

In Kapitel 3 werden die Priifstande, die verwendete Messtechnik sowie
die Versuchsdurchfithrung beschrieben. Die Beschreibung umfasst einen
Reformierungs- und einen Verbrennungspriifstand. Es wird die verwendete
Gasanalyse des Synthesegases und der Abgase beschrieben, sowie die Aufnah-
me der Chemilumineszenz von Flammen.

Kapitel 4 behandelt die Integration des Reformierungsprozesses in den Gas-
turbinenprozess. Der Prozess wird detailliert beschrieben und ein Modell die-
ses Prozesses vorgestellt. Das Modell zeigt zum einen, dass die Integration in
einem weiten Betriebsbereich moglich ist und zum anderen, welche Parame-
ter einen signifikanten Einfluss auf die Gro3e dieses Betriebsbereichs haben.

In Kapitel 5 werden die Messergebnisse des Reformierungspriifstandes vorge-
stellt. Eine Variation der Reaktandenmischung und der Massenstrome wurde
an diesem durchgefiihrt. Hierdurch wird die Reaktandenmischung identifi-
ziert, die das reaktivste Synthesegas erzeugt.

Kapitel 6 zeigt die Chemilumineszenzaufnahmen und die stofflichen Emis-
sionen der Verbrennungsversuche fiir ein breites Spektrum an Erdgas-
Synthesegasmischungen fiir zwei verschiedene Brennerkonzepte. Anhand
dieser Daten wird aufgezeigt, wie grol8 das Potential der Synthesegasverbren-
nung auf die Minderung der Flammentemperatur und damit auf die Erweite-
rung des Teillastbereiches ist.

Kapitel 7 fasst die Ergebnisse der Arbeit zusammen.



2 Grundlagen

In diesem Kapitel werden die theoretischen Grundlagen der Reformierung
von Kohlenwasserstoffen, s. Abschnitt 2.1, der Modellierung katalytischer und
energietechnischer Prozesse, s. Abschnitt 2.2, sowie der vorgemischten Ver-
brennung, s. Abschnitt 2.3, zusammengefasst.

2.1 Reformierung

Reformierung ist ein Oberbegriff fiir die Verarbeitung von Kohlenwasserstof-
fen. Als Nebenprodukt féillt meist Wasserstoff an. Im Zuge dieser Arbeit soll
der Begriff fiir die chemische Umwandlung von Erdgas zu einem wasserstoff-
reichen Synthesegas verwendet werden. Zur Synthesegasproduktion gibt es
grundsétzlich drei verschiedene Herstellungsmethoden: die partielle Oxidati-
on, die Dampfreformierung und die autotherme Reformierung [83]. Im Fol-
genden werden diese drei verschiedenen Reformierungsarten beschrieben.

2.1.1 Partielle Oxidation

Bei der partiellen Oxidation (POX) wird Erdgas mit einem Oxidator, meist Luft,
seltener Sauerstoff, gemischt und im sehr fetten Regime verbrannt [83]. Die-
se chemische Reaktion kann katalytisch ablaufen. Als Katalysator werden hier
vielfach Edelmetalle, wie Palladium, Platin oder Rhodium [6,44-46,56] einge-
setzt, aber auch Nickel zeigt eine deutliche Aktivitat fiir POX [31]. Die Reak-
tion lduft sehr schnell ab, bendétigt nur einen kleinen Bauraum und fiihrt zu
einem hohen Wasserstoffanteil im Synthesegas. In Abb. 2.1a sind die Anteile
der Spezies Methan CH,, Wasserstoff H, sowie Kohlendioxid CO, und Kohlen-

5



Grundlagen

monoxid CO fiir die POX im Gleichgewicht (GGW) dargestellt. Die Abszisse
stellt das molare Verhaltnis von Luft zu Kohlenstoff (Luft/C) dar. Berechnet
wurde das Verhiltnis mit Methan als Edukt. Hier ist die Molmenge des Koh-
lenstoffs gleich der des Methans. Fiir Erdgas kann dieses Verhdltnis aufgrund
von hoherwertigen Kohlenwasserstoffen und anderen verdiinnenden Spezies
von eins abweichen. Die Darstellung zeigt einen hohen Methanumsatz und
gute Wasserstoffproduktion. Die Abb. 2.1b zeigt die Temperatur der Gaspha-
se im GGW. Fiir Temperaturen oberhalb von 1000 K lésst sich das Synthese-
gas nicht sicher mit Luft fiir die Verbrennung vormischen, da es zur Selbst-
ziindung kommen kann [62]. Eine nicht vorgemischte Verbrennung wird auf-
grund hoher lokaler Temperaturen und damit einhergehenden hohen NOx-
Emissionen in dieser Anwendung ausgeschlossen. POX stellt damit keine ge-
eignete Brennstoffreformierung fiir die in dieser Arbeit diskutierte Anwen-
dung dar.

0,4 T 1.250 e
-4 H, ‘ -4 Gleichgewichtstemperatur
+CH4

. 0,3,-E-CO o d bbb y E
s|5 41 4-CO =
L E
L 02 g
s o gaEoEEEEEEEEEEEEEEE a
Z ol 5
022 24 26 28 3 100,55 "24 26 28 3
1 1
Luft/C [29] Luft/C [29]
(a) Hauptspeziesanteile (b) Temperatur

Abbildung 2.1: Gleichgewicht der partiellen Oxidation von Methan
(Tch, =300K) mit Luft (T, =673K) aufgetragen iiber dem
molaren Luft/C-Verhaltnis bei 20 bar.
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2.1.2 Dampfreformierung

Bei der Dampfreformierung (DR) werden Kohlenwasserstoffe mit Wasser-
dampf zu Synthesegas umgesetzt [95]. Die DR ldsst sich nach der in Gl. 2.1
dargestellten globalen Reaktionsgleichung beschreiben.

CH, + 2H,0 — CO, + 4H, AHy=165KImol™  (2.1)

Die DR lduft ebenfalls katalysiert an einem Nickelkatalysator ab [66]. Sie wird
industriell zur Herstellung von Wasserstoff verwendet. Die Wasserstoffaus-
beute der Reaktion ist zwar sehr gut, aber die Reaktion ist stark endotherm
und bendotigt daher viel Warme und einen groflen Bauraum fiir die Warme-
tibertrager. Die DR stellt damit ebenfalls keine geeignete Art der Synthesegas-
produktion fiir die Integration in den GT-Prozess dar.

2.1.3 Autotherme Reformierung

Die autotherme Reformierung (ATR) kann als Kombination von POX und DR
verstanden werden. Bei der ATR werden Kohlenwasserstoffe sowohl mit ei-
nem Oxidator, wie Sauerstoff oder Luft, als auch mit Wasserdampf zu einem
Synthesegas umgesetzt. Dies kann rdumlich getrennt geschehen wie in [83]
gezeigt, wo eine fette Flamme gefolgt von einer Dampfeindiisung und ei-
nem Katalysatorbett fiir den Umsatz sorgt, oder in einem kompakten kata-
lytischen Reaktor, bei dem eine Mischung aus Erdgas, Oxidator und Dampf
reagieren. Die rdumlich getrennte Anordnung hat den Vorteil, dass das Ka-
talysatorbett nicht mit Sauerstoff in Kontakt kommt. Die meisten DR- oder
ATR-Katalysatoren liegen in reduzierter Form vor und werden durch Sauer-
stoff deaktiviert [69]. Nachteilig fiir eine solche Anordnung ist jedoch, dass die
Flammbarkeit des fetten Gemisches das Oxidator-zu-Brennstoff-Verhiltnis
beschriankt. AuBerdem kommt es lokal zu hohen Temperaturen, die sich stets
negativ auf die Bauteillebensdauer auswirken. Die Vorteile einer integrier-
ten Bauweise sind vor allem die kompaktere und einfachere Konstruktion.
Man bendotigt nur eine Mischzone, keinen Brenner und daher keine Flam-
menstabilisierung und keinen Ziindmechanismus. Aullerdem ist die Gefahr
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von RulBbildung deutlich geringer. Jedoch muss bei dieser Bauweise die Ziin-
dung am Katalysator sichergestellt werden. Fiir einen Nickelkatalysator liegt
die Light-Off Temperatur, also die Temperatur bei der eine signifikante Um-
satzrate zur Temperaturerhohung und damit zur Ziindung fiihrt, bei mindes-
tens 700 K [70]. Sollte das Gemisch kilter sein, muss ein aktiverer Katalysator,
wie beispielsweise Platin oder Palladium, zur Ziindung eingesetzt werden. Au-
Berdem muss bei der Auswahl des Katalysators darauf geachtet werden, dass
dieser nicht durch den Sauerstoff vergiftet oder deaktiviert wird. Als Vergiftung
eines Katalysators wird der Adsorptionsvorgang und das dadurch einherge-
hende Blockieren der Oberfldche durch eine nicht an der Reaktion beteiligte
Spezies bezeichnet [34]. Zu einer Deaktivierung kann es aber auch kommen,
wenn ein Stoff mit der Oberflache reagiert und dadurch die Struktur dahinge-
hend dndert, dass diese nicht mehr katalytisch aktiv ist oder durch Sinterung
die Oberfldche der aktiven Katalysatorspezies stark verringert wird [34]. Ein
weiteres Problem, welches bei der ATR genauso wie bei der DR auftreten kann,
ist die Bildung von elementarem Kohlenstoff. Dieser trdagt ebenfalls zur Deak-
tivierung des Katalysators bei. Durch einen ausreichenden Anteil an Dampf
in den Edukten wird die Kohlenstoffbildung erfolgreich unterdriickt. Dieser
Dampfanteil ist abhédngig vom Katalysator, dem verwendeten Kohlenwasser-
stoff, dem Druck und der Temperatur. Fiir die vorliegende Arbeit liegt dieser
Anteil unterhalb von H,O/C < 0,5, wahrend er unter hohem Druck durchaus
tiber 1 liegen kann [12].

In Abb. 2.2a sind fiir typische Eduktmischungen einer autothermen Refor-
mierung der GGW-Anteil des Wasserstoffs und in 2.2b die entsprechende
GGW-Temperatur dargestellt. Die Abszisse zeigt wiederum das Verhiltnis
Luft/C. Fiir ein Luft/C-Verhéltnis kleiner als 2 ist die Aktivitdt des Katalysators
nicht mehr gewéhrleistet, fiir ein Gemisch mit einem Verhdltnis grofer als 3
verschiebt sich das Gleichgewicht vom Wasserstoff zu Wasser und von Koh-
lenmonoxid zu Kohlendioxid. Daher ist der Bereich dazwischen fiir die ATR
von Interesse. Auf der Ordinate ist das molare Verhdltnis von Wasserdampf
zu Kohlenstoff aufgetragen. Die Dampftemperatur von Tp = 800K ist so ge-
wahlt, dass sie der Temperatur des Hochdruckdampfes in einer GuD-Anlage
entspricht. Es zeigt sich, dass fiir sehr geringe Wassermengen die Wasserstoff-
ausbeute am grolten ist. Allerdings dhnelt dieser Betrieb der POX. Dies fiihrt,
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wie auf der rechten Seite der Abbildung zu sehen, zu sehr hohen Tempera-
turen. Der Dampf kann also eingesetzt werden, um die Temperaturen mo-
derat zu halten. Er dient aber nicht nur als physikalische Warmesenke, son-
dern auch als Edukt fiir die Dampfreformierung. Diese endotherme Reaktion
entzieht dem Gasgemisch ebenfalls Warme und produziert dadurch weiteren
Wasserstoff.

Wasserstoffanteil [%vol] Gastemperatur [K]
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Abbildung 2.2: Gleichgewicht der autothermen Reformierung von Me-
than (T¢y, =300K) mit Luft (T, =673K) und Wasserdampf
(Tp =800K) bei 20 bar.

Im Zuge dieser Arbeit wurde das Konzept der integrierten ATR ohne funktio-
nelle und ortliche Trennung der POX und der DR Stufe angewendet. Die ATR
zeichnet sich durch eine gute Wasserstoffausbeute bei moderaten Tempera-
turen aus und ist in Bezug auf die Umsatzgeschwindigkeit ein Kompromiss
zwischen POX und DR. Es wird kein externer Warmetauscher benotigt und die
Einfachheit der Konstruktion macht das Konzept weniger anfillig fiir Fehler.
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Refor-
mierung

In diesem Abschnitt werden die Grundlagen der heterogenen Katalyse mit
ihren relevanten Teilschritten vorgestellt. Weiterhin werden Skalierungsre-
geln fiir chemische Reaktoren préasentiert. Diese Skalierungsregeln bilden die
Grundlage fiir die geometrische Auslegung des Reformers im Anwendungsfall
in einer Gasturbine. Die in diesem Abschnitt gezeigte Beispielrechnung ba-
siert auf einer GT mit einem Druckverhéltnis von 7 = 20. Es soll der gleiche
Umsatz innerhalb der gleichen Aufenthaltszeit mit einem dhnlichen Kataly-
satormaterial erzielt werden wie im Falle des Priifstandes. Hieraus leitet sich
die Forderung ab, dass die Reaktionsrate unter Anwendung des idealen Gas-
gesetzes und damit alle relevanten Teilschritte ebenfalls um den Faktor des
Druckverhéltnisses skalieren miissen. Dieser Skalierungsfaktor wird im Fol-
genden als k, = 20 bezeichnet. Weiterhin ist der im Priifstand verbaute Bren-
ner um den Faktor 2 kleiner als der real angenommene Brenner. Hieraus lei-
tet sich ein geometrischer Skalierungsfaktor kg ab. Dieser nimmt bezogen auf
das skalierte Volumen einen Wert von kg = 8 an. Bei der Anwendung in der
realen Maschine muss aullerdem auf lose Partikel und damit auf Katalysator-
pellets verzichtet werden, da Bruchstiicke dieser Pellets die Turbine beschadi-
gen konnten. Der Katalysator muss daher auf einer monolithischen Struktur
aufgebracht werden.

2.2.1 Heterogene Katalyse

Durch eine Katalyse wird durch Adsorptionsvorgédnge fiir einen oder mehrere
Teilschritte einer chemischen Reaktion die Aktivierungsenergie herabgesetzt.
Hierdurch nimmt die Reaktionsgeschwindigkeit zu. Als heterogen wird eine
Katalyse bezeichnet, wenn der Katalysator in einer anderen Phase (meist als
Feststoff) vorliegt als die zu reagierenden Edukte (meist gasférmig oder fliis-
sig). Der aktive Katalysator befindet sich entweder als Beschichtung auf ei-
ner Pelletform oder auf einer monolithischen Struktur. Er kann auch als sehr
feine Partikel vorliegen. Die Katalysatortriager haben je nach Anwendungsfall
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sehr unterschiedliche Formen, wie einfache Kugeln, Wiirfel, Ringe oder ge-
lochte Linsenformen [21] und bestehen meist aus einer stabilen Keramik mit
einer hohen Porositét. Eine Abwigung zwischen hoher mechanischer Stabili-
tdt, freier Oberfliche und einem geringen Druckverlust bestimmt die Geome-
trie der Pellets. Als freie Oberfliche wird die den Katalysatortrager umschlie-
Bende Fldache bezeichnet. Die spezifische Oberfldche eines Katalysatortragers
bezeichnet hingegen die gesamte Oberfldche des Tragers einschlieflich aller
offener Poren und wird entweder auf die Masse des Trédgers oder des Kataly-
sators bezogen. Ein monolithischer Katalysator besteht aus einer zusammen-
hingenden Tragerstruktur, dem Monolithen, und einer katalytisch aktiven Be-
schichtung. Der Monolith besteht meist aus einer extrudierten Keramik, z.B.
Al,O3 oder aus zusammengerollten Metallfolien. Die Grundstruktur weist vie-
le parallele Kandle auf, die eine groRe freie Oberfliche erzeugen. Die Kanile
werden als Zellen bezeichnet. Das Grolenmal dieser Zellen wird als Zellen
pro Quadrat-Zoll, kurz cpsi!, angegeben.

Eine heterogen katalysierte, chemische Reaktion muss, wenn die Reaktanden
in der gleichen Phase vorliegen, folgende sieben Teilschritte durchlaufen [34]:

1. Diffusion der Reaktanden durch die Grenzschicht am Katalysatortrager
(Filmdiffusion)

2. Diffusion der Reaktanden durch Poren zur aktiven Katalysatoroberflache
(Knudsen-Diffusion)

3. Adsorption der Reaktanden an der Katalysatoroberfldche
4. Oberflaichenreaktion der Reaktanden zu den Produkten
5. Desorption der Produkte von der Katalysatoroberfldche

6. Diffusion der Produkte durch die Poren zur Grenzschicht (Knudsen-
Diffusion)

7. Diffusion der Produkte durch die Grenzschicht zur Gasphase (Filmdiffu-
sion)

lengl.: cells-per-square-inch
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Fiir die vollstindige Beschreibung eines katalytischen Prozesses miissen al-
le sieben Schritte betrachtet, fiir jeden Schritt ein Modell aufgestellt und die-
se zu einer gesamten Beschreibung vereint werden. Fiir die meisten Reaktio-
nen sind auflerdem mehrere Reaktanden und mehrere Produkte involviert.
Ein solches Modell ist dulBerst kompliziert und schwierig zu parametrisie-
ren. Meistens ist dies jedoch nicht notwendig, da einer der sieben Teilschritte
deutlich langsamer ablduft als der Rest und damit limitierend fiir die resul-
tierende Reaktionsrate ist. Dieser geschwindigkeitslimitierende Schritt (RDS?)
ist bei der DR und der ATR die Diffusion [84, 85]. Wobei je nach Druck und
Temperaturbereich entweder die Film- oder die Knudsen-Diffusion limitie-
rend sein kann. Im Priifstand kénnen nicht alle Parameter der ATR wie in
der Gasturbinenanwendung eingehalten werden. Im Laborbetrieb unter ge-
ringerem Druck ist beispielsweise die Diffusionskonstante der Filmdiffusion
groer als in der industriellen Praxis und die Knudsen-Diffusionskonstante
gleich. Das heillt, unter Umstdnden verdndert sich durch ansteigenden Druck
der limitierende Faktor von der Knudsen- zur Film-Diffusion. Aullerdem ist
die Reynolds-Zahl, die das Verhdltnis von Tragheit zur Zdhigkeit beschreibt,
aufgrund der geringeren Stromungsgeschwindigkeiten im Laborbetrieb deut-
lich kleiner. Dies hat einen negativen Einfluss auf die Filmdiffusionsrate. Im
Nachfolgenden sollen daher Modelle fiir die relevanten Teilschritte, also die
Filmdiffusion, die Knudsen-Diffusion und die Kinetik der Oberflaichenreak-
tion vorgestellt und an diesen verschiedene Einflussfaktoren aufgezeigt wer-
den. Anhand dieser Modelle kénnen die Geschwindigkeiten der einzelnen
Teilschritte miteinander verglichen und der langsamste Teilschritt identifi-
ziert werden. Weiterhin wird an diesen Modellen {iberpriift, ob die Reaktions-
rate beim Priifstand und in der Anwendung unter hoherem Druck durch die
gleichen Mechanismen bestimmt wird.

2engl.: rate-determining step
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Reformierung

2.2.1.1 Filmdiffusion

Aufgrund der thermischen Molekiilbewegung kommt es in jedem Fluid zum
Ausgleich von Konzentrationsgradienten. Das Angleichen von Konzentratio-
nen geht mit einer Entropieproduktion einher. Der umgekehrte Prozess ist
also nicht méglich. Bei heterogen katalysierten Prozessen miissen Reaktan-
den zum Katalysator gelangen und die Produkte wieder von diesem in die ge-
mischte Fluidphase diffundieren. Nach dem ersten Fick’schen Gesetz, s. Gl.
2.2 [10], ist die Teilchenstromdichte 7p;; proportional zum Konzentrations-
gradienten. Die Proportionalitdtskonstante D wird Diffusionskoeffizient ge-

nannt.

) oC
Apiff = D— (2.2)
0z

In einer Gasphase kann der Diffusionskoeffizient nach Chapman-Enskog [24],
s. Gl. 2.3, berechnet werden.

Do 1,86-107°T%/2(1/ My + 1/ M)
poi,Q

(2.3)

Der Diffusionskoeffizient skaliert mit p‘l. Eine andere weit verbreitete, em-
pirische Korrelation fiir den Diffusionskoeffizienten von Fuller, Schettler und
Giddings [35] gibt die gleiche Skalierung mit dem Druck wieder. Der Diffu-
sionskoeffizient fiir Methan im relevanten Temperaturbereich der ATR von
873-973K nimmt fiir den Priifstand einen Wert von Djp, = 1,38 x107° —
1,65 x 10°m?s~! an, wihrend bei einem Druck von 20 bar der Wert nur noch
Dogpar = 6,89 x 1077 - 8,2 x 107" m?s™! betrigt.

Neben dem Diffusionskoeffizienten ist die Dicke der Konzentrationsgrenz-
schicht 6, durch welche die Teilchen zur Katalysatoroberfldche diffundieren
miissen, relevant. Im laminaren Fall ldsst sich eine einfache analytische Bezie-
hung finden, die auf einer Skalierung der fluiddynamischen Grenzschicht mit
der Schmidt-Zahl beruht [10],

_1
0c 1am(x) =4,53xRe,? Sc3. (2.4)

Dies ist im turbulenten Fall aufgrund der Aufteilung der Grenzschicht in eine
ziahe Unterschicht, einen Zwischenbereich und eine turbulente Oberschicht
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nicht moéglich. Jedoch ist die Ausbildung der Grenzschicht hauptsdchlich von
der Turbulenz getrieben und nicht mehr abhéngig von der molekularen Dif-
fusion. Es ldsst sich daher fiir die Dicke der turbulenten Konzentrationsgrenz-
schicht ein Exponentialansatz® in Abhingigkeit der Reynolds-Zahl Re finden
[49],

1
Oc, tub(X) =0,37Re,° x. (2.5)

In Gleichungen 2.4 und 2.5 ist x die ungestorte Lauflinge der Grenzschicht.
Diese wird fiir den Priifstand mit dem Sauterdurchmesser d,, des Katalysators
angenommen. In einem Monolith, wie er im Gasturbinenfall verwendet wird,
werden in der Regel Turbulenzpromotoren, die die Ausbildung einer turbu-
lenten Grenzschicht begiinstigen, eingebaut. Es kann fiir sehr kleine Kanéle
dennoch eine laminaren Stromung im Kanal auftreten. Die Laufldnge wird
beim Monolithen mit der gleichen Gréfe wie im Priifstand angenommen.
Ein Vergleich der Filmdiffusionskonstanten bezogen auf die Filmdicken fiir
beide Driicke zeigt, dass fiir groflere Kandle und eine turbulente Stromung
% = 10,5 ist und fiir kleinere Kanile und eine laminare Stromung
% = 22,2 ist. Bei sonst gleichen Bedingungen muss also die freie Kata-
lysatoroberfldche eines Reformers in einer GT 10,5 bzw. 22,2 mal gréler sein
als im Priifstand, um den gleichen Stoffmengenstrom zu reformieren. Dieser

Umstand wird bei der Prozessmodellierung in Kapitel 4 wieder aufgegriffen.

Fiir den Vergleich der Filmdiffusion mit der Knudsen-Diffusion und der in-
trinsischen Reaktionsrate wird eine relevante Stoffmengenstromdichte des
Methans durch die Filmdiffusion berechnet. Es werden nur Geschwindigkei-
ten des Methans verglichen, da es den grof$ten Molekiilradius der Edukte und
damit die langsamste Diffusion aufweist. Aullerdem wird noch gezeigt, dass
die dissoziative Adsorption des Methanmolekiils der langsamste Schritt der
intrinischen Kinetik ist. Die Methankonzentration dndert sich allerdings tiber
den Reaktionsfortschritt der Reformierung. Fiir den Vergleich wird die Reak-
tandenzusammensetzung verwendet. Der Konzentrationsgradient in Gl. 2.2
wird somit zu ‘g—g = 6(2?2)
dabei der Eduktkonzentration. Die Methankonzentration an der Oberfliche
wird zu null angenommen. Dies entspricht der Annahme, dass die Filmdif-

gesetzt. Die Methankonzentration Ccp, entspricht

3engl.: power-law
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Reformierung

fusion deutlicher langsamer ablduft als die Porendiffusion und die intrinsi-
sche Reaktionsrate. Die Grenzschichtdicke ist abhdngig von der Lauflinge
und wird wiederum mit dem Sauterdurchmesser eines Katalysatorpartikels
berechnet. Daraus ergibt sich die Diffusionsstoffmengenstromdichte des Me-
thans ricp,, pir der Reaktandenmischung,

D

——Ccp,. 2.6
5c(dp) CHy (2.6)

ACH,, Diff =

2.2.1.2 Knudsen-Diffusion

Wenn die mittlere freie Wegldnge der Gasmolekiile gro8er wird, als die geo-
metrische Begrenzung, beispielsweise bei Diffusion durch eine enge Pore in
einem Katalysatortrédger, stollen die Molekiile hiufiger an diese Begrenzung
als gegeneinander. Dieses Regime wird als molekulare Strémung bezeichnet.
Die Knudsen-Zahl Kn, s. Gl. 2.7, vergleicht die mittlere freie Wegldnge der Gas-
molekiile mit einer geometrischen Referenzldnge, hier dem Porendurchmes-
ser dpore.

Kn =
v2n 02@ P dpore

(2.7)

In Gleichung 2.7 gibt kp die Boltzmannkonstante und o¢py, den Molekiil-
radius des Methans an. Fiir die Bedingung Kn >> 1 liegt eine molekulare
Stromung und damit ein anderes Diffusionsregime, ndamlich die Knudsen-
Diffusion, vor. Fiir eine kleinere Knudsen-Zahl liegt molekulare Diffusi-
on vor. Fiir die Anwendung im Priifstand bei 1bar und in einer GT bei
20 bar ldsst sich also jeweils ein Grenzporendurchmesser berechnen, ab
welchem Knudsen-Diffusion vorliegt. Diese Grenzen liegen im relevanten
Temperaturbereich bei rpore, 1 bar = dpore, 1 bar/2 < 4,8 x 1077 —5,4x 10~"m und
Ipore, 20 bar < 2,4 x 1078 = 2,7 x 1078 m. In Abb. 2.3 ist die PorengroRenverteilung
eines typischen Katalysatortrdgers fiir die DR abgebildet. Die Porenradien
sind kleiner als 1 x 10~ m. Damit herrscht sowohl im Priifstand als auch bei
der Anwendung unter erhohtem Druck in den Poren Knudsen-Diffusion.
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Abbildung 2.3: Porengrof8enverteilung eines typischen Katalysatortragers aus
Magnesium-Aluminium-Spinell fiir die Dampfreformierung
[87].

Der Diffusionskoeffizient der Knudsen-Diffusion Dy lasst sich nach Gl. 2.8 be-

rechnen [24],

2 RT
DK = grpore Zﬁ (28)

Der effektive Diffusionskoeffizient D, ist jedoch kleiner, da sowohl die Porosi-
tédt €, als auch die Tortuositét 7, des Tragermaterials eine Rolle spielen, s. Gl
2.9 [19]. Die Porositit liegt im Bereich von 0-0,5 [19], wobei typische Werte fiir
Katalysatorpellets und Beschichtungen um 0,4 liegen. Unter der Tortuositét
versteht man ein Mal} fiir die Gewundenheit der Pore. Sie nimmt typischer-
weise Werte von 1-1/3 an [19].

€p
D,=—Dg (2.9)

Tp
Aus Gleichung 2.8 wird ersichtlich, dass der Diffusionskoeffizient der
Knudsen-Diffusion nicht vom Druck abhéngig ist. Demnach bleiben die Wer-
te fiir den Diffusionskoeffizienten in der Anwendung in einer GT die gleichen
wie im Priifstand. Wenn angenommen wird, dass die Porendiffusion der RDS
ist und damit die Filmdiffusion im Vergleich zur Porendiffusion schnell ab-
lauft, skaliert die Methankonzentration auf der freien Oberfliche des Kata-
lysatortrdgers mit dem Gesamtdruck. Hieraus kann man schlieBen, dass das
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Reformierung

treibende Potential mit dem Druck zunimmt. Damit skalieren also auch die
Diffusionstrome der Knudsen-Diffusion. Der effektive Porendiffusionskoeffi-
zient nimmt unabhédngig vom Druck fiir die gro8ten Poren Werte im Bereich
von D,=5,2x10"8-5,5x10"8m?s™! an. Also ist er selbst fiir die gré6ten Po-
ren noch eine GréBenordnung kleiner als der Diffusionskoeffizient der Film-
diffusion im Gasturbinenfall.

2.2.1.3 Intrinsische Reaktionsrate

In der heterogenen Katalyse werden unterschiedliche Definitionen der Reak-
tionsrate verwendet. In dieser Arbeit wird die Reaktionsrate als die umgesetz-
te Stoffmenge pro Zeiteinheit bezogen auf die gesamte Katalysatormasse, also
aktive Katalysator- und Tragermasse, definiert. Unter der intrinsischen Reak-
tionsrate ry,; wird die Reaktionsrate verstanden, die der Katalysator aufzei-
gen wiirde, wenn keine dufleren, limitierenden Faktoren, wie Stoffdiffusion
oder mangelnde Wirmeleitung, vorldgen. Dementsprechend ist die intrini-
sche Reaktionsrate unabhingig von externen Grof3en wie der Grenzschichtdi-
cke oder der Art und der Porositit des Tragermaterials.

Da die exothermen Prozesse bei der ATR deutlich schneller ablaufen als die
endotherme DR, wird letztere als umsatzbestimmend fiir die intrinsische
Reaktionsrate angenommen. Im Folgenden wird daher nur ndher auf die
Reaktionsrate der DR eingegangen.

Uber einen geeigneten mathematischen Ausdruck der Reaktionsrate der DR
wird schon seit den 1950er Jahren kontrovers diskutiert. Frithe Arbeiten ge-
langten zum Ergebnis, dass sich die DR in Bezug auf den Partialdruck des Me-
thans als Reaktion erster Ordnung verhilt, also mit dem Druck skaliert [1].
Die Autoren spéaterer Veroffentlichungen stellen dagegen die Behauptung auf,
dass die DR eher negativ mit dem Gesamtdruck skaliert, also die Reaktions-
rate bei ansteigendem Druck abnimmt [106]. Einigkeit besteht jedoch dar-
tiber, dass die dissoziative Adsorption von Methan der langsamste und damit
geschwindigkeitsbestimmende Teilschritt der intrinsischen Reaktionsrate ist.
Dies ist fiir industrielle Anwendungen unter hohem Druck [21, 94] und auch
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bei Laborbedingungen bei geringerem Druck der Fall [3, 4, 28]. Daher wird im
Folgenden die Reaktionsrate stets als Methanumsatzrate beschrieben.

In Abb. 2.4 sind auf der linken Seite Reaktionsraten der DR in Abhédngigkeit der
Temperatur mit dem Gesamtdruck als Scharparameter, und auf der rechten
Seite Reaktionsraten in Abhédngigkeit vom Gesamtdruck aus [86] wiedergege-
ben. Diese Daten zeigen ebenfalls klar, dass die Reaktionsrate mit der Tem-
peratur zu- und mit dem Druck abnimmt. Fiir die Ergebnisse der linken Dar-
stellung wurde ein Rohrreaktor mit einem H,O/C-Verhéltnis von 4, fiir die der
rechten Darstellung ein Berty-Reaktor, also ein quasi gradientenfreier Riihrre-
aktor [16], verwendet. Die Reaktandenmischung enthielt im Berty-Reaktor ein
H,0O/C-Verhiltnis von 3, die Temperatur war konstant bei 873 K. Die Tempe-
raturen, bei denen diese Daten erhoben wurden, sind vergleichsweise niedrig.
Auch die Versuche von Xu und Froment [106], die ebenfalls auf eine negative
Druckskalierung der DR hinweisen, sind nur im Temperaturbereich von 773-
848 K durchgefiihrt worden.

‘Ap:4‘bar 1,4+ A Messungen | .
I op=10bar || — Reaktionsordnung n = -0,24
— I op=30bar|| "= 1,3} T
< <
oo 10 20 1,2 A |
-~ ° a ~
3 Bga | 5 L1 R y
= Oo, £
I 1 L no — 1 [ A 7
aof 0,4 A A
2 o S 091 |
o 0,8 ]
1,15 1,2 1,25 1,3 1,35 2 10 20 30
1000K/T p [bar]

Abbildung 2.4: Einfluss der Temperatur und des Gesamtdruckes auf die Reak-
tionsrate der Dampfreformierung am Nickelkatalysator, adap-
tiert von [86].

Neuere Arbeiten zeigen wiederum Daten, die dafiirsprechen, dass die DR eine
Reaktion erster Ordnung bezogen auf die Methankonzentration ist. In Abb.
2.5 sind Ergebnisse von Wei und Iglesia wiedergegeben [104]. Links ist die
Reaktionsrate in Abhdngigkeit vom Methanpartialdruck, rechts dhnliche Da-
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Reformierung

ten jedoch normiert auf den Methanpartialdruck und aufgetragen iiber dem
Wasserpartialdruck, dargestellt. Die Temperatur in diesen Versuchen variiert
zwischen 823-1023 K, der Druck zwischen 1-15bar. Die Skalierung mit dem
Methanpartialdruck ist eindeutig, wihrend die Umsatzrate unabhingig vom
Wasserpartialdruck ist. Die Studien von Xu und Froment sowie von Wei und
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Abbildung 2.5: Einfluss der Partialdriicke von Methan und Wasserdampf auf
die Reaktionsrate der Dampfreformierung am Nickelkatalysa-
tor, adaptiert von [104].

Iglesia stehen jedoch nicht unbedingt im Widerspruch zueinander. Rostrup-
Nielsen und Christiansen [83] halten die Unterschiede in der Reaktionsrate
fiir den Beweis, dass die Reaktionsrate unterhalb einer Temperatur von 873 K
negativ mit dem Druck skaliert, wihrend sie oberhalb dieser Temperatur pro-
portional zu diesem ist. Neuere Studien stiitzen diese These [9, 36].

Die Anwendung, die hier vorgestellt wird, findet im Bereich zwischen
873-973 K statt. Deswegen wird von einer Skalierung mit dem Methanparti-
aldruck ausgegangen und die Reaktionsrate von [9] herangezogen. Die intrin-
sische Reaktionsrate berechnet sich zu [9],

PcoPHh, )
KPCH4PH20 .

Der Faktor ki, gibt die Temperaturabhingigkeit der Reaktion mit
Kint = €xp (17,4—12000K/T) [molg 's"'kPa™!] an. Der Term in den run-

T'int = KintPcH, (1 - (2.10)
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den Klammern steht dafiir inwieweit das Gleichgewicht bereits erreicht ist.
Im Gleichgewicht ist dieser Term gleich Null.

Fiir den Vergleich der intrinsischen Reaktionsrate mit den Diffusionsraten
wird wiederum die Reaktandenzusammensetzung angenommen. Die intrin-
sische Reaktionsrate ry,; ist bezogen auf die Katalysatormasse und muss da-
her durch die spezifische Oberflache der Katalysatoren A’ geteilt werden, um
die Rate auf die Flache zu beziehen. Die rechte Seite wird in Analogie zur Gl.
2.6 ebenfalls auf die Methankonzentration umgerechnet. Es ergibt sich fiir die
Stoffmengenstromdichte der intrinsischen Reaktionsrate 7icp,, int,

: ri ki
ey im =~ = RT Cen,. (2.11)
——
k!

int

2.2.1.4 Geschwindigkeitsbestimmender Teilschritt

Im Folgenden werden die Stoffmengenstromdichten der Teilschritte der int-
rinsischen Reaktionsrate der Film- und Knudsen-Diffusion miteinander ver-
glichen. Fiir die Berechnung der jeweiligen Stoffmengenstromdichten wurden
die anderen Teilschritte jeweils als nicht limitierend angenommen. Auf die-
se Weise kann der langsamste und damit limitierende Teilschritt identifiziert
werden.

Die Proportionalitdtskonstanten aus den Gleichungen 2.6 und 2.11 definieren

nach [10] eine Damkohler-Zahl Dapg ine = ki’nta(%”). Die berechneten Werte
dieser Damkohler-Zahl sind in der Tabelle 2.1 fiir die relevanten Temperatu-
ren 873 Kund 973 K und Driicke 1 bar und 20 bar gezeigt. Fiir die Berechnung
der Werte wurden die im Text angegebenen und die in den Tabellen im An-

hang D.1 und D.2 gezeigten Werte verwendet.

Aus Tabelle 2.1 ist zu entnehmen, dass die intrinsische Reaktionsrate im rele-
vanten Temperaturbereich sowohl fiir den Priifstand als auch fiir die Anwen-
dung in einer Gasturbine deutlich groler ist als die resultierende Stoffmen-
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Reformierung

Tabelle 2.1: Dimensionslose Damkohler-Zahlen D ap; in¢ gebildet aus der in-
trinsischen Reaktionsrate und Filmdiffusionsgeschwindigkeit der
Dampfreformierung.

873K 973K

lbar 103 359
20bar 753 2630

genstromdichte der Filmdiffusion. Die resultierende, beobachtete Umsatzrate
wird also vernachlédssigbar durch die intrinsische Kinetik limitiert.

Der Vergleich der Proportionalitdtskonstanten der intrinsischen Reaktionsra-
te k; . und der Knudsen-Diffusion lﬁ = ergibt einen konstanten Wert fiir beide
Driicke. Hierbei ist lp, die charakteristische Linge einer Pore. Beide Grof3en
sind unabhéngig vom Druck und die Raten skalieren aufgrund des héheren

Konzentrationsgradienten demnach mit dem Druck.

Der Vergleich der beiden Diffusionskonstanten, s. Tab. 2.2, zeigt, dass die Re-
aktionsgeschwindigkeit sowohl bei einem Druck von 1 bar als auch bei 20 bar
durch die Knudsen-Diffusion limitiert ist. Bei hohem Druck ist das Verhaltnis
der beiden Diffusionskonstanten jedoch deutlich kleiner.

Tabelle 2.2: Verhiltnis der Film- zur effektiven Knudsen-Diffusionskonstante
D
D,’

873K 973K

lbar 264 299
20bar 13 15

Die Gro8enabschdtzung der drei relevanten Teilschritte der Kinetik der DR
zeigt, dass diese sowohl im Priifstand als auch im Anwendungsfall unter er-
hohtem Druck durch die Knudsen-Diffusion limitiert wird. Da die Filmdiffu-
sion unter Druck jedoch langsamer ablduft als im Priifstand und nur noch ei-
ne Grollenordnung schneller ist als die Knudsen-Diffusion, soll in Kapitel 4,
in dem die Skalierung der Versuche diskutiert wird, darauf eingegangen wer-
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den, wie eine mogliche Limitierung durch die Filmdiffusion bei hohem Druck
vermieden werden kann.

2.2.1.5 Wairmeiibertragung

Mehrere Prozesse sind in Bezug auf die Warmeitibertragung fiir den Betrieb
des ATR wichtig. Die Warme, die aufgrund der exothermen Reaktionen frei-
gesetzt wird, muss in den Bereich transportiert werden, in dem die endother-
men Prozesse ablaufen. Die Kinetik der exothermen Prozesse ist schneller als
die der endothermen. Im vorderen Bereich des Katalysators kommt es also
zu einer Netto-Wirmefreisetzung, wihrend es im hinteren Bereich zu einer
Netto-Wiarmeaufnahme kommt. Warme muss also vom vorderen Bereich des
Katalysators in den hinteren libertragen werden.

Die auf der Oberfliche des Katalysators freigesetze Reaktionsenthalpie muss
von diesem abgeleitet werden. Sowohl fiir die Pelletschiittung als auch fiir den
monolithischen Reaktor kann der radiale Warmestrom vernachldssigt wer-
den. Denn ohne Warmeverluste liegen iiber dem Reaktorradius keine Gradi-
enten vor. Die axiale Warmeleitung durch den Festkorper kann fiir den Druck
von 1 bar im Priifstand und 20 bar im GT-Fall ebenfalls vernachlédssigt werden.
In einer Schiittung sind die Kontaktflichen zwischen einzelnen Pellets sehr
klein, im Monolith ist die Querschnittsflaiche ebenfalls zu gering, um signifi-
kante Warmemengen zu transportieren. Der Einfluss von Strahlung, der bei
den hier auftretenden Temperaturen vorhanden ist, wird in erster Ndherung
vernachldssigt. Dieser verbessert den Warmetibergang in diesem Temperatur-
bereich nach [101] um bis zu 50 %.

Sowohl fiir den Priifstand als auch fiir den Monolithen beruht dementspre-
chend die relevante Warmeiibertragung auf dem Warmeiibergang zwischen
dem Katalysator und dem Gas. Ein solcher Ubergang wird mit der NuRelt-Zahl
charakterisiert. Die Nullelt-Zahl gibt das Verhiltnis des Produktes aus dem
Wirmeliibergangskoeffizienten @ und einer Referenzldnge L zur Warmeleit-
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fahigkeit des Gases Ay, s. Gl. 2.12, an.

al

Nu=—
Ay

(2.12)
Aus dem Wirmetibergangskoeffizienten ldsst sich der tibertragene Warme-
strom Q wie folgt berechnen,

Q = a AAT. (2.13)

Die Warmeleitfdhigkeit von Gasen ist bei moderaten Driicken unabhingig
vom Druck [49]. Die Warmeitibertragung vom Katalysator zum Gas wird al-
so durch die Nuldelt-Zahl selbst und die vorliegende Geometrie beeinflusst.
Einflussgro8en auf die Nullelt-Zahl werden im Abschnitt 2.2.2 diskutiert.

2.2.1.6 Druckverlust

Der Druckverlust eines monolithischen Reaktors ldsst sich nach [25] anhand
der Darcy-Weisbach Gleichung, s. Gl. 2.14, beschreiben.

Ap = pe L (2.14)

2 dy '

Der Widerstandsbeiwert ¢ wird je nach vorliegender Reynolds-Zahl nach den
Beziehungen in der Tab. 2.3 berechnet [101]. Der Reaktor wird als Biindel
parallel geschalteter Kandle angesehen. Die Reynoldszahl muss dementspre-
chend auf den hydraulischen Durchmesser dj; eines Kanals bezogen werden.
Der hydraulische Durchmesser ist definiert als dy = 44 wobei A die freie Fli-
che des Kanals und U dessen Umfang sind. Bei quadratischen Kanélen ist so-
mit der hydraulische Durchmesser gleich der Kantenldnge.

2.2.2 Skalierungsregeln

Bei der Skalierung von chemischen Reaktoren geht es darum, bei der Verénde-
rung eines bestimmten Betriebsparameters weiterhin ein dhnliches Verhalten
des chemischen Reaktors zu erzielen. Ziel der hier vorgestellten Skalierung ist
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Tabelle 2.3: Widerstandsbeiwert ¢ zur Berechnung der Rohrreibung [101].

Giiltigkeitsbereich ~ Korrelation

Re < 3000 (=g
3000 <Re < 10° {=0,3164Re™ "%
10° < Re < 10° ¢ = (1.8log(Re) —1,5)

10°<Re<5-107  {=(1.819log(Re) - 1,64)

es, geometrische Parameter zu finden, die den Reformer fiir die Anwendung
in einer Gasturbine hinreichend beschreiben. Dies gilt unter der Nebenbedin-
gung, dass die am Priifstand gemessenen Werte auch unter den Bedingungen
in der Gasturbine giiltig oder zumindest eindeutig skalierbar sind, um damit
Riickschliisse auf das Verhalten unter Druck gewdhrleisten zu kénnen.

2.2.2.1 Skalierung anhand dimensionsloser Kennzahlen

In der Regel wird bei der Skalierung eines chemischen Reaktors auf dimen-
sionslose Kennzahlen zurtickgegriffen, die nach Moglichkeit konstant gehal-
ten werden. Durch die Entdimensionierung der Erhaltungsgleichungen erhélt
man je nach Anwendungsfall einen Satz von dimensionslosen Kennzahlen,
die das System oder den chemischen Reaktor beschreiben [52]. In Tabelle 2.4
sind die hier wichtigen dimensionslosen Gré8en oder Kennzahlen aufgelistet.
Diese werden im Folgenden beschrieben.

Die Schmidt-Zahl Sc gibt das Verhiltnis zwischen dem diffusiven Impuls- und
Stofftransport an [52]. Sie ist demnach eine Kennzahl des Fluides und anni-
hernd konstant fiir den Priifstand und die Anwendung in einer Gasturbine,
es gilt Scipar = Scaopar = 0,68. Wenn nicht anders angegeben, beziehen sich die
angegebenen Zahlenwerte auch hier auf die Reaktandenzusammensetzung.

Die Prandtl-Zahl Pr ist ebenfalls eine stoffliche Grofe und gibt das Verhdlt-
nis der kinematischen Viskositdt zur Temperaturleitfahigkeit an. Sie verdndert
sich ebenfalls kaum mit dem Druck, es gilt Prp,r = Progpar = 0,73.
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Tabelle 2.4: Kennzahlen zur Reaktordimensionierung.

Name Definition
- . . Kf
Schmidt-Zahl: Sc = 77Di
Prandtl-Zahl: Pr= %
Reynolds-Zahl: e= pL—]LfL
Nulelt-Zahl: Nu = f{—ﬁ
Sherwood-Zahl: Sh = D’%Lf
. . _Vv kin
allg. Thiele-Modul:  ® = Z,/7*
. _  CcmyDe
Prater-Zahl: Prr = — 71—~

Die Reynolds-Zahl Re gibt das Verhiltnis der Tragheits- zu den Zdhigkeits-
kriften an. Sie taucht als Kennzahl in anndhernd allen fluiddynamischen Fra-
gestellungen auf. Sie trennt den Bereich der laminaren von der turbulenten
Stromung. Die laminare Stromung wird von der Zihigkeit dominiert und folgt
ohne Wirbelbildung einer Kontur. Bei der turbulenten Strémung treten un-
vorhersagbare Geschwindigkeitsfluktuationen, Turbulenz genannt, auf. Ab ei-
ner bestimmten kritischen Reynolds-Zahl liegt eine turbulente Strémung vor.
Die Reynolds-Zahl wird vor allem von der Dichte des Fluides und damit vom
Druck, als auch von der Geschwindigkeit der Stromung beeinflusst. Beide
Grolen nehmen in der Gasturbinenanwendung im Gegensatz zum Priifstand
deutlich h6here Werte an. Die Stromung ist jedoch in beiden Féllen turbulent.
Die Reynolds-Zahl bezogen auf die Pelletgrof3e nimmt fiir den Priifstand einen
Wert von Rep = 150 an, wihrend in der GT-Anwendung von einer Reynolds-
Zahl von Regr = 23000 ausgegangen werden kann. Mit steigender Reynolds-
Zahl verringert sich die Grenzschichtdicke, vergrof3ert sich der Druckverlust
des Katalysatorbetts und ebenfalls der Warme- und Stoffiibergang am Kataly-
sator.

Die Nullelt-Zahl Nu gibt das Verhiltnis vom effektiven Warmeiibergang zum
Ubergang durch reine Warmeleitung an. Sie stellt damit die KenngroéRe dafiir
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dar, wie der Warmeaustausch zwischen Katalysator und umgebenden Fluid
ablauft.

Die Sherwood-Zahl Sh gibt, in Analogie zur Nu3elt-Zahl, das Verhéltnis vom
effektiven Stoffiibergang zum rein diffusiven Stoffiibergang an. Sie beschreibt
demnach das Stofftransportverhalten aus der Gasphase zum Katalysator und
vom Katalysator zur Gasphase.

Der allgemeine Thiele-Modul @ gibt das Verhdltnis der intrinsischen Reak-
tionsrate zur effektiven Diffusion im Katalysator an. Er ist ein Mal3 dafiir, wie
stark der Umsatz durch die Porendiffusion im Katalysator beeintrdchtigt wird.
Aus dem Thiele-Modul lédsst sich der Katalysatorwirkungsgrad ng,; ableiten.
Diese Grof3e setzt die durch Diffusion limitierte Reaktionsrate bezogen auf
ein bestimmtes Katalysatortragervolumen (z.B. Pelletvolumen) zu einer gra-
dientfreien, also nicht limitierten Reaktionsrate ins Verhéltnis [34]. Fiir den
Wirkungsgrad gibt Aris [7] sowohl fiir kugelférmige Partikel als auch fiir eine
ebene Flache den in Gl. 2.15 gezeigten Term an.

tanh ®
)

NKat = (2.15)

Die Prater-Zahl Bp, gibt das Verhiltnis der Warmefreisetzung zur Warmelei-
tung im Katalysator an. Die Warmefreisetzung nimmt mit der Konzentration
der Reaktanden und damit dem Druck zu, wahrend die Warmeleitung des Ka-
talysators mit dem Druck nicht skaliert.

Die drei Kenngro8en Schmidt-, Prandtl- und Reynolds-Zahl sind entweder
StoffgroBen oder werden hauptsdchlich durch dullere Parameter, wie den
Massenstrom und die Dichte, festgelegt. Das gilt nicht fiir die Nulelt- und die
Sherwood-Zahl. Fiir diese beiden Gréllen miissen demnach in der Literatur
geeignete Modelle, zum einen fiir die Pelletschiittung im Priifstand, zum an-
deren fiir einen monolithischen Katalysator in der GT-Anwendung, gefunden
werden. Der Thiele-Modul und die Prater-Zahl werden in der Skalierung des
Monoliths im Abschnitt 2.2.2.2 wieder aufgegriffen.

Fiir die Nul3elt- und die Sherwood-Zahl finden sich in der Literatur folgende
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Reformierung

Nédherungsformeln fiir Pelletschiittungen [34],

0,428 0,641p..1/3

Nusen = ———Re}, "' Pr (2.16)
p
0,357
Shsen = =——Re},*"'Sc'™. (2.17)
p

In den Gl. 2.16 und 2.17 ist €,, wiederum die Partikelporositéit, welche sich aus
dem Vergleich der Dichte des Tragermaterials und der Pelletdichte ergibt. Die-
se beiden empirischen Gleichungen zeigen die Analogie zwischen Wérme-
und Stofftransport durch ihre gleiche Form unter Verwendung der Prandtl-
Zahl zur Beschreibung des Warmetransports und der Schmidt-Zahl zur Be-
schreibung des Stofftransports. Auerdem ist der Einfluss der Turbulenz, wi-
dergespiegelt durch die Reynolds-Zahl, zu erkennen.

Fiir einen Monolithen lassen sich fiir die Nuf8elt-Zahl in der Literatur verschie-
dene Ndherungen, s. Tab. 2.5, finden. Sehr dhnliche Korrelationen lassen sich

Tabelle 2.5: Verschiedene Korrelationen der Nul3elt-Zahl fiir einen monolithi-
schen Reaktor.

0,45
Nupgn = 2,976 (1 +0,095 Re Pr%m) nach Hawthorne [43]

0,67
Nupmon = 0,571 (Re %) nach Vortruba [102]

0,829
Nupmon = 0,0767 (1 +Re Pr%’;n) nach Bennet et al. [15]

auch fiir die Sherwood-Zahl finden, s. Tab. 2.6. Die charakteristische Linge
Lyjon in den Gleichungen der Tabellen 2.5 und 2.6 entspricht der Lange des Re-
formers. Lediglich die Haupteinflussfaktoren, wie die Reynolds-Zahl, das Ver-
héltnis von hydraulischem Durchmesser zu Reaktorldnge sowie die Schmidt-
bzw. Prandtl-Zahl sind in den Gleichungen identisch, die Vorfaktoren und Ex-
ponente variieren stark. Dementsprechend grol$ ist auch die Streuung der re-
sultierenden Sherwood- und Nul3elt-Zahlen. Die geringsten und grof$ten Wer-
te dieser Korrelationen unterscheiden sich bis zu einem Faktor von 3 [25]. Die
Anwendung einer dieser Gleichungen und eine Abschédtzung der Parameter
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Tabelle 2.6: Verschiedene Korrelationen der Sherwood-Zahl fiir einen mono-
lithischen Reaktor.

0,45
Shyon = 2,976 (1 +0,095 Re SC%) nach Hawthorne [43]

0,43
Shyon = 0,705 (Re %) Sc%56 nach Vortruba [102]
2. 10829
Shyon = 0,0767 (1 +Re Scm’zm) nach Bennet et al. [15]
4, 0483
Shyion = 0,766 (Re Scm’;n) nach Ullah et al. [100]

fir den monolithischen Reaktor in der Gasturbine fiihrt ebenfalls zu einer
groBen Unsicherheit.

Die Skalierung auf Basis von Kennzahlen darf nur bei geometrischer Ahnlich-
keit angewendet werden. Der Monolith und die Pelletschiittung sind jedoch
geometrisch nicht dhnlich. Bei der Skalierung des Monoliths wird daher auf
den direkten Vergleich physikalischer Grof3en, wie der Reaktionsrate, der Dif-
fusionsrate und der Warmeleitung zuriickgegriffen.

2.2.2.2 Skalierung anhand physikalischer GroRen

Um die in dieser Arbeit gezeigten experimentellen Ergebnisse, die bei atmo-
sphérischen Bedingungen erzeugt wurden, auf den Gasturbinendruck und die
grollere Geometrie zu tibertragen, miissen die makrokinetische Reaktionsrate
und damit die diffusiven Stoffstrome zur Oberfldche, die diffusiven Stoffstro-
me im Katalysator, der Warmetransport im Katalysator und der Warmeaus-
tausch mit der Oberflache ebenfalls mit dem Produkt der Skalierungsfaktoren
fiir Druck und Geometrie k; - kg skalieren. Fiir das Druckverhaltnis wird im
Folgenden der Wert von 20 angenommen. Die Vorgehensweise ldsst sich aber
auch auf andere Druckverhdltnisse tibertragen. Im Folgenden wird ein Satz an
Gleichungen prdsentiert, anhand dessen ein Reformierunsgreaktor als Mono-
lith mit dhnlichem Umsatz wie der Priifstand fiir die Anwendung in einer GT
ausgelegt werden kann.
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2.2 Modellierung und Skalierung der autothermen Reformierung

Im Abschnitt 2.2.1.3 wurde bereits gezeigt, dass die intrinsische Reaktionsrate
mit dem Partialdruck des Methans und damit bei gleicher Zusammensetzung
mit dem Gesamtdruck skaliert. Damit fiir den groferen Massenstrom unter
Druck der Umsatz ebenfalls nach der gleichen Aufenthaltszeit wie im Priif-
stand abgeschlossen ist, muss die beobachtete, also makrokinetische Reak-
tionsrate um den Faktor der Druckskalierung zunehmen, also:

kJT kG flCH4, makro, 1 bar = ’;lCH4, makro, 20bar- (2 18)

Die makrokinetische Reaktionsrate ist proportional zum Produkt des Kataly-
satorwirkungsgrads und der intrinsischen Kinetik, sowie zur gesamten Kata-
lysatormasse. Die Katalysatormasse ergibt sich wiederum aus dem Produkt
des gesamten Volumens der Schiittung bzw. des Monoliths und des Kataly-
satordichte im Gesamtvolumen des Reformierungsreaktors ¢x,. Fiir die Pel-
letschiittung heilst die letzgenannte Grél3e Schiittdichte. Es kann also Gl. 2.19
abgeleitet werden.

kﬂ anlbar rint, 1 bar fKat, Sch VSch = M20bar rint, 20bar 'fKat, Mon VMon (2-19)

Der Wiarmeaustausch zwischen Katalysator und Gas wird durch die Nuf3elt-
Zahl beschrieben. Fiir den auf die Temperaturdifferenz bezogenen Warme-
strom ergibt sich,
) A
9 _pa=nua (2.20)
AT L

Der Wiarmestrom muss in der GT-Anwendung um den Faktor k; - kg groler
werden, allerdings ist das treibende Potential, also die Temperaturdifferenz,
im Priifstand und in der Anwendung unter Druck das gleiche. Daraus kann
Gl. 2.21 gefolgert werden.

Af,lbar Af,ZObar

APS = NuMon AMon (2.21)

kn kc;NuSCh d
p H

Fiir den Stoffmengenstrom der Filmdiffusion bezogen auf den Konzentra-
tionsgradienten gilt,
NcHh,, Dift Dcp,
ACcp,
Der diffusive Stoffstrom wird iiber die Sherwood-Zahl beschrieben. Der Stoff-

mengenstrom muss um den Faktor k; - k; groBer werden. Da jedoch auch

=B A=Sh

A. (2.22)
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der Konzentrationsgradient um den Faktor des Druckverhéltnisses anwéchst,
muss der Ausdruck auf der rechten Seite in Gl. 2.22 nur geometrisch skaliert
werden. Es muss also folgende Beziehung gelten,

DcHh,,1b D
4,1 bar CH,,20bar
kShsch Aps = Shyjon—————

Anon. 2.23
a, d M ( )

Die Sherwood-Zahl der Schiittung Shg., wird nach Beziehung 2.17 bestimmt,
die Diffusivititen nach dem Gesetz von Chapman-Enskog, s. Gl. 2.3. Der Sau-
terdurchmesser d, = 6,8 mm und die freie Oberfliche der Katalysatorpellets
im Priifstand Apg = 9,7m? sind bekannt.

Die Warmeleitung im Katalysator ist bisher noch nicht betrachtet worden. Die
Prater-Zahl fp,, die das Verhiltnis aus Warmequelle (oder Senke) zur Warm-
leitung beschreibt, wird um den Druckskalierungsfaktor betragsmaRig gro3er.
Jedoch geht in diese Grolle kein geometrischer Parameter ein. Sie kann da-
her nicht zur Auslegung des monolithischen Reaktors dienen. Im Abschnitt
4.2.1 wird jedoch der Einfluss der grolleren Prater-Zahl auf den zu erwarten-
den Umsatz des Monoliths diskutiert.

Die Gleichungen 2.19, 2.21 und 2.23 dienen der Grobauslegung des Reaktors
fiir den Anwendungsfall in einer Gasturbine. Diese wird in Abschnitt 4.2.1 ge-
zeigt.

2.3 Verbrennung

Im Rahmen dieser Arbeit wird die vorgemischte, homogene Verbrennung in
der Gasphase mit einem brennbaren Gas als Brennstoff und Luft als Oxida-
tor diskutiert. Dies ist die vorwiegend in stationdren Gasturbinen angewen-
dete Art der Verbrennung. Die Verbrennung wird als vorgemischt bezeichnet,
wenn Oxidator und Brennstoff vor dem Bereich, in dem die Reaktion stattfin-
det, zusammengefiihrt und vermischt werden. Die Vormischung ermoglicht
ein Einstellen der lokalen Luftzahl der Verbrennung. Die Luftzahl A einer Ver-
brennung ist in der Gl. 2.24 angegeben. Sie ist definiert als das Verhéltnis der
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Luft- und Brennstoffmassenstrome zu dem stochiometrischen Verhéltnis die-
ser Massenstrome.
mylm
=3 (2.24)
(ring I miag) | ¢

Die Verbrennung mit einer Luftzahl kleiner als eins wird als fett oder unter-
tochiometrisch, mit einer Luftzahl gr6Rer als eins, als mager oder iibersto-
chiometrisch bezeichnet. Eine fette Verbrennung von Erdgas fiihrt durch eine
Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichts zu hohen Konzentra-
tionen von Kohlenmonoxid und Wasserstoff im Produktgas [53]. Bei der ma-
geren Verbrennung liegt das thermodynamische Gleichgewicht sehr weit auf
der Seite der Endprodukte, also Kohlendioxid und Wasser. Im Folgenden wer-
den einige wichtige Eigenschaften der vorgemischten Verbrennung beschrie-
ben. Es wird ebenfalls auf die Gemeinsamkeiten und Unterschiede der Ver-
brennung von Erd- und Synthesegas eingegangen. Die im weiteren Verlauf
gezeigten Eigenschaften der Erd- und Synthesegasverbrennung werden mit
der in Tabelle 2.7 angegebenen Zusammensetzung der Brennstoffe berechnet.
Das Erdgas entspricht dem fiir die Reformierungs- und Verbrennungsversu-
che verwendetem Erdgas. Das Referenz-Synthesegas entspricht einer mittle-

Tabelle 2.7: Zusammensetzung des Erd- und Synthesegases. Alle Anteile in
Volumenprozent.

CO CO, CHs GCyHg CsHg C4Hyp Hx HxO Ny
Erdgas 00 033 932 1,86 045 014 00 0,0 0,86
Synthesegas 2,0 8,8 3,1 0,0 0,0 0,0 27,0 30,0 291

ren Zusammensetzung des im Zuge der Experimente in dieser Arbeit produ-
zierten Synthesegases. Da in Gasturbinen und in dieser Arbeit ausschlief3lich
die magere Verbrennung eingesetzt wird, werden auch die folgenden Ausfiih-
rungen zu den Verbrennungseigenschaften nur auf den mageren Bereich be-
zogen.
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2.3.1 Adiabate Flammentemperatur

Wenn eine brennbare Reaktandenmischung adiabat und isobar bis zum che-
mischen Gleichgewicht reagiert, nimmt das Produktgas die adiabate Flam-
mentemperatur T,,; an [58]. Die adiabate Flammentemperatur ist ein wich-
tiges Mald fiir die Reaktivitdt und beeinflusst stark das Emissionsverhalten.
Berechnet werden kann sie durch die iterative Losung des ersten Hauptsatzes
der Thermodynamik und der Minimierung der Gibbs-Energie. In Abb. 2.6 sind
fiir Erd- und Synthesegas die adiabaten Flammentemperaturen iiber der Luft-
zahl fiir verschiedene Reaktandentemperaturen Tge, bei einem Druck von
1 bar aufgetragen. Es zeigt sich eine nicht-lineare Abhédngigkeit der adiaba-

N ‘_TRe‘ak:6‘73K ‘—TRe‘ak=6‘73K
2,250 :":“ = = TReak =573K || 2.250 - = = TReak =573K |
O\ L TReax =473K || | e Treak = 473K
—. 2.000 - — 2.000
] <
< 1.750 < 1.750 )
~ 1.500] ~ 1,500
1.250 1.250
10005525 3 35 4 10001457525 3 35 4
A A
(a) Erdgas (b) Synthesegas

Abbildung 2.6: Adiabate Flammentemperatur der Erdgas- und Synthesegas-
verbrennung bei verschiedenen Reaktandentemperaturen.

ten Flammentemperatur von der Luftzahl. Fiir Erdgas werden deutlich héhe-
re Temperaturen erreicht als fiir Synthesegas. Dies ldsst sich dadurch erkldren,
dass bereits einige Komponenten des Synthesegases oxidiert sind und damit
bereits ein geringeres Energieniveau erreicht haben. In der Praxis ist jedoch
das Synthesegas heiler als das Erdgas. Hieraus erhoht sich die Temperatur
der Edukte. Eine hohere Edukttemperatur fithrt wiederum zu einer hoheren
Flammentemperatur.

In Abb. 2.7 ist ein Vergleich der Erd- und Synthesegasverbrennung mit ei-
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ner adiabaten Synthesegaserzeugung und der daraus resultierenden héheren
Edukttemperatur dargestellt. Das Synthesegas besteht also aus der Gleichge-
wichtszusammensetzung einer Mischung aus Luft, Erdgas und Wasserdampf.
Der Unterschied der adiabaten Flammentemperatur ist nun deutlich gerin-
ger. In diesem Fall rithrt der Unterschied nur noch daher, dass in der Brenn-
gasmischung fiir das Synthesegas Wasserdampf enthalten ist und dieser einen
thermischen Ballast darstellt.

Der Gesamtdruck hat, wie in Abb. 2.7 ebenfalls zu sehen, auf die adiabate
Flammentemperatur nur einen geringen Einfluss. Bei Temperaturen unter-
halb von 2000K ist die Erdgasverbrennung quasi eine dquimolare Reaktion.
Der Druck beeinflusst demnach das Gleichgewicht nicht. Bei Temperaturen
oberhalb von 2000K treten vermehrt Riickreaktionen der Endprodukte, wie
Kohlendioxid und Wasser, zu Zwischenprodukten, wie Kohlenmonoxid und
Wasserstoff, auf. Diese Verdnderung des Gleichgewichtes geht mit einer gro-
Beren Stoffmenge einher. Daher werden diese endothermen Riickreaktionen
durch den Druck zumindest teilweise unterdriickt und die Temperaturen fal-
len in diesem Bereich geringfiigig hoher aus. Fiir diese Arbeit ist der Bereich
von unter 2000 K interessant. Der Einfluss des Gesamtdruckes auf die adiabate
Flammentemperatur kann daher vernachldssigt werden.

2.3.1.1 Abhingigkeit der Gasturbinenleistung von der Flammentemperatur

Durch das Einspritzen von Brennstoff und dessen Verbrennung steigen die
Temperatur und damit Enthalpie des Gasgemisches in der Brennkammer.
Dieses Heildgas expandiert in der Turbine. Die mechanische Leistung der Tur-
bine treibt wiederum den Kompressor an. Uberschiissige Leistung wird in ei-
nem Generator zu Strom umgewandelt. Je h6her die Temperatur des Heil3ga-
ses, desto groer ist dessen Enthalpie und damit dessen Fahigkeit, Arbeit zu
verrichten. Die Synthesegaserzeugung beeinflusst neben der Flammentem-
peratur, durch die Dampfeindiisung auch den Massenstrom, der in der Tur-
bine expandiert. Im Erdgasbetrieb ist dieser Massenstrom nur um den Erd-
gasmassenstrom grofler als im Kompressor. Ein groerer Massenstrom kann
ebenfalls mehr Arbeit verrichten. Unter Beriicksichtigung dieser beiden Effek-
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Abbildung 2.7: Adiabate Flammentemperatur der Erdgas- und Synthesegas-
verbrennung bei einem Druck von 1 bar und 20 bar; Lufttemp.
T, = 673K, Erdgastemp. Tgg = 300K, Dampftemp. T = 800K.

te, lasst sich die relative Leistung einer Gasturbine nach dem Joule-Brayton-
Zyklus im Synthesegasbetrieb bezogen auf den Erdgasbetrieb nach Gl. 2.25
beschreiben,

k=1

. mTurb, Syn 15 _ k=1 _ )
VVtech,Syn _ MKomp Tad’syn (T[ 1) + TU (77: i !

k=1 x—1

' o
Wiech EG MTadEG(l 3 _1)+TU(7T < _1)
MKomp ’ Y

(2.25)

Fiir die Erdgasverbrennung mit einer Temperatur von T,; g = 1750K und ei-
nem Isentropenexponenten von x = 1,4 ist die Leistung in Abhdngigkeit von
der Flammentemperatur der Synthesegasverbrennung und bei gleich ange-
nommenem Isentropenexponent in Abb. 2.8 gezeigt. Der Massenstrom durch
die Turbine entspricht bei der Erdgasverbrennung 1,03 und bei der Synthese-
gasverbrennung 1,07 mal dem Luftmassenstrom durch den Kompressor. Das
Druckverhiltis 7 der GT hat nur einen geringen Einfluss auf die relative Leis-
tung. Fiir die gleiche Flammentemperatur nimmt die relative Gasturbinen-
leistung durch den héheren Massenstrom um ca. 5% zu. Weiterhin gilt, dass
eine Reduktion der Temperatur um AT,; = 100K etwa einer Leistungsreduk-
tion von 10% bezogen auf den niedrigen Lastpunkt im Erdgasbetrieb ent-
spricht.
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Abbildung 2.8: Abhingigkeit der Gasturbinenleistung von der Brennkammer-
temperatur bei Synthesegasbetrieb mit zwei verschiedenen
Druckverhéltnissen.

2.3.2 Laminare Flammen

Vorgemischte Flammen lassen sich in zwei relevante Bereiche einteilen, die
Vorwdrmzone und die Reaktionszone. In der Vorwdrmzone werden die Reak-
tanden durch Warmeleitung erhitzt. Dies ist ein rein physikalischer Prozess, es
treten noch keine chemischen Reaktionen auf. Nachdem das Reaktandenge-
misch eine hinreichende Temperatur erreicht hat, beginnen die ersten chemi-
schen Prozesse einzusetzen. Dieser Bereich der Flamme wird als Reaktionszo-
ne bezeichnet. In Abb. 2.9 ist vereinfacht die Unterteilung der Flamme in diese
Zonen zu sehen. Die Dicke der Vorwarmzone wird hier als f, die der Reakti-
onszone als 55? bezeichnet. Beide zusammen ergeben die Flammendicke ;.
Der Anteil der Reaktanden ist in der Abbildung Ygea, die Umsatzrate der Re-
aktanden wird wp bezeichnet.

In der Reaktionszone entstehen Radikale, die beim Kontakt mit Frischgas,
deren Reaktion initiieren. Als Frischgas wird die noch nicht zur Reaktion
gebrachte Reaktandenmischung bezeichnet. Der Beginn der Reaktion wird
durch eine erhohte Temperatur und die damit einhergehende hohere Stol3-
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frequenz der Gasmolekiile begiinstigt. Sowohl die Temperatur wie auch die
Radikalenkonzentration beeinflussen demnach die Reaktion. Fiir die Reakti-
onsgeschwindigkeit ist daher sowohl die Warmeleitung als auch die Stoffdiffu-
sion wichtig. Beide Grol3en, aber auch die geometrische Form der Flammen-
front werden von der Turbulenz beeinflusst. Eine Flamme in einer turbulen-
ten Stromung zeichnet sich daher durch andere Eigenschaften aus als eine
in einer laminaren Stromung. Die turbulente Flammen werden im Abschnitt
2.3.3 ndher besprochen.
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Abbildung 2.9: Schema einer laminaren, eindimensionalen Flamme.

Fiir das Verstindnis der turbulenten Flamme ist jedoch zundchst eine Dis-
kussion der laminaren Flamme wichtig. Eine wichtige Eigenschaft, neben der
schon angesprochenen Flammendicke, ist die laminare Flammengeschwin-
digkeit. Experimentell wird diese Grél3e meist in Versuchen mit Bunsenbren-
nern {iber einfache Bilanzen ermittelt [38,59,75,90]. Sie ldsst sich jedoch auch
anhand von eindimensionalen Simulationen mittels eines geeigneten Reak-
tionsmechanismus berechnen. Im Zuge dieser Arbeit wird zur Berechnung
von laminaren Flammen der GRI3.0 Mechanismus [92] und Cantera v.2.2 [40]
verwendet.
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2.3 Verbrennung

Eine EinflussgroBe auf die laminare Flammengeschwindigkeit ist die Stre-
ckung «;. Streckung ist definiert als die normierte Anderungsrate der Flam-
menfldche Ap, s. Gl. 2.26. Streckung entsteht zum einen durch die Dehnung
von Fluidelementen und zum anderen aus der Wélbung der Flammenfront.

1 dAr

- 2.26
Ks Ap dt (2.26)

Die Streckung beeinflusst die Warme- und Stoffiibertragung in der Flamme.
Im Nachfolgenden werden die Eigenschaften laminarer Flammen fiir Erd-
und Synthesegas bei einem Druck von 1 bar und 20 bar zunéchst fiir den un-
gestreckten und dann fiir den gestreckten Fall diskutiert.

2.3.2.1 Ungestreckte, laminare Flammengeschwindigkeit

Stabilisiert sich in einer laminaren Stromung eine ungestreckte, planare Flam-
me, so wird die Ausbreitungsgeschwindigkeit der Flamme relativ zum Fluid als
ungestreckte, laminare Flammengeschwindigkeit s? bezeichnet. Die adiaba-
te Flammentemperatur hat einen gro8en Einfluss auf die Flammengeschwin-
digkeit. Die Erd- und Synthesegasflammen werden daher mit gleicher adiaba-
ter Flammentemperatur berechnet. Neben dem Heizwert, der vom Brennstoff
vorgegeben wird, haben noch die Temperatur der Reaktanden und die Luft-
zahl einen Einfluss auf die adiabate Flammentemperatur. Im Nachfolgenden
wird die Luftzahl ebenfalls konstant gehalten und die Temperatur der Reak-
tanden fiir alle Mischungen dahingehend angepasst, dass die adiabate Flam-
mentemperatur von T,; = 1700K sowohl fiir den Erdgas- als auch fiir den Syn-
thesegasfall erreicht wird. Es wire auch moglich, die Reaktandentemperatur
konstant zu halten und die Luftzahl entsprechend anzupassen, um die glei-
che adiabate Flammentemperatur fiir die Erd- und Synthesegasfille zu errei-
chen. Die letztgenannte Vorgehensweise dndert nichts an den nachfolgenden
Schlussfolgerungen.

In Abb. 2.10a sind die Hauptspezies einer Erdgasflamme und in Abb. 2.10b ei-
ner Synthesegasflamme fiir eine Verbrennung mit der Luftzahl von A = 2,0
und einer adiabaten Flammentemperatur von T,; = 1700K bei einem Ge-
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Grundlagen

samtdruck von 1bar iiber der Laufkoordinate z aufgetragen. In der Erdgas-
flamme reagieren Methan und Sauerstoff zu Wasser und Kohlendioxid. Der
Kohlendioxidanteil verlduft dhnlich wie der Wasseranteil und ist wegen der
besseren Ubersichtlichkeit nicht gezeigt. Am Anfang der Reaktionszone wird
Kohlenmonoxid gebildet und baut sich zum Ende hin wieder ab. Genauso
wird Wasserstoff in sehr kleinen Mengen gebildet, jedoch ist dies bei der Ska-
lierung der Ordinate nicht ersichtlich. Der Abbau von Kohlenmonoxid verlduft
sehr trdge und ist am rechten Rand der Abbildung noch nicht vollstandig ab-
geschlossen.

Die Verldufe der Hauptspezies in der Synthesegasflamme sind dhnlich. In den
Reaktanden sind neben Methan und Sauerstoff nun auch Wasser, Kohlendi-
oxid, Kohlenmonoxid und Wasserstoff vorhanden. Aullerdem ist weniger Sau-
erstoff in der Mischung, da zur vollstdndigen Oxidation des Synthesegases
weniger Sauerstoff benotigt wird. Unterschiedlich sind jedoch die Dicken der
beiden Flammen. Wihrend diese fiir die Erdgasflamme ungefihr einen Wert
von 1 mm annimmt, ist der Wert fiir die Synthesegasflamme etwas kleiner.

0)3 | el ) [ 0y3 | el O) [
+CH4 x 5 +CH4 x 5
-.it_") 0,25 B -=-H,0 [ 'i‘,j 0725 | -8-H,0 |
Q H, x 10 ot H, x 10
Z 02 wcoxs || E 02 x5 |
§ 0,15 § 0,15
g 01} @ 01|
= 0,05 = 0,05
0 0
0 1 2 3
z [mm)] z [mm)]
(a) Erdgas (b) Synthesegas

Abbildung 2.10: Verlauf der Hauptspezies in einer ungestreckten, laminaren
Flamme bei einem Druck von 1 bar.

In Abb. 2.11a sind die Hauptspezies der Erdgas- und in Abb. 2.11b der Syn-
thesegasflamme fiir einen Gesamtdruck von 20 bar aufgetragen. Die Abbil-
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2.3 Verbrennung

dungen sind dhnlich zu denen bei 1 bar. Unterschiede zeigen sich vor allem
in der Flammendicke. Diese ist bei hohem Druck eher in der Gr68enordnung
von 0,1 mm. AuBerdem ist zu erkennen, dass die Produktion der Zwischenspe-
zies Kohlenmonoxid schwéicher ausfillt. Der Gesamtdruck hat auf das GGW
der 4quimolaren Methanverbrennung keinen Einfluss. Bei der Produktion von
Zwischenspezies wie Kohlenmonoxid und Wasserstoff vergroert sich jedoch
die Stoffmenge und ein hoherer Druck reduziert die Produktion dieser Zwi-
schenspezies.
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= 02 0,2
= =
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2 0,1 8 01
= 0,05 = 0,05

0 00— ‘
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(a) Erdgas (b) Synthesegas

Abbildung 2.11: Verlauf der Hauptspezies in einer ungestreckten, laminaren
Flamme bei einem Druck von 20 bar.

Die ungestorte Anstromgeschwindigkeit, bei der sich die simulierte, eindi-
mensionale, ungestreckte, laminare Flamme stabilisiert, ist die bereits er-
wiahnte berechnete, ungestreckte, laminare Flammengeschwindigkeit s‘l). Aus
dem Temperaturverlauf der simulierten Flamme ldsst sich weiterhin die ther-
mische Flammendicke nach Gl. 2.27 berechnen,

6T _ Taa — Treax

max(57)

(2.27)

Das Verhiltnis dieser beiden Grof3en ist ein ZeitmaR fiir die Geschwindigkeit
der chemischen Reaktion. Dieses wird chemisches ZeitmaR* 7y genannt

“engl.: chemical time scale
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und ist nach [58] definiert als,
o
Tchem = — (2.28)
51
Fiir die Erdgasverbrennung mit einer adiabaten Flammentemperatur von
T,q = 1700K und einer Luftzahl von A = 2,0 ergeben sich fiir die drei zuvor
genannten Gréfen die in Tabelle 2.8 gezeigten Werte.

Tabelle 2.8: Geschwindigkeit, Dicke und chemisches Zeitmal} einer lamina-
ren Erdgasflamme bei 1 bar und 20 bar.

s) lem/s] 8] [mm] Tchem [ms]

1 bar 36,6 0,72 1,98
20 bar 6,5 0,17 2,70

Zur Stabilisierung einer Flamme im Temperaturbereich unterhalb von 1700 K
soll im Zuge dieser Arbeit das Erdgas durch das reaktivere Synthesegas als
Brennstoff substituiert werden. Daher ist der Einfluss einer Synthesegaszumi-
schung auf die Eigenschaften einer Erdgasflamme von Interesse. In der Ab-
bildung 2.12 ist die Verdnderung der Flammengeschwindigkeit und -dicke,
sowie des chemischen Zeitmalies mit steigendem Stoffmengenanteil Xs,,, an
Synthesegas im Brennstoffgemisch aus Erd- und Synthesegas dargestellt. In
der Abbildung 2.12a sind die Flammengeschwindigkeit und -dicke fiir einen
Druck von 1bar und 20 bar dargestellt. Zur Entdimensionierung der Darstel-
lung wurden die in Tab. 2.8 angegeben Werte fiir die reine Erdgasverbrennung
verwendet. Die laminare Flammengeschwindigkeit steigt durch die Substitu-
tion des Erdgases mit Synthesegas zunédchst langsam und ab einem Anteil von
Xsyn > 0,4 deutlicher an. Fiir den geringeren Druck ist dieses Verhalten aus-
geprédgter. Die reine Synthesegasverbrennung erreicht fast das fiinffache der
Flammengeschwindigkeit der Erdgasflamme. Bei 20 bar liegt das Verhdltnis
nur ungefdhr bei 2. Die Flammendicken nehmen mit einem zunehmenden
Synthesegasanteil ab. Beim geringeren Druck ist die Abnahme etwas starker
als beim hohen.

Die Abb. 2.12b zeigt das jeweils resultierende chemische ZeitmaQ. Fiir beide
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Abbildung 2.12: Einfluss des Synthesegasanteils im Brennstoff Xs,,, auf die la-
minare Flamme fiir einen Gesamtdruck von 1 bar und 20 bar.

Driicke nehmen die chemischen Zeitmalie stark ab. Der chemische Umsatz
lauft also mit zunehmenen Synthesegasanteil im Brennstoff deutlich schnel-
ler ab. Das Verhdltnis der Zeitmale der reinen Synthesegas zur Erdgasverbren-
nung liegt fiir 1 bar bei ungefahr 0,2 und bei 20 bar bei ungefédhr 0,4. Der hohe
Wasserstoffanteil im Synthesegas steigert dessen Reaktivitdt und ist damit der
Hauptgrund fiir die oben beschriebenen Verdnderungen der laminaren Flam-
meneigenschaften.

Mithilfe des chemischen Zeitmales ldsst sich eine Damkohlerzahl definieren,
anhand derer Korrelationen zum mageren Flammenldschen aufgestellt wer-
den kénnen. Diese Korrelationen werden im Abschnitt 2.3.6 vorgestellt.

2.3.2.2 Gestreckte, laminare Flammengeschwindigkeit

Reale Flammen unterliegen immer einer gewissen Streckung « ;. Die gestreck-
te, laminare Flammengeschwindigkeit ldsst sich fiir geringe Streckungsraten
nach der Gl. 2.29 berechnen [79],

1= 8) — LyKs. (2.29)
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Nach [79] gilt diese lineare Ndherung im Bereich von k; << ;—i. Die Markstein-
Liange L, ist eng verkniipft mit der Markstein-Zahl M = L,,/§,;. Fiir die
Markstein-Zahl, bezogen auf die Geschwindigkeit des chemischen Umsat-
zes, findet man eine Proportionalitdt zu einem Term in Abhéngigkeit von
der Lewis-Zahl, M « (Le—1) [22]. Die Lewis-Zahl gibt das Verhdltnis der
Wirmeleitung zur Stoffdiffusion an. Die Lewis-Zahl fiir magere Erdgas-Luft-
Gemische ist in der Ndhe von 1 [59]. Damit ist die laminare Flammenge-
schwindigkeit weitestgehend unabhédngig von der Streckung. Ein mageres
Wasserstoff-Luft-Gemisch hat eine Lewis-Zahl kleiner als 1. Dadurch nimmt
die gestreckte, laminare Flammengeschwindigkeit durch geringe Streckungs-
werte zu. Dies gilt durch deren Wasserstoffanteil auch fiir Synthesegasflam-
men [74].

In Abb. 2.13 ist der Einfluss von geringen Streckungsraten auf die lamina-
re Flammengeschwindigkeit eines Wasserstoff- und Kohlenmonoxidgemischs
gezeigt. Die Reaktandentemperatur liegt hier bei Tgeax = 300K und die Luft-
zahl A = 1,67. Fir die gezeigten Driicke steigt die laminare Flammenge-
schwindigkeit mit der Streckungsrate linear an. Die Steigung entspricht der
negativen Markstein-Lange. Bei einem Druck von 1 bar féllt die Steigung gré-
Ber aus.

Grole Werte fiir die Streckungsrate konnen allerdings auch zum Verloschen
der Flamme fiihren. In Abb. 2.14 sind experimentelle Daten zu Verl6schungs-
streckungsraten® k¢ aus der Literatur [51] gezeigt. Die Abbildung zeigt,
dass je nach Luftzahl unterschiedliche Streckungsraten zum Verléschen einer
Flamme fiihren. Je ndher die Luftzahl an der Stochiometrie liegt, desto stabi-
ler brennt die Flamme und damit miissen die Streckungsraten, die zum Verlo-
schen der Flamme fiihren, groRer sein. Durch die Zugabe von Wasserstoff ist
die Flamme dazu im Stande, grolleren Streckungsraten bei gleichbleibender
Luftzahl zu widerstehen.

Es gibt Ansitze, aus der Verl6schungsstreckungsrate x¢y €in Kriterium zum
mageren Flammenloschen abzuleiten. Diese werden im Abschnitt 2.3.6 dis-
kutiert.

Sengl.: extinction strain rate
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Abbildung 2.13: Einfluss geringer Streckungsraten auf die laminare Flam-
mengeschwindigkeit einer Mischung aus 50%vol CO und
50%vol H, bei einem Gesamtdruck von 1 bar und 5 bar nach

[63].
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Abbildung 2.14: Einfluss von Wasserstoffzugabe auf das Flammenldoschen
durch hohe Streckungsraten nach [51].
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2.3.3 Turbulente Flammen

Stochastisch auftretende Geschwindigkeitsschwankungen werden als Turbu-
lenz bezeichnet. Hohe Geschwindigkeiten und eine hohe Dichte in Gastur-
binenbrennkammern fithren zu einer hohen Reynolds-Zahl und damit zu ei-
ner turbulenten Stromung. Die Eigenschaften turbulenter Flammen werden
nicht nur von der Chemie des Reaktandengemisches, sondern auch von der
Turbulenz bestimmt. Turbulenz tritt in Form von Wirbeln auf. Diese Wirbel
lassen sich anhand des Durchmessers und der Umfangsgeschwindigkeit cha-
rakterisieren. Die groten Langenskalen der turbulenten Wirbel /; sind in der
Groflenordnung der charakteristischen Lange der Geometrie L [80]. In die-
sen Skalen wird turbulente Energie vom mittleren Stromungsfeld eingetra-
gen [80]. Diese grof3en Wirbel zerfallen in immer kleinere Wirbel. Die kleinsten
auftretenden Wirbel sind von der Gré3e 17, dem Kolmogorov-Langenmal [80].
Darunter wird Energie durch Reibung dissipiert und in Warme umgewandelt.
Analog zu den Lingenmalen werden den Wirbeln auch Geschwindigkeitsma-
Be zugeordnet. Die grofSten Wirbel haben eine Geschwindigkeit ', bei den
kleinsten Wirbeln wird diese Geschwindigkeit 1, genannt. Die Umfangsge-
schwindigkeit der grofSten Wirbel wird als turbulente Schwankungsgeschwin-
digkeit ©’ bezeichnet und ist eine GréBenordnung kleiner als die mittlere Stro-
mungsgeschwindigkeit U [80].

Je nach Verhiltnis der turbulenten Lingenmalie zur Dicke der Flamme und
der turbulenten Schwankungsgeschwindigkeit zur Flammengeschwindigkeit,
lasst sich die Beeinflussung der Flamme durch die Turbulenz in unterschiedli-
che Regime einteilen. Eine Darstellung der einzelnen Regime nach Peters [77]
ist in Abb. 2.15 zu sehen. Im Nachfolgenden werden die Grenzen und Regime
in diesem Diagramm erldutert.

Zur Abgrenzung der turbulenten von laminaren Flammen wird zunédchst eine
Reynolds-Zahl Re; auf Basis turbulenter Groen definiert,

!
I
Re, = L. (2.30)
%

Mit der Annahme, dass die Schmidt-Zahl Sc = 1, also der diffusive Impuls-
gleich dem Stoffstransport ist, und die laminare Flammendicke definiert wer-
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Abbildung 2.15: Diagramm zum Einfluss der Turbulenz auf die Verbrennung
nach Peters [77].

denkann als 6; = D/ s? [77], ergibt sich aus der Gl. 2.30 folgende Darstellung,

Re. — u' I,
a S? 0 l.
In Gl. 2.31 wird eine Reynolds-Zahl aus dem Vergleich einer turbulenten Ge-
schwindigkeit und Linge und der laminaren Flammengeschwindigkeit und
-dicke definiert. Fiir das Kriterium Re, > 1 liegt eine turbulente Flamme vor,

bei kleineren Werten eine laminare.

(2.31)

Wenn die turbulente Schwankungsgeschwindigkeit kleiner ist als die lamina-
re Flammengeschwindigkeit, also s% < 1 gilt, beschrénkt sich der Einfluss der

Turbulenz auf eine Wellung der Flamme. Dieser Bereich ist nur selten von
praktischem Interesse, da die turbulenten Schwankungsgeschwindigkeiten
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aufgrund der hohen mittleren Geschwindigkeiten in der Anwendung meis-
tens groller sind.

Wenn die Schwankungsgeschwindigkeit grolier ist als die Flammengeschwin-
digkeit, wird die Flammenfront verschoben. Man spricht von einer Faltung
der Flamme und daher vom Regime gefaltete Flamme. Die innere Struktur
der Flamme bleibt unverédndert. Die Faltung erh6ht jedoch die Flammenfla-
che und damit die chemische Umsatzrate.

Dieses Regime endet zu noch gréeren Schwankungsgeschwindigkeiten hin
beim Kriterium Ka = 1. Die Karlovitz-Zahl ist definiert als Ka = 67/n° [77].
Eine genaue Herleitung der Abhéngigkeit der Kolmogorov-Linge 1 von den
anderen turbulenten Grofen, welches das Einzeichnen des Kriteriums er-
moglicht, ldsst sich bei Peters [77] nachlesen. Die Karlovitz-Zahl vergleicht
die Kolmogorov-Liange mit der Flammendicke. Wenn Ka > 1 ist, kénnen die
kleinsten turbulenten Wirbel in die Flamme eindringen und beeinflussen da-
mit ihre Struktur. Die Vorwdrmzone wird aufgedickt und die Warmeleitung
durch die Turbulenz verbessert. In die innere Reaktionszone, die etwa um ei-
ne Grollenordnung kleiner ist als die Flammendicke, konnen die kleinen tur-
bulenten Strukturen weiterhin nicht eindringen. Die Reaktionszone bleibt in
ihrer Struktur unverdndert. Dieser Bereich wird als diinne Reaktionszone be-
zeichnet.

Wenn die Turbulenz weiter zunimmt, erreichen die kleinsten, turbulenten
Strukturen eine GroRe, die kleiner ist als die innere Reaktionszone. Dieser Be-
reich wird durch das Kriterium Kas, = §%/n* > 1 vom Regime der diinnen Re-
aktionszone abgetrennt. Dieser Bereich wird entweder als homogener Riihrre-
aktor oder als aufgebrochene Reaktionszone bezeichnet. Die kleinsten Wirbel
konnen nun in die Reaktionszone eindringen und reillen diese unter Umstén-
den auseinander. Dies fiihrt zu einer Aufdickung der Reaktionszone und einer
hohe Durchmischung. Es kann aber auch zum Verléschen der Flamme fiihren,
wenn die Reaktionszone durch den Eintrag von kalten Reaktanden zu stark
abgekiihlt wird.

In Abb. 2.15 ist ebenfalls eine Region eingezeichnet, die die entsprechenden
Verhiltnisse im Priifstand angibt. Der Grofteil der Flammen liegt im Bereich
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der diinnen Reaktionszone. Dies entspricht auch den Bedingungen in einer
realen Gasturbine. Basis der Berechnung der Region fiir den Priifstand sind
die in der Tab. 2.9 angegebenen Werte.

Tabelle 2.9: Abschitzung der im Priifstand auftretenden Turbulenzgro8en zur
Beurteilung der auftretenden Verbrennungsregime.

Wertebereich Berechnungsbasis

Lg 30 mm und 77 mm Geometrische Langen
U 30-100ms™! auftretende Geschwindigkeiten
Iy 15-62 mm 0,5—-0,8 L; nach Pope [80]
u 1,5-20ms™! 0,05 — 0,2 U nach Pope [80]
85, 99x1072-8,2x 10" mm 1-D Berechnung mit GRI3.0
s‘l) 0,14-1,14ms™! 1-D Berechnung mit GRI3.0

Lt

5_1 18-626

u 1,3-143

%)
~ O

2.3.3.1 Turbulente Flammengeschwindigkeit

Die turbulente Flammengeschwindigkeit ist eine in der Praxis interessantere
Grolle als die laminare, jedoch ist sie deutlich schwieriger zu definieren. Erste
Ansitze von Damkohler [26] vergleichen die durch die Reaktion umgesetzten
Massenstrome einer turbulenten und einer laminaren Flamme. Daraus lédsst
sich folgender Zusammenhang zwischen der turbulenten und der laminaren
Flammengeschwindigkeit ableiten:

mReak = pReakslAt = pReakStA- (2.32)

In Gl. 2.32 ist A, eine durch die Turbulenz beeinflusste Flammenflache, wih-
rend A eine zur Geschwindigkeit senkrechte Projektion ist. Der Vergleich
mit der laminaren Flammengeschwindigkeit fiihrt zu dem Ergebnis, dass
die turbulente Flammengeschwindigkeit lediglich mit der Vergroflerung der
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Flammenfldche skaliert und vernachlédssigt demnach die Interaktion der Wir-
bel mit der Flammenstruktur. Unabhédngig vom urspriinglichen Modell kann
die Definition iiber den umgesetzten Massenstrom beibehalten werden. Es
gilt also fiir die turbulente Flammengeschwindigkeit s; = ritgeak/ (ORreaxA)-
Die turbulente Flammengeschwindigkeit gibt damit an, wie schnell ein be-
stimmter Brenngasvolumenstrom in einem Querschnitt senkrecht zur Flam-
me umgesetzt werden kann [53]. Experimentell werden die Grollen durch
Bunsenbrenner-, Prall- oder Gegenstromflammen bestimmt [58].

Die Abb. 2.16 zeigt einen typischen Verlauf der turbulenten Flammenge-
schwindigkeit in Abhéngigkeit der turbulenten Schwankungsgeschwindigkeit
[64]. Zunidchst steigt die turbulente Flammengeschwindigkeit linear mit der
Turbulenz an. Dies entspricht der Vorstellung, dass die Turbulenz die Flam-
menfldche erhoht und damit den Umsatz vergroflert. Bei mittleren turbulen-
ten Geschwindigkeiten nimmt mit zunehmender Turbulenz die Flammenge-
schwindigkeit zwar weiter zu, aber mit abnehmender Steigung. Bei einer be-
stimmten turbulenten Schwankungsgeschwindigkeit wird ein Maximum er-
reicht. Ab diesem Punkt féllt die Kurve wieder ab. Bei sehr hoher Turbulenz
kommt es zu einem turbulenten Flammenl6éschen. In diesem Bereich kann
keine Flamme in der Stromung stabilisiert werden.

2.3.4 Flammenstabilisierung

Flammenstabilisierung bedeutet eine kontinuierlich reagierende, 6rtlich be-
grenzte Reaktionszone in der Strémung zu schaffen. Um diese Zone auf-
recht zu erhalten, bedarf es einer Warme- und Radikalenzufuhr in die anstré-
menden Reaktanden [53]. Die Warmezufuhr beruht auf Warmediffusion, die
Radikalenzufuhr auf Stoffdiffusion. Beides kann durch eine geschickte Kon-
struktion und Stromungsgestaltung und den daraus resultierenden konvek-
tiven Stromen unterstiitzt werden. Die Flammenstabilisierung, die in dieser
Arbeit Anwendung findet, basiert auf dem Wirbelaufplatzen einer Drallstro-
mung. Hierdurch bildet sich eine Riickstrémzone aus, die heilles Abgas an das
Frischgas zuriickfiihrt und die Warme- und Radikalenzufuhr in das Frisch-
gas durch sehr hohe Gradienten in der Ndhe des Staupunktes verbessert. Das
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Abbildung 2.16: Turbulente Flammengeschwindigkeit in Abhdngigkeit der
Turbulenz nach Lipatnikov [64].

erste verwendete Brennerkonzept (s. auch Abb. 3.2) basiert ausschlief3lich auf
einer verdrallten Stromung. Beim zweiten Brennerkonzept (s. auch Abb. 3.5)
kommt ebenfalls eine zentrale Drallstromung zum Einsatz. Der Effekt der
Riickstromung wird jedoch durch duRerer Strahlen mit hohem, axialen Impuls
verstdrkt. Diese Strahlen haben im Bereich der Riickstromzone einen Sogef-
fekt und saugen Heillgas aus der inneren Rezirkulationszone an. Die Strah-
len sorgen somit fiir eine ausgepragtere Rezirkulation. Details zum Aufbau der
beiden Brennerkonzepte werden im Kapitel 3 gezeigt.

2.3.5 Emissionen

Die Verbrennung von Erdgas mit Luft kann zu einer Vielzahl an stofflichen
Emissionen fiihren. Als stoffliche Emissionen werden in diesem Zusammen-
hang alle vermeidbaren und unerwiinschten Nebenprodukte der Verbren-
nung betrachtet. In diese Kategorie fallen Kohlenmonoxid (CO), Stickoxide
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(NOx) , unverbrannte Kohlenwasserstoffe (UHC®), Schwefeloxide (SOx), poly-
zyklische, aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK) und Rul3. Kohlendioxid wird
in dieser Arbeit nicht als stoffliche Emission angesehen, da es nicht vermeid-
bar ist. PAK- und Rullemissionen sind eher ein Problem bei der Verbrennung
langkettiger Kohlenwasserstoffe insbesondere im fetten Regime und treten
daher bei der mageren Verbrennung von Erdgas nicht auf. SOx-Bildung ist ab-
héingig von Schwefelanteil im Brennstoff. Der Schwefelanteil im Erdgas wird
aufgrund seiner Korrosionswirkung weitestgehend entfernt [53]. UHCs treten
immer dann auf, wenn die Kinetik einer sehr mageren Flamme zu langsam
ist, um bei gegebener Aufenthaltszeit im Brennraum alle Kohlenwasserstoffe
zu oxidieren oder wenn es zu einem Reaktandenschlupf kommt. Als Schlupf
ist hier das Durchstromen des Frischgases der Brennkammer ohne Kontakt
mit einer Reaktionszone gemeint. Dies kann beispielsweise an kalten Wén-
den geschehen. UHCs treten vor allem dann auf, wenn auch Kohlenmonoxid
auftritt. Sie wurden im Zuge dieser Arbeit nicht gesondert gemessen. Die CO-
und die NOx-Emissionen stellen wichtige Indikatoren fiir die Qualitét der Ver-
brennung dar und werden im Folgenden im Detail diskutiert.

2.3.5.1 Kohlenmonoxid

Kohlenmonoxid ist in sehr kleinen Konzentration bereits hochgiftig. Es gelten
daher fiir stationédre Gasturbinen gesetzliche Emissionsgrenzwerte, die im Be-
reich von 100mg Nm ™ ~ 80 ppm liegen [30]. Der Entstehung von Kohlenmon-
oxid in der Verbrennung liegen zwei unterschiedliche Mechanismen zugrun-
de. Bei hohen Temperaturen verschiebt sich das thermodynamische Gleich-
gewicht der exothermen Reaktion von den Endprodukten CO, und Wasser
zu den Zwischenprodukten CO und Wasserstoff. In Abb. 2.17 zeigen jeweils
die rechten Aste der Kurven das Gleichgewicht fiir die Synthese- und Erdgas-
verbrennung mit Luft. Der CO-Anstieg des Gleichgewichts der Erdgasverver-
brennung erfolgt bei etwas hoheren Temperaturen als der der Synthesegas-
verbrennung. Die Form des Anstieg ist jedoch dhnlich. Fiir Synthesegas wird
bei 1 bar der Grenzwert bei einer Flammentemperatur von 1810K, fiir Erdgas

Sengl.: unburned hydrocarbons
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2.3 Verbrennung

liegt dieser Wert bei 1870 K erreicht. Der Anstieg bei Synthesegas erfolgt bei
niedrigeren Temperaturen, da bei geringeren Temperaturen die Stéchiome-
trie erreicht wird und damit die Gleichgewichtsverschiebung zu CO einsetzt.
Bei 20 bar wird die CO-Bildung nach dem Prinzip von LeChatelier unterdriickt
und erfolgt erst bei h6heren Temperaturen.

Bei niedrigen Temperaturen ist zwar im Gleichgewicht wenig CO vorhanden,
jedoch wird dieses aufgrund einer sehr langsam ablaufenden Kinetik nicht er-
reicht. Die CO-Oxidation in der Ausbrandzone ist verglichen zu anderen che-
mischen Reaktionen langsam [99]. Nach [99] lauft die CO-Oxidation haupt-
sachlich mit dem OH-Radikal ab, s Gl. 2.33.

cCO + OH —- CO, + H (2.33)

Die Konzentration des OH-Radikals kann nach der Flammenzone als Gleich-
gewichtskonzentration angenommen werden, da die involvierten Reaktionen
deutlich schneller ablaufen als die CO-Oxidation [23]. Nimmt man fiir die Re-
aktion 2.33 einen Arrhenius-Ansatz an, ergibt sich folgender einfacher Zusam-
menhang fiir die CO Konzentration:

CO

C—OO =exp (—kcoOHggw?) (2.34)
Fiir die Geschwindigkeitskonstante der Reaktion ldsst sich nach [107] folgen-
der Ausdruck annehmen, kco=1,5x 10°T ;; exp [385K/ T,q] [cm®/mol/s|. Der
Anfangswert CO, entspricht dem CO-Gehalt nach der Flamme und bevor der
CO Ausbrand beginnt. Hier wird der Wert nach Erreichen von 95 % des Tem-
peraturanstiegs einer laminaren Flamme herangezogen. Fiir diesen Wert wird
angenommen, dass die Flamme beendet ist und die Ausbrandzone beginnt.
Die Laufzeit in der Ausbrandzone wird mit 10 ms abgeschitzt. Die gesamte
Aufenthaltszeit in der Brennkammer liegt in der Gro8enordnung von 20 ms.
Die Zeit von 10 ms bezieht sich jedoch nur auf die Aufenthaltszeit nach der
Flamme. Die beiden linken Aste in Abb. 2.17a und 2.17b zeigen den durch die
Kinetik limitierten CO Anstieg. Bei niedrigen Temperaturen kommt es also
zu einem abrupten Anstieg des Kohlenmonoxidanteils im Abgas. Bei Erdgas
steigen die CO-Anteile fiir diese Beispielrechnung unterhalb einer Tempera-
tur von 1500K bei 1bar und 1550K bei 20 bar an. Bei Synthesegas liegt die-
se Temperatur in der Regel deutlich niedriger. In dem hier gezeigten Beispiel
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liegen die Temperaturen bei 1450 K bei 1 bar und 1500K bei 20 bar. Dies be-
deutet, dass durch die Zumischung von Synthesegas zum Brennstoff die mi-
nimale Temperatur der Verbrennung ohne Bildung von CO reduziert werden
kann. Diese Tatsache und die exakte Temperaturreduzierung, die hierdurch
ermoglicht wird, werden in Kapitel 6 experimentell gezeigt.

200 T 200 — ;
150 1 ¢ . 150 | |
E X E
o, < o, )
S 100 ] 4 & 100 ¢ s
@) o
O ; > ;
50 : 50| :
0 ‘ ‘ 0 B s ‘
1.400 1.600 1.800 2.000 1.400 1.600 1.800 2.000
(a) 1bar (b) 20 bar

Abbildung 2.17: CO-Anteil im thermodynamischen Gleichgewicht und be-
dingt durch langsame Kinetik aufgetragen iiber der adiaba-
ten Flammentemperatur fiir Erdgas und Synthesegas.

2.3.5.2 Stickoxide

Stickoxide (NOx) ist ein Sammelbegriff fiir unterschiedliche Stickstoff-
Sauerstoff-Verbindungen. Die in der Verbrennungstechnik auftretenden Ver-
bindungen sind Stickstoffmonoxid (NO) und Stickstoffdioxid (NO,). Diese
Stickoxide wirken reizend und atemwegsschiddigend [53]. Stickoxidemission-
en von stationdren Gasturbinen werden ebenfalls gesetzlich reglementiert.
Die Grenzwerte sind regional und in Abhédngigkeit vom Maschinentyp sehr
unterschiedlich. In Deutschland gilt beispielsweise fiir Gasturbinen in einer
GuD-Anlage mit einem Wirkungsgrad von mindestens 55 % ein Grenzwert fiir
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den Tagesmittelwert von 75mg Nm ™2 =~ 56 ppm [30].

Die Entstehung von Stickoxiden ist hauptsédchlich durch die Kinetik bestimmt
und lasst sich in vier verschiedene Mechanismen einteilen: Brennstoff-NOx,
promptes NOx, thermisches NOx und NOx durch N,O-Pfad.

Durch die Oxidation des im Brennstoff gebundenem Stickstoffs wird
Brennstoff-NOx gebildet. In Erdgas ist kein gebundener Stickstoff enthalten.
Auch bei der Reformierung von Erdgas treten in dieser Arbeit keine signifikan-
ten NOx-Konzentrationen auf. Brennstoff-NOx tritt also bei der Verbrennung
von Erdgas und Synthesegas nicht auf.

Als promptes NOx wird der Pfad bezeichnet, bei dem CH,-Radikale mit mole-
kularem Stickstoff zundchst zu Wasserstoffcyanid (HCN) reagieren. Dies rea-
giert im Anschluss zu NO weiter. Die CH-Radikale treten in der Reaktionszo-
ne auf und nur dort ist dieser Mechanismus fiir die NOx Bildung aktiv.

Thermisches NOx wird durch die Reaktion von molekularem Stickstoff mit
atomarem Sauerstoff gebildet. Diese Reaktion folgt einer Arrhenius-Kinetik
[99], wie in Gl. 2.35 gezeigt. Die Reaktionsgeschwindigkeit nimmt daher mit
der Temperatur exponentiell zu.

dTNO
dat

Eq
X CNz CO exp (_ﬁ) (235)
In Gasturbinen wird jedoch aufgrund des positiven Effekts auf den Wirkungs-
grad eine hohe Temperatur der Verbrennung angestrebt. Thermisches NOx
wird durch geringe Aufenthaltszeiten der Gase in der Brennkammer, in der
GroLBenordnung von 20ms, beschrédnkt. Fiir die in dieser Arbeit betrachteten
Flammen mit Temperaturen unterhalb von 1700 K ist jedoch auf das thermi-
sche NOx fiir die gesamte NOx Produktion zu vernachléssigen [58].

Die NOx-Bildung durch den N,O-Pfad lduft nach den folgenden zwei Reaktio-
nen ab [58].

N, + O +M—~ N,O + M (2.36)
N.O + O~ NO + NO (2.37)
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Da in den Reaktionen 2.36 und 2.37 jeweils das Sauerstoffradikal beteiligt ist
und die Reaktion 2.36 eine Drei-Korper-Reaktion ist, nimmt die NO-Bildung
durch diesen Reaktionspfad mit zunehmendem Luftanteil und Gesamtdruck
Zu.

Von den oben dargestellten Reaktionspfaden werden vorallem durch das
prompte NOx und den N,O-Pfad bei mageren Flammen unterhalb von 1700 K
Stickoxide gebildet.

Alle in dieser Arbeit dargestellten Emissionen Em sind auf 15%vol-Sauerstoff
normiert. Die Normierungsvorschrift ist in Gl. 2.38 gezeigt. Durch die Nor-
mierung werden die tatsdchlich in der Flammen- und Ausbrandzone produ-
zierten Emissionen berechnet. Eine nachtrédgliche Verdiinnung der Verbren-
nungsprodukte mit Luft hat dementsprechend keinen Einfluss auf die nor-
mierten Emissionen. Die Normierung von Emissionen ist gdngige Praxis [30].

E = 21 1 E (2.38)
m -Em .
norm 0,21 02, cemesse gemessen

Hohe NOx-Anteile im Abgas bilden also ein oberes Limit fiir den Regelbereich
der Temperatur. Fiir niedrige Temperaturen sind eher Verbrennungsinstabi-
litditen, das magere Flammenldschen und ein abrupter CO-Anstieg die be-
grenzenden Faktoren. Kohlenmonoxid entsteht in einer vorgemischten Ver-
brennung bei niedrigen Temperaturen vor allem in geloschten Zonen. Diese
Loscheffekte konnen an kalten Wanden und durch das Einmischen von Luft
durch abgeschaltete Brennergruppen oder Kiihlluft auftreten. In einem Tem-
peraturbereich zwischen hohen NOx-Anteilen und dem Auftreten von CO-
Emissionen ldsst sich ein moéglicher Betriebsbereich definieren. Die Substi-
tution von Erdgas durch Synthesegas fiihrt zu einer Verbesserung der Kinetik
im niedrigen Temperaturbereich und damit zu einem Verschieben des CO-
Anstiegs zu geringeren Temperaturen. Hierdurch wird der Betriebsbereich zu
geringeren Temperaturen und damit zu geringeren Lasten erweitert.
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2.3.6 Mageres Flammenloschen

Unter magerem Flammenldschen wird das plotzliche Verloschen und/oder
Ausblasen der Flamme im sehr mageren Regime verstanden. Das magere
Flammenldschen (LBQO) ist jedoch kein konsistent definierter Begriff. Nach
Law [58] ist LBO erreicht, wenn die Flammenstabilisierung versagt. Da die-
se Definition wenig Praktikabilitdt besitzt, wird in der wissenschaftlichen Pra-
xis LBO hdufig als deutliche Verschiebung der Warmefreisetzungszone (ge-
messen z.B. an der Chemilumineszenz), bei einem deutlichen Anstieg der
Verbrennungsinstabilitdten oder anhand eines starken Anstiegs der Kohlen-
monoxidemissionen definiert. Die magere Loschgrenze ist im Gegensatz zur
mageren Flammbarkeitsgrenze keine Eigenschaft eines vorliegenden Stoffge-
misches. Die Flammbarkeitsgrenzen geben an, ob ein Brennstoff/Oxidator-
Gemisch generell zu entziinden ist, wenn eine ausreichende Ziindenergie hin-
zugefiigt wird. Bei der mageren Loschgrenze handelt es sich um eine Grolle,
die von weiteren Faktoren der Verbrennungstechnik wie dem Brennstoff, der
Edukttemperatur, dem Druck und von Parametern des Verbrennungssystems
selbst, wie der Stromungsgeschwindigkeit, der Aufenthaltszeit in der Brenn-
kammer und der Art der Flammenstabilisierung abhéngig ist.

Friihe Ansdtze, um das magere FlammenlOschen verstehen und vorhersagen
zu konnen, sind von der Vorstellung ausgegangen, dass es eine Zone in der
Verbrennung gibt, die als perfekt geriihrter Reaktor (PSR®) angesehen wer-
den kann [68]. Ein PSR ist ein einheitliches, gradientenfreies Volumen. Der
PSR 1ésst sich durch einfache Stoff- und Energiebilanzen charakterisieren [99].
Letztendlich fiihrt eine solche Bilanzierung auf eine Abhingigkeit des Verhal-
tens von einer Damkohler-Zahl Da = 7,5/ Tchem. Die Aufenthaltszeit 7,05 eines
PSR lésst sich als das Verhdltnis von Volumen zu Volumenstrom der Reaktan-
den ausdriicken. Die chemische Zeit ldsst sich anhand eines Arrheniusansat-
zes beschreiben.

In Abb. 2.18 ist das generelle Verhalten des PSR in Bezug auf die Damkdohler-
Zahl dargestellt. Fiir sehr niedrige Damkdhler-Zahlen, das heil3t, die Aufent-

“engl.: lean blow out
8engl.: perfectly stirred reactor
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haltszeit ist sehr gering oder die chemische Zeit sehr grol3, befindet sich der
PSR auf der Losung der schwachen Reaktion. Im Grenzwert fiir Da = 0 be-
zeichnet man diesen Zustand als eingefroren. Dieser Zustand liegt fiir ein
Brennstoff-Oxidator Gemisch mit sehr niedriger Temperatur vor. Es kommt
zu keiner Reaktion. Mit steigender Temperatur steigt, durch eine fallende che-
mische Zeit, die Damkohler-Zahl. Bei einer bestimmten Damkdhler-Zahl Da
kommt es zur Ziindung und der PSR-Zustand wechselt abrupt in den Bereich
der starken Reaktion. Die Reaktionsrate und die Temperatur sind hier hoch.
Dies entspricht dem Zustand der Verbrennung. Verringert man nun wieder die
Damkéhler-Zahl, beispielsweise durch eine Verringerung der Aufenthaltszeit,
bleibt zunéchst die Reaktionsrate auf hohem Niveau. Bis bei der Damkohler-
Zahl Daey; der PSR verlischt und wieder abrupt die Losung der schwachen Re-
aktion angenommen wird.

starke Reaktion

Zindung

T,4 oder Reaktionsrate

schwachei Reaktion |

Daext Dayz
Da

Abbildung 2.18: Einfluss der Damkdohlerzahl Da auf das Verhalten eines per-
fekt gertihrten Reaktors nach [58].

Zahlreiche Arbeiten zum mageren Flammenl6schen beruhen auf der Vorstel-
lung eines PSR und korrelieren demnach dessen Auftreten entweder direkt
tiber eine Damkohler-Zahl oder anhand bestimmter charakteristischer Zei-
ten [11, 14,61, 67,68]. Letztere lassen sich nach [37] stets in eine Damkdhler-
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Korrelation umformen. Huelskamp et al. [48] haben aus Verotffentlichun-
gen der vergangenen 60 Jahre Daten zum mageren Flammenldschen zusam-
mengestellt und verschiedene Korrelationen tiberpriift. Sie zeigen, dass kei-
ne signifikante Abhéngigkeit der Daten von der Reynolds-, der Prandtl-, der
Schmidt- und der Strouhal-Zahl besteht und dass ein Damkdhler-Kriterium
die beste Ubereinstimmung liefert. Problematisch ist jedoch zum einen die
Definition der beiden relevanten Zeitskalen. Die Aufenthaltszeit wird meist
durch das Verhiltnis einer Referenzldnge zu einer Referenzgeschwindigkeit
ausgedriickt. Dies umgeht die Problematik, das an der Reaktion beteiligte Vo-
lumen V des PSR zu definieren. Die chemische Zeitskala wird anhand von la-
minaren Flammen definiert [109],

0 a
Tehom = 5 = ——- (2.39)
St (s7)

Zum anderen korrelieren diese Ansdtze zwar sehr gut die Daten, vernach-
lassigen jedoch vollig die zugrundeliegenden Mechanismen des Flammenlo-
schens. Moderne, bildgebende Messtechniken zeigen, dass eine Flamme aus
einer diinnen Flammenfldche besteht und nicht aus einem perfekt geriihrten
Reaktor [33]. Die Flammenfldche kann durch Warmeverluste und Streckung
verloschen [58, 79]. Neuere Veroffentlichungen versuchen daher, eine Korre-
lation zu finden, die auf dem lokalen Verloschen der Flammenfldche durch
Streckung beruht [110]. Hierfiir muss die lokale Streckungsrate x; mit einer
Streckungsrate « sy, die zur Verloschung fiihrt, verglichen werden. Sollte der
Anteil der Flamme, der einer Streckungsrate ausgesetzt ist, die grof3er ist als
die Verl6schungsstreckungsrate, ein bestimmtes Mal3 iibersteigen, verlischt
die Flamme. Eine mogliche Verteilung der Streckungsraten und des zur Ver-
16schung fithrenden Anteils ist in Abb. 2.19 dargestellt.

Problematisch ist, dass dieses Kriterium auf lokalen Grofen in der Flamme
beruht. Es gibt Ansétze, die lokalen Streckungsraten zu messen [111]. Jedoch
ist es noch nicht gelungen daraus eine, fiir die Praxis brauchbare, Korrelation
abzuleiten.

Globale Damkohler-Korrelationen zum LBO beschreiben nach [89] zwar nicht
die physikalischen Phdnomene des mageren Flammenldschens, dennoch fin-
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Abbildung 2.19: Verteilung der lokalen Streckungsraten und des zur Verlo-
schung fithrende Anteils nach [110].

den sie aufgrund ihrer Abhédngigkeit von globalen Gr6Ben und den guten Er-
gebnissen als einzige Korrelation in der Praxis Anwendung.

In Tab. 2.10 sind Literaturdaten zum mageren Flammenloschen zusammen-
getragen. Die verschiedenen Studien untersuchen unterschiedliche Brenner
und Gaszusammensetzungen. Daraus resultiert eine gro8e Streuung der Er-
gebnisse fiir die adiabate Flammentemperatur und das Luftverhiltnis, bei de-
nen Flammenl6schen eintritt. Generell lisst sich allerdings sagen, dass mage-
res Flammenl6schen bei Erdgas bei einer Flammentemperatur von ungefdahr
1600 K eintritt und dass diese Temperatur durch die Zugabe von Synthesegas
zu deutlich niedrigeren Werten verschoben wird. Eine vergleichbare Zusam-
mensetzung des Synthesegases, wie die in dieser Arbeit erzeugte, ldsst sich in
der Literatur nicht finden. Die in Kapitel 6 vorgestellten Messungen zur Ver-
brennung kénnen daher nicht direkt mit Literaturdaten verglichen werden.
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Tabelle 2.10: Literaturdaten zum mageren Flammenldschen von verschiede-
nen Synthese- und Erdgasmischungen.

Quelle CH,4/Erdgas Ho CO  Verdiinnung Ao Taa,rBo
%vol %vol %vol %vol (-] K]

[97] 100-20 0-80 - - 2,17-3,33 1640 - 1400

[108] 100-25 0-75 - - 2,0-3,23 1141 -1480

[111] 100 - 25 0-75 - - 1,96 - 4,34 -

[27] 60 20 20 - 2,63 -

[91] 7 47 15 N>: 31 2,94 - 3,33 -

[65] - 30 30 CO,: 40 3,57-4,17 1000-1100

[27] - 40 40 N,:20 4,0 -

[112] 60 25 10 COy:3; Ny:2 2,44 1291

[112] 25 60 10 CO02:3;N,:2 3,33 1204

(65] 40 20 40 - 2,5-2,78 1250 - 1300

[65] - 60 40 - 5,0 - 4,55 950 - 1000
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3 Versuchsanlagen und Messtechnik

In diesem Kapitel werden der experimentelle Aufbau, die verwendete Mess-
technik und die Vorgehensweise der Versuchsdurchfiihrung beschrieben. Es
werden hier nur die fiir das Verstdndnis relevanten Zusammenhinge und
Bauteile beschrieben. Eine vollstindige Liste der verwendeten Gerédte befin-
det sich im Anhang A, Zeichnungen der relevanten Bauteile im Anhang B.

3.1 Experimenteller Aufbau

Im Zuge dieser Arbeit wurden zwei verschiedene Baugruppen mit unter-
schiedlichen Funktionen getestet. Ein Priifstand zur Erdgasreformierung wur-
de neu errichtet. Fiir die Verbrennung von Synthesegas- und Erdgasmischun-
gen wurde ein bestehender Verbrennungspriifstand entweder mit einem ge-
nerischen Drallbrenner (nachfolgend als A2EV-Brenner bezeichnet) mit ei-
ner Lanzeninjektion oder mit einem drallstabilisierten Strahlbrenner (DSS-
Brenner) ausgeriistet. Der DSS-Brenner wurde eigens fiir Erd- und Synthe-
segasmischungen ausgelegt. Der A2EV-Brenner mit Lanzeninjektion kann
als Retrofit fiir existierende Gasturbinenbrenner angesehen werden. Der
Reformierungs- und der Verbrennungspriifstand mit den zwei verschiedenen
Brennern werden im Folgenden beschrieben.

3.1.1 Reformierungspriifstand

Hauptteil des Reformierungspriifstands ist ein zweigeteilter Rohrreaktor, s.
Abb. 3.1. Im ersten Bereich ist ein sehr aktiver Platin- und Palladium-
Katalysator verbaut. Die Edelmetalle sind auf einer gewickelten Metallfolie
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aufgebracht. Im zweiten Bereich befindet sich ein Festbettreaktor. Die ta-
blettenformigen Katalysatorpellets in diesem Abschnitt haben je 10 Locher,
um die Oberfldche zu vergréBern, und sind mit Nickeloxid beschichtet. Luft-
und Erdgasmassenstrome werden iiber Massenstromregler eingestellt. Was-
ser wird in einem Dampferzeuger verdampft und auf einen Druck von 5,75 bar
geregelt. Der Dampfmassenstrom wird iiber Messblenden eingestellt und
lasst sich wihrend eines Versuchsdurchgangs nicht variieren.

Messstellen

o /// \\

I i
1
Reaktanden - " $ geeee \ Zum Brenner
—_— —f - e
5 —
i 1
Pt/Pd Katalysator Nickel Katalysator Wiarmeddmmung

Abbildung 3.1: Skizze des Reformierungspriifstandes.

In Tabelle 3.1 sind weitere Daten zum Reformierungspriifstand zusammenge-
fasst.

Im Bereich des Edelmetallkatalysators sind drei Thermoelemente (TE) des
Typs K zur Prozessiiberwachung verbaut. Im Bereich des Nickelkatalysators
befinden sich insgesamt 12 Messstellen - eine vor dem Festbett, eine dahinter
und 10 iiber die Liange verteilt im Abstand von 50 mm. Diese Messstellen kon-
nen entweder fiir weitere TE oder zur Extraktion von Gasproben verwendet
werden. Der Reformierungspriifstand ist direkt mit dem Verbrennungspriif-
stand verbunden.

Erdgas, Luft und Wasserdampf werden vor dem Kontakt mit dem Edelme-
tallkatalysator vermischt. Luft wird durch einen elektrischen Heizer auf 673 K
vorgeheizt, Erdgas tritt bei Raumtemperatur und Wasserdampf bei der Satt-
dampftemperatur von ca. 430K ein. Dieses Gemisch ziindet am Edelmetall-
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Tabelle 3.1: Daten zum Reformierungspriifstand.

Bezeichnung Wert
Lange Pt/Pd-Katalysator 120 mm
Durchmesser Pt/Pd-Katalysator 98 mm
Zellendichte Pt/Pd-Katalysator 400 cpsi
Beschichtung Pt/Pd 1,6 g(Pt) / 6,4 g(Pd)
Lange Nickelfestbett 500 mm
Durchmesser Nickelfestbett 210 mm
freie Oberfliche pro Pellet 3,1 x 1073 m?
Volumen pro Pellet 3,2x107%m3
Beschichtung Pellet 14 %gew NiO
Tragermaterial Pellet CaAl;2019
Schiittdichte 1028 kgm™3
Pelletzahl im Festbett ~3160
Regelbereich Luft 3-15gs™!
Regelbereich Erdgas 0,5-2,5gs™

Massenstrome Wasserdampf 2,8;4,1;4,8und>5,7 gs‘1

katalysator und reagiert dann beim Kontakt mit dem Nickelkatalysator weiter.

3.1.2 Verbrennungspriifstand

Der Verbrennungspriifstand besteht aus einem Plenum, in welchem Erdgas
und vorgeheizte Luft gemischt werden, einem austauschbaren Brennerseg-
ment, sowie einem wassergekiihlten Abgastrakt.

Der Luftmassenstrom wird durch einen Radialverdichter bereitgestellt. Der
gesamte Luftmassenstrom betrigt in dieser Arbeit entweder 80 oder 100 gs™!,
wobei er sich aus dem Anteil fiir die Synthesegaserzeugung und fiir die Ver-
brennung zusammensetzt. Auf diese Weise wird unabhéngig vom reformier-
ten Synthesegasmassenstrom stets der gleiche Luftmassenstrom fiir die Ver-
brennung verwendet. Die Luft wird elektrisch auf eine Temperatur von 673 K
vorgeheizt. Der Erdgasmassenstrom wird {iber einen Massenstromregler ein-

gestellt und im Plenum in die Luft eingemischt. Das Gemisch durchlduft einen
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statischen Mischer und gelangt perfekt vorgemischt in das Brennersegment.
Synthesegas wird erst kurz vor der Brennkammer eingediist, um Selbstziin-
dung und Flammenriickschldge zu vermeiden. Die Brennkammer besteht fiir
die optischen Messungen aus Quarzglas und fiir die Abgasmessungen aus
Stahl. Der innere Brennkammerdurchmesser betridgt 155 mm.

In Abb. 3.2 ist das Brennersegmet mit A2EV-Brenner und Lanzeninjektion ge-
zeigt. Der generische Drallbrenner hat eine Mischrohroffnung zur Brennkam-
mer von 77 mm. Uber den Umfang des Messingkonus des Drallerzeugers sind
vier Schlitze mit einer Breite von 9 mm und einer Lange von 140 mm verteilt.
Hier tritt das Erdgas-Luft-Gemisch tangential ein und wird dadurch verdrallt.
Die axiale Offnung am schmalen Ende des Konus hat einen Durchmesser von
27 mm. Details zum Drallerzeuger lassen sich bei Sangl [88] und Mayer [72]
nachlesen.

Brennkammer

Synthesegas e hblech Syn.-Diise
ochblec

Luft +

Erdgas

Mischrohr

Syn.-Lanze Drallerzeuger

Abbildung 3.2: A2EV-Brenner mit koaxialer Lanze und Synthesegasinjektion
quer zur Hauptstromung.

Die Synthesegaseindiisung erfolgt iiber eine zum Drallerzeuger koaxiale Lan-
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ze. Der Lanzendurchmesser betrdagt 22 mm. Das Synthesegas wird senkrecht
zur Hauptstromungsrichtung durch 8 Diisen eingediist. Synthesegas kann un-
verdrallt mit Diisen6ffnungen von 3 mm, 4 mm und 5 mm oder verdrallt, mit
gleichem Drehsinn wie das Luft-Erdgas-Gemisch, mit Offnungen von 3,5 mm
oder 4,5 mm eingediist werden. Die verschiedenen Diisenaufsdtze ermogli-
chen einmal den Vergleich zwischen verdrallter und unverdrallter Eindiisung
und zwischen verschiedenen Impulsverhdltnissen der Synthesegaseindiisung
zur Hauptstromung. Voruntersuchungen haben ergeben, dass Diisen6ffnun-
gen von 3mm fiir groBe Synthesegasmassenstrome und von 5 mm fiir klei-
ne Massenstrome nicht geeignet sind, da der Eindiisungsimpuls entweder zu
grol$ oder zu klein ist. Fiir die verdrallte Eindiisung wurden daher die Loch-
durchmesser angepasst. Das Lochblech verhindert den Flammenriickschlag
ins Plenum.

In Abb. 3.3 ist der Diisenkopf mit unverdrallter Eindiisung und einem Diisen-
durchmesser von 4 mm gezeigt. Der Lanzenkopfdurchmesser betrdgt 28 mm.

D4

TOOOT

Abbildung 3.3: Diise der unverdrallten Synthesegaseindiisung fiir A2EV-
Brenner mit Lanzeninjektion.

Die Abb. 3.4 zeigt die verdrallte Eindiisung mit einem Diisendurchmesser von
3,5mm. Der Lanzenkopfdurchmesser betrdgt weiterhin 28 mm. Der Diisen-
kopf mit verdrallter Eindiisung und dem grélleren Durchmesser ist im An-
hang B zu sehen. Sowohl die Exzentrizitdt der Diisen, sowie der Winkel sind
jedoch unverdndert zum Diisenkopf mit kleinen Diisen. Die Exzentrizitdt und
der Winkel wurden so gewdhlt, dass die Drallzahl durch die Synthesegasein-
diisung nicht verdndert wird.
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Abbildung 3.4: Diise der verdrallten Synthesegaseindiisung mit kleinen Off-
nungen fiir A2EV-Brenner mit Lanzeninjektion.

Die Abb. 3.5 zeigt das Brennersegment mit eingebautem DSS-Brenner. Der
zentrale Drallbrenner beinhaltet einen axialen Drallerzeuger mit einem Au-
Rendurchmesser von 56 mm. Uber die koaxiale Lanze wird vor dem Draller-
zeuger Synthesegas quer zur Hauptstromung eingediist. Am Auslass des Drall-
brenners in die Brennkammer ist eine Keramik eingesetzt, die die Bauteile
aus Metall vor hohen Temperaturen schiitzt. Diese Keramik hat einen halb-
en Offnungswinkel von 45°. Details zum Drallbrenner lassen sich bei Kolb [55]
nachlesen. In einem Ring um den zentralen Drallbrenner sind zwolf Diisen
mit einem Durchmesser von 11,9 mm verteilt. Koaxial zu diesen Diisen wird
ca. 100 mm stromauf weiteres Synthesegas in das Erdgas-Luft-Gemisch einge-
mischt. Sowohl in der inneren Drallflamme wie auch in den dul3eren Strahl-
flammen wird somit ein Erdgas-Synthesegas-Gemisch verbrannt. Die Vertei-
lung des Synthesegases wird iiber den Druckverlust fiir eine mittlere Leistung
eingestellt, so dass sie der Verteilung der Hauptstromung entspricht und so-
mit in beiden Stufen die gleiche Luftzahl vorherrscht. Die Aufteilung der Mas-
senstrome auf die zwolf Strahlen und dem Drallerzeuger entspricht in etwa
dem Verhiltnis von 2:1.
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Strahldiisen Brennkammer

Synthesegas Drallbrenner

Syn.-Verteiler
Abbildung 3.5: DSS-Brenner mit Synthesegaseindiisung quer zur Hauptstro-
mung im zentralen Drallbrenner und koaxial fiir die Strahl-
brenner.

3.2 Messtechnik

In Kapitel 5 und 6 werden die Ergebnisse drei verschiedener Messungen ge-
zeigt: eine Messung der Zusammensetzung des Synthesegases, eine Abgas-
messung der Verbrennung und die optische Erfassung der Chemilumineszenz
der Verbrennung. Eine detaillierte Analyse der Messunsicherheit zu den ers-
ten beiden Messungen befindet sich im Anhang C. Anhand der Chemilumi-
neszenz werden nur qualitative Aussagen getroffen. Daher wird fiir diese Mes-
sung keine Analyse der Messunsicherheit priasentiert.

3.2.1 Gasanalyse

Fiir die Analyse des Synthesegases und die Abgasanalyse kommen unter-
schiedliche Gerdte zum Einsatz, die jedoch auf den gleichen Messprinzipen
beruhen.
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Nichtdispersiver Infrarot Sensor:

Zur Messung der Spezies CO und CO, im Abgas und Synthesegas und zu-
sdtzlich der Spezies CH, im Synthesegas kommt ein nichtdispersiver Infrarot
(NDIR) Sensor zum Einsatz. Bei dieser Messung wird das zu analysierende Gas
durch eine Priifkiivette geleitet und mit Infrarotlicht durchleuchtet. Die oben
genannten Spezies absorbieren Licht in diesem Wellenldngenbereich. In einer
Referenzkiivette befindet sich Stickstoff. Diese Kiivette wird ebenfalls durch-
leuchtet. Stickstoff absorbiert kein Licht in diesem Wellenldngenbereich. Das
durch die Kiivetten durchscheinende Licht wird aufgenommen. Aus dem Ver-
gleich der beiden Spektren werden die Anteile der oben genannten Spezies
berechnet.

Wirmeleitfihigkeitssensor:

Die Warmeleitfdhigkeit der hier betrachteten Gasgemische wird durch die
hohe Wirmeleitfdhigkeit von Wasserstoff dominiert. Im Warmeleitfahigkeits-
sensor (WLD) wird ein Messwiderstand vom Priifgas mit bestimmter Tem-
peratur und Geschwindigkeit tiberstromt. Dieses kiihlt den Widerstand je
nach Wasserstoffgehalt unterschiedlich stark. Die Stromstédrke, welche beno-
tigt wird, um eine konstante Temperatur des Messwiderstandes einzuhalten,
ist proportional zum Wasserstoffgehalt.

Paramagnetischer Sensor:

Sauerstoff ist ein paramagnetischer Stoff, wird also in einem externen Ma-
gnetfeld magnetisiert und interagiert mit diesem. Diese Eigenschaft wird im
paramagnetischen Sensor (PMS) ausgenutzt. Im PMS wird ein inhomogenes
Magnetfeld erzeugt. Sauerstoff wird magnetisiert und es kommt zu einem Par-
tialdruckgefdlle des Sauerstoffes. Dies fiihrt wiederum in der hantelformigen
Struktur des Sensors zu einem Moment und einer detektierbaren Auslenkung
der Hantel, die proportional zum Sauerstoffanteil im Messgas ist.

Chemilumineszenzdetektor:

Die Anteile der Spezies NO und NO, werden in einem Chemilumineszenz-
detektor (CID) gemessen. In einem CID reagiert NO mit Ozon zu angeregten
NO; Molekiilen. Beim Ubergang in den nicht angeregten Zustand senden die
Molekiile Photonen aus, welche detektiert werden konnen. Hieriiber ldsst sich
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der Anteil an NO im Messgas bestimmen. In einem zweiten Reaktionspfad des
Detektors wird zundchst NO, zu NO konvertiert und dann ebenfalls vermes-
sen. Aus der Differenz der Signale beider Reaktionspfade ldsst sich der Anteil
an NO, berechnen.

3.2.2 Chemilumineszenz der Verbrennung

In der Reaktionszone der Flamme entstehen angeregte OH"-Radikale. Diese
emittieren, wenn sie wieder in den nicht angeregten Zustand wechseln, Licht
mit einer Wellenldnge von ungefdhr 310nm [57]. Dieses Licht ldsst sich mit
geeignetem Filter isolieren und mit einer Hochgeschwindigkeitskamera auf-
nehmen. Da in dieser Arbeit nur die qualitative Struktur der Flamme und kei-
ne schnell ablaufenden Phinomene aufzunehmen sind, werden fiir einen Be-
triebspunkt die aufgenommenen 1000 Einzelbilder zu einem Mittelbild sum-
miert.

3.3 Versuchsdurchfiihrung

In diesem Abschnitt wird beschrieben, wie die Priifstinde vorbereitet und wie
die einzelnen Messungen durchgefiihrt werden.

3.3.1 Charakterisierung des Reformierungsprozesses

Der Reformierungspriifstand wird zundchst mit vorgeheizter Luft bis 573K
vorgewdrmt. Durch das Einmischen von Erdgas und Wasserdampf kommt
es dann zur Ziindung am Edelmetallkatalysator. Es entsteht Reaktionswdrme
und der Reformer heizt sich weiter auf. Je nach Massenstrom dauert es zwi-
schen 30 Minuten und einer Stunde, bis der Priifstand einen stationdren Zu-
stand erreicht hat. Die reformierten Erdgasmassenstrome durch den Refor-
mer waren 1,0gs™!, 1,4gs™!, 1,7gs™! und 2,0 gs™! und werden im folgenden
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als Syn10, Syn14, Syn17 und Syn20 bezeichnet. Wiahrend der gesamten Auf-
heizzeit wird im Verbrennungspriifstand das Synthesegas mit weiterem Erd-
gas und vorgeheizter Luft vermischt und ausgebrannt. Die Thermoelemen-
te, die den Temperaturverlauf aufnehmen, sind bis zur Mittelachse des Refor-
mers eingeschoben. Die Gasproben werden ebenfalls achsnah iiber Kapillar-
rohrchen in 10 L-Gasbeutel (Sigmar Aldrich, Tedlar SCV) gezogen. Der Uber-
druck im Reformer zur Atmosphire ist ausreichend, um die Gasbeutel zu fiil-
len. Das Befiillen dauert ungefdhr eine Minute. Diese Gasbeutel werden di-
rekt im Anschluss an das Gasanalysesystem angeschlossen und vermessen.
Eine direkte Messung ohne die Verwendung von Gasbeuteln ist aufgrund der
ortlichen Trennung vom Priifstand zum Gasanalysesystem nicht méglich. Da
an den Messstellen immer nur entweder die Temperatur gemessen oder eine
Gasprobe entnommen werden kann, muss zur vollstindigen Aufnahme der
Daten die Messung mit getauschter Reihenfolge von TE und Gasbeuteln wie-
derholt werden.

Die Stoffmengenanteile X;, fiir i = CO, CO,, CHy, O, und H, werden im
trockenen Gas gemessen. Der Wasseranteil wird iiber eine Wasserstoff-
Speziesbilanz, s. Gl. 3.1, berechnet.

MSyn tr
X Reak e — 4XcH,u = 2 X, 0
XHZO o MSyn, tr_MHZO (31)
XHReak— o — 4XcH,u — 2Xpp 0 +2

Die Grole Xy reak ist hierbei der Anteil an Wasserstoffatomen in den Reaktan-
den. Diese GréRe wird aus der bekannten Zusammensetzung der einzelnen
Reaktandenstrome und den geregelten Massenstromen ermittelt. Bei bekann-
tem Wassergehalt berechnen sich alle weiteren Bestandteile des feuchten Ga-
ses zu, X; = X; « (1 — Xp,0)- Diese Berechnung geht davon aus, dass bei der Re-
formierung keine weiteren Bestandteile auller den hier genannten und Stick-
stoff im Synthesegas enthalten sind. Dies trifft laut Literaturdaten in sehr guter
Ndherung zu [45]. Die Methankonzentration tibersteigt in einigen Messpunk-
ten den zuldssigen Grenzwert des Analysesystems von 20 %vol. Diese Mess-
punkte werden verworfen.
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3.3.2 Flammenbilder

Zur Aufnahme der Flammenbilder wird zunédchst der Verbrennungspriifstand
hochgefahren. Hierfiir wird er durch vorgeheizte Luft erwdrmt. Bei Erreichen
der Vorheiztemperatur von 673 K wird Erdgas zugemischt und die Flamme
durch einen Ziindbrenner geziindet. Dann wird der Reformer wie oben be-
schrieben angeschaltet. Wenn ein stationdrer Zustand erreicht ist, wird die
Chemilumineszenz durch die Kamera aufgenommen. Fiir jedes Mittelbild
werden mit 1000 fps 1000 Bilder mit einer Auflosung von 1024 x 1024 px auf-
genommen. Um korrekte Lingenmalfe in den Bildern zu erhalten, wird vor
jeder Messkampagne ein Targetbild mit eingezeichneten Lingenskalen auf-
genommen. Aullerdem wird von jeder Aufnahme ein Bild ohne Lichteinfall
abgezogen. Dies korrigiert das Rauschen des Kamerachips.

Nach einer Verdnderung des Betriebspunktes des Verbrennungspriifstandes
(Massenstrom Erdgas oder Luft) wird einige Minuten gewartet, bis der neue
Zustand stationdr ist. Bei einer Verdnderung am Reformierungspriifstand
muss wiederum deutlich ldnger gewartet werden (30 min - 1h). Weiterhin
wird vor der Messung stets darauf gewartet, dass die Synthesegastempera-
tur mindestens 673 K an der Eindiisungsstelle zum Verbrennungspriifstand
erreicht hat. Die Synthesegastemperatur an dieser Stelle wird nicht geregelt
und ist abhédngig vom Synthesegasmassenstrom und den Warmeverlusten in
der Verbindung der beiden Priifstdande. Sie nimmt je nach Betriebspunkt Wer-
te zwischen 723-823 K an. Diese Endtemperatur wird jedoch erst nach ca. drei
Stunden erreicht. Die Messungen werden aus praktischen Griinden schon frii-
her begonnen. Die Synthesegastemperatur wird an der Eindiisungsstelle ge-
messen und geht in die Ermittlung der adiabaten Flammentemperatur ein.

Im Fall des A2EV-Brenners verringert die eingebaute Lanze den Axialimpuls,
da ein groRBer Teil der axialen Offnung des Drallerzeugers durch die Lanze ver-
blockt wird. Der Einfluss auf die Flammenform ist jedoch gering und in ei-
ner friiheren Studie konnte kein Einfluss auf die globalen Emissionen und das
Ausbrandverhalten im niedrigen Temperaturbereich durch die Lanze festge-
stellt werden [13].
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Das Impulsverhéltnis der Synthesegaseindiisung beim A2EV-Brenner ist
ebenfalls ein wichtiger Parameter, da es die Mischungsqualitdt bestimmt. Es
wird nach Gl. 3.2 berechnet,

_ P SYncéyn
PL(/‘%

Die mittlere, axiale Geschwindigkeit der Luft ¢; wird an der Stelle der Ein-
diisung berechnet. Die Geschwindigkeit ist in der Gr6Benordnung von c; =
20ms~!. Die mittlere Geschwindigkeit des Synthesegases ist der Gréenord-
nung von csy, = 100ms~". Ein niedriges Impulsverhiltnis J fithrt zu einer ge-
ringen Eindringtiefe und schlechten Einmischung des Synthesegases und da-
mit zu einer fetten Zone nahe der Brennerachse. Diese Zone kann wiederum
die Riickschlagsneigung und Flammenankerung an der Lanze begiinstigen.
Aullerdem besteht die Moglichkeit, dass es durch eine lokal fette Zone zu ho-
hen Temperaturen und damit zur Stickoxidbildung kommt. Ein sehr grofer
Impuls der Eindiisung fiihrt wiederum zu einer groen Beeinflussung der
Drallstrémung und kann sich daher negativ auf die fluidmechanische Flam-
menstabilisierung auswirken.

(3.2)

3.3.3 Analyse der Verbrennungsprodukte

Fiir die Abgasanalyse werden beide Priifstande wie oben beschrieben ange-
fahren. Zur Extraktion der Abgase wird eine wassergekiihlte Lanze in das Ab-
gas eingebracht. Die axiale Position entspricht einer Aufenthaltszeit der Gase
in der Brennkammer von 20 ms bei der reinen Erdgasverbrennung mit einer
Luftzahl von A = 1,6, einem Luftmassenstrom von 80 gs_1 und einer Vorheiz-
temperatur der Luft von 673 K. Die Wasserkiihlung bewirkt, dass die Lanze in-
takt bleibt und dass die Abgase ausreichend schnell abgekiihlt werden und
somit keine chemischen Reaktionen mehr stattfinden. Der Schlauch, der die
Abgase zum Analysegerit weiterleitet wird temperiert, damit es nicht zur Kon-
densation von Wasser kommt. NOx-Spezies haben eine gute Loslichkeit in
fliissigem Wasser und Kondensation wiirde demnach das Messergebnis ver-
falschen. Stickoxide werden daher im feuchten Gas gemessen, die Spezies CO,
CO; und O, im trockenen. Die Trocknung erfolgt durch Kiihlung des Gases
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auf ungefdhr 275K und Abscheidung des fliissigen Wassers. Die Abgaskon-
zentrationen fluktuieren leicht und sind iiber den Radius nicht homogen ver-
teilt. Daher werden an 8 tiber den Radius verteilten Messstellen jeweils fiir 60 s
die Messwerte entnommen. Die Aufnahmefrequenz des Messgerdtes betragt
2 Hz. Die Werte werden erst zeitlich gemittelt und dann rdumlich mit den je-
weils durchstromten Querschnitten A; nach Gl. 3.3 gewichtet.

_ X (X k,jAj) ,
Xp=—— mit k = 0, CO, CO,, NO, (3.3)
j=1 Aj

Die Emissionen werden im Zuge dieser Arbeit stets tiber der adiabaten Flam-
mentemperatur aufgetragen. Die adiabate Flammentemperatur ldsst sich fiir
alle Betriebspunkte aus der bekannten Zusammensetzung der einzelnen Re-
aktandenstrome (Luft, Erdgas, Synthesegas) und deren gemessenen Tempe-
raturen tiber eine Leistungsbilanz ermitteln. Die Synthesegasmassenstrome
sind in einzelnen Messreihen aufgrund des trdgen Verhaltens des Reformie-
rungspriifstands stets konstant. Fiir die Variation der adiabaten Flammen-
temperatur wird daher nur der Massenstrom an beigemischtem Erdgas va-
riiert. Es wird daher mit der adiabaten Flammentemperatur auch die Brenn-
stoffzusammensetzung variiert.

Fiir Félle mit Synthesegaseindiisung ergibt sich eine Unsicherheit der adia-
baten Flammentemperatur in der Grof3enordnung von 100K. Die grol3e Unsi-
cherheit der Zusammensetzung des Synthesegases ist ein Hauptgrund hierfiir.
Der Anstieg des Gleichgewichts-CO im Abgas fiir die Synthesegasfille erfolgt
bei hoheren ermittelten Temperaturen als bei Erdgas. Es kann davon ausge-
gangen werden, dass bei Temperaturen von ungefahr 1900 K das thermodyna-
mische Gleichgewicht innerhalb von 20 ms Aufenthaltszeit erreicht wird [55].
Der CO-Anstieg bei h6heren Temperaturen steht also im Widerspruch zu den
im Grundlagenteil (vgl. Abb. 2.17) gezeigten Gleichgewichtswerten. Die tat-
sdchliche, adiabate Flammentemperatur der Synthesegasfille ist also geringer
als die aus den Massenstrémen und Temperaturen der Reaktanden ermittelte.
Die ermittelte Temperatur wird daher korrigiert. Zur Korrektur dieser Tempe-
ratur wurde folgendes Korrekturschema angewendet, s. auch Abb. 3.6:
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. Berechnung der Gleichgewichts-CO-Verldufe fiir eine reine Erdgasver-

brennung anhand bekannter Eingangsbedingungen fiir den Temperatur-
bereich von 1600-2100 K.

. Aus der Differenz der gemessenen und der Gleichgewichts-CO-Verldufe

der reinen Erdgasverbrennung wird eine Temperaturdifferenz ATy er-
mittelt. Dieser Term spiegelt den Warmeverlust der Brennkammer wider.

. Berechnung der Gleichgewichts-CO-Verldufe der Synthesegasverbren-

nung anhand gemessener Eingangsbedingungen (Massenstrome und
Temperaturen).

. Verschieben der Gleichgewichts-CO-Werte der Synthesegasverbrennung

um die Temperaturdifferenz A Tyey.

. Verschieben der gemessenen CO-Verldufe der Synthesegasverbrennung,

so dass der Gleichgewichts-CO Anstieg der berechneten um ATy, ver-
schobene Kurve getroffen wird. Dies ergibt die Temperaturdifferenz

A Tsynxx-

Fiir die vier betrachteten Synthesegasmassenstrome ergeben sich somit die
vier Temperaturdifferenzen: ATsyn10 = 27K, ATsyn14 = 50K, ATsyn17 = 64K und
ATSynZO =76K.
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== GGWEG (1.)
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Abbildung 3.6: Vorgehensweise zur Ermittlung der adiabaten Flammentem-
peratur der Synthesegasverbrennung.
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4 Integration der autothermen
Reformierung

In diesem Kapitel wird der Gasturbinenprozess mit integrierter Synthese-
gaserzeugung detailliert beschrieben. AuBerdem wird ein Modell vorgestellt,
das die relevanten Komponenten der Synthesegaserzeugung, der Gasturbi-
ne und des Abhitzedampferzeugers abbildet. Anhand dieses Modells wird ge-
zeigt, dass die Integration des Synthesegaserzeugers in den Gasturbinenpro-
zess moglich ist und welche Faktoren die Betriebsgrenzen mafRgeblich beein-
flussen.

4.1 Prozessbeschreibung

In Abb. 4.1 ist ein vereinfachter Gas- und Dampf-Prozess dargestellt. Zusitz-
lich zu den Elementen der Gasturbine, also dem Kompressor, der Brenn-
kammer und der Turbine, sowie zum Abhitzedampferzeuger (AHDE) ist eine
Strahlpumpe und der Synthesegaserzeuger abgebildet. Die Synthesegaserzeu-
gung ist nur im niedrigen Teillastbereich aktiv. Bei Volllast stromt die kompri-
mierte Luft abziiglich von Kiihl- und Sperrluftstrémen zur Brennkammer. Hier
wird sie mit Erdgas vermischt und dieses Gemisch brennt aus. Das entstan-
dene Heildgas treibt die Turbine an, welche wiederum den Kompressor und
einen Generator (nicht gezeigt) antreibt. Das expandierte Heilgas hat nach
der Turbine noch eine Temperatur von ungefdhr 870 K. Die in ihm enthalte-
ne Wiarme wird im AHDE zur Dampfproduktion verwendet. Der produzierte
Dampf treibt, je nach Anlagenauslegung, ein bis drei Dampfturbinen auf ver-
schiedenen Druckniveaus an.

Fir den Teillastbetrieb wird der Luftmassenstrom durch das Anstellen ei-
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ner Vorleitreihe reduziert. Im Volllast operiert eine Gasturbine in der Regel
aus Griinden der Effizienz am oberen Limit der Turbineneintrittstempera-
tur (TET). Dementsprechend muss bei der Reduktion des Luftmassenstroms
auch der Brennstoffmassenstrom in gleichem Male reduziert werden, um die
TET konstant zu halten. Die Verringerung des Luftmassenstroms fiihrt zu ei-
ner Reduktion des Druckverhiltnisses. Der geringere Uberdruck vor der Tur-
bine und eine konstante TET fiihren dann wiederum bei der Entspannung zu
hoheren Turbinenaustrittstemperaturen (TAT). Diese erreicht ab einem be-
stimmten Betriebspunkt ihr Limit, so dass dann die TET durch ein htheres
Luftverhéltnis reduziert werden muss. Bei einer relativen Last von ca. 60 % [60]
ist die Vorleitreihe komplett geschlossen. Zur weiteren Leistungsabsenkung
kann nun nur noch der Brennstoffmassenstrom verringert werden. Dies fiihrt
im ungestuften Fall schnell zu einer sehr mageren, instabilen Verbrennung.

Dampf
Strahl- Erdgas Erdgas

pumpe

Synthese-

gaserzeuger Brenn- HeiRgas
kammer

Kompressor | @

Luft
Wasser
AHDE |

I

Zum Dampf-
kreislauf

Zum Kamin

Abbildung 4.1: Schema des GuD-Prozesses mit der integrierten, autothermen
Synthesegaserzeugung.

Ein weiteres Absenken der Leistung ist nach dem Schlieen der Vorleitrei-
he und der Reduktion des Erdgasmassenstroms mdéglich, indem das Erdgas
durch einen reaktiveren Brennstoff ersetzt wird. Diese Idee wird durch die in-
tegrierte, autotherme Synthesegaserzeugung verfolgt. Hochdruckdampf aus
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dem AHDE wird in einer Strahlpumpe dazu verwendet, einen Teilmassen-
strom der Kompressorluft auf ein hoheres Druckniveau zu bringen. Dieser er-
hohte Druck wird bendotigt, um den Druckverlust des Synthesegaserzeugers
und der -eindiisung zu kompensieren. In den Strom aus Wasserdampf und
Luft wird Erdgas eingebracht. Diese Mischung wird katalytisch zu Synthesegas
umgesetzt. Als Katalysator bietet sich Nickel an. Nickel zeigt eine gute Aktivitat
bei gleichzeitig geringen Kosten [83]. Sollte das Gemisch nicht die Tempera-
tur haben, die zur katalytischen Ziindung mit Nickel notig ist, kann der Kata-
lysator mit einem Edelmetall im vorderen Bereich angereichert werden. Edel-
metalle wie Platin, Palladium oder Ruthenium sind bei niedrigen Temperatu-
ren deutlich reaktiver [70, 105]. Das erzeugte Synthesegas wird in der Brenn-
kammer in den Hauptluftmassenstrom eingemischt und verbrannt. Es lassen
sich beliebige Mischungen aus Synthesegas und nicht umgesetztem Erdgas
als Brennstoff einsetzen. Durch einen ansteigenden Anteil an Synthesegas im
Brennstoff wird die Reaktivitdt im Vergleich zum nicht reformierten Erdgas
gesteigert. Dies ermoglicht das Absenken des gesamten Brennstoffmassen-
stroms und damit die Reduzierung der Leistung. Das volle Potential der in-
tegrierten Synthesegaserzeugung wird genutzt, wenn der gesamte Brennstoff
reformiert wird. Es ist zu erwarten, dass bei diesem Betrieb eine Luftzahl von
A >3 moglich ist [27,76]. Die Leistung ldsst sich zwischen dem reinen Erdgas-
betrieb und dem reinen Synthesegasbetrieb stufenlos durch die entsprechen-
den Massenstrome an unreformierten und refomierten Brennstoff variieren.

Die Zustdnde der einzelnen Reaktandenmassenstrome fiir den Reformer wer-
den durch den Kompressor (Luft), den Dampferzeuger (Dampf) und das
Brennstoffversorgungssystem (Erdgas) bestimmt. Als einzige freie Paramter
fiir den Betrieb des Reformers verbleiben also die Massenstrome bzw. die Mi-
schung selbst. Die Mischung wird im Folgenden ausgedriickt als molares Ver-
héltnis des Dampfmengenstroms zum Kohlenstoffanteil im Erdgasmengen-
strom (H,O/C) und als molares Verhiltnis des Luftmengenstroms zum glei-
chen Kohlenstoffanteil (Luft/C).
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4.2 Prozessmodellierung

Zur Modellierung wird eine generische Gasturbine mit den Daten, wie in Tab.
4.1 gezeigt, verwendet. Diese Daten entsprechen ungefihr einer Gasturbine
der F-Klasse. Bei geschlossener Vorleitreihe und einer angenommenen Luft-
zahl beim Teillast (TL) von Ay; = 2,0 erreicht diese Modellgasturbine den
niedrigsten Lastpunkt, der mit Erdgas anzufahren ist. Der angesaugte Luft-
massenstrom wird durch das SchlieBen der Vorleitreihe auf einen Wert von
¢vr = 0,7 des Massenstroms bei Volllast (VL) reduziert. Bei diesem Betrieb
werden 10,9 kgs™! Erdgas umgesetzt. Dieser Erdgasmassenstrom wird als der
maximal zu reformierende Massenstrom fiir die Auslegung des Reformers her-
angezogen. Im Folgenden sind weitere Anforderungen an den Reformierungs-
reaktor aufgezdhlt:

e Die Anzahl der Reformierungsreaktoren entspricht der Anzahl der Bren-
ner. Das heilt, fiir jeden Brenner gibt es einen eigenen Reformierungsre-
aktor.

e Der Durchmesser der Reformierungsreaktoren entspricht dem Brenner-
durchmesser von dg, = 0,3m. Dies ist fiir die geometrische Integrierbar-
keit wichtig.

* Die Aufenthaltszeit der Gase im Reformierungsreaktor soll 200 ms betra-
gen. Diese Aufenthaltszeit ist fiir den Umsatz ausreichend, wie im Kapitel
5 noch gezeigt wird.

* Die beschreibenden Parameter der Reformierungsreaktoren sollen einen
um die Druckstufe der Gasturbine groferen chemischen Umsatz, diffu-
siven Stofftransport und Warmeiibergang zum Priifstand gewédhrleisten.

Nachfolgend wird zunédchst das Monolithmodell anhand der im Grundlagen-
teil besprochenen Skalierungsregeln ausgelegt, dann werden die Modelle
der einzelnen Komponenten und der Losungsansatz des Gesamtmodells be-
schrieben. Die Werte aller genannten Parameter werden in der Tabelle D.2 im
Anhang gezeigt.
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Tabelle 4.1: Parameter der Modell-Gasturbine.

Parameter Wert Einheit
el. Leistung 300 MW
th. Wirkungsgrad 40 %
Abgasstrom 600 kgs™!
Brennerzahl 24 [-]
Massenstrom Erdgas VL 15,6 kgs™!

Massenstrom Primérluft VL 535 kgs!

Massenstrom Sekundarluft VL. 50  kgs™!

4.2.1 Grobauslegung des Monolithmodells

katalytisch aktive Beschichtung
der Dicke zyion

dy

Abbildung 4.2: Skizze eines monolithischen Reaktors mit den relevanten geo-
metrischen Parametern.

Der Reformierungskatalysator wird als monolithischer Katalysator, s. Abb.
4.2, fiir die Anwendung in einer Gasturbine modelliert. Wichtige Gré3en, die
den monolithischen Katalysator beschreiben, sind der Durchmesser dyiqy,, die
Lange Lyion, der hydraulische Durchmesser dy einer Zelle und die Beschich-
tungsdicke zyjon.-

Der Durchmesser des Monoliths soll dem Brennerdurchmesser dp, entspre-
chen. Mit der Annahme, dass die aus den Experimenten ermittelte Aufent-
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haltszeit von 7,,s = 200ms auch in der GT-Anwendung ausreichend ist, 1dsst
sich fiir einen gegebenen Betriebspunkt die notwendige minimale Linge des
Reaktors bestimmen.
_ Ty
Lnion =€ Tres = ———Tres (4.1)
Pr AFront
Hier gibt ¢ die mittlere Geschwindigkeit im Reformierungsreaktor an. Die freie
Frontfliche des Monoliths Ag;on berechnet sich aus &y, = 80% der freien zur
Verfligung stehenden Fldche definiert durch den Brennerdurchmesser [25].
Die restlichen 20% werden durch die Tragerstruktur verblockt.
nd,

AFront = 6M0nT

4.2)
Eine weitere zu definierende geometrische Grée des Monolithen ist der hy-
draulische Durchmesser dy. Diese Grolle hat einen grollen Einfluss auf die
freie Oberfliche des Katalysators. Die freie Oberfliche wird nach Gl. 4.3 be-
rechnet.

td
=2 By onddy (4.3)

Nzellen
Hier gibt Nzejen die Anzahl der Zellen des Monoliths an. Durch einen kleinen
Wert fiir den hydraulischen Durchmesser wird die Flache, die fiir den Warme-
und Stofftransport benotigt wird, grol3er. Der hydraulische Durchmesser wird
aufgrund der Forderung fiir den skalierten, diffusiven Stoff- und den Wéarme-
tibergang, vgl. Gl. 2.21 und GI. 2.23, bestimmt. Dies entspricht der Forderung,
dass der Monolith ein um die Druckstufe skaliertes Stoff- und Warmeiibertra-
gungsverhalten zum Priifstand aufweist. Fiir die Nul3elt- und die Sherwood-
zahl wurden Korrelation aus der Literatur in 2.2.2 vorgestellt. Anhand jeder
dieser Formeln konnen die Beziehungen 2.21 und 2.23 iterativ nach dem hy-
draulischen Durchmesser gelost werden. Die verschiedenen Ergebnisse fiir
den hydraulischen Durchmesser sind in der Tabelle 4.2 gezeigt. Die Streuung
der einzelnen Werte ist sehr grols. Der Mittelwert ergibt sich zu dy = 1,35 mm.
Ein monolithischer Reaktor mit diesem hydraulischen Durchmesser der Zel-
len hat also ein skaliertes Stoff- und Warmetransportverhalten zum Priifstand.
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Tabelle 4.2: Werte des hydraulischen Durchmessers dy aus der Forderung des
skalierten Warmeiibergangs nach Nuleltkorrelationen aus Tab.
2.5 und des skalierten Stoffiibergangs nach Sherwoodkorrelatio-
nen aus Tab. 2.6.

Wirmeiibergang

Korrelation nach Hawthorne [43] dg =2,5mm
Korrelation nach Vortruba [102] dg=11mm
Korrelation nach Bennet et al. [15] dy =0,4mm

Stoffiibergang

Korrelation nach Hawthorne [43] dy=2,8mm
Korrelation nach Vortruba [102] dy =0,7mm
Korrelation nach Bennet et al. [15] dy =0,4mm
Korrelation nach Ullah et al. [100] dy=1,5mm

Dieser Monolith weist eine Zellendichte von 280 cpsi auf. Eine konservative
Schidtzung des hydraulischen Durchmessers miisste von dem kleinsten Wert
in der Tab. 4.2 ausgehen. Ein hydraulischer Durchmesser von dy = 0,4mm er-
zeugt eine Zellendichte von 3200 cpsi. Dies wiirde fiir alle Korrelationen eine
ausreichende Oberfldche fiir die Warme- und Stoffiibertragung bereitstellen.
Allerdings konnte es aus fertigungstechnischer Sicht problematisch werden,
eine so hohe Zellendichte zu realisieren.

Die letzte zu bestimmende Grofe des Monoliths ist die Beschichtungsdicke
des Katalysators zyjon. Diese Gro8e wird zwar nicht fiir die Modellierung der
Integration des Reformierungsreaktors bendotigt. Es soll allerdings anhand fol-
gender Rechnung gezeigt werden, dass die Beschichtungsdicke einen physi-
kalisch sinnvollen Wert annimmt. Es wird die Forderung des zu skalierenden
Umsatzes, vgl . Gl. 2.19 im Abschnitt 2.2.2.2, herangezogen:

kn an 1bar Tint, 1bar éKat, Sch VSch = MN20bar fint, 20bar gKat, Mon VMon (4-4)

Die Katalysatoreffizienz kann fiir einen Thiele-Modul ® > 3 mitn = % angend-
hert werden [34]. Der Thiele-Modul nimmt anhand der in [104] angegebenen
Reaktionskonstanten sowohl fiir den Priifstand als auch unter Druck mit einer
dhnlichen, charakteristischen Lange den Wert ®g., = @0 = 5 an. Weiterhin
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wird angenommen, dass der Anteil an aktivem Katalysator in der Schiittung
und im Monolithen gleich ist. Dies wird damit begriindet, dass im Priifstand
ein handelstiblicher, kommerzieller Nickelkatalysator verwendet wird. Es ldsst
sich also aus Gl. 4.4 Folgendes ableiten:

kn kG Ting, lbargKat, Sch VSch = Ting, 20bar‘fKat, Mon VMon (4-5)
(I)Sch Mon
3
kTL’ kG v 2 r int, 1bar€Kat, Sch VSch
p int, 1bar
A D
p e
3 (4.6)
= rint, 20bar6Kat, Mon4 dH ZMonLMon N, Zellen
z kint, 20bar
Mon D,

kint, 20bar Tint, 1bar éKat, Sch VSc

h
v = dHNZellenLMon- (4-7)
kint, 1bar f int, 20bar 5 Kat, Mon 4A_p

" p

——— -~

krkg

Also muss weiterhin:

ke Ap Vsen
Vo

gelten. Die Gleichung 4.8 gibt uns aufgrund ihrer Unabhéngigkeit von der ka-
talytisch aktiven Schichtdicke zyon, keinen Aufschluss tiber diese. Es wird da-
her wiederum auf die Ungleichung 4.4 zuriickgegriffen, allerdings werden die
Forderungen nach der Katalysatoreffizienz und dem benétigten Volumen ge-
trennt betrachtet. Die Katalysatoreffizienz soll in der GT-Anwendung mindes-
tens so grol$ sein wie im Priifstand. Es muss also gelten,

= dH N, ZellenLMon (48)

3 3
< (4.9)
cDSch cI)Mon
V.
— > Zvion- (4.10)
Ap
Aus der Volumenforderung folgt:
kG VSCh = VMon (4- 1 1)
kc Ve
GOS8 < Znmon (4.12)
4dH LMon NZel]en
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Die Ungleichungen 4.10 und 4.12 definieren also einen Bereich fiir die kataly-
tische Beschichtungsdicke in Abhédngigkeit der anderen geometrischen Gro-
Ben. Aus der Gleichung 4.1 ldsst sich fiir den maximalen Synthesegasmas-
senstrom und einer Aufenthaltszeit von 200 ms ein Mindestmal} fiir die Lan-
ge von Lyjon, = 2,03 m bestimmen. Fiir den hydraulischen Durchmesser wurde
ein Wert von dy = 1,35mm gefunden. Fiir die katalytische Schichtdicke folgt
ein Bereich von zy,, = 0,13 — 1,63 mm. Wobei die Schichtdicke deutlich klei-
ner sein muss als der hydraulische Durchmesser dy. Fiir die Modellbeschrei-
bung wird dieser Wert nicht gebraucht und muss daher auch nicht abschlie-
Bend bestimmt werden. Durch die Rechnung wird jedoch gezeigt, dass sich
der Wert in einem physikalisch sinnvollen Bereich befindet.

Der in Abschnitt 2.2.1.1 gezeigte Vergleich der Filmdiffusionsgeschwindigkei-
ten hat ergeben, dass diese im Priifstand um den Faktor 10 bis 20 gréer ist.
Dies wird im Monolith unter Druck durch eine deutlich grél3ere Fliache, die
der Diffusion zur Verfiigung steht, kompensiert. Das Verhéltnis der Flichen
liegt im Bereich % > 50.

Bei der Definition der Monolithgeometrie wurde bisher die Praterzahl Sp,
nicht betrachtet. Im exothermen Bereich des Reformers entsteht unter Druck
deutlich mehr Wiarme als bei atmosphérischen Bedingungen, wahrend im
endothermen Bereich deutlich mehr Warme dem Katalysator entzogen wird.
Dies fiihrt bei sonst dhnlichen Bedingungen zu sehr viel heileren bzw. kil-
teren Katalysatoren und kann unter Umstdnden sogar zum Versagen des Ka-
talysators oder zumindest zur Beeintrdchtigung der Aktivitdt durch Sinterung
filhren. Der Vergleich der Geometrie, die im Priifstand und im Monolithmo-
dell vorliegt, zeigt aber, dass die Schichtdicke sehr viel kleiner als der Sauter-
durchmesser, zyion < d)p, und die Oberfliche des Monoliths sehr viel groSer
als die der Schiittung, Ayjon > Asch, sind. Dies fiihrt zu einem besseren War-
meaustausch, so dass die Katalysatortemperatur nicht zwingend deutlich un-
terschiedlich sein muss. Genaueres kann nur durch Experimente unter Druck
gezeigt werden. Diese sind jedoch nicht Teil dieser Arbeit.

85



Integration der autothermen Reformierung

4.2.2 Einzelmodelle

Kompressor: Die Kompression im Kompressor wird als polytrope Zustands-
dnderung modelliert. Es wird Umgebungsluft mit dem Druck py und der Tem-
peratur Ty mit einem polytropen Wirkungsgrad von 1., x auf den Kompres-
soraustrittsdruck pg ,us komprimiert. Der Kompressor nimmt fiir den Teillast-
bereich einen polytropen Wirkungsgrad von 1,41, x = 0,82 an [8]. Die Kompres-
soraustrittstemperatur berechnet sich wie folgt:

ng-1
RM:RV“ﬂK (4.13)
bu
Der Polytropenexponent ist definiert als
K
n = —1PoLK (4.14)

C K(Mpox— D +1

und der Isentropenexponent als k = ¢,/ c,. Die Warmekapazitidten werden fiir
den entsprechenden Temperaturbereich gemittelt. Grundlage fiir deren Be-
rechnung bilden die NASA-Polynome [73].

Brennkammer: Das Modell der Brennkammer berechnet eine adiabate Flam-
mentemperatur aus der iterativen Losung des ersten Hauptsatzes der Ther-
modynamik, s. Gl 4.15. Eine Iteration ist hier notwendig, weil die Warmekapa-
zitdt des Abgases ¢, 4 von der adiabaten Flammentemperatur selbst abhén-

gig ist:

AHei, +AH
Tad — ein R n

= To (4.15)
s - ad
MaGCp,acly,

Die Bilanzgrenze zur Berechnung der adiabaten Flammentemperatur wird
um die Brennkammer und den Reformer gezogen. Der Reformer sei eben-
falls adiabat. Alle Gase werden als ideal betrachtet. Der gesamte Erdgasmas-
senstrom soll reformiert werden. Daraus folgt fiir den eintretenden Enthalpie-
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strom
. . _ T
AHein = 115G, refCprGly, (Tu — To)
. — Tk,
+ mL,Repr,Ll To o (TK,aus - TO)
. - Tp
+ MpetCp,nly, (Tp = To)

. = Ik
+ 1K Cp,Ll 7, (Tk aus — To)

(4.16)

und fiir die Reaktionsenthalpie mit dem unteren Heizwert des Erdgases Hy, gg:
AHp = 115G, retHy, G (4.17)

Alle Warmekapazitdaten werden auch hier mit den NASA-Polynomen berech-
net [73] und iiber den entsprechenden Temperaturbereich gemittelt. Luft wird
als Mischung aus Stickstoff (79 %vol) und Sauerstoff (21 %vol) angenommen.
Erdgas wird als reines Methan angenommen.

Turbine: Die Expansion in der Turbine wird ebenfalls als polytrope Zustands-
dnderung modelliert. Die Turbine entspannt das Heilgas auf den Umge-
bungsdruck py. Fiir die TAT T7 o ergibt sich damit:

nr-1
nr
TT,aus = 1gd ( Pu ) (4.18)
pK, aus
Der Polytropenexponent wird gemaf3
K
nr= (419)

- K _npol,T(K_ 1)

berechnet und der Isentropenexponent aus x = ¢, /c,. Die Warmekapazititen
werden von Tt 45 bis T,4 gemittelt. Der polytrope Wirkungsgrad der Turbine
wird als konstant 7,4, = 0,95 angenommen.

Abhitzedampferzeuger: Der AHDE wird {iber eine Enthalpiebilanz um den
Dampfzyklus unter Vernachldssigung der Pumpenleistung und anhand des
konstanten Schluckvermogens der Dampfturbine modelliert. Das konstante
Schluckvermégen der Dampfturbine bedeutet, dass sich der Volumenstrom
des Dampfes mit der Last nicht dndert, also bei Voll- und Teillast gleich ist,
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VD, TL= VD,V - Dies liegt an der unverdnderbaren Geometrie und der konstan-
ten Drehzahl der Turbine. Dieser Betrieb wird als Gleitdruckbetrieb bezeich-
net und wird meist bei groferen GuD-Anlagen angewendet [32]. Die Volu-
menstrome fiir Voll- und Teillast lassen sich {iber die Enthalpiebilanz berech-
nen:

VDpDAhD = mAGAhAG (4.20)

Das konstante Schluckvermodgen und die Enthalpiebilanzen fiir Voll- und Teil-
last ergeben nun eine Bestimmungsgleichung fiir die Dichte des Dampfes im

Teillast )
0 —p mac,tL Ahac,tr Ahpyr
D,TL = PD,VL
mac,vr Ahacvr AhpTr

(4.21)
mit

T AG,ein
Lo (TaG,aus = TaG,ein) (4.22)

Ahp = hpaupe(Tp; pp) — huwxond (Tkond; Prond)-

Ahac = Cp,acl

Die Dampftemperatur wird sowohl fiir den Voll- als auch fiir den Teillastbe-
reich aus der Abgastemperatur berechnet, Tp = T4g i — 40 K. Die Dichte und
Temperatur des Dampfes bestimmen damit eindeutig den Zustand. Die Ent-
halpie des Wassers und des Dampfes wird anhand der Dichte und der Tem-
peratur mit unterschiedlichen Korrelationen nach IAPWS 97 berechnet [103].
Die Gleichungen 4.21 und 4.22 miissen iterativ gelost werden.

Strahlpumpe: Strahlpumpen basieren auf folgendem Prinzip. Ein Fluid mit
hohen Druck wird stark beschleunigt. Hierdurch nimmt der Druck ab. Die-
ses Fluid, Treibmedium genannt, stromt aus einer Diise in die Mischzone der
Strahlpumpe und saugt ein anderes Fluid, das Saugmedium, an. In der Misch-
zone wird die hohe kinetische Energie des Treibmediums abgebaut und es tritt
ein Gemisch aus Treib- und Saugmedium aus der Mischzone mit einer mitt-
leren Geschwindigkeit aus. Im Diffusor wird der dynamische Druck des Ge-
mischs in statischen Druck umgewandelt. Das Treibmedium ist in dem Pro-
zess, der in dieser Arbeit prasentiert wird, der Hochdruckdampf, das Saugme-
dium die anzusaugende Kompressorluft. Der Aufbau einer Strahlpumpe ist in
Abb. 4.3 dargestellt.

Das Modell der Strahlpumpe basiert auf dem eindimensionalen Impulssatz
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Einstromflache
Diise
\ _
c
Dampf | L_’\: |
amp ' . Cm
: Misch )
—_—» C E,,,,,,, ,,,,, S u
D ' zone ) Diffusor

Abbildung 4.3: Skizze einer Strahlpumpe.

fir die Mischzone. Diese Mischzone wird als isobar betrachtet [81]. Der Treib-
dampfund die anzusaugende Luft treten mit unterschiedlichen Geschwindig-
keiten (cp und c;) in den Bilanzraum ein und das Gemisch mit der Gemisch-
geschwindigkeit c,, wieder aus. Reibung wird in Form einer Reibkraft Fy be-
riicksichtigt. Der Impulssatz fiir die Mischzone sieht demnach wie folgt aus:

(711D Ret + ML Ref) Cm = MipRefCD + ML RetCr. — Fr (4.23)

Die Geschwindigkeiten werden jeweils tiber Enthalpiebilanzen des Einlaufs
fir die Luft, der Diise fiir den Treibdampf, sowie des Diffusors fiir die Mi-
schung bestimmt. Die Beschleunigung in Diise und Einlauf und die Verzo-
gerung im Diffusor laufen verlustbehaftet ab. Daher werden in den Gleichun-
gen 4.24 bis 4.26 Wirkungsgrade verwendet. Der Wirkungsgrad eines Diffusors
wird auf den Grad des Druckriickgewinns bezogen. In Gl. 4.26 muss daher des-
sen Kehrwert eingesetzt werden.

cr=1/2A heinnein (4.24)

Cp = 2AhDuenDue (4.25)

Cm = 1| 20 hpit

(4.26)

A

M Dif
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Die Reibung ldsst sich mit dem Druckverlustbeiwertes folgendermafen in Be-
ziehung setzen:

F
_ P L (4.27)
MpRef+ MLRef 2

Aus den Gleichungen 4.23 bis 4.27 ldsst sich eine Beziehung fiir die beiden frei-
en Parameter des Reformerbetriebs, also das Wasser zu Kohlenstoft-, H,O/C,
und das Luft zu Kohlenstoffverhaltnis, Luft/C, herleiten,

¢ Ahein
H,0/C _ M; (1 + E) - AhDifneinT]Dif (4.28)
Luft/C M Abue ' :
. 10 \/—AAh?)if T Due]Dif — (1 + %)

Anhand der Gleichung 4.28 ldsst sich bei gegebenen Randbedingungen fiir
den Hochdruckdampf, die Kompressorluft und dem angestrebten Druck nach
dem Diffusor ein minimales Dampf-Luft-Verhédltnis bestimmen, welches be-
notigt wird um den vorgegebenen Druck nach der Strahlpumpe zu erzeugen.

Reformierungskatalysator: Der Reformierungskatalysator wird als Rohrre-
aktor mit einem vorgegebenen Umsatz angenommen. Die Fluideigenschaf-
ten verdndern sich durch die Reformierung also auch iiber die Lauflinge
des Reaktors. Daher muss der Reformierungsreaktor zur Berechnung des
Druckverlustes diskretisiert werden. Es wird zunédchst das thermodynamische
Gleichgewicht durch Minimierung der Gibbs-Energie bei konstantem Druck
und konstanter Enthalpie berechnet. Die Fluideigenschaften werden iiber die
Lauflinge des Reaktors, ausgedriickt in der verstrichenen Aufenthaltszeit 7,
als eine Mischung der Reaktanden- und der Produkteigenschaften angenom-
men. Der angenommene Umsatz entspricht einer exponentiell abklingenden
Kurve zum Gleichgewicht. Am Ende des Reaktors, nach einer Aufenthaltszeit
von T = 0,2 sollen 90% der Reaktanden umgesetzt sein. Uber den Radius
des Reaktors sei das Gemisch unverdnderlich. Es ergibt sich also fiir eine be-
liebige Eigenschaft des Fluids ® im Reaktor nach der verstrichenen Aufent-

haltszeit T:
! )) (4.29)
0,2s '

T
®Syn = ®Syn, Reak €XP (ln (0,1) 0.2 S) + ®Syn, GGW (1 —exp (ln 0,1)

)
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Der Druckverlust des Monoliths wird nach [25] mit der Darcy-Weisbach Glei-
chung, s. Gl. 2.14, berechnet. In dieser Arbeit wird der Widerstandskoeffizient
je nach Reynoldszahl nach einer der Gleichungen in der Tab. 2.3 bestimmt.
Die Reynoldszahl fiir einen Kanal im Monolithen ergibt sich zu:

cd 4rirgynd
Reyion = PsynCan SynaH (4.30)

- 2
nSyn fMon dBr 7 Syn

Der Reaktor ist in Strémungsrichtung in 10 Segmente diskretisiert. Dies ist
ausreichend, um die Verdnderungen der Fluideigenschaften zu berticksich-
tigen. Eine weitere Erh6hung der Diskretisierung fithrt zu keiner signifikanten
Verdnderung der Ergebnisse.

Synthesegaseindiisung: Das Synthesegas benétigt einen Uberdruck fiir die
Eindiisung in die Brennkammer. Der Uberdruck wird aus einem Reibungsan-
teil fiir das Verbindungsstiick, in welchem das Synthesegas vom Reformer zur
Brennkammer stromt, und dem dynamischen Druck fiir die Eindiisung selbst
berechnet. Hieraus ergibt sich:

2 2
IRef-BK PSynCRet.pK N Psyn iy

(4.31)
dRet-BK 2 2

APrnj = CRet-BK
Der Widerstandsbeiwert (gef.gx Wird je nach herrschender Reynoldszahl nach
einer der Formeln in Tab. 2.3 berechnet. Die Geschwindigkeit des Synthe-
segases in der Leitung cger.px ergibt sich aus dem Massenstrom, der Dichte
und dem Durchmesser der kreisformigen Rohrleitung. Die Geschwindigkeit
fiir die Einmischung in die Brennkammer wird mit cp,j = 100ms~! angenom-
men. Dies entspricht einer Geschwindigkeit, die zu einer guten Vermischung
mit dem Luftmassenstrom fiihrt.

4.2.3 Losungsschema

Die Losung des Prozessmodells lduft iterativ ab. Es wird jeweils tiber das
H,0O/C- und das Luft/C-Verhiltnis iteriert. Das H,O/C-Verhiltnis wird von 0
bis 3molmol™ in 31 Schritten, das Luft/C-Verhiltnis von 2 bis 3 molmol ™!
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in 21 Schritten variiert. Fiir die 31 x 21 = 651 moéglichen Kombinationen die-
ser beiden Groflen werden alle Einzelmodelle nach obig beschriebenen Glei-
chungen berechnet. Durch die vielen Abhédngigkeiten der Einzelmodelle von-
einander muss eine stationdre Losung iterativ gefunden werden. Der Zustand
wird als stationir bezeichnet, wenn die gréfte, absolute Anderung der Tem-
peratur zwischen zwei Iteration kleiner als 1K und die gréfte, absolute An-
derung des Druckes kleiner als 100 Pa sind. Alle Kombination der freien Para-
meter fithren zu einer stationdren Losung des Modells, jedoch sind nicht alle
Losungen physikalisch sinnvoll. Welche Losungen sinnvoll sind und welche
aus anderen Griinden ausgeschlossen werden miissen, wird im folgenden Ab-
schnitt beschrieben.

4.3 Betriebsbereich

Fiir den zulédssigen Betriebsbereich gibt es vier verschiedene Randbedingun-
gen.

@ Molanteil von festem Kohlenstoff im Reformer ist kleiner als 1 ppm.

Temperatur der Gasphase im Gleichgewicht im Reformer ist grof3er als
873 K.

Temperatur der Gasphase im Gleichgewicht im Reformer ist kleiner als
1123 K.

Druckgewinn der Strahlpumpe ist groler als der Druckverlust des mono-
lithischen Reaktors.

In der Abbildung 4.4 werden diese Betriebsgrenzen in Abhédngigkeit der bei-
den freien Betriebsparameter dargestellt. Ein hoher Anteil an elementarem
Kohlenstoff kann zur Verkokung des Katalysators fiihren [83]. Der Bereich, in
dem der Grenzwert von 1 ppm im thermodynamischen Gleichgewicht der Re-
aktandenmischung tiberschritten wird, ist in der Abbildung mit @ markiert
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und schwarz ausgefiillt. Nur fiir sehr kleine Werte von beiden Verhéltnissen
bildet sich fester Kohlenstoff. Fiir Temperaturen der Gasphase im thermo-
dynamischen Gleichgewicht unterhalb von 873 K ist die Katalysatoraktivitat
sehr gering [69]. Bei diesen Temperaturen ist nicht zu erwarten, dass die Re-
formierung innerhalb von 200 ms zu 90 % abgeschlossen ist. Die Grenze zu
dem Bereich, in dem diese niedrigen Temperaturen herrschen, ist mit ge-
kennzeichnet. Oberhalb dieser Grenze in dem schraffierten Bereich sind die
Temperaturen zu niedrig. Bei Temperaturen oberhalb von 1123 K ist zu erwar-
ten, dass der Katalysator zerstort wird oder zumindest signifikant zu sintern
beginnt und damit auf Dauer seine Aktivitdt verliert [83]. Dieser Grenzwert
wird in Abb. 4.4 an der Linie @ uberschritten. Das heil$t, unterhalb dieser
Grenze ist die Temperatur zu hoch. Fiir eine physikalisch sinnvolle Lésung des
Modells muss weiterhin der Druckverlust des Reformers kleiner sein, als die
Druckerh6hung durch die Strahlpumpe. Der Druckverlust des Monoliths ist
im Bereich unterhalb der Grenze @ groler als der Druckgewinn der Strahl-
pumpe. Das heildt, dass das nach 4.28 berechnete minimale Wasser zu Luft-
verhdltnis groler ist als der betrachtete Betriebspunkt.

In dem breiten, unschraffierten Band wird keine, der oben genannten, Rand-
bedingungen verletzt. Ein Betrieb des autothermen Synthesegaserzeugers in-
tegriert in den Gasturbinenprozess ist mit diesen Verhéltnissen der Reaktan-
den moglich.

Auch fiir den alternativen hydraulischen Durchmesser dy = 0,4 mm ldsst sich
ein solches Betriebsfenster berechnen. Der Druckverlust liegt hier deutlich
hoher, allerdings ist der Betrieb immer noch in einem weiten Bereich mog-
lich. Die dazugehorige Abbildung befindet sich im Anhang E.

Das vorgestellte Modell enthilt eine Vielzahl von Parametern. Die Werte wur-
den auf Basis von Literaturdaten ausgewdhlt und nehmen daher physikalisch
sinnvolle Werte an. Dennoch soll an dieser Stelle eine Sensitivitdtsanalyse zei-
gen, wie sich Verdanderungen dieser Werte auf das Betriebsfenster auswirken.
Auf diese Weise kann aullerdem gezeigt werden, welche Parameter bei der
Auslegung eines integrierten, autothermen Synthesegasgenerators besonders
wichtig sind.
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Abbildung 4.4: Darstellung der Betriebsgrenzen des Reformierungskatalysa-
tors iliber die freien Betriebsparameter (H,O/C & Luft/C). Die
unschraffierte Fliche kennzeichnet den méglichen Betriebs-
bereich.
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Die Synthesegastemperatur und die Bildung von elementarem Kohlenstoff
sind vom Gleichgewicht abhingig. Das Gleichgewicht wird hauptsédchlich
durch die Mischung der Reaktanden und damit durch die beiden Betriebspa-
rameter Luft/C und H,O/C beeinflusst. Dieser Einfluss ist in Abb. 4.4 bereits
zu sehen. Weitere Parameter wie die Lufttemperatur, die sich mit dem Kom-
pressionsverhdltnis und dem Wirkungsgrad des Kompressors verdndert oder
eine abweichende Temperatur des Hochdruckdampfes haben keinen grof3en
Einfluss auf das Gleichgewicht und damit die Temperaturgrenzen.

Einen deutlichen Einfluss sieht man jedoch bei der Variation von verschie-
denen Parametern auf die Betriebsgrenze @ bestimmt durch den Druckge-
winn der Strahlpumpe und den Druckverlust des Reaktormodells. Um hier die
einflussreichsten Faktoren zu identifizieren, werden nacheinander alle Para-
meter um 10% erhoht und bei einem Luft/C-Verhiltnis von 2,5 berechnet, um
wie viel Prozent sich die Grenze @ nach oben bzw. nach unten verschiebt.
Hierdurch wird quantifiziert, wie sich der Dampfverbrauch fiir den Betrieb bei
diesem Luftverhéltnis dndert.

Die acht Faktoren, die einen groRen Einfluss auf die Grenze @ haben, sind
in Abb. 4.5 dargestellt. Diese acht Grof3en, lassen sich in vier verschiedene Ka-
tegorien einteilen. Die ersten beiden Gro8en betreffen den Reformer. Der An-
stieg des Massenstroms an zu reformierendem Erdgas riigg get Wirkt sich po-
sitiv auf den Dampfverbrauch aus. Das heil3t, es wird ungefdhr 7 — 8% mehr
Treibdampf benoétigt fiir den notwendigen Druckgewinn. Ein grollerer hy-
draulischer Durchmesser dy fiihrt zu einer geringeren Reynoldszahl im Re-
former und somit zu einem geringeren Druckverlust. Die Wirkungsgrade der
Diise 1pye, des Einlaufes in die Strahlpumpe 1., und des Diffusors np;s las-
sen sich alle der Strahlpumpe und damit der Druckerzeugung zuordnen. Eine
Steigerung der Wirkungsgrade verringert deutlich den Dampfverbrauch. Die
ndchsten beiden Gréfen betreffen die Synthesegaseindiisung in die Brenn-
kammer. Eine Steigerung der Geschwindigkeit cy,; bewirkt einen héheren dy-
namischen Druck und damit mehr Druckverlust und Dampfverbrauch. Ein
groBerer Durchmesser dp.t.px bewirkt eine geringere Stromungsgeschwindig-
keit und damit genau das Gegenteil. Als einziger relevanter Parameter des
GT- und AHDE-Modells wird der polytrope Wirkungsgrad der Turbine iden-
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tifiziert. Eine Steigerung des Turbinenwirkungsgrads erhoht den Dampfver-
brauch. Durch eine hohere Effizienz der Turbine ist das Abgas und damit auch
der Hochdruckdampf kélter. Die geringere Enthalpie des Dampfes hat ein ge-
ringeres Treibvermogen in der Strahlpume und es wird mehr davon als Treib-
mittel gebraucht wird.

Die Auslegung der Strahlpumpe ist also sehr wichtig in Bezug auf die Be-
triebsbereichsgrenze @ . Die Grof3e der Einfliisse auf den Gesamtruckverlust
durch das Monolithdesign (dy) und die Synthesegaseindiisung (dges.gx und
Cmyj) sind dhnlich. Beide Elemente sind bei der Prozessauslegung damit dhn-
lich wichtig. Interessanterweise haben die Gasturbinenparameter mit Aus-
nahme des polytropen Wirkungsgrads der Turbine einen geringen Einfluss auf
das Betriebsfenster des integrierten, autothermen Reformers. Diese Tatsache
steigert die Anwendbarkeit der integrierten, autothermen Reformierung fiir
Gasturbinen mit sehr unterschiedlichen Eigenschaften.

0,1 :

B _

—0,1} .

—0,2 | -

rel. Verinderung Grenzwert D

MEG, Ref dy TDue Tlein NDif dRef-BK CInj Mpol, T

-0,3

Abbildung 4.5: Relative Einfliisse auf den Dampfverbrauch der integrierten,
autothermen Brennstoffreformierung bei Luft/C = 2,5.

Das in diesem Kapitel vorgestellte Modell zeigt also zum einen, dass die Syn-

96



4.3 Betriebsbereich

thesegaserzeugung integriert in den Gasturbinenprozess in einem weiten Be-
reich der relevanten Betriebsparameter moglich ist. Weiterhin wird die Re-
levanz der Strahlpumpenparameter fiir den Druckaufbau und damit fiir den
gesamten Betriebsbereich identifiziert. Als ebenfalls relevant, aber der Strahl-
pumpe untergeordnet, haben sich der hydraulische Durchmesser des Mono-
liths sowie der Querschnitt der Verbindung zwischen Reformer und Brenn-
kammer und die Injektionsgeschwindigkeit des Synthesegases fiir das Be-
triebsfenster herausgestellt.
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5 Synthesegaserzeugung durch
autotherme Reformierung

In diesem Kapitel werden die Zusammensetzungs- und Temperaturmessun-
gen der autothermen Reformierung prasentiert. Hierbei werden das generelle
Betriebsverhalten des Reformerpriifstands, eine Variation der Reaktandenmi-
schung und eine Variation des reformierten Massenstroms gezeigt. Das Be-
triebsverhalten und die Details zum Ablauf des Reformierungsprozesses wer-
den diskutiert, da die Anwendung eines solchen autothermen Reformers, un-
ter den in dieser Arbeit vorgestellten Bedingungen, nicht zum Stand der Tech-
nik gehort. Die Variation der Reaktandenmischung dient zur Identifikation
der Mischung, die zum reaktivsten Synthesegas fiihrt. Die Variation der Mas-
senstrome soll zum einen zeigen, dass vor allem die Reaktandenmischung
ausschlaggebend fiir das Betriebsverhalten des Reformers ist. Zum anderen
werden diese Betriebsbedingungen auch fiir die Verbrennungsversuche ver-
wendet und miissen daher detailliert charakterisiert werden.

5.1 Generelles Betriebsverhalten des Reformers

In Abb. 5.1a sind die gemessenen Molenbriiche der Spezies Hy, CHy, O,, CO
und CO; und in Abb. 5.1b der Temperaturverlauf iiber der Aufenthaltszeit im
Reaktor aufgetragen. Die Reaktandenmischung entspricht den Verhéltnissen
Luft/C = H,O/C = 2,5. Die Aufenthaltszeit wird aus dem Quotient des freien
Volumens in den Katalysatoren bis zur Messstelle und dem Volumenstrom be-
rechnet.

Die trockene Reaktandenmischung besteht, wie in Abb. 5.1a bei einer Aufent-
haltszeit von 0 s zu sehen, aus knapp 30 %vol Methan und 15 %vol Sauerstoff.
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Der Rest ist Stickstoff. Die fiinf gezeigten Spezies werden im trockenen Gas
gemessen. Die feuchte Reaktandenmischung hat einen Wasseranteil von un-
gefdahr 40 %vol. Die ersten 70 ms steht das Gemisch mit dem Edelmetallkata-
lysator in Kontakt. An diesem werden Methan und Sauerstoff verbraucht und
Wasserstoff, Wasser, Kohlenmonoxid und Kohlendioxid gebildet. In dem ge-
ziindeten Gemisch wird Sauerstoff sehr schnell konsumiert. Nach 100 ms ist
kein Sauerstoff mehr in der Mischung vorhanden. Nachdem der grofte Teil
des Sauerstoffs abgebaut wurde, nimmt der Anteil an Wasserstoff stark zu.
Ab diesem Zeitpunkt spielen vor allem endotherme Reformierungsreaktionen
wie die Umsetzung von Methan mit Wasser und Kohlenmonoxid mit Wasser
eine Rolle. Die letztgenannte Reaktion heilt Wasser-Gas-Shift (WGS). Der ho-
he Anteil an Wasser in der Mischung unterdriickt eine Bildung von Kohlen-
monoxid durch die WGS-Reaktion und bildet Kohlendioxid und weiteren Was-
serstoff. Der Temperaturverlauf in Abb. 5.1b zeigt ebenfalls die Trennung zwi-

- 0,4 [ b 3 %k g
HE E 900 | x ¥ .
g " * £ 800 *
S * 2. *
g 02 =@ *H, g 700
8 (0] OCHy =
S 0.1 ] ' ° 00, || <
s > ° o x CO S0 600 | :
® x X X 0CO 5 %
0” 0,1 0,2 0,3 0,4 0 0,1 0,2 0,3 0,4
Aufenthaltszeit [s] Aufenthaltszeit [s]
(a) Trockene Molenbriiche (b) Gastemperatur

Abbildung 5.1: Generelles Betriebsverhalten des Reformerpriifstands fiir eine
Mischung von Luft/C = H,O/C = 2,5.

schen dem exothermen Bereich am Anfang des Reaktors und dem endother-
men zum Ende hin. Die Reaktandenmischung hat eine Temperatur von 540K,
reagiert exotherm bis zu einer Temperatur von ca. 900 K bei einer Aufenthalts-
zeit von 100 ms. Dann féllt die Temperatur wieder zum Ende des Reaktors auf
ungefdhr 780K ab.
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5.2 Variation der Reaktandenmischung

Zur Identifikation der Reaktandenmischung, die sich zum reaktivsten Syn-
thesegas umsetzt, werden die beiden freien Betriebsparameter des Refor-
mers, also das Luft/C- und das H,O/C-Verhiltnis im Bereich zwischen 2,0
und 3,0 molmol™! bzw. 1,5 und 3,0 molmol™! variiert. Als Nebenbedingung
sollen die Betriebspunkte innerhalb des Betriebsfensters, wie es in Kapitel 4
bestimmt wurde, liegen. Insgesamt wurden neun verschiedene Mischungen
getestet. Die Massenstrome der verschiedenen Betriebspunkte variieren zwi-
schen 7gs™! und 12 gs™!. Der Einfluss der Massenstrome auf die Reformier-
ung ist gering, wie noch im Abschnitt 5.3 gezeigt wird.

O ‘ X

H,0/C [molmol™]

* * * * * L4 *
* * * * * * * * * * * * L4 *
* ﬁ * * ﬁ * * * * * * * * L4 *
0 P P P o P P o o | o S o | o PS o | o

2 2,1 22 23 24 25 26 2,7 28 29 3
Luft/C [molmol™]

Abbildung 5.2: Darstellung der Messpunkte im Betriebsfenster.

Vier verschiedene Luft/C-Verhiltnisse wurden mit 1 bis 3 verschiedenen
H,0O/C-Verhiltnissen getestet. Fiir Luft/C = 2,0 wird in den folgenden Dar-
stellungen ein Stern verwendet, fiir Luft/C = 2,5 ein Kreis, fiir Luft/C = 2,7 ei-
ne Raute und fiir Luft/C = 3,0 ein Kreuz. Wenn in der Mischung ein gréle-
res H,O/C- als Luft/C-Verhiltnis vorliegt ist das Symbol hellgrau, bei einem
kleineren H,O/C- als Luft/C-Verhdltnis ist es dunkelgrau, bei einem gleichen
Verhiltnis ist es schwarz. In Abb. 5.2 sind das Betriebsfenster und die einzel-
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nen Messpunkte mit den verwendeten Symbolen und Graustufen zu sehen.
Ein Betriebspunkt liegt au8erhalb des Betriebsfensters. Der Betrieb mit Luft/C
= 2,0 und H,0/C = 2,5 liegt im Bereich, in dem sehr geringe Temperaturen
und damit ein schlechter Umsatz zu erwarten sind. Dieser Betriebspunkt 1dsst
sich am Priifstand unproblematisch einstellen und testen. Dies gewdhrt ein
vollstandigeres Bild auf den Reformierungsprozess und ermoglicht die Vali-
dierung dieser Betriebsgrenze.

In Abb. 5.3 werden links die feuchten Molenbriiche der drei Reaktandenspezi-
es CHy, O, und H,O fiir die verschiedenen Reaktandenmischungen iiber der
Aufenthaltszeit dargestellt. Auf der rechten Seite sind die gleichen Messwerte
normiert auf den jeweiligen Anfangswert der Mischung aufgetragen. In Abb.
5.4 sind die Anteile der drei produzierten Spezies CO, CO, und H, aufgetra-
gen, links die gemessenen Anteile und rechts die auf den jeweiligen Gleichge-
wichtsanteil normierten Werte.

Der Methananteil in Abb. 5.3a nimmt stetig ab. Gemische mit weniger Luft
haben einen hoheren Anfangsanteil und enden auch bei hoheren Werten. Die
Normierung auf den Anfangswert in Abb. 5.3b zeigt jedoch, dass dieser Un-
terschied nicht nur durch einen hoheren Anfangswert bewirkt wird, sondern
auch durch einen schlechteren Umsatz. Zusammensetzungen mit viel Luft
(Luft/C = 2,7 und 3,0) haben am Ende des Reaktors noch ca. 10 % des anfing-
lichen Methananteils, die mit wenig Luft eher 30 %.

Der Sauerstoffanteil (Abb. 5.3c) nimmt zu Beginn sehr schnell ab und nach
100 ms ist kaum noch Sauerstoff im Gemisch. Der anfdngliche Sauerstoffanteil
aller Betriebspunkte ist sehr dhnlich, da Gemische mit weniger Luft auch ge-
nerell weniger Wasser beinhalten. Aus diesem Grund unterscheiden sich auch
die normierten Darstellungen (Abb. 5.3d) kaum voneinander.

Der Wasseranteil (Abb. 5.3e) zeigt zundchst einen Anstieg bis auf 55 %vol
und fillt ab einer Aufenthaltszeit von 50 ms wieder ab. Man sieht eine deut-
liche Schichtung der verschiedenen Graustufen, das heilt, dass Gemische
mit einem geringeren anfdnglichen Wasseranteil auch nach der Reformierung
einen geringeren Anteil haben, wdhrend Gemische mit mehr Wasser als Luft
einen deutlich hoheren Wert zum Ende aufweisen. Normiert man die Darstel-
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Abbildung 5.3: Gemessene Anteile der Spezies CHy, O, und H,O aufgetragen
tiber der Aufenthaltszeit am Katalysator fiir verschiedene Re-

aktandenmischungen.
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lung auf die Anfangsbedingungen (Abb. 5.3f), liegen die Kurven iibereinander.
Zum Ende verbleiben, unabhéngig vom Anfangsgehalt, noch 70 % des anfdng-
lichen Wasseranteils im Synthesegas.

Der Kohlenmonoxidanteil in Abb. 5.4a zeigt einen initialen Sprung zu Beginn
und dann stagnieren die Werte bei einem CO-Anteil von ca. 2 %vol. Normiert
man diese Werte mit dem jeweiligen Gleichgewichtswert der Mischung und
der Endtemperatur, erhdlt man Abb. 5.4b. Die CO-Werte erreichen anndhernd
das Gleichgewicht, allerdings ist die Streuung sehr grol. Dies liegt unter an-
derem an der groen Messunsicherheit der CO-Messung. Diese liegt in der
Groflenordnung von 1 %vol.

Der Kohlendioxidanteil (Abb. 5.4c) zeigt einen zundchst schwédcheren Anstieg
bis ungefdhr 100 ms, dann steigt er etwas schneller bis auf ca. 9 %vol an. Nor-
miert man die Werte auf den Gleichgewichtsanteil (Abb. 5.4d) zeigt sich, dass
das Gleichgewicht bei ungefdahr 250 ms erreicht wird. In den Verldufen fiir den
Kohlenmono- und -dioxidanteil zeigen sich keine nennenswerten Unterschie-
de zwischen den einzelnen Mischungen.

Anders sieht es beim Wasserstoffanteil aus (Abb. 5.4e). Hier steigen alle Mi-
schungen zunichst langsam und dann ab einer Aufenthaltszeit von 100 ms
schneller an, jedoch gibt es eine Abhédngigkeit von der Geschwindigkeit des
Anstieges zur Luftmenge. Mischungen mit weniger Luft flihren zu einem ver-
zogerten Anstieg. Mischungen mit hoheren Luftverhiltnissen sind reaktiver
und fiihren zu einem deutlich schnelleren Anstieg. Die normierte Darstellung
zeigt (Abb. 5.4f), dass fiir die Mischungen 90-100 % des Gleichgewichtswertes
erreicht werden, aber Mischungen mit mehr Luft erreichen das Gleichgewicht
schneller.

Aus der Variation der Reaktandenmischung ldsst sich also ableiten, dass in
dem hier iiberpriiften Bereich eine Erh6hung des Luft/C-Verhdltnis zu einem
verbesserten Methanumsatz und damit auch zu einer schnelleren Wasser-
stoffproduktion fiihrt. AuBerdem verbleibt fiir alle Fédlle der Wasseranteil im
Synthesegas bei 70 % des Anfangsanteils. Wasser ist im Synthesegas thermi-
scher Ballast. Dementsprechend sollte der Wasseranteil in der Reaktanden-
mischung so klein wie moglich gehalten werden. In der Tabelle 5.1 sind fiir
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Abbildung 5.4: Gemessene Anteile der Spezies CO, CO, und H, aufgetragen
tiber der Aufenthaltszeit am Katalysator fiir verschiedene Re-

aktandenmischungen.
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Tabelle 5.1: Verschiedene Reformerbetriebsbedingungen und die resultieren-
de Zusammensetzung, Synthesegastemperatur, Methanumsatz
und die laminare Flammengeschwindigkeit bei A = 2,0 mit Luft
(673 K). Werte in Klammern interpoliert fiir 7,,s = 200 ms.

H,0/C CO CO, CH,4 H, H,0 Tsyn Ums. s)

[m—(’l] [%vol] [%vol] [%vol] [%vol] [%vol] K] [%] [cms™!]

mol

Luft/C = 2,0 2!

mol
Al 1,5 1,622 91@1) 8,409,779 23018 26(30) 789875 63((>B7) 77 (62)
A2 2,0 1,4(1,8 9,0(7,3) 6,9(8,1) 2418 31(35 788(827) 65 (59) 78 (58)
A3 2,5 1,2(1,4) 8,872 5,6(7,4 24018 3439 7838200 69 (59) 76 (54)

Luft/C = 2,5 2o

mol
Bl 2,0 2,022 92(@8 496,11 26@23) 28((31) 811@824) 73(67) 98 (82)
B2 2,5 2,0(1,9 9030 22@14,8 2923 29(33) 844 @876) 87 (71) 142 (88)
B3 3,0 1,4(1,5 8,869 28(05,2) 25015 35@42) 814 (852) 82 (66) 92 (44)

Luft/C = 2,7 2o

mol
Cl 2,5 1,71,8 9,072 3,7(5,4) 2718 3037 780(@866) 78 (68) 97 (53)
C2 2,7 2,122 86@2 21@26) 2825 31(33) 830859 87(84) 127 (103)

Luft/C = 3,0 22

mol

D1 30 1919 875 152,22 2722 3337 828853 905 98 (67)

die neun unterschiedlichen Messpunkte die Zusammensetzung, die Tempe-
ratur, der Umsatz bezogen auf den Methananteil und die berechnete lamina-
re Flammengeschwindigkeit am Ende des Reformierungspriifstandes gezeigt.
Die ungestreckte, laminare Flammengeschwindigkeit ist fiir ein Gemisch aus
dem erzeugten Synthesegas und Luft mit einer Vorheiztemperatur von 673 K
bei einer Luftzahl von A = 2,0 und Umgebungsdruck berechnet. Die Werte in
Klammern entsprechen den interpolierten Gré8en nach einer Aufenthaltszeit
von 200 ms.

Die Messpunkte Al bis A3 haben noch einen gro8en Anteil an Methan im Syn-
thesegas. Der Umsatz liegt nur bei 60-70 %. Daher ist auch der Wasserstoffan-
teil eher gering. Der Anteil an Wasser ist vor allem abhdngig vom anfangli-
chen H,0/C-Verhiltnis. Die laminare Flammengeschwindigkeit liegt bei un-
ter 80 cms™!. Der Messpunkt A3 liegt auerhalb des Betriebsbereiches, da
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hier aufgrund der niedrigen Temperatur keine ausreichende Aktivitdt und da-
mit ausreichender Umsatz zu erwarten wire. Dieser Messpunkt unterscheidet
sich aber nicht besonders von den Punkten Al und A2. Generell ist die Akti-
vitdt bei allen drei Gemischen deutlich schlechter als bei der B-Reihe. Die in
Kapitel 4.3 definierten Betriebsgrenzen beziehen sich auf einen Betrieb ohne
Wirmeverluste. Mit Warmeverlusten erreichen alle drei Betriebspunkte A1 bis
A3 nicht den geforderten Umsatz.

Die Umsédtze der Gemische Bl bis B3 reichen bis an die 90 % heran. Der
Betriebspunkt B2 zeigt einen hohen Umsatz, einen hohen Wasserstoffan-
teil, niedrigen Wasseranteil und damit eine sehr hohe laminare Flammenge-
schwindigkeit. B1 hat einen schlechteren Umsatz und B3 einen deutlich ho-
heren Wasseranteil verglichen zu B2. Die Umsétze der C-Reihe sind dhnlich
zu denen der B-Reihe, allerdings fiihren die hoheren Anteile an Luft und Was-
ser zu einer stdrkeren Verdiinnung des Synthesegases und damit zu einer ge-
ringeren Flammengeschwindigkeit. Der D1 Messpunkt erreicht einen Umsatz
von 90 %, jedoch fiihrt der hohe Wasseranteil und der hohere Stickstoffanteil
(nicht gezeigt) zu einer geringeren Flammengeschwindigkeit als der Fall B2.
Der Fall B2 mit den beiden Verhiltnissen Luft/C = H,O/C = 2,5 fiihrt daher
fiir den Priifstand zum reaktivsten Synthesegas.

Die Werte fiir eine Aufenthaltszeit von 200 ms zeigen, dass der Fall C2 eine ho-
here Flammengeschwindigkeit erreicht als der Fall B2. Ausschlaggebend fiir
die Auswahl der reaktivsten Mischung sind in dieser Arbeit aber zundchst die
Werte, die am Ende des Priifstandes gemessen werden, da mit diesem Synthe-
segas auch die Verbrennungsversuche durchgefiihrt werden. Bei einer realen
Maschine, die fiir eine Aufenthaltszeit von 200 ms ausgelegt und daher darauf
limitiert ist, konnte die C2-Mischung eine bessere Alternative sein. Allerdings
muss dann abgewogen werden, inwieweit die hohere Reaktivitdt des Synthe-
segases den grolleren Druckverlust durch die hoheren Massenstréome recht-
fertigt.
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5.3 Variation des Massenstroms

In einer weiteren Messkampagne wird der Einfluss des Massenstroms auf den
Reformierungsprozess analysiert. Der Massenstrom des zu reformierenden
Erdgases wird im Bereich von rigg = 1,0 — 2,0 gs_1 variiert. Der untere Grenz-
wert ergibt sich aus dem praktischen Grund, dass fiir geringere Werte eine
Zeitspanne von liber zwei Stunden nétig ist, bis der Priifstand einen statio-
ndren Zustand erreicht. Der grolSte Massenstrom ergibt zum einen eine Auf-
enthaltszeit im Priifstand von 7,,; = 200ms. Zum anderen ist dieser Massen-
strom ausreichend, um eine reine Synthesegasverbrennung im Brennerpriif-
stand zu gewdhrleisten. Fiir vier verschiedene Massenstrome wird der Refor-
mierungsprozess charakterisiert.

Es wird die in Abschnitt 5.2 identifizierte reaktivste Reaktandenmischung ver-
wendet. Hiermit ergeben sich gesamte Massentrome von 8,3-16,6 gs 1.

In Abb. 5.5 werden die gemessenen Anteile fiir die vier verschiedenen Massen-
strome {liber der Aufenthaltszeit am Reaktor dargestellt. Auf der linken Seite
sind die Anteile der drei Hauptbestandteile der Reaktanden, also CH,4, O, und
H,O zu sehen, auf der rechten Seite die der Spezies CO, CO, und H,. In der
Tabelle 5.2 sind die Messwerte am Ende des Reaktors sowie die interpolierten
Werte bei einer Aufenthaltszeit von 200 ms dargestellt. Es wird an dieser Stelle
von einer normierten Darstellung der Gro8en abgesehen, da aus dieser keine
weiteren Erkenntnisse gewonnen werden kénnen.

Die Verldufe der Anteile zeigen ein sehr dhnliches Verhalten zu den bereits im
Abschnitt 5.2 diskutierten Verldufen. Lediglich die sehr schnelle Abnahme des
Sauerstoffanteils (Abb. 5.5¢) ist hier auffillig. Nur ein Messwert nach der Ziin-
dung ist signifikant gro8er Null. Dieser gehort zur Messreihe Syn14 und hat
damit einen mittleren Massenstrom. Bei den anderen Messreihen ist entwe-
der der Messwert an dieser Messstelle durch einen zu hohen Methangehalt
ungiiltig, oder der Sauerstoff schon abreagiert. Insgesamt ist die raumliche
Auflosung der Messung zur genauen Darstellung der Sauerstoffabnahme zu
gering.
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Abbildung 5.5: Gemessene, feuchte Anteile aufgetragen tiber der Aufenthalts-
zeit am Katalysator fiir verschiedene Massenstrome.

Die Verldufe der Kohlenstoffspezies CH4, CO und CO, liegen fiir alle vier Be-
triebspunkte gut iibereinander. Die Verldufe fiir Wasserstoff und Wasser un-
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terscheiden sich jedoch voneinander. Da der Wassergehalt aus der Spezies-
bilanz fiir Wasserstoff berechnet wird, sind die beiden Darstellungen nicht
unabhéngig voneinander und die Abweichungen beim Wasserstoffanteil ru-
fen dementsprechend Abweichungen beim Wassergehalt hervor. Fiir hohere
Massenstrome lauft der Umsatz etwas schneller ab. Grund hierfiir ist vermut-
lich der geringere spezifische Warmeverlust, den die groleren Massenstrome
aufweisen. Dies fiihrt zu einer geringfiigig hoheren Temperatur im Reformer
und damit zu einer hoheren Reaktivitdt und einem schnelleren Umsatz. Der
gesteigerte Umsatz lasst sich auch anhand der Werte fiir eine Aufenthaltszeit
von 200 ms sehen. Die Messreihen Synl17 und Syn20 erreichen einen hohe-
ren Wasserstoff- und einen niedrigeren Wassergehalt. Der in Tabelle 5.2 dar-
gestellte Umsatz zeigt jedoch keine Unterschiede, da dieser auf den Methan-
gehalt bezogen ist. Der Methanumsatz ist fiir alle vier Messreihen dhnlich. Um
den Reformierungsprozess besser zu verstehen und die vier Messreihen ein-
gehender zu vergleichen, wird der Prozess modelliert. Dieses Modell wird im
ndchsten Abschnitt beschrieben.

Tabelle 5.2: Synthesegaszusammensetzung und -temperatur, Methanumsatz
und die laminare Flammengeschwindigkeit bei A = 2,0 mit Luft
(673 K) bei Variation der Massenstrome. Werte in Klammern ent-
sprechen den Grof3en bei 7,5 = 200ms.

mege ~ CO CO, CH,4 H, H,0 Tsyn Ums. 50

[gs™!]  [%vol] [%vol] [%vol] [%vol] [%vol] K] (%] [cms™]
SynlO 1,0 2,02,3) 89((76) 3,145 2724 31@33) 840855 82 (74) 116 (98)
Syn14 1,4 1,72,00 8575 3,03,5 26(23) 3335 843(854) 82(79) 109 (93)
Syn17 1,7 232,77 89@,0 313,55 2825 29@32) 85765 8279 1310117
Syn20 20 2323 888 3232 28128 2929 868668 8181 134134

5.4 Modell der Reformierung

Fiir die Modellierung des Reformierungsprozesses wird der Reaktor in zwei
Abschnitte unterteilt. Im ersten Abschnitt werden die Oxidationsprozesse mo-
delliert. Dieser Bereich wird als Oxidationsbereich bezeichnet. Im zweiten
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Abschnitt wird die endotherme Dampfreformierung betrachtet. Dieser Be-
reich wird als Reformierungsbereich bezeichnet. Die Oxidation lduft deutlich
schneller ab als die Reformierung. Daher kénnen beide Zonen im Modell von-
einander getrennt werden. Der Oxidationsbereich wird als gemischte partielle
und vollstdndige Oxidation betrachtet, s. Gl. 5.1. Der Parameter a gibt in dieser
Reaktionsgleichung den Anteil der partiellen Oxidation an.

1
CH, + (ai +2(1 - a)) 0O, —a-CO+(1-a)CO,;+2a-Hy+2(1-a)H,O (5.1)

-

b

Fiir den Reformierungsbereich ldsst sich die Globalreaktion der Dampfrefor-
mierung ansetzen.
CH4 + 2H20 — C02 +4H, (5.2)

Beide Reaktionen werden als irreversibel angenommen. Es ldsst sich daher fiir
beide Reaktionen ein Ausdruck fiir die jeweilige Reaktionsrate, ro, und rpg,
finden. Die Geschwindigkeitskonstante der Oxidationsreaktion ist in Glei-
chung 5.3 mit ko, bezeichnet, die der Dampfreformierung in Gleichung 5.4
mit kD R-

aX

Fox=— diH4 = kOx . XCH4 . ch)z (5.3)
dXcn

I'Dr=— dr = ICDR . XCH4 . XI%IZO (5.4)

Der Oxidationsbereich ist relativ klein und hat nach einem anféanglich abrup-
ten Anstieg eine konstant hohe Temperatur. Er wird daher als isotherm ange-
nommen. Daraus folgt, dass die Geschwindigkeitskonstante ko, konstant ist.
Fiir den Bereich der Reformierung ist diese Annahme nicht gerechtfertigt, da
sich hier die Temperatur durch die endotherme Reaktion in der Grofenord-
nung von 100K dndert. Fiir die Geschwindigkeitskonstante kpr wird daher
ein Arrhenius-Ansatz gewdhlt [21],

RT

Fiir die Aktivierungsenergie der Dampfreformierung an Nickelkatalysatoren
findet man in der Literatur einen Wert von E, = 110kJmol ™! [83]. Die Tempe-
ratur des Gases ldsst sich aus einer Enthalpiebilanz, s. Gl. 5.6, bei bekannter

E,
kDR(T) = kTeXp (—) (55)
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Zusammensetzung berechnen. Der Index Ox steht fiir den Zustand nach der
Oxidationszone und ist die Anfangsbedingung fiir die Reformierungszone.

msynZXiYOXEp,m,,- T, T . ( Xi,Oth,i Xihf,i )
— + m —
Y. Xi oxM; ( Ox 0) Syn Z Y. X; 0xM; Y X;M;

T-To= thsyn 2. XiCp,m, i (5.6)
X XiM;

Der Umsatz der Oxidation wird nun als x, der der Reformierung als y bezeich-
net. Die Oxidationszone endet, wenn der Sauerstoff verbraucht ist. Dann erst
fangt die Reformierung an. Fiir den CH,- und den O,-Anteil in der Oxidations-
zone ergeben sich die Terme, Xcp, ., — X und Xo, .. — bx. Die differentielle
Verdnderung des Stoffmengenanteils von CH, wird also zu d x. Die Differenti-
algleichung 5.3 ldsst sich schreiben als,

dx

_E - kox (XCH4,Reak - x) (XOZ,Reak o bx)b : (57)

Durch Trennung der Variablen und mit den Randbedingungen, dass bei einer
Zeitvon t = 0 der Umsatz x = 0 ist, 1dsst sich diese Differentialgleichung 16sen,
(b-1)
XOg,Reak
b(b - 1) (XOZ,Reak - bXCH4,Reak)

1— (XOZ,Reak - bx)(b_l)
XOZ,Reak
XCH,y Reak—X (5.8)
In (—)

XCHy Reak

(XOZ,Reak - bXCH4,Reak)

Die Temperaturabhéngigkeit der Geschwindigkeitskonstante der Reformier-
ung ist in Gleichung 5.5 gezeigt. Setzt man fiir den Umsatz im Reformierungs-
bereich die Variable y an, erhilt man fiir die Differentialgleichung der Reak-
tionsrate und der Anteile:

d
_d_Jt/ = kpgr(T) - (XCH4,Ox - J’) . (XHQO,OX - 2)’)2 ) (5.9)
Xch, = XcH,0x— Y (5.10)
Xm,0= Xm,00x— 2, (5.11)
Xco, = Xco,0xt ¥ (5.12)
X, = Xm,0x +4Y. (5.13)
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Tabelle 5.3: Anteil der partiellen Oxidation und Geschwindigkeitsparameter
des Reformierungsmodells fiir die Messreihen Syn10 bis Syn20.

a Koy kr kpr
[[] [mols™!] [mols™] [mols™1]

Synl0 0,5 200 1,0x10%  180bis1,8
Synl4 0,5 300 1,0x10® 180bis 3,8
Synl7 0,52 400 5,5x 108 990 bis 3,4
Syn20 0,52 500 7,5x 108 1350 bis 5,3

Das Gleichungssystem fiir den Reformierungsbereich bestehend aus den Gl.
5.5, 5.6 und 5.9 bis 5.13 muss numerisch gelost werden, da hierfiir keine ana-
lytische Losung gefunden werden konnte.

Die vorgestellten Gleichungen bilden ein sehr einfaches Modell, welches mit
guter Genauigkeit die Messungen am Reformierungspriifstand reproduzie-
ren kann. Dieses Modell enthélt drei unbekannte Konstanten: die Geschwin-
digkeitskonstante ko,, der Vorfaktor fiir die Geschwindigkeitskonstante der
Reformierung k; sowie der Anteil der partiellen Oxidation im Oxidationsbe-
reich a. Diese drei Konstanten werden mit einer Least-Square Methode an
die Messreihen Syn10 bis Syn20 gefittet. Die Werte und zusitzlich noch die
resultierende Geschwindigkeitskonstante der Reformierungsreaktion sind in
der Tabelle 5.3 gezeigt. Die Reformierung beginnt im Modell nach der Oxi-
dationszone bei hohen Temperaturen. Bei diesen Temperaturen ist die Reak-
tion schnell. Mit der Reformierung nimmt die Temperatur und damit auch
die Reaktionsrate ab, wie in der Tabelle 5.3 zu sehen ist. Am Ende des Refor-
mers ist die Reaktionsrate sehr gering. Man sieht die deutliche Tendenz, dass
mit steigendem Massenstrom die Geschwindigkeitskonstanten gréRer wer-
den. Der Anteil der partiellen Oxidation liegt sehr konstant bei 0,5.

In Abb. 5.6 sieht man fiir Syn14 den Vergleich zwischen den Messwerten und
dem Reformierungsmodell. In Abb. 5.6a sind die Eduktspezies dargestellt,
in Abb. 5.6b die produzierten Spezies. Die Symbole stehen fiir die Messun-
gen wahrend die gestrichelten Linien die modellierten Werte darstellen. Der
Abbau von CH,; wird vom Modell iiber den gesamten Bereich sehr gut wie-
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Abbildung 5.6: Vergleich des Reformierungsmodells mit der Messreihe Syn14.

dergegeben. Beim Abbau von O, wird der Messwert bei einer Aufenthalts-
zeit von 35 ms unterschitzt danach sind die gemessenen Werte unterhalb der
Messauflésung von 0,1 %vol. Der Verlauf des Wassergehalts in der Reformie-
rungszone wird deutlich tiberschétzt. Ebenso werden die produzierten Spe-
zies CO und CO; in der Reformierungszone leicht iiberschétzt. Diese Abwei-
chungen liegen jedoch im Bereich der Messunsicherheit. Insgesamt werden
die generellen Verldufe, aber auch die quantitativen Werte sehr gut modelliert.
Fiir die anderen Massenstrome sehen die Darstellungen sehr dhnlich aus und
werden daher nicht gezeigt. Der Reformierungsprozess kann also durch das
einfache Modell abgebildet werden.
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6 Verbrennung von Erdgas- und
Synthesegasmischungen

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse zur Untersuchung der Verbren-
nung von Erd- und Synthesegasmischungen prdsentiert. Fiir beide in Ab-
schnitt 3.1.2 beschriebenen Brenner werden die adiabate Flammentempera-
tur und Mischungszusammensetzung des Brennstoffs {iber einen weiten Be-
reich variiert. Es werden zunédchst gemittelte OH*-Bilder der Flammen an ver-
schiedenen Betriebspunkten beider Brenner gezeigt, um qualitative Aussa-
gen liber das Brennverhalten zu treffen. Daran anschliel’end werden globa-
le Kohlenmonoxid- und Stickoxidemissionen gezeigt. Die grolSte Aussagekraft
tiber das Ausbrandverhalten bei sehr mageren Gemischen mit geringen Flam-
mentemperaturen haben globale CO-Emissionen. CO-Emissionen limitieren
den Betrieb zu sehr geringen Flammentemperaturen.

6.1 Generischer Drallbrenner mit Lanzeneindiisung

Fiir die Lanzeneindiisung des Synthesegases im Drallbrenner wird zunéchst
der Einfluss des Impulsverhéltnisses anhand der unverdrallten Eindiisung
tiberpriift. In Abb. 6.1 werden gemittelte OH*-Chemilumineszenzbilder dar-
gestellt, die den Einfluss des Impulses der Eindiisung verdeutlichen. Der Im-
puls der Synthesegasverbrennung wird durch die Variation des Eindiisungs-
durchmessers bei ansonsten konstanten Bedingungen erzielt. Die Referenzin-
tensitdt ist das Maximum eines jeden Bildes. Die Konturlinien entsprechen
50 %, 75 % und 90 % des Maximalwerts der Intensitdt. Von links nach rechts
nimmt die Temperatur ab und von oben nach unten das Impulsverhdltnis zu.
Die Temperatur wird {iber den Massenstrom des Erdgases variiert. Der Syn-
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thesegasmassenstrom ist konstant. In einigen Bildern ist bei x = 8cm und
r = 0cm ein Punkt sehr schwacher Intensitidt zu sehen. Dies ist auf einen De-
fekt im Bildverstarker zuriickzufiihren. Dieser Fleck hat keinen Einfluss auf die
qualitative Aussagekraft der Bilder.

Bei geringen Impulsverhéltnissen (Abb. 6.1a und b) stabilisiert sich die Flam-
me {iber einen weiten Temperaturbereich an der Lanze. Es ist daher davon
auszugehen, dass die Eindringtiefe des Synthesegases gering ist und es sich
unzureichend in die Luft einmischt. Es bildet sich eine achsnahe, fette Zo-
ne mit geringer Axialgeschwindigkeit aus, die eine Flammenstabilisierung be-
glinstigt. Bei h6heren Leistungsdichten, wie sie beispielsweise in der Verbren-
nung unter hohem Druck in einer Gasturbine herrschen, wiirde eine solche
Flamme vermutlich schnell zu einem Bauteilversagen fiihren. Daher ist dies
kein gewiinschter Betrieb. Nur bei sehr mageren Gemischen (Abb. 6.1c) und
daher geringen Flammentemperaturen reil$t die Flamme von der Lanze ab
und stabilisiert sich in der Brennkammer.

Bei einem mittleren Impulsverhéltnis von J = 150 stabilisiert sich die Flamme
bei hohen Flammentemperatur ebenfalls in der Mischzone (Abb. 6.1d). Aller-
dings ist der Flammenwinkel des sichtbaren Teils der Flamme deutlich gro8er
als bei geringen Impulsverhéltnissen bei gleicher Temperatur. Daraus kann
gefolgert werden, dass sich die Flamme weiter stromab und nicht direkt an der
Lanze stabilisiert. Bei einer adiabaten Flammentemperatur von T,; = 1750K
stabilisiert sich die Flamme in der Brennkammer und nimmt eine deutliche
V-Form an (Abb. 6.1e).

Bei hohen Impulsverhéltnissen brennt die Flamme iiber den kompletten
Temperaturbereich in der Brennkammer (Abb. 6.1g bis i). Die Flamme nimmt
nun eher eine M-Form an. Dies wird durch die bei r = 5 cm stromauf weisen-
den Flammenspitzen deutlich. Offensichtlich kommt es hier zu einer Flam-
menstabilisierung in der dulleren Scherschicht, die bei der vorgemischten
Erdgasverbrennung, oder Synthesegasverbrennung mit geringerem Impuls-
verhaltnis nicht beobachtet wird. Dies konnte ein Indiz dafiir sein, dass sich
mehr Synthesegas auf den grofleren Radien befindet und es daher ebenfalls
nicht gut eingemischt ist.
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Abbildung 6.1: Gemittelte OH*-Chemilumineszenz Aufnahmen zum Ein-
fluss des Impulsverhdltnisses der Synthesegaseindiisung oh-
ne Drall auf die Flamme: Synthesegasfall Syn14, Luftmassen-
strom 80 gs‘l, Vorheiztemperatur 673 K.
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Die Synthesegaseindiisung ist fiir Luftzahlen von A = 2,0 und den entspre-
chenden adiabaten Flammentemperaturen von Interesse. Denn in diesem
Bereich ist das Ausbrandverhalten von reinem Erdgas als kritisch zu bewer-
ten und Synthesegas verbessert dieses Verhalten. Ein Impulsverhiltnis von
J = 150 ist also ausreichend, um das Synthesegas einzumischen und den Ef-
fekt auf die Aerodynamik des Brenners moglichst gering zu halten.

Nachfolgend werden die gemittelten OH*-Chemilumineszenz Aufnahmen fiir
die unverdrallte, s. Abb. 6.2, und die verdrallte Synthesegaseindiisung, s. Abb.
6.3, dargestellt. In der ersten Zeile sind jeweils vorgemischte Erdgasfille als
Referenz gezeigt, in den zwei Zeilen darunter Flammen mit den Synthesegas-
fallen Syn10 und Syn20, vgl. Tab. 5.2. Die Fille mit nicht angestellter Synthese-
gaseindiisung werden mit SynXX, die mit angestellter Eindiisung mit SynXX D
gekennzeichnet. Die Flammentemperatur wird durch das Zumischen von
Erdgas zum Hauptluftstrom eingestellt. Der Luftmassenstrom betrégt jeweils
80 gs~! und die Vorheiztemperatur 673 K. Die Synthesegastemperatur liegt bei
den verschiedenen Fillen betriebsbedingt zwischen 723 und 823 K an der Ein-
diisungsstelle. Das Impulsverhiltnis variiert bei der unverdrallten Synthese-
gaseindiisung im Bereich von J = 130500 und bei der verdrallten Eindiisung
im Bereich von J = 250 — 700. Jedes Flammenbild ist mit dem eigenen Ma-
ximalwert normiert, die Konturlinien entsprechen wiederum 50 %, 75 % und
90 % des Maximalwerts.

Die perfekt, vorgemischte Erdgasverbrennung wird in Abb. 6.2a) bis c) als Re-
ferenzfall dargestellt. Uber einen weiten Temperaturbereich ist eine V-formige
Flamme zu erkennen. In allen Temperaturbereichen stabilisiert sich die Flam-
me in der Brennkammer, es kommt zu keinem Riickschlag und zu keinem An-
kern der Flamme an der Lanze. Der Flammenfullpunkt, also der Punkt der
Flamme, der sich am néchsten beim Brennerauslass befindet, wandert bei
geringeren Flammentemperaturen leicht stromab. Mit fallender Temperatur
werden die Flammen ldnger.

Beim Synthesegasfall in Abb. 6.2d) fillt auf, dass sich die Flamme des Falls
Syn10 bei einer Temperatur von 1850 K im Mischrohr stabilisiert. Das Impuls-
verhdltnis betrdgt hier nur J = 130 und ist damit etwas zu gering, um die Bil-
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dung einer fetten, achsnahen Zone zu vermeiden. Fiir die anderen Fille (e)
und f)) stabilisiert sich die Flamme in der Brennkammer. Es ist zu beobach-
ten, dass die Flammenful8punkte des Falls Syn10 verglichen zum EG-Fall wei-
ter stromauf liegen. Mit steigendem Synthesegasmassenstrom wandert die-
ser wieder stromab. Generell sind die Flammen mit Synthesegaseindiisung
kompakter. Dies ist vor allem bei den sehr niedrigen Temperaturen zu erken-
nen. Mit steigendem Synthesegasanteil sieht man aullerdem eine Transition
von einer V-formigen zu einer M-férmigen Flamme. Dies ist vor allem fiir die
Flammentemperatur von 1850 K zu erkennen, da die intensiven Flammen ei-
ne eindeutigere Struktur haben.

Die Abbildung 6.3 zeigt einen Vergleich der vorgemischten Erdgasverbren-
nung mit einer verdrallten Synthesegaseindiisung. Die Eindiisung verringert
in diesem Fall die Drallstdrke nicht. Daher ist anzunehmen, dass das Wir-
belaufplatzverhalten und die Riickstromzone dhnlich ausgeprégt sind wie im
Erdgasfall. Die hohere Reaktivitidt des Synthesegases bewirkt jedoch, dass sich
die Flamme bei einer adiabaten Flammentemperatur von 1850 K fiir alle Syn-
thesegasfélle im Mischrohr stabilisiert oder zeitweise in dieses zuriickbrennt.
Fiir alle anderen Flammentemperaturen stabilisiert sich die Flamme in der
Brennkammer und die Flammenfulipunkte liegen, verglichen mit dem EG-
Fall, deutlich weiter stromauf. Mit steigendem Synthesegasmassenstrom wer-
den die Flammen etwas kompakter und der Ausbrand ist frither, also weiter
stromauf, beendet. Die Flamme ist fiir alle Temperaturen und Synthesegas-
massenstrome V-formig.

Im Folgenden werden die auf 15 %vol Sauerstoff normierten, globalen CO-
und NOx-Emissionen fiir die verdrallte und unverdrallte Synthesegaseindiis-
ung im A2EV-Brenner gezeigt und diskutiert. Als Referenz dient die perfekt
vorgemischte Erdgasverbrennung. Die Versuche wurden mit einem Luftmas-
senstrom von 80gs™! und 100gs™! durchgefiihrt. Alle Emissionsmessungen
im Zuge dieser Arbeit wurden mit diesen beiden Luftmassenstromen durch-
gefiihrt. Die Variation des Luftmassenstroms ermoglicht fiir den generischen
Drallbrenner mit Lanzeneindiisung eine Variation des Impulsverhéltnis der
Synthesegaseindiisung iiber einen weiteren Bereich. Weiterhin erméglichen
die unterschiedlichen Luftmassenstrome, die Brennstoffmischungen in ei-
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Abbildung 6.2: Gemittelte OH*-Chemilumineszenz Aufnahmen: Vergleich:
Vorgemischtes Erdgas und Synthesegaseindiisung ohne Drall.
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Abbildung 6.3: Gemittelte OH*-Chemilumineszenz Aufnahmen: Vergleich:
Vorgemischtes Erdgas und Synthesegaseindiisung mit Drall.
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nem grolleren Bereich zu variieren. Durch einen héheren Luftmassenstrom
wird fiir die vier konstanten Synthesegasmassenstréme bei einer konstanten
adiabaten Flammentemperatur ndmlich mehr Erdgas zugemischt. Durch gro-
Bere Luftmassenstrome konnen also kleinere Synthesegas- zu Erdgasverhalt-
nisse erzielt werden.

In Abb. 6.4a werden die CO-Emissionen der unverdrallten Eindiisung fiir
80 gs~! und in Abb. 6.4b fiir 100 gs™! iiber der adiabaten Flammentemperatur
gezeigt. Fiir den Erdgasreferenzfall zeigt sich das typische Verhalten, dass fiir
steigende Temperaturen iiber 1750 K die CO-Emissionen ebenfalls ansteigen.
Bei diesen hohen Temperaturen ist Kohlenmonoxid im thermodynamischen
Gleichgewicht vorhanden, da die Riickreaktion der vollstindigen Kohlenstoff-
oxidation an Bedeutung gewinnt. Diese Kohlenmonoxidemissionen werden
im Folgenden als Gleichgewichts-Kohlenmonoxid (GGW-CO) bezeichnet. Un-
terhalb von 1640K fiir den 80 gs™!-Fall und unterhalb von 1660K fiir den
100 gs~!-Fall steigen die CO-Emissionen rapide an. Hier sind die Temperatu-
ren gering und damit ist die Kinetik der Verbrennung sehr langsam. Es kommt
also zu unzureichendem Ausbrand. Diese Kohlenmonoxidemissionen werden
im Folgenden als Kinetik-Kohlenmonoxid (Kin-CO) bezeichnet. Im Tempera-
turbereich zwischen Kin-CO und GGW-CO sind die Emissionen auf sehr ge-
ringem Niveau.

Die Emissionen der Synthesegasfdlle haben ebenfalls den Verlauf mit GGW-
CO bei Temperaturen oberhalb von 1750K, allerdings nehmen hier die Emis-
sionen etwas hohere Werte an. Dies liegt an dem gréReren Anteil an Kohlen-
stoff in der Mischung bei gleichen adiabaten Flammentemperaturen. Es wird
ndmlich insgesamt etwas mehr Brennstoff bendétigt, um den thermischen Bal-
last durch den Dampf, der zur Synthesegasproduktion benétigt wird, auszu-
gleichen. Die Kin-CO Emissionen sind jedoch zu deutlich geringeren Tempe-
raturen verschoben. Auerdem verlduft der Anstieg mit steigendem Anteil von
Synthesegas deutlich flacher. Es kommt weniger abrupt als im vorgemisch-
ten Erdgas-Fall zum unzureichenden Ausbrand. Zur Verdeutlichung des ver-
schobenen Kin-CO Anstiegs kann die adiabate Flammentemperatur der ver-
schiedenen Fille fiir einen CO-Wert von 10 ppm herangezogen werden. Beim
EG-Fall wird diese Emission fiir einen Luftmassenstrom von 80 gs™! bei einer
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Temperatur von 1620 K erreicht, bei Syn10 liegt diese Temperatur bei 1550 K
und bei Syn20 sogar bei 1430 K. Der 100 gs~!-Fall zeigt generell ein dhnliches
Verhalten. Durch die geringere Aufenthaltszeit wird jedoch bei h6heren Tem-
peraturen schon Kin-CO gebildet. Aulerdem ist der Anteil an Synthesegas ge-
nerell geringer und damit auch der stabilisierende Einfluss.
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(a) Luftmassenstrom 80 gs_l (b) Luftmassenstrom 100 gs_1

Abbildung 6.4: CO-Emissionen des A2EV-Brenners mit Erdgas- und Synthe-
segasbetrieb bei Eindiisung ohne Drall aufgetragen iiber der
adiabaten Flammentemperatur.

In der Abbildung 6.5a sind fiir die gleichen Betriebszustdnde die NOx-
Emissionen fiir einen Luftmassenstrom von 80gs™' und in Abb. 6.5b fiir
100 gs™! iiber der adiabaten Flammentemperatur aufgetragen. Die Stickoxid-
emissionen sind eine reine Funktion der adiabaten Flammentemperatur. Ho-
here Temperaturen fiihren zu hoheren NOx-Werten. Die Tatsache, dass die
NOx-Emissionen nur von der globalen, adiabaten Flammentemperatur ab-
héngig sind, sind ein deutliches Indiz dafiir, dass es bei der Eindiisung von
Synthesegas entweder nicht zur Bildung lokal fetter Zonen kommt, da diese
ansonsten erhohte Stickoxide produzieren wiirden, oder, dass es zwar lokal
fettere Zonen gibt, wie die OH*-Chemilumineszenz Bilder nahelegen, diese
jedoch aufgrund des geringen, volumetrischen Heizwertes des Synthesegases
nicht zu heillen Zonen und damit zur NOx-Produktion fiihren. Fiir eine ge-
naue Analyse miissten lokale Emissionen gemessen und daraus lokale Luft-
zahlen ermittelt werden. Im Zuge dieser Arbeit ist der Beweis, dass sich die
Verbrennung des Synthesegases nicht negativ auf die NOx-Emissionen aus-
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wirkt, ausreichend.
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Abbildung 6.5: NOx-Emissionen des A2EV-Brenners mit Erdgas- und Synthe-
segasbetrieb bei Eindiisung ohne Drall aufgetragen tiber der
adiabaten Flammentemperatur.

In den Abbildungen 6.6 und 6.7 sind die CO- und NOx-Emissionen der ver-
drallten und unverdrallten Synthesegaseindiisung miteinander iiber der Tem-
peratur aufgetragen. Man sieht keine nennenswerten Unterschiede zwischen
den beiden Eindiisungsarten. Fiir die CO-Emissionen bei einem Luftmassen-
strom von 100 gs™! sind die Abweichungen zwischen den einzelnen Kurven
zwar etwas grof3er, aber keine der beiden Eindiisungsarten ist eindeutig giins-
tiger. Bei den NOx-Emissionen zeigt sich, zumindest fiir den 80 gs‘1 -Fall, dass
die verdrallte Eindiisung leicht h6here Werte aufweist. Dies konnte ein Indiz
fiir eine fettere achsnahe Zone sein. Bei der verdrallten Eindiisung mit ho-
hen Temperaturen wurde auch eine starkere Auspragung des Stabilisierens
im Mischrohr identifiziert. Dies war ebenfalls ein Indiz fiir eine lokal fettere
Zone. Die Abweichung der NOx-Emissionen ist jedoch sehr gering und beim
100 gs~!-Fall nicht zu erkennen.

Um den Einfluss des Anteils an reformierten Brennstoff auf die Emissionen
zu visualisieren, werden die CO- und NOx-Emissionen iiber der Temperatur
und liber diesem Anteil aufgetragen. In den Abbildungen 6.8 und 6.9 sind die
Messwerte der unverdrallten Eindiisung fiir beide Luftmassenstréme zusam-
mengefasst. Die Aufenthaltszeit ist zwar leicht unterschiedlich, dafiir verdop-
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Abbildung 6.6: CO-Emissionen des A2EV-Brenners mit Synthesegasbetrieb
bei Eindiisung mit und ohne Drall aufgetragen iiber der adia-

baten Flammentemperatur.
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Abbildung 6.7: NOx-Emissionen des A2EV-Brenners mit Synthesegasbetrieb
bei Eindiisung mit und ohne Drall aufgetragen iiber der adia-

baten Flammentemperatur.

pelt sich jedoch fast die Anzahl der Messpunkte. Fiir eine ansprechende Dar-
stellung wurden die Emissionen zwischen den Messstellen interpoliert. Die
weillen Punkte in den beiden Darstellungen zeigen die Stiitzstellen der Mes-
sungen an, die Graustufen der darunterliegenden Flidche die interpolierten
Emissionen. In den hellen Bereichen sind die Emissionen gering, in den dunk-
leren groler. Ein Synthesegasanteil von Null (Punkte auf der Abszisse) ent-
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spricht dem reinen Erdgasfall. Aufgrund der zu langen Aufheizzeiten des Re-
formers konnten Brennstoffmischungen mit weniger als 30 % Synthesegasan-
teil nicht realisiert werden.
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Abbildung 6.8: CO-Emissionen des A2EV-Brenners. Synthesegaseindiisung
ohne Drall iiber adiabater Flammentemperatur und Anteil an
reformierten Brennstoff.

In der Abbildung 6.8 ist im mittleren Temperaturbereich eine helle Region zu
erkennen, welche die niedrigen CO-Emissionen zwischen GGW-CO und Kin-
CO zeigt. Die scharfe linke Begrenzung bei einer Temperatur von 1600 K, die
sich von einem Anteil von 0 bis zu ungefihr 0,6 reformierten Erdgases er-
streckt, ist ein Artefakt, welches der Interpolationsalgorithmus erzeugt. Dies
liegt zum einen an dem sehr hohen CO-Wert, welcher fiir diese Tempera-
tur bei der Verbrennung reinen Erdgases erzeugt wird und an einem fehlen-
den Messwert auf dieser Temperaturachse bei Synthesegasanteilen zwischen
0 und 0,6. Es ist ersichtlich, dass mit steigendem Synthesegasanteil die hel-
le Region mit geringen Emissionen zu niedrigeren Temperaturen verschoben
wird. Aullerdem wird eine fast vollstdndige Synthesegasverbrennung bei nied-
rigen Temperaturen erreicht.
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Abbildung 6.9: NOx-Emissionen des A2EV-Brenners. Synthesegaseindiisung
ohne Drall iiber adiabater Flammentemperatur und Anteil an
reformierten Brennstoff.

Die Stickoxidemissionen in Abb. 6.9 zeigen wiederum die reine Abhéngigkeit
von der Temperatur. Der Einfluss des Synthesegasanteils ist vernachlédssigbar
klein.

6.2 Drall-stabilisierter Strahlbrenner

In Abb. 6.10 werden gemittelte OH*-Aufnahmen der Flammen des DSS-
Brenners fiir verschiedene Betriebszustinde gezeigt. In der obersten Zeile
sind Flammenbilder der reinen Erdgasverbrennung dargestellt. In den darun-
terliegenden Zeilen ist jeweils die Verbrennung mit einer Erdgas- und Synthe-
segasmischung mit nach unten ansteigendem Synthesegasmassenstrom ge-
zeigt. Die Flammenbilder am linken Rand weisen eine adiabate Flammentem-
peratur von T,,; = 1850K auf, nach rechts nimmt die Flammentemperatur bis
auf T,; = 1600K ab. Die Bilder sind alle auf ihre jeweilige maximale Intensitét
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normiert. Die Konturlinien entsprechen 15 %, 45 % und 75 % der maximalen
Intensitdt. Die Hauptstromungsrichtung ist von links nach rechts. Der Luft-
massenstrom betrégt fiir alle Bilder 80 gs™.

Die vorgemischte Erdgasverbrennung dient der Referenz. Die Offnung des Ke-
ramikkonus befindet sich bei x = 1cm. An dieser Stelle sieht man auf den
grolleren Radien, vor allem fiir den Fall 1850 K, Flammenspitzen der inneren
Drallflamme. Grof8e Anteile der inneren Drallflamme befinden sich im Inne-
ren des Konus und sind damit aus der seitlichen Perspektive nicht sichtbar.
Die Flammenspitzen der Drallflamme entziinden das Brenngas, welches aus
den Diisen auf grélleren Radien heraustritt. Beim Fall 1850 K mit reinem Erd-
gas (Abb. 6.10a) sind diese Strahlen sehr gut zu erkennen. Eine hohe Intensitéat
haben sie von x = 4cm bis ungefdhr x = 11 cm. Die Messtechnik wirkt sicht-
linienintegrierend. Da am oberen und unteren Rand des Bildes jeweils drei
Strahlen in der Sichtlinie sind und in den Mitte nur jeweils zwei, erscheinen
die Zonen oben und unten intensiver. Die Strahlen sind weiterhin aufgrund
des Dralls, der durch den zentralen Drallerzeuger aufgepragt wird, leicht nach
aullen geneigt. Das Flammenleuchten ist fiir x > 13cm sehr gering. Ab die-
ser Position ist demnach der intensivste Anteil der Verbrennung abgeschlos-
sen. Fiir die kilteren Erdgasfille (Abb. 6.10b) und c)) wird die gesamte Ver-
brennungszone ldnger. Die einzelnen Strahlen sind weniger gut voneinander
abzugrenzen, die intensiven Zonen gehen ineinander tiber. Aullerdem ver-
schieben sich die intensivsten Zonen der Strahlen stromab. Bei einer Flam-
mentemperatur von 1600 K ist die Flamme fiir reines Erdgas (Abb. 6.10c¢)) kurz
vor dem mageren Flammenldschen. Die Drallflamme und die vordersten 5 cm
der Strahlen leuchten nur schwach. Die Hauptintensitdt der Flamme liegt im
Bereich x = 8 — 12cm. Aullerdem ist die Flamme so lang, dass sie iiber den
rechten Rand des Sichtfeldes hinausragt. Der Ausbrand ist in diesem Fall nicht
nach 15 cm beendet.

Fiir die Synthesegasfille gilt allgemein, dass die Strahlen weniger intensiv im
Vergleich zur Drallflamme sind. Generell erzeugen die Synthesegasfille ei-
ne kompaktere Flamme. Die Strahlen werden kiirzer. Beim Fall Syn20 mit
einer Temperatur von T,; = 1850K (Abb. 6.10g)) reicht die Flamme nur bis
x = 12cm und ist damit einen Zentimeter kiirzer als im Erdgasfall. Die Strahl-
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flammen werden also mit zunehmenden Synthesegasanteil und mit abneh-
mender Temperatur kiirzer und weniger intensiv. Bei der Synthesegasverbren-
nung zeigt sich tiber alle hier dargestellten Temperaturbereiche eine intensive
Drallflamme. AuBerdem ist der sichtbare Teil des Ausbrands auch bei den kal-
ten Bedingungen immer im Sichtfeld abgeschlossen (vgl. Abb. 6.10f) und i)).
Diese Beobachtungen zeigen zum einen die hohere Reaktivitdt des Synthe-
segases, welches die kompakteren Flammen erkldrt. Zum anderen geben sie
einen Hinweis darauf, dass das Luft zu Brennstoff-Verhdltnis nicht tiber al-
le Synthesegasmassenstrome konstant ist. Bei einem hohen Synthesegasmas-
senstrom (Abb. 6.10g) bis 1)) scheint die zentrale Drallflamme ein fetteres Ge-
misch als die Strahlen zu verbrennen. Grund hierfiir ist die unterschiedliche
Eindiisungsart in den beiden Stufen. Diese Problematik wurde bereits in der
Priifstandsbeschreibung angesprochen.

In Abb. 6.11a sind die normierten Kohlenstoffmonoxidemissionen fiir den
DSS-Brenner mit Erdgas und verschiedene Erd- und Synthesegasmischungen
fiir einen Luftmassenstrom von 80 gs™! und in Abb. 6.11b fiir 100 gs™! gezeigt.
Die CO-Emissionen des Erdgasreferenzfalls nehmen fiir beide Massenstrome
den iiblichen Kurvenverlauf an. Bei hohen Temperaturen (7,4 > 1750K) wird
GGW-CO gebildet, bei sehr niedrigen Temperaturen kommt es abrupt zu ei-
nem Anstieg aufgrund der langsamen Kinetik. Dieser Anstieg liegt fiir den ge-
ringen Massenstrom bei ca. 1620 K, beim hohen Massenstrom bei geringfiigig
hoéheren Temperaturen. Zwischen Kin-CO und GGW-CO ergibt sich ein Tem-
peraturbereich mit sehr geringen CO-Emissionen.

Fiir die Synthesegasfille gilt, dass die GGW-CO Emissionen bei niedrigeren
Temperaturen auftreten. Dies liegt am bereits angesprochenen héheren Koh-
lenstoffanteil in der Mischung. Der unzureichende Ausbrand, der zu Kin-CO
fiihrt, ist fiir diese Fédlle zu deutlich niedrigeren Temperaturen verschoben.
Mit ansteigendem Synthesegasmassenstrom und damit grélerem Synthese-
gasanteil im Brennstoff werden somit geringere Temperaturen mit niedrigen
CO-Emissionen erreicht. Aullerdem ist der Kin-CO Anstieg mit steigendem
Synthesegasanteil weniger abrupt. Wiahrend im reinen Erdgasfall zwischen
sehr niedrigen CO-Emissionen und einem CO-Wert iiber 27 ppm nur 20K
liegen, verbreitert sich dieser Temperaturbereich fiir den Syn20-Fall auf ca.
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Abbildung 6.10: Gemittelte OH*-Chemilumineszenz Aufnahmen fiir den
DSS-Brenner: Vorgemischtes Erdgas und Synthesegasein-
diisung.
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100 K. Einen Kin-CO-Wert von 10 ppm erreicht reines Erdgas bei einer Tem-
peratur von T,; = 1620K, fiir den Syn10 liegt diese bei T,; = 1520K und fiir
den Syn20-Fall sogar bei T,; = 1440K bei einem Luftmassenstrom von 80 gs™*.
Bei einem Luftmassenstrom von 100 gs™! sind die Anteile an Synthesegas et-
was kleiner in der Mischung. Daher ergibt sich auch ein geringerer Effekt auf
die CO-Emissionen. Der GGW-CO Anstieg der Synthesegasfille liegt ndher an
dem des reinen Erdgases. AuBerdem wird fiir die Synthesegasfélle schon bei
hoheren Temperaturen Kin-CO gebildet. Das generelle Verhalten verdndert

sich jedoch nicht.
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Abbildung 6.11: CO-Emissionen des DSS-Brenners mit Erdgas- und Synthe-
segasbetrieb tiber der adiabaten Flammentemperatur.

In Abb. 6.12 sind die normierten Stickoxidemissionen des DSS-Brenners dar-
gestellt. Fiir den Erdgasfall sieht man, dass die Stickoxide wegen der vorge-
mischten Verbrennung hauptsichlich durch die adiabate Flammentempera-
tur der Mischung zu beschreiben sind. Hohere Flammentemperaturen fiihren
zu hoheren NOx-Werten. Der generelle Verlauf der Synthesegasfille ist dhn-
lich. Fiir einen Luftmassenstrom von 80 gs~! sind die NOx-Emissionen jedoch
um ca. 50K zu geringeren Temperaturen verschoben. Ein chemischer Effekt
kann als Grund ausgeschlossen werden, da fiir die Synthesegasverbrennung
im A2EV-Brenner keine erhohten NOx-Emissionen gemessen wurden. Dies
legt die Vermutung nahe, dass eine ungleiche Verteilung des Synthesegases
und damit lokal unterschiedliche Luftzahlen vorliegen. Die exponentielle Ab-
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hingigkeit der NOx-Emissionen von der Temperatur und damit indirekt von
der Luftzahl fithren dann zu einem groReren Mittelwert. Beim 100 gs™!-Fall ist
dieser Umstand weniger stark ausgeprégt. Eventuell fiihrt der grof3ere Mas-
senstrom und der damit einhergehende grof3ere Druckverlust zu einer gerin-
geren Diskrepanz zwischen der Luftzahl des zentralen Drallbrenners und der
in den Strahlen. Dies konnte der Fall sein, wenn mit steigendem Massenstrom
der Druckverlust der Strahlen stédrker ansteigt als der Druckverlust des zentra-
len Drallbrenners und somit mehr Luft durch den zentralen Brenner stromt.
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Abbildung 6.12: NOx-Emissionen des DSS-Brenners mit Erdgas- und Synthe-
segasbetrieb aufgetragen tiber der adiabaten Flammentem-

peratur.

In Abb. 6.13 und 6.14 sind die CO- und NOx-Emissionen fiir den DSS-Brenner
tiber der Temperatur und dem Anteil an reformierten Erdgas im Brennstoff
dargestellt. Die Daten der 80 gs™'- und 100 gs™!-Fille wurden wiederum zu-
sammengefasst. Die weillen Punkte entsprechen den gemessenen Betriebs-

zustanden.

Fiir die CO-Emissionen ist deutlich zu erkennen, wie sich die Temperatur-
spanne mit geringen Emissionen bei ansteigendem Synthesegasanteil vergro-
Bert. Wahrend sich auf der heilden Seite (rechts) die CO-Emissionen mit an-
steigendem Synthesegasanteil kaum verdndern, so werden auf der kalten Sei-
te deutlich niedrigere Temperaturen bei weiterhin geringen Emissionen er-
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Abbildung 6.13: CO-Emissionen des DSS-Brenners mit Erdgas- und Synthe-
segasbetrieb aufgetragen iiber der adiabaten Flammentem-
peratur und dem Anteil an reformierten Brennstoff.
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Abbildung 6.14: NOx-Emissionen des DSS-Brenners mit Erdgas- und Synthe-
segasbetrieb aufgetragen {iber der adiabaten Flammentem-
peratur und dem Anteil an reformierten Brennstoff.
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reicht. Fiir den kéltesten Betriebspunkt des Syn20-Falls mit einem Luftmas-
senstrom von 80 gs~! wird fast eine reine Synthesegasverbrennung erreicht.

Fiir die NOx-Emissionen, gezeigt in Abb. 6.14, wird deutlich, dass diese unab-
hingig vom Synthesegasanteil sind. Die Gradienten der Graustufen und damit
der Anstieg der NOx-Werte verlaufen lediglich horizontal. Sie sind damit nur
von der adiabaten Flammentemperatur abhingig.

6.3 Vergleich beider Brennerkonzepte

Fiir den Vergleich der beiden Verbrennungskonzepte werden lediglich die
CO-Emissionsdaten herangezogen. Wichtigste Eigenschaft der Brenner ist das
Ausbrandverhalten fiir sehr niedrige Flammentemperaturen. Die NOx-Werte
geben hieriiber keinen Aufschluss.

In Abb. 6.15 sind die CO-Emissionen der beiden Brenner gemeinsam aufge-
tragen. Folgendes ldsst sich aus dieser Gegeniiberstellung ableiten: Fiir den
vorgemischten Erdgasfall verhalten sich beide Brenner gleich. Hier steigen
die CO-Emissionen ab einer adiabaten Flammentemperatur von knapp iiber
1600 K abrupt und stark an. Fiir geringe Synthesegasmassenstrome (Syn10)
zeigt der DSS-Brenner fiir beide Luftmassenstrome ein besseres Ausbrandver-
halten. Bei h6heren Synthesegasmassenstromen ist das Verhalten nicht ganz
eindeutig. Fiir einen Luftmassenstrom von 100gs™! erreicht auch hier der
DSS-Brenner niedrigere Temperaturen ohne einen signifikanten CO-Anstieg.
Fiir den 80 gs~! erreicht beim Fall Syn20 der A2EV-Brenner im niedrigen Tem-
peraturbereich geringere CO-Emissionen.

Das Bild ist zwar nicht ganz eindeutig, aber in weiten Bereichen zeigt der DSS-
Brenner ein besseres Ausbrandverhalten als der A2EV-Brenner. Fiir die hohen
Synthesegasmassenstrome liegen zwar einige Emissionen des DSS-Brenners
tiber denen des A2EV-Brenners, aber dafiir verlduft der Anstieg der Kin-CO
Emissionen fiir den DSS-Brenner deutlich weniger abrupt ab.
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Abbildung 6.15: CO-Emissionen des A2EV- und des DSS-Brenners aufgetra-
gen uber der adiabaten Flammentemperatur.

6.4 Damkohler-Korrelation

Das Auftreten des mageren FlammenlOoschens ldsst sich anhand einer
Damkohler-Korrelation beschreiben. Der Kin-CO Anstieg kann als Vorldu-
fer zum mageren Flammenloschen verstanden werden. In Abb. 6.16 sind die
Damkohler-Zahlen fiir beide Brennerkonzepte und beide Luftmassenstréme
berechnet. Die Damkohler-Zahlen sind auf den reinen Erdgasfall normiert.
Als Basis fiir die Berechnung wird die Flammentemperatur bei einem Kinetik-
CO-Wert von 10 ppm herangezogen, da dieser Wert bereits deutlich den An-
stieg im mageren Bereich aufzeigt und in allen Messreihen erreicht wird. Die
aus der gemessenen Mischung berechneten Flammentemperaturen sind auf-
grund der Flammentemperaturkorrektur hoher als die oben dargestellten. Um
diese Korrektur bei der Berechnung der Damkoéhler-Zahl zu berticksichtigen,
kann entweder die Reaktandentemperatur abgesenkt oder die Luftzahl ver-
dndert werden. Beide Herangehensweisen werden in Abb. 6.16 dargestellt. Es
ist zur erkennen, dass beide Korrekturen zu unterschiedlichen Ergebnissen
fithren. Durch das Absenken der Reaktandentemperatur (s. Abb. 6.16a) fallen
die Damkohler-Zahlen mit steigendem Wasserstoffanteil und erreichen deut-
lich geringere Werte als die Erdgasreferenz. Die Korrektur der Luftzahl (s. Abb.
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6.16b) fiihrt hier zu einem deutlich besseren Ergebnis. Die Damkohler-Zahlen
sind iiber alle Betriebspunkte anndhernd konstant. Verglichen mit Literatur-
daten ist die Abweichung von +25% sehr gering [109]. Der Kin-CO Anstieg von
Erdgas- und Synthesegas-Mischungen als Vorldufer zum mageren Flammen-
l6schen ldsst sich also anhand einer Damkohler-Korrelation beschreiben.
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Abbildung 6.16: Damkohlerkorrelation fiir einen Kin-CO-Wert von 10 ppm
des A2EV- und des DSS-Brenners aufgetragen tiber dem Was-
serstoffanteil im Brennstoff.

6.5 Abschitzung der Mindestlastabsenkung

In den Abschnitten 6.1 und 6.2 wurde gezeigt, dass fiir beide Brennerkonzepte
durch die Substitution des Erdgases durch Synthesegas ein Absenken, der mi-
nimalen Flammentemperatur ohne Auftreten von Kin-CO von ungefdhr 200 K
zu erreichen ist. Im Abschnitt 2.3.1.1 wurde gezeigt, dass bezogen auf den
angenommenen niedrigsten Lastpunkt der Gasturbine im Erdgasbetrieb die
Minimalleistung durch ein Absenken der Flammentemperatur von 200 K um
20 % abnimmt. Dieser Effekt wird jedoch durch den erh6hten Massenstrom
durch die Turbine abgeschwédcht. Der erh6hte Massenstrom bewirkt eine Zu-
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nahme der Leistung um ungefdhr 5%. Dementsprechend ist eine Nettoab-
nahme durch die integrierte autotherme Reformierung des Brennstoff von
15 % zu erwarten. Sollte der niedrigste Lastpunkt der Gasturbine im Erdgas-
betrieb also bei 60 % der Nominallast liegen, bewirkt der Synthesegasbetrieb
ein Absenken dieses minimalen Lastpunktes auf 51 %.
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7 Zusammenfassung

Der durch die Energiewende forcierte Ausbau erneuerbarer Stromerzeuger,
wie Windkraft- und Solaranlagen, die fluktuierend Energie bereitstellen, fiihrt,
um die Versorgungssicherheit zu gewdhrleisten, zum Bedarf an flexiblen, kon-
ventionellen Kraftwerken. Stationdre Gasturbinen konnen ihre Leistungsab-
gabe schnell anpassen und eignen sich daher fiir diese Aufgabe. Jedoch ist ihr
Teillastverhalten durch einen abrupten Anstieg an Kohlenmonoxidemission-
en im sehr mageren Bereich der Verbrennung begrenzt. Durch einen reakti-
veren Brennstoff als Erdgas ldsst sich diese Grenze zu tieferen Lasten verschie-
ben. Die in dieser Arbeit vorgestellte Idee zur Erweiterung des Teillastbereichs
von stationdren Gasturbinen beinhaltet eine Reformierungsstufe zur Erzeu-
gung eines wasserstoffhaltigen Synthesegases. Diese Stufe ist in den Gasturbi-
nenprozess integriert, um einen negativen Einfluss auf den Wirkungsgrad zu
vermeiden. Die vorliegende Arbeit beweist, dass ein solcher Reformierungs-
prozess integriert werden kann und zeigt die mogliche Erweiterung des Teil-
lastbereichs auf.

Die Arbeit gliedert sich in drei Teilbereiche. Im ersten wurde ein Modell eines
Gasturbinenprozesses mit integrierter Reformierungsstufe présentiert, der
zweite zeigt experimentelle Ergebnisse zur Reformierung von Erdgas und der
dritte experimentelle Ergebnisse zur Verbrennung von Erdgas- und Synthe-
segasmischungen. Die Modellierung erfolgte anhand einfacher Erhaltungs-
gleichungen, thermodynamischer Beziehungen sowie Literaturdaten. Weiter-
hin wurde ein Reformierungspriifstand ausgelegt und gebaut, ein bestehen-
der Verbrennungspriifstand mit einem System zur Verbrennung von Erd- und
Synthesegasmischungen angepasst und ein eigens zu diesem Zweck neu ent-
wickeltes Brennerkonzept getestet.

Die Reformierung des Erdgases lduft mit Luft aus dem Kompressor und
Dampf aus dem Dampferzeuger autotherm ab. Die Temperaturen der Reak-
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tanden sind durch diese Komponenten bestimmt. Der Prozess ldsst sich also
nur durch die Massenstromverhaltnisse steuern. Der Druckverlust, der durch
den katalytischen Prozess erzeugt wird, wird durch eine Treibmittelpumpe
kompensiert. Bedingungen, die den Betrieb unmdoglich machen oder den Re-
former schiddigen konnten, sind die Bildung festen Kohlenstoffs, eine zu ge-
ringe oder zu hohe Temperatur und ein Druckverlust, der nicht kompensiert
werden kann. Die Modellierung anhand einer generischen, stationdren Ga-
sturbine zeigt, dass iiber einen weiten Bereich von Massenstromverhiltnissen
der Betrieb eines solchen Systems zur Teillasterweiterung moglich ist.

Die Experimente der autothermen Reformierung zeigen, dass die Produkti-
on wasserstoffhaltiger Synthesegase innerhalb einer kurzen Aufenthaltszeit
durchfiihrbar ist. Es wurde weiterhin die Reaktandenmischung identifiziert,
die zum reaktivsten Synthesegas fiihrt. Anhand eines Modells des Reformie-
rungsprozesses wurde gezeigt, dass die Reformierung in zwei Stufen ablduft:
Wihrend sich noch Sauerstoff im Gemisch befindet, 1duft eine gemischte par-
tielle und vollstdandige Verbrennung ab. Nach dem vollstindigen Sauerstoff-
konsum findet eine Dampfreformierung statt.

Die Verbrennungsexperimente des generischen Drallbrenners zeigen, dass
eine gewisse Eindiisungsgeschwindigkeit notig ist, um einen Flammenriick-
schlag zur Lanze zu vermeiden. Das Eindiisen des Synthesegases mit Drall
verschiebt die Flamme etwas weiter stromauf. Auf die Globalemissionen
hat dies jedoch keinen Einfluss. Die Versuche zeigen, dass die Erdgas-
Synthesegas-Verbrennung keine héheren Stickoxidemissionen als die reine
Erdgas-Verbrennung produziert. Die Emissionen sind lediglich abhdngig von
der Flammentemperatur. Durch die Eindiisung von Synthesegas ldsst sich
jedoch das Auftreten von Kohlenmonoxidemissionen im mageren Bereich
zu deutlich geringeren Flammentemperaturen verschieben. Dies gilt eben-
falls fiir das neu entwickelte Brennerkonzept. Beide Konzepte zeigen dhnlich
vielversprechende Ergebnisse. Das Auftreten der Kohlenmonoxidemissionen
lasst sich anhand einer globalen Damkoéhler-Korrelation mit guter Genauig-
keit beschreiben. Es ist zu erwarten, dass die Absenkung der minimalen Flam-
mentemperatur um 200K einer Leistungsabsenkung von 15% bezogen auf
den niedrigen Teillastbereich mit reinem Erdgas entspricht.
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A Verwendete Gerite und
Typenbezeichnung

Tabelle A.1: Beschreibung der Peripheriegerite des Reformierungs- und Ver-
brennungspriifstandes.

Name

Hersteller

Typ/Produktbezeichnung

Reformierungspriifstand
Massenstromregler Luft

Massenstromregler Erdgas
Dampferzeuger
elektrischer Heizer
Thermoelemente
Gasbeutel

Verbrennungspriifstand
Radialverdichter

Massenstromregler Erdgas
elektrischer Heizer

Thermoelemente

m+w instruments
m+w instruments
Veit

Leister

electronic sensor
Sigmar Aldrich

Rietschle
Bronkhorst
Leister

electronic sensor

D-6371-FGD-44-AV-99-0-S-DF/004BI
D-6371-FGD-44-AV-99-0-S-DF/004BI
Veit 2381

LHS 21 Art. Nr. 123.213

Typ K, Klasse 1 nach IEC 584-3

10L Tedlar SCV Gas Sampling Bag

SKP 49033-2 (06)

EL-Flow

LHS 91 Art. Nr. 100.764

Typ K, Klasse 1 nach IEC 584-3
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Verwendete Gerdte und Typenbezeichnung

Tabelle A.2: Beschreibung der Geréte zur Gasanalyse.

Gerdtebezeichnung gem. Spezies Messbereich Genauigkeit
Synthesegas
SICK S 710 MULTOR CcO 0-70 % +0,7%
SICK S 710 MULTOR CO2 0-40 % +0,4 %
SICK S 710 MULTOR CH,4 0-20 % +0,2%
SICK S 710 OXOR-P 0O, 0-25% +0,25%
SICK S 710 THERMOR H, 0-40 % +0,4%
Abgas
ABB AO2000 Uras26 CcO 0-1000 ppm +5ppm
ABB A02000 Uras26 CO, 0-15% +0,15%
ABB AO2000 Magnos206 02 0-25% +0,125%
ECOPHYSICS CLD700ELht NO 0-10 ppm +0,1 ppm
ECOPHYSICS CLD700ELht NO, 0-10 ppm +0,1 ppm

Tabelle A.3: Beschreibung der Geréte zur OH*-Chemilumineszenzmessung.

Name Hersteller Typ/Produktbezeichnung
Hochgeschwindigkeitskamera Photron SAX5

Bilderverstérker 1 Hamamatsu C10880-03F
Bildverstérker 2 UVi 1850B-10 S20
UV-Objektiv Nikon 45 mm Brennweite
Koppeloptik Nikon 60 mm Brennweite
Bandpassfilter Andover Corporation 307FS10-50

144



B Fertigungszeichnungen
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Abbildung B.1: Diise zur verdrallten Synthesegaseindiisung mit groBen Off-
nungen fiir A2EV-Brenner mit Lanzeninjektion.
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Abbildung B.2: Zusammenbau des A2EV-Brenners mit der Lanzeninjektion
fiir Synthesegas.
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Abbildung B.3: Zusammenbau des DSS-Brenners.
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C Messunsicherheit

In dieser Arbeit werden Gaszusammensetzungen und Temperaturen gemes-
sen. Jede Messung ist mit einer gewissen Unsicherheit behaftet und diese ent-
scheidet tiber die Giite der Daten. Im Folgenden wird fiir jede Messung die
Messunsicherheit berechnet.

C.1 Unsicherheit der Synthesegasanalyse

Die Spezies CO, CO,, CH,4, O, und H, werden mit der in Tab. A.2 Unsicher-
heit gemessen. Dies gilt fiir die trockene Zusammensetzung. Die Anteil des
Wassers im Synthesegas wird aus einer Speziesbilanz fiir Wasserstoff nach
Gl. 3.1 berechnet. Da sowohl die trockene Gaszusammensetzung, wie auch
die Massenstrome mit einer Unsicherheit behaftet sind, muss die resultie-
rende Unsicherheit auf den Wasseranteil nach der Gauld’schen Fehlerfort-
pflanzung berechnet werden. Allgemein gilt fiir die Unsicherheit einer Grof3e

(p = (P(WI; u’Z» W?n );

T R N A K N It

Die Massenstromregler fiir Luft und Erdgas haben eine Unsicherheit von 2%
vom maximal einzustellenden Massesntrom. Die Unsicherheit bei kleinen
Dampfmassenstromen ist ebenfalls geringer als bei groen. Daraus resultie-
ren fiir kleinere Massenstrome insgesamt gréllere Unsicherheiten in der Syn-
thesegaszusammensetzung. Bei bekannter Unsicherheit des Wasseranteil las-
sen sich nach der Berechnungsvorschrift fiir die feuchte Zusammensetzung,
Xi = X;,ir (1 — Xu,0) auch die Unsicherheiten der feuchten Zusammensetzung
berechnen.
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Messunsicherheit

Tabelle C.1: Mittlere Unsicherheiten der Synthesegaszusammensetzung und

-temperatur.
Betrieb g,  Uxeo  Uxeo, UXcw,  UXu, Uxy, UXigo Uy
[gs™!] [%vol] [%vol] [%vol] [%vol] [%vol] [K]
Al 0,40 0984 0,764 0,726 0,224 1,25 4,75 3,2
A2 0,42 0859 0,752 0,847 0,265 1,43 5,59 3,2
A3 0,42 0838 0,730 0,618 0,204 1,38 4,71 3,1
Bl 0,42 0918 0,670 0,443 0,198 1,18 3,87 3,3
B2 0,41 0862 0,634 0470 0,231 1,07 3,94 3,3
B3 0,41 0,799 0,600 0380 0,182 0,957 3,41 3,2
C1 0,42 089 0,718 0,406 0,193 1,31 4,33 3,3
C2 0,41 0868 0,601 0278 0,187 1,04 3,24 3,3
D1 0,41 0,846 0,612 0,325 0,210 1,06 3,70 3,3

Synl0 0,42 087 0,708 0,812 0,413 1,42 5,58 3,3
Syn14 0,41 0844 0590 0,585 0,328 0,956 3,97 3,3
Syn17 039 0878 0594 0,534 0311 0,940 3,68 3,4
Syn20 0,40 0,881 0,587 0,511 0,297 0,902 3,47 3,4

Die Temperatur wird mit Thermoelementen des Typs K (Klasse 1) gemessen.
Diese haben nach DIN EN 60584 eine Unsicherheit ur von entweder 1,5K
oder 0,4 %des Messwertes, je nachdem welches von beiden grof3er ist. Damit
ergeben sich fiir die mittleren Unsicherheiten des Synthesegasmassenstroms,
der Synthesegastemperatur und der einzelnen Spezies bei den verschiedenen
Reformerbetrieben die Unsicherheiten wie in Tab. C.1 angegeben.

C.2 Unsicherheit der Abgasanalyse

Die Unsicherheiten der Messungen der CO- und NOx-Anteile im Abgas sind
abhdngig von der Genauigkeit des Abgasanalysesystems. Diese ist in der Tab.
A.2 angegeben. Die Emissionswerte sind demnach mit sehr wenig Unsicher-
heit behaftet. Jedoch werden die Emissionswerte {iber der adiabaten Flam-
mentemperatur aufgetragen. Diese adiabate Flammentemperatur wird iiber
eine Leistungsbilanz um die Brennkammer berechnet und ist demnach ab-
hingig von den Eingangsgrofien, also dem Luftmassenstrom, der Lufttempe-
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C.2 Unsicherheit der Abgasanalyse

Tabelle C.2: Bereich der Unsicherheiten der adiabaten Flammentemperatur.

Betrieb ur,,
(K]
EG 17-21
Syn10 96-150
Syn14 79-112
Synl7  75-108
Syn20  69-101

ratur, dem Erdgasmassenstrom, dem Synthesegasmassenstrom, -temperatur
und -zusammensetzung. Die Ergebnisse der Berechnung der Unsicherheiten
auf die adiabate Flammentemperatur fiir die verschiedenen Mischungen sind
in der Tab. C.2 gezeigt. Die gro3te Unsicherheit riihrt von der Synthesegaszu-

sammensetzung her.
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D Parameter des Gasturbinenprozesses

mit Reformer

Tabelle D.1: Fluideigenschaften der Reaktanden sowie des Produktes (Synthe-

segas) bei 1 und 20 bar.
Grolse Reak.1bar Prod.1bar Reak.20bar Prod.20bar Einheit
Dyn. Viskositat 2,14 3,44 2,14 3,79 107> Pas
Dichte 0,54 0,26 10,8 4,73 kgm™3
Therm. Leitfihigkeit 4,59 13,3 4,59 13,7 1072 Wm™!K
Mol. Diffusivitit CHy 5,75 18,4 0,29 1,10 10> m?s7!
Wirmekapazitit 1567 1943 1567 1976 Jkg 1K1
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Parameter des Gasturbinenprozesses mit Reformer

Tabelle D.2: Parameter des Gasturbinen- und autotherme
Synthesegaserzeuger-Modells.

Parameter Formelzeichen Standardwert Einheit
Gasturbine
Druckverhiltnis Volllast Ty 20 -]
Reduktion Luftmassenstrom (VLRST) EsT 0,7 (-]
Wirkungsgrad Turbine Tpol, T 0,95 (-]
Wirkungsgrad Kompressor Tpol, K 0,80 [-]
Luftzahl Verbrennung A 3,0 [-]
Unterer Heizwert Methan DeltaH,, rg 50 MJkg™!
Temperatur Umgebung Ty 293 K
Druck Umgebung pu 1,0 bar
Reformer
Massenstrom Erdgas MIEG, Ref 10,9 kgs™!
Temperatur Dampf Tw,0 766 K
Wasser zu C-Verhiltnis H,0/C 2,5 molmol ™!
Luft zu C Verhiltnis Luft/C 2,5 molmol ™!
Durchmesser Reformer dRef 0,3 m
Aufenthaltszeit Reformer Tres 0,2 S
Hydraulischer Durchmesser Monolith dy 1,35 mm
Anteil offene Stirnfliche Monolith ¢Mon 0,8 -]
Strahlpumpe
Wirkungsgrad Diise TDue 0,95 (-]
Wirkungsgrad Diffusor 1Dif 0,82 [-]
Wirkungsgrad Einlauf TMein 0,9 (-]
Reibkoeffizient 4 0,02 [-]
Einlaufmachzahl Luft Maein 0,17 [-]
Abhitzedampferzeuger
Druck Hochdruckdampf Vollast Po, D, VL 120 bar
Temperatur Hochdruckdampf Vollast To, p, V1. 540 °C
Druck Kondensator PKond 50 mbar
Temperatur Kondensator Tkond 300 K
Synthesegaseindiisung
Durchmesser drn; 0,05 m
Lange Inj 0,5 m
Geschwindigkeit Vlnj 100 ms™!
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E Betriebstenster des Reformers fiir
reduzierten hydraulischen Durchmesser

[\

H,0/C [molmol™]
-

24 25 26 2,7 28 29 3
Luft/C [molmol!]

Abbildung E.1: Darstellung der Betriebsgrenzen des Reformierungskatalysa-
tors tliber die freien Betriebsparameter (H,O/C & Luft/C) fiir
den hydraulischen Durchmesser dy = 0,4 mm. Unschraffierte
Flache kennzeichnet den moéglichen Betriebsbereich. A:: Ele-
mentarer Kohlenstoff im Gleichgewicht iiber 1 ppm. B: Tem-
peratur der Gasphase unter 873 K. C: Temperatur der Gaspha-
se tiber 1123 K. D: Druckverlust des monolithischen Katalysa-
tors hoher als Druckaufbau.
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