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1 Kurzfassung

Das Risiko des durch Selbstentziindung entstehenden Schwelbrands von Schiittungen fe-
ster fossiler Rohstoffe ist ein gravierendes sicherheitstechnisches und auch wirtschaftli-
ches Problem. Die bisher verdffentlichten Modelle zur Beschreibung dieses Prozesses ver-
nachléssigen inhomogene Liickengradverteilungen, partikelinterne Transportprozesse und
oft auch natiirliche Konvektion innerhalb der Schiittung. In dieser Arbeit wurde ein beste-
hendes zweidimensionales Festbettreaktormodell dahingehend erweitert, die o.g. Phéno-
mene beriicksichtigen zu konnen. Damit einhergehend wurde ein paralleler FORTRAN-
Computercode entwickelt, um das Modell numerisch 16sen zu kénnen. Es konnte gezeigt
werden, dass die Beriicksichtigung einer inhomogenen Liickengradverteilung bei Schiittun-
gen grofler Partikeln unerlédfllich fiir eine hinreichend gute Modellierung ist. Ebenso konnte
gezeigt werden, dass bei Schiittungen grofier Partikeln die natiirliche Konvektion unbedingt
zu beriicksichtigen ist. Durch die Integration eines eindimensionalen Partikelmodells in das
zweidimensionale Festbettreaktormodell kann der Schwelbrand in bisher nicht mdoglicher
Detailliertheit beschrieben werden. Um zu zeigen, wie wertvoll die angesprochenen Model-
lerweiterungen - insbesondere die mehrskalige Modellierung - sind, miissen nun konsistente
Messungen von Mikrokinetiken und Festbettprozessen mit definierten Materialien durch-
gefithrt werden.



2 Aufgabenstellung des Forschungsprojektes

Das Risiko des Schwelbrands von Schiittungen fester fossiler Rohstoffe (insbesondere Kohle
bzw. Kohlenstaub, aber auch Biomasse verschiedenster Art sowie Miill) ist ein gravieren-
des sicherheitstechnisches Problem. Dieses Phdnomen ist immer dann anzutreffen, wenn die
exotherme Oxidation des Feststoffs bzw. die damit verbundene Erwérmung des Festkorpers
durch den Warmetransport an die Umgebung nicht mehr kompensiert werden kann. Nach-
dem sich der Feststoff auf diese Weise selbst entziindet hat, weitet sich die Reaktionszone in
Form eines Schwelbrands innerhalb des Festbettes aus und kann - in Nahe der Oberfliche
der Schiittung - sogar zu einem offenen Feuer werden.

Ziel des Forschungsprojektes war es, den Schwelbrand zu modellieren, und zwar in einer
Weise, die in mehreren Aspekten iiber den derzeitigen Stand [1-3] der mathematischen
Beschreibung hinausgeht:

1. Beriicksichtigung einer inhomogenen Liickengradverteilung
2. Beriicksichtigung von natiirlicher Konvektion

3. Einsatz eines mehrskaligen Modells zur simultanen Beschreibung von partikelinternen
Prozessen

Auf diese Aspekte soll im folgenden nacheinander eingegangen werden. Zuvor wird aller-
dings kurz geschildert, welche Methodik dafiir verwandt wurde.

3 Methodik

Ein Grundstein der vorliegenden Arbeit war das Reaktormodell von Lindborg, Jakob-
sen et al. [4]. Wesentliche Charakteristika dieses Modells sind: 2D-zylindrisch, instationr,
quasi-kontinuierlich, homogen. Dieses Modell ist bereits in einen parallelen FORTRAN-
Computercode iiberfithrt worden, der zur numerischen Simulation von instationéren
Stromungen durch Festbettreaktoren entwickelt wurde [4]. Dieses Programm ist anhand
mehrerer katalytischer Reaktionen erfolgreich getestet worden.

Eine erste Herausforderung im Rahmen dieses Projekts stellte die Migrierung des o.g.
FORTRAN-Codes auf den Computer-Cluster des FG EVUR der TU Berlin dar, die -
wider Erwarten - mit erheblichen Aufwand verbunden war. Daran anschliessend musste
das Reaktormodell (und somit auch der FORTRAN-Code) fiir die o.g. Teilaspekte des
Projekts modifiziert werden. Auf diese Modifikationen bzw. Erweiterungen wird in den
entsprechenden Abschnitten dieses Berichts nédher eingegangen. Die allermeisten der weiter
unten préasentierten Simulationsergebnisse wurden daraufhin parallel auf vier Dual-Core
AMD Opteron Prozessoren berechnet.



4 Beriicksichtigung einer inhomogenen Liickengrad-
verteilung

Da sowohl die Selbsterhitzung als auch der Schwelbrand im wesentlichen transportlimi-
tierte Prozesse sind, kommt der Beschreibung des Stoff- und Energietransports besondere
Bedeutung zu. Dementsprechend hat der Liickengrad signifikanten Einfluss auf den Pro-
zess, wie in vorangegangenen Arbeiten gezeigt werden konnte [3,5]. Allerdings ist bisher
stets von einer raumlich homogenen Liickengradverteilung ausgegangen worden.

Letzteres ist eine vereinfachende Annahme, da der Liickengrad nur dann homogen ist, wenn
man es mit einer regellosen Schiittung zu tun hat. Sobald Stérungen vorhanden sind (et-
wa die Reaktorwand oder Leitungen von Thermoelementen), die eine regellose Schiittung
verhindern, weicht der Liickengrad erheblich vom Mittelwert ab. Im Falle einer polydisper-
sen Schiittung kugelférmiger Partikeln sinkt der Liickengrad von 1 direkt an der Wand
exponentiell innerhalb eines halben mittleren Partikeldurchmessers auf den Mittelwert von
etwa 0,4 ab.

Aus dieser Ungleichverteilung des Liickengrads in Wandn#he resultiert das bekannte
Phé&nomen der Randgéngigkeit bei durchstromten Festbetten. Dieses Phénomen ist bei der
Modellierung von Festbettprozessen immer dann in guter Ndherung zu vernachléassigen,
wenn das Verhéltnis von Rohrdurchmesser zu Partikeldurchmesser sehr grof ist. Je kleiner
dieses Verhiltnis, desto wichtiger die Beriicksichtigung der Randgéngigkeit aufgrund des
inhomogenen Liickengrades.

Um dieses Phédnomen in das Reaktormodell von Lindborg, Jakobsen et al. [4] zu integrie-
ren, war es erforderlich, den wandnahen Bereich mit einer grofleren ortlichen Auflosung zu
versehen als den Bereich der Kernstromung. Daher wurde ein nicht-aquidistantes Gitter
implementiert. Desweiteren wurde die Liickengradverteilung fiir polydisperse Schiittungen
verwendet [6] sowie die effektive Viskositidt nach Giese et al. [7] und die effektive Wérme-
leitfahigkeit nach Winterberg und Tsotsas [8].

Limitierungen der Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund des externen Stofftransports vom
Fluid an die &uflere Oberfldche der Partikel wurden durch die Einfithrung einer Bilanz der
Stoffmengen an der dufleren Partikeloberfliche beriicksichtigt. Der Einfluss des Partikel-
durchmessers auf die effektiven Reaktionsgeschwindigkeiten wurde mit Hilfe des Poren-
nutzungsgrades beschrieben. Da es sich um Reaktionen mit nicht ganzzahliger Ordnung
handelt (siche Anhang A), wurde der Porennutzungsgrad mittels einer Approximierung
nach Haynes [9] bestimmt.

Um die Auswirkungen dieser Modellerweiterungen auf die Simulationsergebnisse deutlich
zu machen, wurde ein Gegenstrom-Schwelbrand bei erzwungener Konvektion numerisch
simuliert (die genauen Prozessdaten finden sich in Anhang A). Dabei wurde nicht nur die
Storung durch die Reaktorwand sondern auch eine zusétzliche Storung durch eine entlang
der Reaktorachse eingebrachte Thermoelementleitung beriicksichtigt. In Abb. 1 sind die
berechneten Felder der axialen Leerrohrgeschwindigkeit fiir die Annahmen homogener bzw.
inhomogener Liickengradverteilung miteinander verglichen.
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Abbildung 1: Axiale Leerrohrgeschwindigkeit fiir die Annahmen homogener bzw. inhomo-
gener Liickengradverteilung.

Es ist deutlich erkennbar, dass die grofleren Liickengrade in Ndhe der Reaktorwand sowie
in Ndhe der Thermoelementleitung im Falle eines mittleren Partikeldurchmessers von 1,5
cm eine axiale Leerrohrgeschwindigkeit hervor rufen , die um den Faktor 2 bis 4 mal gréfler
ist als im Falle der Nichtberiicksichtigung dieses Phdnomens. Eine der wesentlichen Aus-
wirkungen dieser unterschiedlichen Modellierung ist in Abb. 2 zu sehen: Die Temperatur
der Reaktionsfront unterscheidet sich um bis zu 150 Kelvin.
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Abbildung 2: Temperatur fiir die Annahmen homogener bzw. inhomogener Liickengrad-
verteilung.



5 Beriicksichtigung von natiirlicher Konvektion

Das Reaktormodell von Lindborg, Jakobsen et al. [4] beinhaltet bereits die natiirliche Kon-
vektion. Allerdings ist das Modell speziell fiir gaskatalytische Festbettprozesse ausgelegt,
wie man sie vor allem in grofitechnischen chemischen Prozessen antrifft. In diesen Anwen-
dungen ist die (erzwungene) Leerrohrgeschwindigkeit zumeist so grof3, dass der Druckver-
lust, der durch das Festbett verursacht wird, mit dem Quadrat der Leerrohrgeschwindigkeit
wéchst. Ein solcher Ansatz wurde von Lindborg, Jakobsen et al. auch verwendet.

Fiir geringere Leerrohrgeschwindigkeiten, wie sie bei nicht erzwungenen Strémungen
(sprich: natiirlicher Konvektion) auftreten, ist hingegen das Gesetz von D’Arcy maf3geblich,
wonach der Druckverlust linear mit der Leerrohrgeschwindigkeit steigt. Zur Untersuchung
der Auswirkungen der natiirlichen Konvektion wurde also dieser Teil des Modells von Lind-
borg, Jakobsen et al. [4] entsprechend modifiziert.

Zur Illustration der Signifikanz der natiirlichen Konvektion wurde eine Quasi-
Selbsterhitzung mit anschliefendem Schwelbrand inmitten einer nicht durchstrémten Par-
tikelschiittung numerisch simuliert (die genauen Prozessdaten finden sich in Anhang B).
Dabei wurde im einen Fall ein mittlerer Partikeldurchmesser von 1,5 mm und im anderen
Fall von 2 cm betrachtet. Das Ausmafl der natiirlichen Konvektion ist bei den kleineren
Partikeln erwartungsgeméafl deutlich geringer als bei den gréfleren, da bei gréerer spezifi-
scher Oberflache grofiere Reibungsverluste zu gewértigen sind. Diese Erwartung wird durch
die Ergebnisse der numerischen Simulation bestétigt (siche Abb. 3).
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Abbildung 3: Felder der axialen Leerrohrgeschwindigkeit v, wiahrend des Schwelbrands bei
mittleren Partikeldurchmessern von (a) 2 cm und (b) 1,5 mm.

Es wird deutlich, dass bei 1,5 mm kleinen Partikeln (Abb. 3(b)) die natiirliche Konvektion
praktisch vernachlissigbar ist, wohingegen bei 2 cm grofien Partikeln (Abb. 3(a)) erhebli-
che Auftriebsgeschwindigkeiten von immerhin einigen Zentimetern pro Sekunde auftreten.
Dies beeinflufit selbstverstandlich den Warmetransport in der Schiittung und damit die



Selbstentziindung und den Schwelbrand erheblich. In den Abbildungen 4 und 5 sind die
Auswirkungen der natiirlichen Konvektion auf die Temperaturentwicklung sowie den Mas-
senanteil an Sauerstoff in der Gasphase illustriert.
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Abbildung 4: Felder der axialen Leerrohrgeschwindigkeit v, nach der Quasi-Selbsterhitzung
bei mittleren Partikeldurchmessern von (a) 2 cm und (b) 1,5 mm.
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Abbildung 5: Felder der Massenanteils von Sauerstoff in der Gasphase X, nach der Quasi-
Selbsterhitzung bei mittleren Partikeldurchmessern von (a) 2 cm und (b) 1,5 mm.

Unterschiedliche Partikeldurchmesser fiihren hier offenbar zu verschiedenen Prozessen. Bei
groflen Partikeln verursacht die natiirliche Konvektion, dass der Warmetransport wihrend
des Aufheizens so gut ist, dass der Schwelbrand praktisch gar nicht einsetzen kann. Bei
kleinen Partikeln ist der Warmetransport hingegen deutlich schlechter, es kann sich mithin
eine deutlich hohere Temperatur am Hotspot einstellen, die wiederum zu Schwelbrand
fiihrt.



6 Einsatz eines mehrskaligen Modells zur simultanen
Beschreibung von partikelinternen Prozessen

Die grofite Erweiterung der Arbeiten von Lindborg, Jakobsen et al. [4] im Rahmen dieses
Projekts stellte die Integration eines eindimensionalen Partikelmodells in das Reaktormo-
dell dar - sowohl bzgl. Modellierung als auch bzgl. Programmieraufwand. Als Partikelmodell
wurde auf die sehr gut dokumentierte Arbeit von Gronli [10] zuriick gegriffen. Im Gegen-
satz zu [10] wurde das Partikelmodell hier allerdings nicht in finiten Differenzen sondern
mit finiten Volumen formuliert, um eine Kopplung an das Reaktormodell, welches ebenfalls
in finiten Volumen formuliert ist, zu vereinfachen.

Das Grundprinzip ist nun folgendes: Fiir jedes der finiten Volumen des Reaktors (2D-
zylindrisch) wird - neben den Bilanzen fiir das Fluid auBerhalb der Partikel - simultan
ein 1D-kugelsymmetrisches Partikelmodell integriert. Fiir Holz- bzw. Kohlevergasungen in
Festbettreaktoren sind in der Vergangenheit bereits erfolgreich solche mehrskaligen Modelle
eingesetzt worden [11-14]. Allerdings geschah das bisher lediglich in rdumlich eindimen-
sionalen Reaktormodellen (1D+1D) mit Ausnahme von [11], dort wurde allerdings ein
direktes Partikelmodell (DPM) aufgestellt, in welchem jedes einzelne Partikel modelliert
wird. Hier wird ein Partikel pro finitem Volumen des Reaktors berechnet, welches als re-
préasentativ fiir alle Partikel in diesem finiten Volumen ist. Somit ist der Rechenaufwand
deutlich niedriger als bei einem DPM.

Um die prinzipiellen Moglichkeiten des 2D+1D-Modells aufzuzeigen, sei folgender Fall be-
leuchtet: Am Eintritt eines durchstromten zylindrischen Festbetts aus brennbarem Mate-
rial werde ein Teil der Partikel erhitzt (Quasi-Selbsterhitzung), so dass der Schwelbrand
einsetzen kann. Die folgenden Diagramme zeigen Felder, die zu zwei verschiedenen Zeit-
punkten (1000 bzw. 3000 Sekunden nach Beginn des Aufheizens) wihrend der Ziindung
des Schwelbrands berechnet wurden. In Abb. 6 ist das Temperaturfeld des Fluids in den
Partikelzwischenrdumen zu den genannten Zeitpunkten dargestellt.
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Abbildung 6: Temperatur des Fluids in den Partikelzwischenrdumen 1000 bzw. 3000 Se-
kunden nach dem Beginn des Autheizens.



In den folgenden Diagrammen ist die Auswirkung dieses Aufheizens auf ein Partikel am
Eintritt des Festbetts illustriert.
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Abbildung 7: (a) Temperatur und (b) Massenanteil des Holzes innerhalb eines Partikels
am Eintritt des Festbetts 1000 bzw. 3000 Sekunden nach dem Beginn des Autheizens.

Es ist Abb. 7(a) zu entnehmen, dass die Temperaturgradienten wéhrend des Aufheizens
innerhalb des Partikels nicht allzu grof sind. Dies ist der geringen Heizrate zuzuschreiben.
Gleichwohl stellt sich ein deutlicher Gradient hinsichtlich des Massenanteils von Holz ein

(welches in Gas und Holzkohle zersetzt wird). Die Ursache fiir diesen Gradienten sieht man
in Abb. 8.
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Abbildung 8: Massenanteile von (a) erzeugtem Gas und (b) Sauerstoff in der Gasphase
eines Partikels am Eintritt des Festbetts 1000 bzw. 3000 Sekunden nach dem Beginn des
Aufheizens.

Die Zusammensetzung der Gasphase innerhalb des pordsen Partikels weist deutliche Gradi-
enten auf, wie Abb. 8 zu entnehmen ist. Dies ist einleuchtend, da der fiir die Zersetzungsre-



aktionen notwendige Sauerstofftransport in das Partikel nur durch Diffusion erfolgen kann,
was Abb. 9(b) bestétigt. Dort wird deutlich, dass aufgrund der molerzeugenden Reaktionen
ein konvektiver Strom in Richtung Partikeloberfliche induziert wird. Der Sauerstoff muss

mithin quasi gegen den Strom diffundieren.
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Abbildung 9: (a) Porositét und (b) Stromungsgeschwindigkeit des Gases in einem Partikel
am Eintritt des Festbetts 1000 bzw. 3000 Sekunden nach dem Beginn des Autheizens.

Abb. 9(a) zeigt, dass die Porositét des Partikels aufgrund der Zersetzungsreaktionen bereits

beim Aufheizen deutlich zunimmt.

Die in den Abbildungen 7 bis 9 illustrierten partikelinternen Prozesse wirken {iber die
Partikeloberfliche wieder zuriick auf den gesamten Reaktor. Besonders deutlich wird das
anhand der Konzentrationsprofile in der Gasphase in den Partikelzwischenrdumen, die in

der folgenden Abbildung dargestellt sind.
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Abbildung 10: Massenanteile von (a) Sauerstoff und (b) dem erzeugten Gas im Fluid zwi-
schen den Partikeln 1000 bzw. 3000 Sekunden nach dem Beginn des Aufheizens.



7 Fazit und Ausblick

Im Rahmen dieses Projektes wurde die Modellierung der Selbstentziindung und des Schwel-
brands um drei wesentliche Aspekte im Vergleich zu vorangegangenen Arbeiten erweitert.
Es konnte gezeigt werden, dass die Beriicksichtigung einer inhomogenen Liickengradver-
teilung bei Schiittungen grofler Partikeln unerléflich fiir eine hinreichend gute Model-
lierung ist. Ebenso konnte gezeigt werden, dass bei Schiittungen grofler Partikeln die
natiirliche Konvektion unbedingt zu beriicksichtigen ist. Der bei weitem grofite Aufwand
in diesem Projekt war mit der Integration eines 1D-Partikelmodells in ein bestehendes 2D-
Reaktormodell verbunden. Mit Hilfe dieses 2D+1D Modells ist es moglich, partikelinterne
Prozesse wéhrend der Selbsterhitzung bzw. des Schwelbrands in Schiittungen zu beschrei-
ben. Damit geht dieses Modell deutlich {iber die Mo6glichkeiten géngiger kontinuierlicher
Modelle hinaus.

Es gilt nun, durch geeignete Experimente zu untermauern, dass die in dieser Arbeit erreich-
ten Modellerweiterungen auch tatséchlich zu einer verbesserten Beschreibung der Prozesse
fithrt. Anhand der vorliegenden Literatur ist dies leider nicht mdoglich. So gibt es zwar in-
trinsische Schwelbrand-Mikrokinetiken [15], doch gibt es fiir die untersuchten Materialien
keinerlei verdffentlichte Daten zum Schwelbrand in grofien Schiittungen. Genau das wire
allerdings notwendig. Umgekehrt gibt es Messungen zum Schwelbrand in Schiittungen von
Holzpartikeln [16], aber leider keinerlei intrinsische kinetische Daten fiir dieses Material
bzgl. Schwelbrand. Diese Liicke in den experimentellen Daten muss geschlossen werden.
Genau dies ist in einem Folgeprojekt geplant. Dann wird sich zeigen, wie wertvoll die
Modellerweiterungen, die im Rahmen dieses Projekts erarbeitet wurden, tatséchlich sind.

8 Danksagung
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Projekts.
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A Prozessparameter fiir die Simulationsrechnungen
zum inhomogenen Liickengrad

Als Reaktionsnetzwerk wurde das etablierte Modell von Ohlemiller [17] verwendet. Es
postuliert, dass der Schwelbrand aus drei Teilreaktionen besteht.

Pyrolyse: Holz — 0,23 Holzkohle + 0,76 Gas
Oxidative Zersetzung des Holzes: Holz + 0,41 O, — 0,81 Holzkohle + 1,2 Gas
Oxidation der Holzkohle: Holzkohle + 1,65 Oy — 2,62 Gas + 0,03 Asche

Die kinetischen Parameter dieser Reaktionen sind der Arbeit von Kashiwagi und Nam-
bu [15] entnommen. Weitere Daten der Simulation sind in der folgenden Tabelle zusam-
mengefasst.

Geometrie

Rohrradius 26,5 cm
Hohe der Schiittung 81,0 cm
Partikeldurchmesser 1,5 cm
Anfangsbedingungen

Temperatur 293 K
Druck 1 bar
Gaszusammensetzung Luft
Porositéat der Partikel 0,79
Massenanteil der Holzkohle im Feststoff 0
Randbedingungen am Eintritt

Temperatur (t < 1 h) 800 K
Temperatur (t > 1 h) 203 K
Leerrohrgeschwindigkeit 5 mm/s
Gaszusammensetzung Luft
Randbedingungen am Austritt

Temperatur 0/0z =10
Leerrohrgeschwindigkeit 0/0z=0
Gaszusammensetzung 0/0z=0
Randbedingungen entlang der Reaktorachse sowie der Reaktorwand

Temperatur d/or =0
Leerrohrgeschwindigkeit v, =0, =0
Gaszusammensetzung d/or =0
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B Prozessparameter fiir die Simulationsrechnungen
zur natiirlichen Konvektion

In diesen Rechnungen wurden die Versuche aus [16] nachgestellt. Wesentliche Unterschiede
zum Setup der Simulationen bzgl. des inhomogenen Liickengrads sind:

e keine Thermoelementleitung entlang der Reaktorachse, d.h. an dieser Stelle gibt es
keinen erhohten Liickengrad und die Randbedingungen der Leerrohrgeschwindigkei-
ten verdndern sich entsprechend,

e die Quasi-Selbstentziindung geschieht durch eine zentral eingebrachte Heizquelle von
60 W Leistung, die nach einer Stunde abgeschaltet wird,

e cs gibt keinen aufgepriagten Gasstrom.

Auch hier wurden die kinetischen Daten von Kashiwagi und Nambu [15] eingesetzt. Weitere
Daten sind nachstehend zusammengefasst.

Geometrie

Rohrradius 26,5 cm
Hohe der Schiittung 81,0 cm
Randbedingungen am Eintritt

Temperatur (t > 1 h) 203 K
Leerrohrgeschwindigkeit 0 mm/s
Gaszusammensetzung Luft
Randbedingungen am Austritt

Temperatur 0/0z =0
Leerrohrgeschwindigkeit 0/0z=0
Gaszusammensetzung Luft
Randbedingungen entlang der Reaktorachse

Temperatur d/0r =0
axiale Leerrohrgeschwindigkeit d/0r =0
radiale Leerrohrgeschwindigkeit v =
Gaszusammensetzung 0/0r =0
Randbedingungen entlang der Reaktorwand

Temperatur d/0r =0
Leerrohrgeschwindigkeit v, =0, =0
Gaszusammensetzung 0/0r =0
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