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ii   Kurzfassung 

Kurzfassung 

Der industrielle Sektor zªhlt nicht nur in der Bundesrepublik Deutschland zu den grºÇten CO-

Emittenten. Die Dekarbonisierung industrieller Prozesse erfordert zukünftig den Einsatz eines breiten 

Spektrums an Technologien. Neben der Elektrifizierung von Prozessen und der Abscheidung von CO  

aus industriellen Abgasen spielt in diesem Zusammenhang auch die Substitution fossiler Brennstoffe 

durch Brenngase erneuerbaren Ursprungs, wie beispielsweise Wasserstoff, sowie die energetische 

Nutzung vorhandener Prozessgase eine zentrale Rolle. Die Herausforderung dieses Vorhabens liegt 

jedoch im Verbrennungsprozess selbst. Die hohe Diversität und die spezifischen Eigenschaften der 

Brenngase führen bei konventionellen Feuerungssystemen zu erheblichen Abweichungen im 

Flammenstabilitäts- und Schadstoffbildungsverhalten. 

Die vorliegende Arbeit dokumentiert die Konzeption, Entwicklung und Untersuchung eines flexiblen 

und schadstoffarmen Brennersystems. Ziel der Entwicklung war die technische Umsetzung einer 

vielseitigen und flexiblen energetischen Nutzung sowohl von Brenngasen erneuerbaren Ursprungs als 

auch von Brenngasen, die als Zwischen- oder Abfallprodukte industrieller Prozesse entstehen 

(Prozessgase). Der zentrale Entwicklungsansatz bestand darin, eine stabile Verbrennung unter 

vergleichbaren Strömungsbedingungen zu gewährleisten, um einen schadstoffarmen Betrieb 

unabhängig von Brenngaszusammensetzung und Last sicherzustellen. Abweichend zum Stand der 

Technik im Hinblick auf Mehrgasbrenner, sollte sich hierbei der Brenner dem Brenngas anpassen und 

nicht das Brenngas dem Brenner. Hierzu wurde im Rahmen des ersten Entwicklungsschritts eine 

mechanische Düse konzeptioniert, die es ermöglichte, durch die Änderung einer variablen 

Düsenaustrittsfläche während des Betriebs Einfluss auf die Austrittsgeschwindigkeit des Brenngases 

und damit auf die nachgeschaltete Verbrennung zu nehmen. Während die grundsätzliche Funktion 

festgestellt werden konnte, wurde das Konzept jedoch im Rahmen des Entwicklungsprozesses aufgrund 

der technischen Komplexität wieder verworfen und durch einen technisch einfacher umzusetzenden 

Ansatz ersetzt. Das finale Design besteht im Wesentlichen aus einem Düsensystem aus insgesamt fünf 

Düsen, welche in Abhängigkeit der Brenngaszusammensetzung individuell mit zuvor rechnerisch 

ermittelten Medienmengen durchströmt werden. Zur Bestimmung der jeweiligen Brenngas- und 

Luftmengen wurde zudem ein Algorithmus entwickelt, der sowohl das strömungstechnische Kriterium 

der konstanten Impulsstromverhältnisse als auch die Verbrennungscharakteristika der jeweiligen 

Brenngase berücksichtigt. Neben der Variation der Last wirkt sich die Brenngaszusammensetzung 

elementar auf das Verbrennungs- und Schadstoffverhalten im Prozess aus. Zur genauen Ergründung ist 

im Rahmen der vorliegenden Arbeit frühzeitig das Verbrennungsverhalten hinsichtlich der 

Flammenstabilität und der Stickoxidbildung relevanter Brenngase, wie Wasserstoff und Methan aber 

auch dem innovativen Brennstoff Ammoniak sowohl reaktionskinetisch als auch experimentell 

grundlegend untersucht worden, sodass die gewonnenen Erkenntnisse direkt in die Brennerentwicklung 

mit einfließen konnten. 
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Abstract 

The industrial sector is one of the largest CO  emitters, and not just in Germany. The decarbonisation of 

industrial processes will require the use of a wide range of technologies in the future. In addition to the 

electrification of processes and the capture of CO  from industrial flue gases, the substitution of fossil 

fuels with fuel gases of renewable origin, such as hydrogen, and the energetic utilisation of existing 

process gases also play a central role in this context. However, the challenge of this project lies in the 

combustion process itself. The high diversity and specific properties of the fuel gases lead to 

considerable deviations in flame stability and pollutant formation behaviour in conventional combustion 

systems. 

This work presents the design, development and investigation of a flexible low-NOX burner system. The 

objective of the development was the technical implementation of a versatile and flexible energy 

utilisation of both fuel gases of renewable origin and fuel gases that are produced as intermediate or 

waste products of industrial processes (process gases). The main idea behind the development was to 

achieve stable combustion with consistently comparable flow conditions, thus ensuring low emission 

operation regardless of the fuel gas composition and load used. Contrary to the state of the art in multi-

gas burners, the burner should adapt to the fuel gas rather than the fuel gas adapting to the burner. To 

this end, a mechanical nozzle was designed as part of the first stage of development, which allowed the 

fuel gas outlet velocity and thus the downstream combustion to be influenced during operation by 

changing a variable nozzle outlet diameter. Although the basic function was established, the concept 

was discarded during the development process due to its technical complexity and replaced by a 

technically simpler approach. The final design essentially consists of a nozzle system with a total of five 

nozzles through which the previously calculated quantities of fluid flow individually, depending on the 

fuel gas composition. An algorithm was also developed to determine the respective fuel gas and air 

flowrates, considering both the fluidic criterion of constant momentum flow ratios and the combustion 

characteristics of the respective fuel gases. In addition to the variation in load, the composition of the 

fuel gas has a fundamental effect on the combustion and pollutant behaviour in the process. To determine 

this precisely, the combustion behaviour regarding flame stability and nitrogen oxide formation of 

relevant fuel gases such as hydrogen and methane, but also of the innovative fuel ammonia, was 

investigated at an early stage both in terms of reaction kinetics and experimentally, so that the knowledge 

gained could be incorporated directly into burner development. 
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1. Einleitung 

Mit dem Inkrafttreten des Pariser Klimaabkommens [1] im Jahr 2016 hat sich die Bundesrepublik 

Deutschland aktiv mitverpflichtet, die globale Klimaerwärmung auf einer mittleren globalen 

Temperatur von unter 2 °C zu halten und die Erderwärmung auf 1,5 °C zu begrenzen. Das IPCC 

(Intergovernmental Panel on Climate Change) hat zuletzt mit regelmäßigen wissenschaftlich fundierten 

Klimaberichten auf die dramatisch steigende Gefahr, die von einer Klimaerwärmung über 1,5 °C hinaus 

geht, hingewiesen und global dazu aufgefordert, Emissionen von Treibhausgasen wie etwa 

Kohlendioxid (CO2), Methan (CH4) und Lachgas (N2O) auf ein Minimum zu senken [2]. Zu den aus 

dem Pariser Klimaabkommen jüngst resultierten Maßnahmen der deutschen Regierung zählen 

insbesondere die nationale Wasserstoffstrategie [3] und die CO2-Bepreisung. Seit Januar 2024 liegen 

demnach die Kosten für eine Tonne emittiertes CO2 bei 45 ú und sollen nach aktuellem Stand im Jahr 

2025 auf 55 ú steigen [4]. Neben den Sektoren Stromerzeugung, Haushalt und Verkehr ist vor allem der 

energieintensive Industriesektor von der Preisentwicklung betroffen und steht massiv unter Zugzwang, 

seine CO2-Emissionen zu senken. Die Bemühungen der letzten Jahrzehnte hinsichtlich der 

Effizienzsteigerung der jeweiligen Prozesse reichen bei weitem nicht mehr aus, um auch zukünftig 

wirtschaftlich produzieren zu können [5], [6]. In diesem Kontext kommt die sogenannte 

Dekarbonisierung ins Spiel. Eine Dekarbonisierung impliziert in der Hauptsache die Reduktion von 

CO2-Emissionen fossilen Ursprungs durch den Einsatz von regenerativer elektrischer Energie, 

Brennstoffen aus regenerativen Energiequellen, klimaneutralen Brennstoffen sowie die Abscheidung 

und Speicherung von emittiertem Kohlendioxid.   

Aus energetischer Sicht ist die Elektrifizierung von Industrieprozessen aufgrund der hohen 

Wirkungsgrade grundsätzlich sehr vorteilhaft. Allerdings stehen dieser Option Herausforderungen wie 

die Sicherstellung der Versorgungssicherheit, der noch nicht ausreichend ausgebauten Infrastruktur 

sowie die begrenzte Transportierbarkeit elektrischer Energie entgegen [6], [7], [8]. Darüber hinaus sei 

zu erwähnen, dass für eine Vielzahl von Prozessen eine vollständige Elektrifizierung 

verfahrenstechnisch nicht umsetzbar ist [9]. Für solche, meist als Verbrennung ausgeführte Prozesse 

sind alternative technische Dekarbonisierungsoptionen zu betrachten.  

Neben der Separation und Speicherung von zuvor emittiertem CO2 aus den Rauchgasen (eng.: Carbon 

Capture Storage) stellt die Substitution fossiler Energieträger durch den Einsatz von Brenngasen 

erneuerbaren Ursprungs eine durchaus zielführendere und wirtschaftlichere Maßnahme dar. Die in der 

vorliegenden Arbeit nachfolgend auch EE-Gase genannten Brenngase sind durch bereits bewährte 

Verfahren unter Verwendung von erneuerbarer Energie herstellbar und gelten somit als klimaneutral. 

Neben dem in der ºffentlichen Wahrnehmung am stªrksten mit dem Thema ĂErneuerbare Energienñ 

assoziierten Brenngas Wasserstoff sind ferner auch Gase wie synthetisches Methan, Biogase und 

Ammoniak zu nennen. Während die Verbrennung von Wasserstoff, Methan und Biogas weitgehend 

bekannt und hinreichend untersucht wurde [10], [11], stellt die energetische Nutzung von Ammoniak 

ein Novum dar. Ammoniak gewinnt in der aktuellen energiepolitischen Diskussion jedoch zunehmend 

an Gewicht. Der Grund hierfür ist im Kontext des Energieimports zu finden. Europäische Länder, 

insbesondere Deutschland, sind und werden zunehmend auf den Import von Ăgr¿nenñ Energietrªgern 

angewiesen sein. Der Import, respektive der Transport, von großen Wasserstoffmengen aus den 

erzeugenden Regionen dieser Welt ist aufgrund der physikalischen Eigenschaften nicht trivial. Daher 

spielen Wasserstoffderivate wie Ammoniak global eine zunehmend größer werdende Rolle, welche 

allein anhand der weltweit zunehmenden Zahl an Projekten und Erzeugungsanlagen zur Herstellung von 

grünem Ammoniak erkennbar wird: Neben den Projekten, die in den nächsten Jahren 

Produktionskapazitäten aufbauen, wie dem ĂHelios Green Energyñ in Saudi-Arabien, dem ĂAMUN 

Projektñ in Marokko und ĂCoega Green Ammonia Plantñ in S¿dafrika sind zudem internationale 

Projekte zu finden, die bereits im Jahr 2024 die Produktion von grünem Ammoniak aufnehmen [12], 



2  Einleitung 

[13], [14]. Hierzu zªhlen das ĂUnigel Green Ammonia Plantñ in Brasilien und das ĂChinaôs Envision 

Energy Plantñ in der Mongolei [12], [14]. 

Neben der Verwendung von EE-Gasen ist eine naheliegendere Maßnahme zur CO2-Einsparung meist 

im Prozess selbst zu finden. Viele Prozessketten beinhalten sogenannte Prozessgase, das heißt ein oder 

mehrere (meist) schwach- bis mittelkalorische Gase, die in diversen Prozessen als Zwischen- oder 

Abfallprodukt entstehen. Die energetische Nutzung dieser Prozessgase zur Bereitstellung von 

Prozesswärme bringt direkt Vorteile im Hinblick auf eine einhergehende Brennstoff- und CO2- 

Einsparung. Letztendlich ist im Rahmen der genannten Betrachtung die technologische Umsetzung des 

Einsatzes von Brenngasen mit diversen Brenngaszusammensetzungen und damit unterschiedlichen 

verbrennungstechnischen Charakteristika von hoher Relevanz. Die energetische Nutzung von 

Brenngasen zur Bereitstellung von Prozesswärme wird sowohl im gewerblichen als auch im 

industriellen Sektor durch einen Verbrennungsprozess realisiert. Bedingt durch die Heterogenität dieser 

Branchen, insbesondere der Thermoprozessindustrie ist die Brennertechnik als Schlüssel- und 

Querschnittstechnologie anzusehen. Je nach Prozessanforderung ist das jeweils eingesetzte 

Brennersystem hochgradig spezialisiert [15], [16]. Aufgrund dieses Spezialisierungsgrades ist das 

jeweilige Brennersystem zudem meist für die Verwendung eines bestimmten Brenngases 

(z. B. Erdgas H) optimiert worden. In seltenen Fällen kommen Brennersysteme zum Einsatz, die mit 

mehr als einem Brennstoff betrieben werden können. Sogenannte Mehrgasbrenner bilden somit eine 

Ausnahme und sind selten darüber hinaus technisch in der Lage, lastflexibel zwischen den jeweiligen 

Brenngasen während des Betriebes zu wechseln [17], obgleich es einen großen Mehrwert mit sich 

brächte. In diesem Kontext wird in dieser Arbeit wird die Entwicklung, Konstruktion und umfassende 

Untersuchung eines innovativen Brennersystems präsentiert. Ziel der Entwicklung war es, eine stabile 

Verbrennung mit konstanten Strömungsbedingungen zu ermöglichen, um einen emissionsarmen Betrieb 

unabhängig von der Zusammensetzung des Brenngases und der Lastbedingungen sicherzustellen. Im 

Gegensatz zu konventionellen Mehrgasbrennern, bei denen das Brenngas an die Eigenschaften des 

Brenners angepasst wird, verfolgt das vorgestellte Konzept den Ansatz, dass sich der Brenner flexibel 

an das Brenngas anpasst.  
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2. Dekarbonisierung von Prozesswärme 

Prozesswärme ist der essenzielle Grundstein diverser Fertigungsprozesse und somit sowohl im 

verarbeitenden Gewerbe als auch der Grundstoffindustrie unverzichtbar. Unter Prozesswärme wird im 

Allgemeinen die Wärme verstanden, die benötigt wird, um die entsprechenden Temperaturen und  

Wärmemengen bereitzustellen, die beispielsweise zum Schmelzen von Glas, zur Wärmebehandlung von 

Metallen, zum Trocknen von Holzstäuben oder zur Herstellung von Wasserdampf für die 

Lebensmittelindustrie benötigt werden. In Deutschland wird zurzeit das Gros der Prozesswärme unter 

Verwendung von fossilen Energieträgern, wie Erdgas erzeugt. Der Sektor Industrie bildet demzufolge 

deutschlandweit einen der größten Verbraucher von Erdgas: Im Jahr 2023 lag der Anteil sowohl im 

Industrie- als auch im Haushaltsektor bei 34 % vom deutschen Gesamt-Erdgasverbrauch [18]. 

Dementsprechend hoch wird in diesem Sektor das Dekarbonisierungspotential gesehen. Durch die 

Nutzung fossiler Brennstoffe emittieren Industrieanlagen zwangsläufig CO2, ein Treibhausgas. Der 

Begriff Dekarbonisierung impliziert, dass Prozesse in der Form modifiziert werden, dass kein CO2 mehr 

in die Atmosphäre emittiert wird. Als Ergänzung ist in diesem Kontext noch die sogenannte 

Defossilisierung zu nennen, bei diesem Ansatz wird gänzlich auf den Einsatz fossiler Energieträger 

verzichtet. CO2-Emissionen dürfen hierbei vorkommen, müssen jedoch im Klimabilanzsystem als 

klimaneutral bewertet werden [19]. Dies ist beispielsweise bei Biogas und Biomethan der Fall. Abseits 

von Dekarbonisierung und Defossilisierung wurden in den letzten Jahrzehnten in allen Branchen der 

Thermoprozessindustrie Innovationen erzielt, um die jeweiligen Prozesse effizienter zu machen. Neben 

dem positiven Effekt der CO2-Einsparung war der wirtschaftliche Aspekt, bedingt durch die 

Brennstoffeinsparung, stets ein Treiber der Bemühungen. Unabhängig davon fallen je nach 

Industriebranche die Emissionen deutlich unterschiedlich aus. Das Diagramm der nachfolgenden 

Abbildung 2.1 zeigt einen Vergleich der verschiedenen Industriezweige und deren prozessbedingte CO2-

Emission im Jahr 2021. 

 

Abbildung 2.1: Prozessbedingte CO2-Emissionen in Deutschland nach ausgewählten  

Produktionsbereichen im Jahr 2021 (in 1.000 Tonnen), erstellt aus [20] 

Das grundsätzlich hohe Emissionsniveau industrieller Anlagen hängt maßgeblich mit der 

Energieintensität zusammen. Bei den meisten, der dargestellten Industriezweige handelt es sich um 

energieintensive Produktionsprozesse, bei denen durch einen hohen Brennstoffbedarf eine große Menge 

an CO2-Emissionen resultieren kann. Bedingt durch die allgemein bekannten Klimaziele [1] und der 

stetig an politischer Bedeutung zunehmenden Energieversorgungsicherheit müssen die Verbräuche von 
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fossilen Brennstoffen, insbesondere Erdgas, weitgehend reduziert werden. Die oft genannte und 

geforderte Dekarbonisierung der Industrie sollte dementsprechend nicht nur eine Vermeidung von 

Kohlenstoff-Emissionen (CO2, CO, CxHy) beinhalten, sondern primär in einer Defossilisierung münden. 

Die Vermeidung der Nutzung von fossilen Brennstoffen ist eine der komplexesten Herausforderungen 

unserer Zeit. Neben der Vielzahl an Anlagen, die mit fossilen Brennstoffen betrieben werden, sind auch 

weitere Aspekte wie Speicherbarkeit und Transportierbarkeit von Energie im Allgemeinen zu 

berücksichtigen. Im weiteren Verlauf dieses Kapitels werden die Bereitstellung von Prozesswärme 

detailliert erläutert, Dekarbonisierungsoptionen vorgestellt und die Vorteile von Gasen erneuerbaren 

Ursprungs beschrieben. 

2.1 Bereitstellung von Prozesswärme 

Prozesswärme ist wie oben bereits beschrieben ein Sammelbegriff für die Wärmeenergie, die in 

industriellen Prozessen genutzt wird, um chemische, physikalische oder mechanische Umwandlungen 

zu realisieren [21]. Aufgrund der hohen Heterogenität der Anwendungen variieren sowohl die benötigte 

Wärmemenge als auch das erforderliche Temperaturniveau je nach Industriebranche und Anwendung 

stark. Abbildung 2.2 stellt diesbezüglich einen Vergleich der unterschiedlichen Branchen und der 

jeweiligen Temperatur- und Wärmemengenbedarfe dar. Wie zu erkennen ist, bilden die Metall-, Glas-, 

Zement-, Kalk-, Keramik- sowie die Chemiebranche die energieintensivsten Industriesektoren mit meist 

sehr hohen Temperaturanforderungen. Wie bereits erwähnt wurde, spielt für eine Vielzahl der genannten 

Industriezweige der fossile Energieträger Erdgas eine wichtige Rolle, was nicht zuletzt aus der 

ausgereiften und bewährten Infrastruktur im Bundesgebiet resultiert. Das deutsche Erdgasnetz hatte im 

Jahr 2023 eine Gesamtlänge von ca. 511.000 km und verfügt inklusive der Kavernen- und Porenspeicher 

über eine maximale Speicherkapazität von ca. 24 Mrd. Kubikmetern. Davon entfielen ca. 22,7 

Milliarden Kubikmeter auf die genannten Speicher [22]. 

 
Abbildung 2.2: Geschätzter Gesamtendenergiebedarf für Prozesswärme im Jahr 2019 nach Temperatur und 

Energieträger in den Ländern der EU-27 [7] 

Nicht zuletzt aus Gründen der Versorgungssicherheit, Wirtschaftlichkeit sowie aufgrund der geringeren 

CO2-Emissionen wurde im industriellen Sektor in den letzten Jahrzehnten verstärkt auf den Brennstoff 

Erdgas gesetzt. Die Prozesse sowie insbesondere die Brennertechnik wurden fortwährend für einen 
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schadstoffarmen und effizienten Betrieb unter Verwendung des Brenngases optimiert. Im Hinblick auf 

die Effizienzsteigerung sind Technologien und Verfahren entwickelt worden, um den notwendigen 

Brennstoffeinsatz auf ein Minimum zu reduzieren. So können Abgasverluste, die durch die Freisetzung 

von Rauchgasen mit hoher Temperatur entstehen, beispielsweise durch den Einsatz von modernen 

Rekuperatorbrennern mit einer relativen Luftvorwärmung teilweise bis zu ca. 90 % oder durch die 

Nutzung von regenerativen Brennersystemen erheblich reduziert werden [16], [23], [24]. Als ein 

weiteres Beispiel der Effizienzsteigerung von Verbrennungsprozessen ist das sogenannte Oxy-Fuel-

Verfahren zu nennen, bei dem als Oxidator anstelle von Verbrennungsluft (ca. 20,9 Vol.-% O2) reiner 

Sauerstoff verwendet wird [15], [25]. Durch den Wegfall des hohen Inertgasanteils (ca. 79 Vol.-% N2) 

wird weniger thermische Energie zum Aufwärmen des Brenngas-Oxidator-Gemisches benötigt und die 

Effizienz des Prozesses in Relation zur Verbrennung mit Luft erheblich gesteigert [16]. Allerdings sind 

bei der Oxy-Fuel-Verbrennung aufgrund der höheren adiabaten Flammentemperatur im Vergleich zur 

Air -Fuel-Verbrennung, insbesondere bei gleichzeitiger Anwesenheit von Stickstoff (z. B. durch 

Falschluft), tendenziell höhere NOX-Emissionen zu erwarten. Stickoxidemissionen sind in der 

Bereitstellung von Prozesswärme durch einen Verbrennungsprozess kaum vermeidbar, da der 

Ausschluss von Stickstoffmolekülen selbst bei einer Oxy-Fuel-Verbrennung mit Erdgas, bedingt durch 

einen geringen N2-Anteil im Brenngas sowie ein ggfs. vorkommender Falschlufteintrag im Ofen in der 

Praxis nicht realisierbar ist. Die NOX-Emissionen variieren dementsprechend je nach Anwendung, 

Industriebranche und Prozess stark. Aufgrund der hohen Relevanz der NOX-Emissionen von und durch 

Brennersysteme wird im weiteren Verlauf der vorliegenden Arbeit detailliert sowohl auf die einzelnen 

NO-Bildungsmechanismen eingegangen als auch Maßnahmen zur primären Minderung von NOX-

Emissionen vorgestellt. Kohlenmonoxid (CO), das meist nur bei der unvollständigen Verbrennung, 

unterstöchiometrischer Betriebsweisen und Instabilitäten der resultierenden Flammen auftritt, spielt im 

Rahmen der vorliegenden Arbeit eine untergeordnete Rolle. Ferner sind auch CO-Emissionen, die 

aufgrund hoher Temperaturen vorkommender Dissoziationseffekte entstehen, zu erwähnen.  

Im Kontext der Schadstoffemissionen liegt eine weitere technische Herausforderung in der 

Anlagenflexibilität. Als Beispiel sind Industriekesselanlagen zu nennen. Hierbei handelt es sich um 

Anlagen meist kleinerer Leistungsbereiche (< 50 MW), die flexibel auf Bedarfsänderungen (Dampf / 

Warmwasser) reagieren sollen. Bei diesen Anlagen ist zumeist ein sehr großer Last- bzw. Regelbereich 

erforderlich. Neben der grundsätzlichen Herstellung von stabilen Verbrennungszuständen variiert meist 

zwangsläufig auch das Schadstoffbildungsverhalten, insbesondere im Schwachlastbereich, in dem die 

Strömungsbedingungen eine große Abweichung zum Auslegungspunkt (Nennlast) erfahren [26]. 

2.2 Dekarbonisierung von Prozesswärme 

Die Dekarbonisierung von Prozesswärme ist aufgrund der Diversität und Komplexität der Anlagen für 

Thermoprozesse nicht einfach. Grundsätzlich gibt es mehrere Optionen, um fossile Energieträger durch 

erneuerbare Energieträger zu substituieren. Je nach Thermoprozessanlage sind beispielsweise 

Feuerungssysteme durch entsprechende Power-to-Heat-Systeme zu ersetzen und somit direkt 

erneuerbare Energie nahezu verlustfrei zu verwenden [7], [27]. Diese recht einfache Art der 

Transformation einer Anlage ist jedoch nur in Einzelfällen möglich, wo verfügbares Bauvolumen und 

benötigte Leistungsdichte ausreichen [27]. Ferner wird in hochspezialisierten Prozessen die 

Verbrennungsführung zu mehr als nur zur Herstellung von heißem Rauchgas genutzt. Die Flamme wird 

u. a. auch direkt als Werkzeug zur Oberflächenbehandlung von z. B. Glas genutzt. Des Weiteren 

verlangen diverse sensible Prozesse eine definierte Ofenraumatmosphäre zur Beeinflussung des Guts, 

die wiederum durch eine Verbrennung generiert wird. Effizienzgrenzen moderner Feuerungsprozesse 

und -systeme sind oft weitgehend ausgeschöpft, sodass weitere Optimierungsmaßnahmen zur 

Steigerung der Energieeffizienz nur eine marginale zusätzliche CO2-Einsparung zulassen [28]. Eine 

alternative Option zur Reduzierung von CO2 stellt das sogenannte CCS-Verfahren dar. Das Carbon 
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Capture and Storage-Verfahren sieht eine Abscheidung von CO2 aus verschiedenen Quellen vor. Neben 

der Abscheidung von CO2 aus industriellen Rauchgasen ist im Rahmen der CCS-Technologie auch eine 

Abscheidung von CO2 aus der Umgebungsluft (direct air capture) technisch möglich [29], [30]. Ein 

weiterer technologischer Ansatz stellt der Austausch von fossilen Energieträgern wie Erdgas durch 

Brennstoffe, die unter Verwendung von erneuerbarer Energie hergestellt werden, dar. Hierzu zählen 

neben Brenngasen auch synthetische und biogene Kraftstoffe, auf die in der vorliegenden Arbeit nicht 

weiter eingegangen wird. Die Nutzung von erneuerbaren Gasen in heutigen Erdgasanwendungen bietet 

eine vielversprechende Möglichkeit zur Dekarbonisierung und fungiert gleichzeitig als ein möglicher 

Lösungspfad zukünftiger Energiespeicherungs- und Versorgungsthematiken. Aufgrund der 

Vielseitigkeit des zuletzt genannten Ansatzes folgt im weiteren Verlauf ein separates Unterkapitel 

(2.2.1) zu den Gasen erneuerbaren Ursprungs. Nachfolgend werden die zuvor genannten Optionen zur 

Dekarbonisierung von industriellen Anlagen kurz näher beschrieben. 

Power-to-Heat ist die nahezu verlustfreiste Nutzung von erneuerbar erzeugter elektrischer Energie zur 

Herstellung von Prozesswärme. Die Umsetzung kann beispielweise in Form von elektrischen 

Strahlheizrohren in Öfen zur Wärmebehandlung von metallischen Produkten erfolgen. Die zuvor mit 

Erdgas beheizten Strahlheizrohre werden im Zuge dessen durch Hochleistungsheizelemente getauscht. 

In einer Pressemitteilung vom September 2022 kündigte die BASF AG den Bau der weltweit ersten 

Demonstrationsanlage für großtechnisch elektrisch beheizte Steamcracker-Öfen an. Steamcracker sind 

ein wichtiger Bestandteil (petro-) chemischer Anlagen und dienen der Aufspaltung diverser chemischer 

(Zwischen-) Produkte wie z. B. Kohlenwasserstoffe in Olefine und Aromaten [31]. Durch den Ersatz 

der Erdgasbefeuerung rechnen die Projektbeteiligten mit einer CO2-Einsparung von 90 % im Vergleich 

zu herkömmlichen Steamcrackern [32]. Bei der im Frühjahr 2024 in Betrieb genommenen 

Demonstrationsanlage werden laut Pressemitteilung [32] zwei unterschiedliche Beheizungsarten 

verwendet, um eine Prozesstemperatur von ca. 850 °C zu erreichen: ĂBei der direkten Beheizung liegt 

in einem der Öfen elektrischer Strom direkt an den Spaltrohren an. Der zweite Ofen verfügt über eine 

indirekte Beheizung, die Strahlungswärme von um die Rohre herum angeordneten Heizelementen nutzt. 

Die beiden elektrisch beheizten Öfen verarbeiten zusammen etwa 4 Tonnen Kohlenwasserstoff-

Rohstoff pro Stunde und verbrauchen 6 Megawatt erneuerbare Energie.ñ [32]. Dies deckt sich mit dem 

großen Elektrifizierungspotential der (petro-) chemischen Industrie, welches in Abbildung 2.3 

ersichtlich ist. 

 

Abbildung 2.3: Technische Potentiale für die direkte Elektrifizierung in der EU-27 für das Jahr 2019 [7] 

Wie der nachfolgenden Abbildung 2.4 zu entnehmen ist, zählen neben der Widerstandsbeheizung zudem 

die folgenden Technologien zum Power-to-Heat-Verfahren: Industrielle Wärmepumpen, elektrische 

Kessel, Induktionsbeheizung, Plasmabrenner, Elektrolichtbogenöfen, Schockwellenbeheizung und 
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kombinierte thermische Speichersysteme [7]. Deutlich wird hier erneut die Heterogenität des 

industriellen Sektors in der Form, dass sich die Wärmebedarfe und die jeweiligen Temperaturniveaus 

sehr divers zeigen (siehe Abbildung 2.4). Darüber hinaus wurden in dem Diagramm der Abbildung 2.4 

typische Prozesse, wie das ĂSteam crackingñ, der Grafik hinzugefügt. In diesem konkreten Beispiel wäre 

eine Elektrifizierung durch die Anwendung von bis zu drei Technologien potenziell möglich. Ferner 

stellt Abbildung 2.4 neben den jeweiligen Einsatztemperaturbereichen auch die erforderliche Kapazität 

einer Anlage aus den entsprechenden Industriezweigen dar. Dies lässt bereits erkennen, dass der Bedarf 

an elektrischer Energie, insbesondere in Form erneuerbarer Quellen, mit der fortschreitenden 

Elektrifizierung des Industriesektors signifikant ansteigen wird, sofern dieser überhaupt im 

erforderlichen Umfang gedeckt werden kann. 

 

Abbildung 2.4: Potentialentwicklung elektrischer Heiztechnologien für das Jahr 2025 und der industriellen 

Anwendungen ï erwartete Kapazität vs. Temperatur [7] 

Neben dem mit zunehmendem Elektrifizierungsgrad steigenden Bedarf an elektrischer Energie wird in 

einer aktuellen Studie mit dem Titel ĂDirect electrification of industrial process heatñ [7] des 

Fraunhofer-Instituts für System- und Innovationsforschung (ISI) abschließend auch erwähnt, dass 

insbesondere der Bedarf in Bezug auf die Wärmedichte in einigen Anwendungen mit energieintensiven 

Prozessschritten die Möglichkeiten der bestehenden Elektrifizierungstechnologien übersteigt. Als 

Beispiel werden in der Studie Wiedererwärmungsöfen, wie sie in der Stahlveredelung eingesetzt 

werden, genannt. Ferner wird eine derartige Einschränkung für weitere Prozesse in der Stahl, Chemie- 

und Mineralindustrie gesehen [7]. Zusammenfassend lässt sich in diesem Kontext feststellen, dass die 

Elektrifizierung industrieller Prozesse ein vielversprechender Ansatz zur Reduzierung von CO2-

Emissionen ist. Allerdings gilt es zu bedenken, dass nicht jeder Prozess dafür geeignet ist und die 

verfügbaren Kapazitäten an erneuerbarer elektrischer Energie hinsichtlich der Erzeugung sowie des 

Transports über die derzeitige Netzinfrastruktur möglicherweise nicht ausreichen. 

Das Carbon Capture and Storage-Verfahren (kurz: CCS) stellt eine weitere technische Option zur 

Dekarbonisierung dar. Bei dem Verfahren wird CO2 aktiv separiert und dauerhaft eingelagert. Nach 

Rackley [33] lässt sich die Separation bzw. die Gewinnung des Kohlendioxids in drei Pfade aufteilen. 

Industrielle Prozesse sowie Kraftwerke emittieren erhebliche Mengen an CO2. In diesen Prozessen kann 

die Separation gemäß Rackley [33] durch eine vorhergehende Prozessanpassung vorbereitet oder bei 

einem nicht modifizierten Prozess nachgeschaltet werden. Die dritte und technisch aufwändigste 

Variante ist die direkte Separation aus der Luft bzw. Atmosphäre. Die nachfolgende Abbildung 2.5 zeigt 

den erforderlichen Mindestaufwand der verschiedenen Separationsoptionen als Funktion der CO2-

Konzentration. Wie bereits erwähnt, zeigt sich die direkte Separation aus der Atmosphäre als 

arbeitsintensivste Option. Große CO2-Mengen können laut dem Diagramm mit geringem 
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Arbeitsaufwand während der Kohlevergasung separiert werden. Da dieses Verfahren in der Hauptsache 

nur für Kraftwerksprozesse relevant ist, wird an dieser Stelle nicht weiter darauf eingegangen. 

 

Abbildung 2.5: CCS; Mindestaufwand für die CO2-Separation [33] 

Neben der Separation von CO2 liegt eine weitere technologische Hürde in der Speicherung. Rackley 

[33] beschreibt in seiner Veröffentlichung mögliche Speicherorte bzw. Verfahren. Die bereits heute 

eingesetzte und laut Autor die zukünftig vorherrschende Methode ist die Injektion des Kohlendioxids in 

entleerte Öl- und Gasfelder bzw. in die entsprechenden Gesteinsformationen. Weitere Ansätze sehen 

die Speicherung von CO2 in den Weltmeeren oder die Mineralisierung von CO2 zur Ausbildung von 

Gestein vor [34]. Der vermutlich technologisch sinnvollste und nachvollziehbarste Ansatz stellt die 

direkte Nutzung des abgeschiedenen Kohlendioxids in Industrieanlagen zur Herstellung von Produkten 

wie beispielsweise Methanol oder Polyurethan dar [35]. Ferner ist die Lebensmittelindustrie ein 

großskaliger Abnehmer von CO2. Bisher wird CCS noch nicht in großem Maßstab wirtschaftlich 

betrieben. Weltweit werden aktuell Projekte zur Herstellung und Betrieb von CCS-Anlagen 

durchgeführt. Neben einer sich seit 2019 im Betrieb befindende Anlage in Island 

(Luftseparation + geotechnische Injektion) wurden in den letzten Jahren weitere Projekte zu dem Thema 

der CCU (Carbon Capture and Utilisation) durchgeführt. Hierbei separieren Pilotanlagen CO2 aus 

industriellen Prozessen und nutzen dieses in nachgeschalteten Anlagen zur Synthetisierung von 

chemischen Produkten. Zusammenfassend wird die CCS-Technologie als ein sinnvoller Pfad auf dem 

Lösungsweg der Dekarbonisierung gesehen, dessen Kapazitäten jedoch um ein Vielfaches gesteigert 

werden müssen. Anstelle einer aufwändigen Separation scheint es naheliegend die Produktion von CO2 

fossilen Ursprungs in industriellen Anlagen per se zu vermeiden. Dies ist grundsätzlich durch die 

Substitution von fossilen Energieträgern wie z. B. Erdgas durch Gase erneuerbaren Ursprungs denkbar. 

Hierbei werden Brenngase unter Verwendung von erneuerbar erzeugter elektrischer Energie hergestellt 

und als Ersatzbrenngas für das zurzeit dominierende, fossile Erdgas genutzt. Das nachfolgende 

Unterkapitel beschreibt die, für die vorliegende Arbeit relevanten Brenngase. 

2.2.1 Gase erneuerbaren Ursprungs 
Unter Gasen erneuerbaren Ursprungs verstehen sich im Allgemeinen Brenngase, die unter Verwendung 

von erneuerbar erzeugter elektrischer Energie oder biogenen Edukten produziert werden können. Hierzu 

zählen Wasserstoff, Biomethan, synthetisches Methan (SNG) sowie Ammoniak. Neben der per se 

vorhandenen Eignung als Brenngas verfügen alle genannten Gase auch über ein hohes Potential zur 

chemischen Speicherung von Energie. Die langfristige Speicherung von erneuerbar erzeugter Energie 

ist eine der großen Herausforderungen der Energiewende. Der Hintergrund liegt hierbei in der stark 
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fluktuierenden Erzeugung von erneuerbarer elektrischer Energie, die abweichend von den bekannten 

Verbraucherprofilen anfällt und daher in großen Maßstab zwischengespeichert werden muss. Schrader 

und Steiner [36] bringen mit dem Diagramm der Abbildung 2.6 die Speicherkapazität und die 

sogenannte Ausspeicherdauer von unterschiedlichen Energiespeichertechnologien in einen 

gemeinsamen Kontext. Während die Speicherkapazität die maximal speicherbare Energiemenge 

beschreibt wird unter der Ausspeicherdauer das Verhältnis von ausspeicherbarer, respektive nutzbarer 

zuvor gespeicherter Energiemenge zur Ausspeicherleistung verstanden [36].  

 

Abbildung 2.6: Vergleich der Speichertechnologien nach Speicherkapazität und Ausspeicherdauer [36] 

Ohne das Diagramm en détail zu beschreiben, ist auf den ersten Blick zu erkennen, dass zur Speicherung 

großer Energiemengen und Nutzung über eine lange Ausspeicherzeit alle dargestellten 

Speichertechnologien bis auf chemische Speicher unzureichend sind. Als chemische Speicherung ist die 

Energiespeicherung in Form von Brenngasen, wie z. B. Wasserstoff und Methan gemeint. Neben der 

Rückverstromung von z. B. Wasserstoff über Brennstoffzellen eignen sich auch weitere Brenngase zur 

energetischen oder stofflichen Nutzung. Die nachfolgende Abbildung 2.7 zeigt ein stark vereinfachtes 

Prinzipschema der Erzeugung und potenzieller Nutzung von Gasen erneuerbaren Ursprungs in der 

Industrie. Als Basis der Erzeugung dient erneuerbar erzeugte elektrische Energie aus Wind, Solar und 

weiteren regenerativen Quellen. Diese erneuerbar erzeugte elektrische Energie kann in diesem Kontext 

beispielsweise für die Wasserselektrolyse verwendet werden. In dem Schema ist ferner zu erkennen, 

dass neben Wasserstoff grundsätzlich mindestens zwei weitere Gase erzeugt werden können. Die 

Methanisierung bzw. der Sabatier-Prozess nutzt hierbei Ăgr¿nenñ Wasserstoff und klimaneutrales CO2 

beispielsweise aus einem Biogasprozess. Als Produkt entsteht sogenanntes SNG (eng.: synthetic natural 

gas), welches direkt in das bestehende Erdgas H-Netz einspeisbar und damit in großen Mengen 

speicherbar ist. Ein weiterer Herstellungspfad für Methan stellt der Biogasprozess an sich dar. Das, 

durch die Fermentation von Biomasse entstehende Rohbiogas kann durch die Abscheidung des CO2-

Anteils im Brenngas aufbereitet und auf Erdgasqualität konditioniert werden. Das im Rahmen der 

Biomethanproduktion anfallende CO2 kann als klimaneutral gewertet werden, da sich dies in einem 

Kohlenstoffkreislauf befindet und zuvor beispielsweise von den verwendeten nachwachsenden 

Rohstoffen (NaWaRo) während des Wachstums aufgenommen wurde [11], [37], [38], [39]. 
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Abbildung 2.7: Prinzipschema; Erzeugung und industrielle Nutzung von Gasen erneuerbaren Ursprungs [40] 

2.2.1.1 Wasserstoff 

Bei Wasserstoff wird abhängig vom Herstellungsverfahren und dem Umgang mit evtl. anfallenden 

Emissionen zwischen verschiedenen Typen unterschieden. Die nachfolgende Abbildung 2.8 liefert eine 

Übersicht über die möglichen Herstellungspfade von Wasserstoff. Der bekannteste Vertreter ist der 

sogenannte gr¿ne Wasserstoff. Dieser kann in Kombination von Wasser und Ăgr¿nemñ Strom gewonnen 

und klimaneutral sowohl zur stofflichen und energetischen Nutzung als auch als 

Energiespeichermedium verwendet werden. Neben den Ăgr¿nenñ Herstellungspfaden sind zudem mit 

den Farben Blau und Türkis auch Optionen angegeben, die es ermöglichen, die zwangsläufig durch die 

Nutzung von fossilen Energieträgern entstehenden Kohlenstoffverbindungen, zu separieren und damit 

lagerfähig zu machen (siehe CCS). Dies stellt neben der Erzeugung von grünem Wasserstoff eine 

weitere kohlenstofffreie Alternative zur Verwendung von grauem Wasserstoff dar. Der meistgenannte 

Erzeugungspfad von klimaneutralem Wasserstoff ist aktuell die Wasserelektrolyse. Hierbei handelt es 

sich um einen elektrochemischen Zerlegungsprozess von Wassermolekülen unter Einbringung von 

elektrischer Energie [41]. Es gilt die nachfolgende Reaktionsgleichung 2-01[41]: 

ς Ὄὕ ᵶς Ὄ  ὕ     ЎὌ ςψυ Ὧὐάέὰϳ  Gl. 2-01 

Die Wasserelektrolyse ist ein seit dem 18. Jahrhundert bekanntes Verfahren und gewinnt im aktuellen 

Kontext der Energiewende zunehmend an Bedeutung. Für die präzise Beschreibung des 

Elektrolyseverfahrens wird an dieser Stelle auf die einschlägige Fachliteratur verwiesen: [31], [41], [42], 

[43], [44], [45]. Der Stand der Technik bietet verschiedene Bauformen von Elektrolyseuren an:  

1. Alkalische Elektrolyse (eng.: alkaline electrolysis, kurz: AEL) 

2. Membran / PEM-Elektrolyse (eng.: polymer electrolyte membrane electrolysis, kurz: PEMEL) 

3. Festoxid-Elektrolyse (eng.: solid oxide electrolysis, kurz: SOEL) 

Die alkalische Elektrolyse wird im direkten Vergleich mit dem höchsten technologischen Reifegrad 

(TRL = 8 ï 9) eingestuft. Neben der alkalischen Elektrolyse sind zudem auch PEM-Elektrolyseure 

(TRL = 7 ï 8) kommerziell erhältlich, die in Bezug auf Flexibilität bei Lastwechseln gegenüber der 

alkalischen Elektrolyse allerdings technische Vorteile aufweisen [46]. Beide Verfahren eignen sich für 

niedrige Prozesstemperaturen (T < 100 °C). Trotz der hohen Prozesstemperatur des Festoxid-

Elektrolyse-prozesses (ca. 700 ï 900 °C) zeigen die ersten Demonstrationsprojekte (TRL = 4 ï 6) einen 

niedrigeren spezifischen Energiebedarf und damit einen leicht höheren Wirkungsgrad als die bereits 

genannten Elektrolyseure [41], [42], [47]. Des Weiteren besteht aufgrund des hohen Temperaturniveaus 
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die Möglichkeit einer nachgeschalteten energetischen Nutzung der Abwärme. Dies hätte eine 

zusätzliche Anhebung des Anlagenwirkungsgrads zur Folge. 

Wasserstoff, insbesondere in seiner Ăgr¿nenñ Form, wird aktuell sowohl in den Medien als auch in der 

Fachliteratur als vielversprechender Energieträger für die Zukunft und als wichtige Komponente für die 

Energiewende angesehen [48]. Dies ist mitunter sowohl der einfachen Herstellung als auch dem breiten 

Spektrum der Verwendungsmöglichkeiten geschuldet. Aufgrund des geringen volumetrischen 

Heizwertes von Wasserstoff (Hi = 3,0 kWh/m³) ist die Speicherung und der Transport von großen 

Energiemengen jedoch als nachteilig zu betrachten. Ferner stellen das geringe Molekülgewicht und die 

geringe Gasdichte (ɟN = 0,089 kg/m³) bei Turboverdichtern im Transportnetz eine technische 

Herausforderung dar [49].  

 

Abbildung 2.8: Verfahren zur Herstellung von Wasserstoff [50] 

Grüner  Wasserstoff wird voraussichtlich einer der bedeutendsten Energieträger der nahen Zukunft sein 

[3], [49], [51]. Bekannt ist zum aktuellen Zeitpunkt zudem, dass die lokalen, europäischen geplanten 

Produktionskapazitäten den zukünftigen Verbrauch an Wasserstoff nicht annährend decken. 

Wasserstoff wird somit zukünftig aus den Regionen der Welt importiert werden müssen, in denen die 

klimatischen Gegebenheiten vorliegen, um grünen Wasserstoff wirtschaftlich zu produzieren. Das heißt 

jedoch auch, dass große Energiemengen über weite Strecken transportiert werden müssen. Wie bereits 

beschrieben, eignet sich Wasserstoff aufgrund des geringen Heizwertes und seiner hohen Permeabilität  

[52] nicht ohne weiteres zum interkontinentalen Transport von großen Energiemengen. Ein technischer 

Lösungsansatz liegt in der Kompression des Wasserstoffs auf hohe Drücke, um die Energiedichte zu 

erhöhen. In der Fahrzeugtechnik haben sich bereits sogenannte 700 bar Systeme durchgesetzt. Hierbei 

bietet 700 bar ein optimales Druckniveau für die Speicherung von Wasserstoff. Als Grund hierfür ist 

der Kompromiss zwischen volumetrischer und gravimetrischer Speicherdichte sowie dem 

Realgasverhalten von Wasserstoff zu nennen [44], [53]. Hierbei wird mit der gravimetrischen 

Speicherdichte das spezifische Gewicht des zu wählenden Wasserstofftanks berücksichtigt, das 

aufgrund des steigenden Bedarfs an mechanischer Festigkeit mit zunehmendem Druck geringfügig 

leichter wird. So werden beispielsweise für eine Wasserstoffspeicherung bei einem Druckniveau von 

700 bar nicht-metallische Kunststofftanks verwendet, die zur Erhöhung der Festigkeit mit Fasermaterial 

umwickelt werden [44]. Im Vergleich zu den metallischen Tanksystemen für geringere Drücke liegt der 

Gewichtsvorteil auf der Hand. Die Abbildung 2.9 stellt alle genannten Parameter in Abhängigkeit des 

Betriebsdrucks dar und erläutert den Zusammenhang von volumetrischer und gravimetrischer Dichte. 

Ferner wird der Einfluss des Realgasfaktors auf das zu wählende Druckniveau skizziert: das 

Realgasverhalten von Wasserstoff (Realgasfaktor > 1) bewirkt, dass bei der Kompression der Druck 

schneller zunimmt als die Dichte. Als Gegenbeispiel ist Erdgas zu nennen, welches in einem weiten 
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Bereich einen Realgasfaktor < 1 besitzt. Demzufolge liegt das optimale Druckniveau für 

Erdgasdrucktanks bei 200 bar [44]. Aus der Kompression von Wasserstoff auf ein Druckniveau von 

700 bar resultiert eine Gasdichte von 39,4 kg/m³ und eine gravimetrische Energiedichte von 1,8 kWh/kg, 

letztere einschließlich des Tanksystems [53]. 

 

Abbildung 2.9: Optimales Druckniveau, erstellt aus [44] 

Eine höhere Energiedichte kann darüber hinaus durch die Verflüssigung von Wasserstoff erreicht 

werden: Mit 2 bar in der Gasphase erreicht flüssiger Wasserstoff eine Dichte von 67,67 kg/m³ [53]. Die 

bereits vor einigen Jahren für den Automotivsektor entwickelten Kryospeicher für flüssigen Wasserstoff 

erreichen Energiedichten von bis zu 2 kWh/kg. Bei diesen Anwendungen liegt die Boil-off-Rate bzw. 

die sogenannte Abdampfrate mit einem Wert von ca. 0,3 bis 3 % pro Tag [53]. Großskalige 

Kugelbehälter werden in der Literatur mit einer Abdampfrate von ca. 1,5 bis 2 % angegeben [45], wobei 

die Kugelform das ideale Verhältnis von Mantelfläche zu Volumen aufweist. Bei abweichenden 

Volumenkörpern dürfte sich der Wärmeeintrag über die Mantelfläche etwas erhöhen und damit die 

Abdampfrate steigen. Das Ziel des Transports großer Mengen an verdichtetem oder flüssigem 

Wasserstoff auf dem Schiffsweg ist allerdings keine kurzfristig verfügbare Technologie. Laut 

Zerta et. al. [54] fehlen momentan noch Richtlinien zur Lagerung von komprimiertem gasförmigem 

Wasserstoff (CGH2). Ferner ist für die Lagerung von verflüssigtem Wasserstoff (LH2) derzeit 

ausschließlich eine vorläufige Richtline im Rahmen eines Pilotprojektes weltweit vorhanden [54]. Im 

Jahre 2022 ist verflüssigter Wasserstoff erstmals verschifft worden. Das erste kommerzielle 

Transportschiff Suiso Frontier ist mit einem 1.250 m³ großen Tank ausgestattet und von einer 

japanischen Werft hergestellt worden. Es soll zukünftig grünen Wasserstoff (LH2) aus Australien nach 

Japan liefern [55]. Neben den regulatorischen Gegebenheiten ist rein technisch gesehen die 

Verflüssigung von Wasserstoff energieintensiv: durch den niedrigen Siedepunkt des Wasserstoffs wird 

eine Temperatur von ca. -253 °C für den Phasenübergang von gasförmig zu flüssig erforderlich. 

Grundsätzlich ist dementsprechend der Transport von Wasserstoff, unabhängig des Zustandes zum 

aktuellen Zeitpunkt als nachteilig zu bewerten.   

Alternativen für den Transport von Wasserstoff selbst stellen sogenannte Derivate dar. Derivate sind in 

diesen Kontext chemische Wasserstoffträger mit vorteilhafteren physikalischen Eigenschaften: Neben 

Methanol, LOHC (eng: liquid-organic hydrogen carrier) stellt vor Allem auch Ammoniak ein 

verfügbares Wasserstoffträgermedium dar, um große Mengen an grünem Wasserstoff über weite 

Strecken zu transportieren [56]. Im Kontext der vorliegenden Arbeit wird sich im weiteren Verlauf 

ausschließlich auf das Wasserstoffderivat NH3 beschränkt. Für weitere Informationen zu den übrigen 

genannten Derivaten sei an dieser Stelle auf die Literatur verwiesen: [51], [54], [57], [58]. 
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2.2.1.2 Ammoniak 
Die Herstellung von Ammoniak erfolgt weltweit großskalig im Haber-Bosch-Verfahren. Hierbei wird 

mittels Dampfreformierung beispielsweise aus Methan (respektive Erdgas) ein Synthesegas, bestehend 

aus H2, N2 und CO erzeugt [53], [59]. Das Kohlenmonoxid wird im Anschluss zu CO2 oxidiert und über 

einen Wäscher aus dem Synthesegas entfernt. Die nachgeschaltete Ammoniaksynthese (Haber-Bosch-

Verfahren) bildet den eigentlichen Prozess zur Ammoniakherstellung. Abbildung 2.10 zeigt 

schematisch die Prozessschritte der Ammoniaksynthese basierend auf weiteren möglichen fossilen 

Grundstoffen, wie Kohle und Schweröl. 

 

Abbildung 2.10: schematisches Diagramm des Ammoniaksyntheseprozesses mit unterschiedlichen Grundstoffen [59] 

Wie in der Abbildung 2.10  zu erkennen ist, sind für die vorbereitenden Schritte zur Gewinnung der für 

die Ammoniaksynthese erforderlichen Eduktgase Wasserstoff und Stickstoff bereits multiple 

Prozessschritte notwendig, um diese aus den fossilen Grundstoffen zu gewinnen. Für die 

Ammoniaksynthese gilt nachfolgende Reaktionsgleichung [43]: 

Neben der oben beschriebenen Herstellung von grünem Wasserstoff kann auch Stickstoff unter 

Verwendung von regenerativer elektrischer Energie verfügbar gemacht werden. Dieser wird in der 

Praxis meist in sogenannten Luftzerlegern aus der Luft abgetrennt. Als weitere Verfahren zur 

Stickstoffgewinnung sind zudem die Druckwechseladsorption (PSA) und die Membran- bzw. 

Gaspermeation zu nennen [60], [61]. Die Luftzerlegung, d. h. die Trennung von den in der Luft 

enthaltenen Elementen O2 und N2 basiert auf dem Linde-Verfahren [31]. Das Linde-Verfahren nutzt den 

Joule-Thomsen-Effekt und erzielt durch eine Kaskadierung von Kompressions- und Expansionsphasen 

eine massive Temperaturabsenkung und damit die Verflüssigung der Luftgase [31], [43]. Durch die 

unterschiedlichen Siedetemperaturen lassen sich Sauerstoff und Stickstoff zudem voneinander 

separieren. Die erforderliche Verdichtungsarbeit im Luftzerlegungsprozess wird, wie auch bei der 

Ammoniaksynthese, überwiegend durch elektrisch betriebene Kompressoren geleistet [31]. Demzufolge 

ist die Produktion von Ăgr¿nemñ Ammoniak durch den Einsatz von regenerativ erzeugter elektrischer 

Energie technologisch möglich und wird aktuell weltweit durch entsprechende Großprojekte, wie das 

ὔ σ Ὄ ᵶς ὔὌ     ЎὌ ως Ὧὐάέὰϳ  Gl. 2-02 
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NEOM-Projekt im Nordwesten Saudi-Arabiens, vorangetrieben. Laut van Son und Isenburg [62] soll an 

dem genannten Standort bis 2030 eine Produktion von grünem Wasserstoff mit einer Exportkapazität 

von bis zu 4 Millionen Tonnen pro Jahr aufgebaut werden. Neben Wasserstoff soll im Rahmen des 

NEOM-Projektes auch Ammoniak in großen Mengen produziert werden. Der Hintergrund liegt in der 

bereits beschriebenen Schlüsselfunktion von Ammoniak als Wasserstoffderivat. Die nachfolgende 

Abbildung 2.11 zeigt schematisch eine mögliche Prozesskette für den Transport von grünem 

Wasserstoff über die temporäre Umwandlung in Ammoniak. 

 

Abbildung 2.11: Umwandlungsstufen von Wasserstoff für den Transport von Ammoniak am Beispiel eines Imports 

aus Saudi-Arabien, erstellt aus [58] 

 

Abbildung 2.12: Gas-flüssig-Gleichgewichtskurve von Ammoniak [63] 

 

Abbildung 2.13: a) gravimetrische Wasserstoffdichte von Wasserstoffspeichersystemen, b) volumetrische 

Wasserstoffdichten von Wasserstoffspeichersystemen [63] 

Ammoniak ist seit mehr als 100 Jahren ein global gehandeltes Wirtschaftsgut und revolutionierte durch 

die Industrialisierung des Haber-Bosch-Verfahrens die Düngemittelindustrie weltweit. Neben der, über 

Jahrzehnten bewährten Infrastruktur hinsichtlich der Lagerung und des Transport ist darüber hinaus der 
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sichere Umgang mit diesem Gefahrstoff gelebte Praxis [58]. Ammoniak ist insbesondere durch seine 

physikalischen Eigenschaften prädestiniert, um große Mengen erneuerbarer Energie transportfähig und 

speicherbar zu machen; flüssiger Ammoniak siedet bei Umgebungsdruck bei ca. -33,4 °C und lässt sich 

dementsprechend mit geringem Energieeinsatz verflüssigen [43]. Auch die Druckverflüssigung ist, wie 

in Abbildung 2.12 ersichtlich, bereits bei geringem Druck möglich, hierbei ist bei 

Umgebungstemperatur (T = 20 °C) ein Druck von ca. 9 ï 10 bar erforderlich. Im direkten Vergleich zur 

bereits beschriebenen Wasserstoffverflüssigung ist die Wasserstoffdichte in Form von flüssigem 

Ammoniak um mehr als 50 % höher: ca. 106 kg H2/m³ bei 10 bar und 27 °C. Ergänzend zu den 

Ausführungen stellt Abbildung 2.13 einen Vergleich der genannten Wasserstoffspeichersysteme dar. 

Der Vergleich untermauert den technologischen Ansatz, Wasserstoff in Form von Ammoniak zu 

transportieren. Abbildung 2.11 zeichnet für Ammoniak allerdings nur den Pfad einer ausschließlichen 

Nutzung als Transportmedium für Wasserstoff. Das Ziel liegt dabei in der Rückgewinnung des grünen 

Wasserstoffs durch sogenannte Ammoniakcracker. Aktuell befinden sich großskalige 

Ammoniakcracker noch im Entwicklungsstadium. Eine erste Versuchsanlage wird an der Ostsee gebaut 

und soll ab 2026 grünen Wasserstoff für den europäischen Markt produzieren [64].   

Neben der stofflichen Nutzung und der technisch derzeit nicht ausgereiften Wasserstoffrückgewinnung 

bietet ein weiterer Nutzungspfad einen interessanten technologischen Ansatz: die energetische Nutzung 

von Ammoniak, respektive die Verwendung von Ammoniak als Brennstoff. Die globale 

Forschungslandschaft hat sich in den letzten Jahren vermehrt mit diesem Ansatz beschäftigt und bereits 

Versuchsbetriebe mit einer Ammoniakverbrennung in unterschiedlichen industriellen Anlagen 

realisieren können [63]. Die Forschungsarbeiten von Kobayshi [63] und Valera-Medina [65], [66], [67] 

zeigen die grundsätzliche Eignung von Ammoniak als Brennstoff für verschiedenste Anwendungen, 

stellen aber auch deutlich heraus, dass eine stabile und  schadstoffarme Verbrennung von NH3 

wesentliche Herausforderungen sind. Im weiteren Verlauf der vorliegenden Arbeit wird in diesem 

Kontext die Verbrennung von Ammoniak grundlegend untersucht, beschrieben und bewertet.  

2.2.1.3 Biogas und Biomethan 
Biomethan ist ein hochkalorisches Produkt aus der Biogaserzeugung. Der Biogasmethanprozess lässt 

sich grundsätzlich in drei Phasenabschnitte aufteilen (siehe Abbildung 2.14). Die erste Phase ist die 

Biogaserzeugung. Hierbei wird durch die anaerobe Fermentation von Gärsubstrat ein Gas erzeugt, das 

im Wesentlichen aus Methan und Kohlendioxid besteht. Der Methangehalt des Rohbiogases nach der 

Fermentation ist von der Wahl des Gärsubstrates abhängig. Tabelle 2.1 liefert einen Überblick über 

mögliche Substrate und über die jeweilig erzielbaren Methangehalte. Nach der Fermentation des 

Gärsubstrates wird aus dem Rohbiogas zunächst der enthaltene Schwefel in Form von 

Schwefelwasserstoff entfernt. Nach der anschließenden Trocknung des Rohbiogases besteht das 

Rohbiogas von einer Biogasanlage, die nachwachsenden Rohstoffe (NaWaRo) verwendet, 

beispielsweise aus ca. 50 Vol.-% CH4 und 50 Vol.-% CO2 [11], [39]. Da der weitere Prozessschritt der 

Biogasaufbereitung, die Abtrennung des Kohlendioxids, energieintensiv ist, gibt es bereits für das 

Rohbiogas energetische Nutzungspfade: Rohbiogas wird in dieser Zusammensetzung in 

Blockheizkraftwerken (BHKW) im kleinen Leistungsbereich unter 250 kW in Zündstrahlmotoren und 

im höheren Leistungsbereich (> 250 kW) in Gas-Otto-Motoren in sowohl Strom als auch in Wärme 

umgesetzt [68]. Neben der möglichen Verstromung des mittelkalorischen Gases sind auch direkte 

Nutzungspfade eine Option. Im Rahmen von diversen Forschungsarbeiten wurde der Einsatz von 

Rohbiogas in verschiedenen Bereichen der Thermoprozessindustrie erfolgreich untersucht: neben der 

grundsätzlichen Untersuchung der Auswirkung der Verbrennung von Rohbiogas auf die Produktqualität 

von keramischen Erzeugnissen, metallurgischen Proben als auch von diversen Glasarten wurde zudem 

der Einsatz von Rohbiogas an einer Produktionsanlage geprüft [11], [69], [70], [71]. Bei der 

Produktionsanlage handelte es sich um eine Glasschmelzwanne für die Herstellung von Behälterglas 

mit einer Feuerungsleistung von 11 MW. 
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Abbildung 2.14: Gesamtprozess der Biomethanproduktion, collagiert aus [72] 

Aufgrund der Anlagenkapazität der angebundenen Biogasanlage konnten nur etwa 33 % der 

Feuerungsleistung durch Rohbiogas bereitgestellt werden [73]. Ungeachtet dessen lieferte der erste 

groß-industrielle Einsatz wichtige Erkenntnisse und stellt neben der Verstromung eine sinnvolle 

Alternative der energetischen Nutzung von aufbereitetem Biogas dar, die im Rahmen der genannten 

Forschungsprojekte geringe bis keine Auswirkungen auf die Produktqualität zeigten [11], [69], [70], 

[71]. 

Wird das Rohbiogas hingegen im Biogasaufbereitungsprozess (siehe Abbildung 2.14) weiter behandelt, 

wird zunächst der hohe Anteil an CO2 aus dem Gas entfernt. In der Praxis haben sich sowohl die 

Druckwechseladsorption als auch die Druckwasserwäsche durchgesetzt, wobei die Wahl des jeweiligen 

Verfahrens stark von den Standortfaktoren abhängig ist [74]. Für eine genaue Beschreibung der 

genannten Verfahren sei an dieser Stelle u. a. auf die angegebene Literatur [74] verwiesen. Nach der 

Abtrennung der Verunreinigungen, sowie dem Kohlendioxids werden Methankonzentrationen von 90  

bis 96 Vol.-% erreicht. Vor Einspeisung in ein L- oder H-Erdgasnetz wird das entstandene Biomethan 

in der dritten Phase, der Biomethankonditionierung, an die Gasbeschaffenheitsvorgaben des DVGW 

Regelwerks G260 angepasst [75]. Hierzu erfolgt zunächst eine Brennwertanpassung mit Luft oder 

Propan und eine Odorierung des Brenngases.  

Tabelle 2.1: Biogas- und Methanausbeuten für verschiedene Substrate [74] 

 

Für die Einspeisung ins Gasnetz wird das aufbereitete Biomethan zudem noch mittels Kompressoren 

verdichtet. Die Brennwertanpassung ist eine deutsche Besonderheit, in den meisten anderen Nationen 

wird darauf verzichtet und lediglich sichergestellt, dass die Vorgaben hinsichtlich der Gasbeschaffenheit 

eingehalten werden.  
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Zusammenfassend stellt die Biogaserzeugung einen zunehmend wichtigen technologischen Pfad zur 

Herstellung eines CO2-neutralen Brenngases dar. Der Vorteil der Aufbereitung von Rohbiogas in 

Biomethan liegt in der einfachen Substitution von fossilem Erdgas und der Speicherbarkeit von 

regenerativer Energie im Erdgasnetz. Als nachteilig ist hingegen der höhere energetische Aufwand der 

Veredelung zu sehen, der durch die direkte energetische Nutzung von Rohbiogas entfällt. Durch die 

abweichenden verbrennungstechnischen Eigenschaften ist die Substitution von Erdgas allerdings nicht 

ohne weiteres möglich [73]. Die Unterschiede hinsichtlich der Verbrennungscharakteristika von 

Rohbiogas und Biomethan werden in Kapitel 2.1 hinreichend erläutert. 

2.2.1.4 SNG 
Neben der Fermentation von Biomasse stellt die Methanisierung eine technologische Alternative zur 

Gewinnung von Methan aus erneuerbaren Quellen dar. Das sogenannte SNG 

(eng.: synthetic natural gas) kann in der Praxis durch zwei verschiedene chemische Verfahren 

gewonnen werden. Grundsätzlich basieren beide Verfahren auf der Sabatier-Reaktion, die zu Beginn 

des 20. Jahrhunderts vom gleichnamigen französischen Chemiker Paul Sabatier wie folgt aufgestellt 

wurde [76]: 

Die chemische Methanisierung setzt sowohl eine Wasserstoff- als auch eine Kohlendioxidquelle voraus. 

Wasserstoff sollte hierbei über die bereits beschriebene Wasserelektrolyse mit regenerativer Energie 

hergestellt werden. Zur Herstellung von gänzlich grünem SNG muss das Kohlendioxid zudem aus einer 

CO2-neutralen Quelle stammen. Geeignet sind hierbei vorzugsweise das im Rohbiogas enthaltene CO2 

(siehe Abschnitt 2.2.1.3). Darüber hinaus sind in der Fachliteratur auch alternative Ansätze, wie die 

Nutzung von industriellen Rauchgasen als CO2-Quelle [77] zu finden. Für die Umwandlung der Edukte 

gemäß der Gleichung 2-03 werden bei der chemischen Methanisierung trotz des Einsatzes moderner 

Katalysatoren hohe Betriebsparameter (T = 200 ï 700 °C, p = 2 - 200 bar) erforderlich. Zudem steigen 

mit dem katalytischen Verfahren auch die Anforderungen an die Reinheit der Eduktgase, um eine 

Katalysatorvergiftung zu vermeiden [76]. Das Katalysatormaterial kann in verschiedensten 

Reaktorbauformen implementiert werden. Zu den gängigsten Reaktorbauformen zählen neben dem 

Festbettreaktor, Wirbelschichtreaktor, Dreiphasenreaktor und Wabenreaktor auch der 

Mikrokanalreaktor. Für weitere Informationen zu dem Aufbau der jeweiligen Reaktorbauformen sei an 

dieser Stelle auf die Fachliteratur verwiesen (siehe [76]). Erler et. al. [76] liefern in ihrer Potentialstudie 

im Rahmen der DVGW-Forschung einen Überblick aktueller Pilotanlagen zur katalytischen 

Methanisierung. Die weltweit größte industrielle Power-to-Gas-Anlage ist demnach die Audi E-Gas-

Anlage, die wasserstoffseitig von alkalischen Elektrolyseuren mit einer installierten Leistung von 6 MW 

gespeist wird. Als CO2-Quelle nutzt die Anlage das Rohbiogas einer benachbarten Biomethananlage. 

Die Audi-E-Gas-Anlage produziert laut der Autoren der Studie eine maximale Ausbeute von 325 m³/h 

Methan. Unter der Annahme eines nur begrenzt verfügbaren erneuerbaren Stroms von 4.000 h/a 

produziert die Anlage ca. 1.000 t grünes Methan.  

Biologische Methanisierung: Unter Verwendung von Mikroorganismen, die Kohlendioxid und 

Wasserstoff verstoffwechseln, wird Methan bei der biologischen Methanisierung gewonnen. Wie auch 

im Biogasprozess wird hierbei Biomasse in einem Fermenter Mikroorganismen ausgesetzt. Abweichend 

zur Produktion von Biogas wird dem Prozess zusätzlich Wasserstoff zugeführt. Im Rahmen des 

Verfahrens wird hinsichtlich der Lokalisation der Wasserstoffzufuhr zwischen in-situ und ex-situ 

unterschieden. Bei der in-situ-Bauart sind vor allem die niedrigeren Kapitalkosten als Vorteil zu nennen. 

Erler et. al. [76] weisen jedoch auf die nicht triviale Betriebsweise hin, die durch die ständige Anpassung 

der Wasserstoffmenge an die CO2-Erzeugungsrate der Fermentierung entsteht. Die ex-situ-Variante 

stellt sich dahingehend regelungstechnisch weniger diffizil dar. Allerdings liegen die Investitionskosten 

ὅὕ τ Ὄ ᵶ ὅὌ ς Ὄὕ    ЎὌ ρφυ Ὧὐάέὰϳ  Gl. 2-03 
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lauf Erler et. al. [76] vergleichsweise hoch. Analog zur katalytischen Methanisierung kann die Wahl des 

Reaktors auf verschiedene Bauformen fallen. Neben dem Blasensäulenreaktor und Rieselbettreaktor ist 

der Rührkesselreaktor die meistgenutzte Bauform für bisherige Studien zur biologischen 

Methanisierung [76]. Bei der biologischen Methanisierung hängt die Betriebstemperatur, analog zum 

Biogasprozess, von der Wahl der Mikroorganismen ab. Mikroorganismen, insbesondere Archaeen 

werden auch in einem derzeit noch neuen Verfahren zur Speicherung von Wasserstoff verwendet. 

Erbslöh [58] beschreibt in seinen Ausführungen das Underground Sun Conversion Verfahren. Hierbei 

werden die, bereits genannten Eduktgase H2 und CO2 in Untergrundspeicher mit größerer Tiefe 

eingeleitet. Durch die Anwesenheit von Archaeen werden die Eduktgase zu Methan synthetisiert, 

welches direkt in den Lagerstätten gespeichert werden kann [58]. Unabhängig von dem verwendeten 

Verfahren der Methanisierung, wird in allen Fällen ein hochwertiger defossilisierter Brennstoff 

gewonnen, der sowohl ohne weiteres in der bestehenden Gasinfrastruktur in großen Volumina 

gespeichert als auch in Bestandsanlagen von Haushalt, Gewerbe und Industrie ohne Anpassung des 

Equipments energetisch genutzt werden kann. 

2.2.2 Prozessgase 
Neben den Gasen erneuerbaren Ursprungs sind im Kontext der energetischen Nutzung von alternativen 

Brenngasen auch industrielle Prozessgase von Relevanz in Bezug auf die Dekarbonisierung, respektive 

Defossilisierung von Prozesswärme. Bestimmte industrielle Prozessgase können direkt als 

Ersatzbrenngas dabei helfen, fossile Energieträger zu substituieren und damit direkt CO2 einzusparen 

[78]. Aufgrund der hohen Brennstoffdiversität sind die derzeit verwendeten Feuerungssysteme meist 

auf das jeweilige verfügbare Prozessgas angepasst. Als Beispiel für die Diversität und der individuellen 

Technologien zur energetischen Wiederverwendung von Prozessgasen ist das Gichtgas, ein sogenanntes 

Kuppelgas zu nennen, das aufgrund seiner Brennstoffcharakteristik ausschließlich in einer 

hochspezialisierten Anwendung nutzbar ist. 

2.2.2.1 Kuppelgase 
Tabelle 2.2 liefert eine Übersicht der Kuppelgase und einen direkten Vergleich der 

Brenngaszusammensetzung. Eine verbrennungstechnische Bewertung der genannten Gase wird in 

Kapitel 3.2 vorgenommen.  

Tabelle 2.2: Anhaltswerte für die chemischen Zusammensetzungen von Kuppelgasen im Vergleich mit Erdgas [30] 

 

Die drei aufgelisteten Kuppelgase entstehen zwangsläufig in jeweils individuellen Prozessen der 

Stahlerzeugungsrouten. Abbildung 2.15 stellt die gängigen Prozessrouten zur Eisen- und 

Stahlerzeugung schematisch dar, hinzugefügt wurden der Abbildung zudem Markierungen (a, b und c) 

an den Prozessabschnitten, in denen die genannten Kuppelgase jeweils anfallen. Das bei dem 

Umwandlungsprozess von Kohle in Koks in der Kokerei (siehe Abbildung 2.15, a) entstehende 
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Gasgemisch wird Koksofen- oder auch Kokereigas genannt. Im Zuge der Industrialisierung wurde das 

Gas aufgrund der großen anfallenden Mengen im kommunalen Gasnetzen als sogenanntes Leucht- und 

Stadtgas verwendet [79]. Die Verwendung in Gaskraftwerken, Gebäuden und Gewerbe endete in 

Deutschland erst in den 90er Jahren. Wie der Tabelle 2.2 zu entnehmen ist, besteht das Koksofengas zu 

einem Großteil aus Wasserstoff und Methan. Neben Kohlenmonoxid sind zudem Inertgasbestandteile, 

wie CO2 und N2 in teils schwankender Zusammensetzung zu finden. Aufgrund der per se hohen 

Brenngasanteile, insbesondere von Wasserstoff, ist das Koksofengas unter den Kuppelgasen das 

Brenngas mit dem höchsten Heizwert. Chronologisch in der Hochofenroute folgt auf die 

Koksherstellung der eigentliche Hochofenprozess, in dem Eisenerz zu Eisen reduziert wird [80]. 

Während der Redox-Reaktionen des Kokses und der Eisenerze mit dem zugeführten Sauerstoff bildet 

sich im oberen Bereich des Hochofens - der sogenannten Gicht - ein Gasgemisch, bestehend aus 

Stickstoff, Kohlenmonoxid, Kohlendioxid und Wasserstoff (siehe Abbildung 2.15, b). Dieses Hochofen- 

oder auch Gichtgas genannte schwachkalorische Prozessgas wird zum überwiegenden Teil im Rahmen 

des Hochofenprozesses energetisch rezykliert. Bei Hochofenanlagen mit Winderhitzern wird das 

Gichtgas zur Beheizung von Regeneratoren verwendet, die in einer zyklischen Betriebsweise die 

Verbrennungsluft für den Hochofenprozess vorwärmen und damit den sogenannten Heißwind 

bereitstellen [80]. 

 

Abbildung 2.15: Überblick über die Prozessrouten zur Eisen- und Stahlherstellung (erweitert um Positionen der 

Kuppelgase) [81] 

Die im Hochofen ablaufenden chemischen Prozesse lassen sich gemäß Bleck und Möller [81] 

vereinfacht durch die drei nachfolgenden Reaktionsgleichungen beschreiben:  

ὅ ὕ  O ὅὕ Gl. 2-04 

ὅὕ ὅ ᵶς ὅὕ Gl. 2-05 

ὊὩὕ σ ὅὕ O σ ὅὕ ς ὊὩ Gl. 2-06 
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Nach der Roheisenerzeugung im Hochofenprozess wird gemäß der Abbildung 2.15 das Roheisen in 

einem O2-Konverter chemisch behandelt. Durch das prozessbedingte Einblasen von reinem Sauerstoff 

in die Eisenschmelze (auch Frischen genannt) werden unerwünschte Elemente, wie z. B. Kohlenstoff, 

Silizium, Schwefel und weitere oxidiert und über die Schlacke entfernt [81]. Über die Zugabe von 

Schrotten und Zuschlägen werden dem Roheisen Legierungselemente (z. B. Cu, Ni, Cr, Mo, etc.) 

zugefügt. Durch die Anreicherung der genannten Legierungselemente im Eisen wird Rohstahl 

gewonnen. Neben der Schlacke fällt zudem ein Kohlenmonoxid-reiches Prozessgas als Nebenprodukt 

an. Das sogenannte Konvertergas (c) schwankt je nach Produktionsstandort und Prozessparameter in 

seiner Zusammensetzung [81], [82]. Die CO-Konzentrationen liegen in Bereichen von 60 ï 70 Vol.-%. 

Neben geringen Mengen an Wasserstoff sind vor allem die Inertgase N2 und CO2 zusätzlich im 

Konvertergas enthalten (vgl. Tabelle 2.2). Wie in Abbildung 2.15 zu erkennen ist, werden abseits der 

Hochofenroute auch weitere Konverter im Rahmen der Direktreduktionsprozesskette verwendet.  

2.2.2.2 Gase der chemischen Industrie 
Abseits der beschriebenen Hüttengase entstehen auch bei Prozessen in der (petro-) chemischen Industrie 

Gase mit schwankender Zusammensetzung und oftmals hohen Wasserstoffgehalten. Durch die 

effiziente und schadstoffarme Nutzung dieser Gase könnte bereits heute ein entscheidender Anteil zur 

Einsparung fossiler Energien des industriellen Sektors beigetragen werden, und dies unabhängig von 

dem Ausbau der erneuerbaren Energien. Aufgrund der allgemein hohen Diversität und des hohen 

Vorkommens an Prozessgasen in der chemischen Industrie wird sich im weiteren Verlauf auf zwei 

Prozessgase beschränkt: Als chemischer Grundstoff wird in Chemiewerken unter anderem Methanol 

synthetisiert. Neben der aktuellen Rolle als Energieträger in Form von erneuerbar herstellbarem 

Flüssigbrennstoff [83] spielt Methanol seit Jahrzehnten in der chemischen Industrie eine wichtige Rolle 

als Edukt zur Herstellung von chemischen Produkten, wie z. B. Formaldehyd, Essigsäure und 

Methylaminen. Gemäß Menrad und König [84] wird Methanol (auch MeOH genannt) durch die 

Synthese nach einer der beiden nachfolgenden Bruttoreaktionsgleichungen hergestellt: 

oder 

Analog zur Methansynthese lässt sich zudem anhand der Gleichung 2-08 erkennen, dass in Form von 

Methanol unter Verwendung von erneuerbar erzeugtem Wasserstoff und klimaneutralem CO2 als 

Eduktgase ein regenerativer Brennstoff herstellbar ist. Hinzu kommen Vorteile hinsichtlich der 

Speicherung von großen Energiemengen, wie dies bereits beim Ammoniak erläutert wurde [83]. Die 

nachfolgende Abbildung 2.16 zeigt schematisch das Prozessfließbild der Methanol-Herstellung nach 

dem Lurgi-Verfahren [85]. Das Verfahren besteht aus mehreren Prozessschritten, die nachfolgend nur 

als Stichpunkte dargestellt werden: 

1. Dampfreformierung zur Herstellung von Synthesegas (Synthesegaserzeugung) 

2. Katalytische Methanol-Synthese (Synthesegas-Reaktion) 

3. Entfernung von unerwünschten Gasbestandteilen (Purge-Schritt) 

4. Phasenumwandlung und Abtrennung von Restgasen (Kondensation) 

5. Erhöhung der Produktqualität / -reinheit (Raffination) 

Für die genaue Beschreibung des Prozesses sei an dieser Stelle auf die einschlägige Fachliteratur 

verwiesen [31], [43], [86]. Der Herstellungsprozess sowie die Verwendung von Methanol sind in der 

vorliegenden Arbeit nicht relevant. Die Übersicht der einzelnen Prozessschritte sowie das Fließschema 

der Abbildung 2.16 dient viel mehr der Einordnung der Entstehung des sogenannten MeOH purge gas 

ὅὕ ς Ὄ ᵶὅὌὕὌ ωρ ὯὐȾὓέὰ Gl. 2-07 

ὅὕ  σ Ὄ ᵶὅὌὕὌ  Ὄὕ υπ ὯὐȾὓέὰ Gl. 2-08 
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(Spülgas). Als fester Bestandteil des Lurgi-Verfahrens, respektive des Niedrigdruckmethanolprozesses 

(eng.: low pressure methanol process) entsteht das genannte Prozessgas im Purge-Schritt. Der Purge-

Schritt dient der Entfernung von unerwünschten Gasbestandteilen, wie z. B. Methan und damit 

gleichzeitig zur Steigerung der Produktqualität. Hierzu wird ein Teil des Produktstroms der Methanol-

Synthese abgezweigt und als Purge-Gas behandelt. Das MeOH purge gas fällt im Prozess kontinuierlich 

an und besteht im Wesentlichen aus ca. 52,5 Vol.-% Wasserstoff, 33 Vol.-% Methan, 5 Vol.-% 

Kohlenmonoxid und weiteren Gasen wie Stickstoff (4,3 Vol.-%), Kohlendioxid (3,7 Vol.-%) sowie 

geringen Volumenanteilen an höheren Kohlenwasserstoffen (ca. 1,5 Vol.-%). Die 

Brenngaszusammensetzung unterliegt, wie bei Prozessgasen üblich, gewissen Schwankungen. 

 

Abbildung 2.16: Prozessfließbild des Lurgi-Verfahrens zur Herstellung von Methanol [85] 

Die Wiederverwendung eines solchen Nebenproduktgases ist hinsichtlich der Steigerung der 

Anlageneffizienz, der Wirtschaftlichkeit des Produktionsprozesses und der Reduzierung des Einsatzes 

fossiler Energieträger ein sinnvoller Ansatz. Neben Methanol sind Prozessgase in einer Vielzahl von 

chemischen Prozessen zu finden, so auch in der Herstellung von sogenanntem Fettalkohol. Als ein, für 

die chemische Industrie wichtiges Zwischenprodukt für die Herstellung von beispielsweise Tensiden, 

werden Fettalkohole, d. h. langkettige, gesättigte Alkohole meist aus natürlichen Fetten und Ölen 

gewonnen [87]. Die Herstellung der Fettalkohole erfolgt durch eine Hydrierung der Fettsäuren oder 

Fettsäureester. Die Hydrierungsreaktion findet unter hohem Druck und unter Verwendung von 

Wasserstoff gemäß der Reaktionsgleichung der Abbildung 2.17 statt [87]. Analog zur der dargestellten 

Reaktionsgleichung der Direkthydrierung von Triglycerid zu Fettalkohol und Glycerin zeigt die 

Abbildung 2.18 schematisch den Prozess der Direkthydrierung von Methylester mit Wasserstoff. Wie 

auch bereits bei der Beschreibung des Herstellungsprozesses von Methanol erwähnt, liegt der Fokus der 

vorliegenden Ausführung ausschließlich auf der Darstellung des Ursprungs eines weiteren 

beispielhaften Prozessgases. Abbildung 2.18 stellt das Verfahrensfließbild einer Hydrierung mit 

Festbettreaktor (R) schematisch dar. Die Eduktströme werden hoch komprimiert (200 - 300 bar), 

verlassen als Produktgas den Reaktor und passieren im Anschluss eine Kaskade aus Wärmeübertragern 

(W1 und W3). Das abgekühlte Produktgas wird im weiteren Verlauf in einen Abscheider (A) geführt. 

In dieser Apparatur erfolgt eine Abtrennung der Gas- und Flüssigphase, wobei die Gasphase in einen 

nachgeschalteten Zyklon geleitet wird. Bedingt durch die Fahrweise des Prozesses, welche einen hohen 

Wasserstoffüberschuss zur vollständigen Umsetzung des Fettesters vorsieht [87], besteht das über den 

Zyklon abgeführte Prozessgas zu einem Großteil aus Wasserstoff. Der sogenannte Kreislaufwasserstoff 

ist mit weiteren prozessbedingten Nebenprodukten, wie z. B. Methanol, Methan und Stickstoff 
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verunreinigt. Aufgrund dessen wird dieser nur zu einem Teil in den Eduktstrom zurückgeführt. Die 

restliche Menge des Kreislaufwasserstoffs wird aus dem Prozess abgeführt und im Chemiewerk in 

Gasometern gespeichert. 

 
Abbildung 0.17: Reaktion der Fett-Direkthydrierung zu Fettalkoholen [87] 

 
Abbildung 2.18: Fett-Direkthydrierung zu Fettalkoholen [87] 

Dementsprechend lautet die Werksbezeichnung dieses Prozessgases Gasometergas. Im weiteren Verlauf 

wird dieser Terminus übernommen. Gemäß einem exemplarischen Auszug der lokalen Werksanalysen 

besteht das Gasometergas aus über 88 Vol.-% Wasserstoff, 5 Vol.-% Stickstoff, geringen 

Volumenanteilen Methan (2,8 Vol.-%) und gasförmigem Methanol (1,8 Vol.-%). Es sei an dieser Stelle 

erwähnt, dass das Gasometergas gemäß Analyse höheren Gaszusammensetzungsschwankungen 

unterliegt als das bereits beschriebene MeOH purge gas. Die Schwankungsbreiten liegen beispielsweise 

beim Wasserstoffanteil in einem Bereich von 76 ï 88 Vol.-%. Die Auswirkung einer solchen 

Schwankungsbreite auf die verbrennungstechnischen Eigenschaften werden im weiteren Verlauf in 

Kapitel 3.2 beschrieben. Nichtsdestotrotz lässt sich bereits hier die Komplexität der energetischen 

Nutzung dieses Gases über ein geometrisch konstantes Brennersystem erahnen.  

In dem vorliegenden Kapitel wurde auf die Herstellung und die öko-technologischen Bedeutung von 

Gasen erneuerbaren Ursprungs eingegangen. Neben der Relevanz hinsichtlich der Dekarbonisierung, 

respektive Defossilisierung von Prozesswärme durch die Substitution fossiler Brennstoffe durch 

erneuerbare Gase wurden zudem ausgewählte Prozessgase vorgestellt. Prozessgase sind in diesem 

Kontext zudem von Interesse, da sie prozessbedingt anfallen und meist brennbare Bestandteile in nicht 

unerheblichen Volumenanteilen mit sich bringen. Aufgrund der per se vorhanden Diversität der 

Prozessgase wurden neben den typischen hüttentechnischen Kuppelgasen auch exemplarische 

Prozessgase aus ausgewählten Prozessen der chemischen Industrie vorgestellt. Die Beschreibung der 

jeweiligen Verfahren bietet die Grundlage für ein vertieftes Verständnis der Faktoren der resultierenden 

Gaszusammensetzung und möglicher Schwankungsbreiten der jeweiligen Gasbestandteile. 

Zusammenfassend zeigt sich bei der Betrachtung aller vorgestellten Brenngase die erhebliche Diversität 

und das enorme Potential der Verwendung dieser Gase zur Bereitstellung von Prozesswärme ohne den 

Einsatz von fossilen Brennstoffen. 
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3. Theoretische Grundlagen 

Technische Verbrennungsprozesse sind komplexe Vorgänge und Interaktionen der Chemie, 

Strömungsmechanik und Thermodynamik. Relevante Bewertungskriterien wie die Flammenstabilität, 

Wärmeübertragung und das Schadstoffbildungsverhalten sind stets das Ergebnis des Zusammenspiels 

der genannten naturwissenschaftlichen Disziplinen. Während die Flammenstabilität mitunter stark von 

der Brenngaszusammensetzung bzw. von der Reaktivität der Brenngasbestandteile abhängt, üben bei 

der Entstehung von Schadstoffen wie z. B. NOX oder CO zudem weitere, im Brennraum ablaufende 

Teilprozesse wie die strömungsbedingte Vermischung der Medien, die Verbrennungsreaktion sowie die 

Wärmeübertragung einen starken Einfluss aus. Für die, im Rahmen der vorliegenden Arbeit angestrebte 

Entwicklung eines schadstoffarmen Brennersystems zur Nutzung multipler Brenngase ist 

dementsprechend ein fundiertes Verständnis der aerodynamischen, thermischen und 

reaktionskinetischen Zusammenhänge erforderlich. In diesem Kapitel soll dementsprechend ein 

Überblick des Stands des Wissens über die relevanten Teilprozesse gegeben werden. Im Zuge dessen 

werden einleitend auf die in dem Kontext der Arbeit relevanten verbrennungstechnischen Größen 

eingegangen und die in Kapitel 2 beschriebenen Brenngase dahingehend verbrennungstechnisch 

charakterisiert. Zur Ermittlung von komplexen verbrennungstechnischen Größen, wie beispielsweise 

der Zündverzugszeit folgt zudem ein kurzer Exkurs in die Reaktionskinetik. Neben der im Wesentlichen 

chemisch-basierten Charakterisierung der Brenngase wird im weiteren Verlauf zudem auf die 

aerodynamische Stabilisierung von Flammen im Allgemeinen und insbesondere auf die 

Phänomenologie einer Drallströmung eingegangen, da diese im Rahmen der hier vorliegenden 

Brennerentwicklung von besonderer Relevanz ist.   

Einen nicht weniger relevanten Teil bilden die letzten Unterkapitel. Essenziell für die Konzeptionierung 

eines schadstoffarmen Brennersystem ist die Kenntnis über die Schadstoffbildung. Hierbei ist vor allem 

die NOX-Bildung durch die Wirksamkeit gleich mehrerer Bildungsmechanismen als komplex zu 

bewerten. Die theoretischen Grundlagen beschreiben die wichtigsten Einflussgrößen der NOx-Bildung 

und liefern damit die Basis für das darauffolgende Kapitel zur primärseitigen Minderung von NOX. Hier 

werden sowohl probate konstruktive als auch betriebsgeführte Methoden vorgestellt, um NOX-

Emissionen bereits in der Verbrennungszone bzw. im Brennraum zu mindern. Auf eine Beschreibung 

der sekundären Entstickungsmaßnahmen (SCR, SNCR, etc.) wurde verzichtet. Sekundäre Maßnahmen 

werden erforderlich, wenn prozessbedingt oder auch konstruktionsbedingt die primäre Minderung nicht 

ausreichend funktioniert. Sekundärmaßnahmen gehen stets mit zusätzlichen Investitions- und 

Betriebskosten einher und sollten daher das letzte Mittel der Wahl sein. Auf eine detaillierte 

Beschreibung von sekundären Entstickungsmaßnahmen sei beispielsweise auf folgende Literaturquellen 

verwiesen: [88], [89], [90], [91]. Darüber hinaus wird in dem vorliegenden Kapitel der Stand der 

Technik im Kontext sogenannter Mehrstoff- und Mehrgasbrenner beschrieben. 

3.1 Verbrennung von gasförmigen Brennstoffen 

Eine Verbrennung ist ein schnell ablaufender Stoffumwandlungsprozess, in dem ein Brennstoff und ein 

Oxidator zu Reaktionsprodukten reagieren, wobei Wärme freigesetzt wird. Die hierfür notwendigen 

hohen Temperaturen, die zur Selbstzündung eines Brennstoff-Oxidator-Gemisches führen, werden 

dabei nach einer initialen Zündung von den ablaufenden exothermen Redox-Reaktionen selbst erzeugt 

und sind demnach selbsterhaltend [79], [91], [92]. Es sei an dieser Stelle erwähnt, dass sich die 

vorliegende Ausführung nicht mit der motorischen Verbrennung beschäftigt und somit weitere 

Zündprozesse, wie die Selbstzündung durch Kompression (Dieselmotor) nicht von Relevanz sind.  

Die beschriebene Redox-Reaktion wird in technischen Anwendungen, mit wenigen Ausnahmen, in 

Form einer Flamme geführt. Hierbei sind zunächst unterschiedliche Flammentypen zu differenzieren. 
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In diesem Kontext ist zunächst zu erwähnen, dass der Flammentyp stets ein Resultat mehrerer 

aufeinander folgender Teilprozesse ist. Günther und Wilhelmi [88] teilen den Verbrennungsprozess in 

vier Schritte auf: 

1. Mischung von Brennstoff und Oxidationsmittel 

2. Erwärmung beider Reaktionspartner auf Zündtemperatur 

3. Verbrennungsreaktion und Wärmeentwicklung 

4. Wärmeabgabe aus der Flamme bzw. den Abgasen an Wärmegut und Umgebung 

Hierbei ist vor allem der erste Schritt essenziell für die entstehende Flammenform. Unterschieden wird 

in der Verbrennungslehre zwischen einer vorgemischten, teilweise vorgemischten und nicht 

vorgemischten Verbrennung. Wie Abbildung 3.1 zu entnehmen ist, wirkt sich die zeitliche Abfolge des 

Mischungsprozesses und der eigentlichen Verbrennungsreaktion erheblich auf die resultierende 

Flammenlänge aus. Nicht vorgemischte Flammen stellen in der Thermoprozessindustrie das Gros der 

verwendeten Verbrennungsführungen dar und werden im allgemeinen Diffusionsflammen genannt [16], 

[91]. Hingegen sind Vormischflammen insbesondere bei Gasturbinen ein essenzieller Bestandteil des 

Verbrennungssystems [93].  

 

Abbildung 3.1: Verlauf von Mischung und Ausbrand längs des Strömungsweges. x Hauptströmungsrichtung, x = 0 

Beginn des Feuerraums, L Flammenlänge [88] 

Neben der Klassifizierung der Verbrennung gemäß des Flammentyps liegt eine weitere wichtige 

Differenzierung in der Wahl des Oxidators. Während die Verbrennung mit Luft als Oxidator einen 

Sauerstoffgehalt, je nach Luftfeuchtigkeit, von ca. 21 Vol.-% in die Reaktion mit einbringt, bietet der 

Stand der Technik auch Möglichkeiten diese Sauerstoffkonzentration zu erhöhen (O2-angereicherte 

Luft). Eine sogenannte Oxy-Fuel-Verbrennung bezeichnet die Verwendung von reinem Sauerstoff als 

Oxidator. Eine Oxy-Fuel-Verbrennung bringt neben hohen Prozesswirkungsgraden zudem weitere 

Vorteile z. B. hinsichtlich der Flammenstabilität mit sich [15]. Für eine weitere Erläuterung der Oxy-

Fuel-Verbrennung sei an dieser Stelle auf die einschlägige Literatur verwiesen: [15], [25], [94] 

3.1.1 Relevante Größen der Verbrennungstechnik 

Neben der genannten Wahl des Oxidators wirkt sich auch das Verhältnis von Brennstoff- zu 

Oxidatormengen im Verbrennungsprozess erheblich auf die resultierende Wärmefreisetzung, 

Flammenstabilität und das Schadstoffverhalten aus. Bei der im Rahmen der vorliegenden Arbeit 

relevanten Verbrennung mit Luft als Oxidator wird das Verhältnis der für die vollständige Umsetzung 

des Brennstoffes benötigten Luftmenge (lmin) und der tatsächlichen Luftmenge (l) Luftzahl genannt und 

mit dem griechischen Buchstaben Lambda ()˂ gekennzeichnet. Mit der Luftzahl lassen sich 

Verbrennungsprozesse hinsichtlich ihrer stöchiometrischen Bedingungen bewerten. Gemäß Günther 
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und Wilhelmi [88] wird somit der Betrieb bei einer Luftzahl von  ˂< 1 als reduzierende und bei einer 

Luftzahl von  ˂ > 1 als oxidierende Arbeitsweise bezeichnet. In der Literatur sind zudem die 

Bezeichnungen unterstöchiometrisch ( ˂< 1), stöchiometrisch (˂ å 1) und überstöchiometrisch (˂ > 1) 

zu finden [79], [91], [95]. Im weiteren Verlauf wird aufgrund der Vielzahl an verwendeten 

internationalen Literaturquellen anstelle der Luftzahl das sogenannte Äquivalenzverhältnis ◖ verwendet. 

Das Äquivalenzverhältnis ʟ entspricht dem reziproken Wert der Luftzahl  ˂ [95]. Die Wahl des 

entsprechenden Äquivalenzverhältnisses ist maßgeblich von der Prozessführung abhängig. Während bei 

regenerativen Glasschmelzwannen zur Minimierung von NOX-Emissionen sehr nahstöchiometrische 

Bedingungen ʟ å 0,95 eingestellt werden, sind bei Heißgaserzeugern global sehr magere Bedingungen 

(  ʟ å 0,2) erforderlich [11], [15], [96]. Darüber hinaus ist je nach Herstellungsverfahren und 

Prozessanforderungen auch eine reduzierende Fahrweise  ʟ > 1 gelebte Praxis [97]. Der für die 

Bestimmung des Äquivalenzverhältnisses, respektive der Luftzahl erforderliche Mindestluftbedarf lässt 

sich über den Mindestsauerstoffbedarf omin ermitteln. Hierfür gilt gemäß Cerbe [79]:  

ὰ
έ

πȟςρ
   Gl. 3-01 

Wobei der Mindestsauerstoffbedarf von der Brenngaszusammensetzung und damit von den jeweiligen 

stöchiometrischen Sauerstoffbedarfen der Brenngaskomponenten (b) abhängt [79]: 
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Neben dem Mindestsauerstoffbedarf stehen zudem auch die verbrennungstechnischen Größen 

Brennwert und Heizwert im direkten Zusammenhang der Brenngaszusammensetzung. Die genannten 

Größen sind ein Maß für den Energieinhalt eines Brennstoffes. Gemäß DIN 51900 [98] wird der 

Heizwert als Reaktionsenthalpie bezeichnet. Die Reaktionsenthalpie stellt in diesem Kontext die 

Energiemenge dar, die bei einer chemischen Reaktion (exotherm) freigesetzt wird, wenn die Reaktion 

unter konstantem Druck abläuft. Hierfür gilt gemäß der genannten Quelle [98] folgender 

Zusammenhang: 

Ὄ
Ὄ

ὠ
 Gl. 3-03 

Wird zudem das im Rauchgas gasförmig vorliegende Wasser auskondensiert, wird darüber hinaus der 

Begriff Brennwert verwendet. Für die hier relevante Anwendung in der Thermoprozessindustrie wird 

meist ausschließlich der Heizwert verwendet. Rauchgase aus Thermoprozessanlagen können mit 

weiteren Bestandteilen, wie z. B. Metallverbindungen kontaminiert sein, die bei einer 

Taupunktunterschreitung im Kondensat ausfallen, gesondert entsorgt werden müssen und 

gegebenenfalls Schäden an Anlagenteilen verursachen können. Herzog et. al. [99] liefern in diesem 

Kontext ein Beispiel aus der Abfallverbrennung. Der Brennwert ist meist im Kontext der häuslichen 

Gasverwendung zu finden, da die Größe neben der tatsächlichen Nutzung der Kondensationsenthalpie 

(Brennwertgeräte) auch abrechnungstechnisch vom Gaslieferanten verwendet wird [79]. 

Unabhängig von der Anwendung lässt sich anhand beider genannten Größen direkt auf die 

Energiedichte des jeweiligen Brennstoffes schließen, wobei bei Brenngasgemischen die Brenn- bzw. 

Heizwerte der n brennbaren Bestandteile bezüglich ihrer volumetrischen Anteile die Summe für den 

Brenn- und Heizwert bilden. Brenngase mit hohen Inertgasanteilen (z. B. N2) sind dementsprechend als 

schwachkalorisch zu bezeichnen, während Brenngasgemische mit einem hohen Brenngasanteil, wie 

z. B. Nordsee Erdgas H als hochkalorisch gelten. 
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3.1.2 Brenngascharakterisierung 

Die Verbrennung von gasförmigen, meist fossilen, Brennstoffen spielt in der Thermoprozessindustrie 

national sowie international eine große Rolle. Neben dem Einsatz von z. B. Erdgas in der 

Grundstoffindustrie findet der gasförmige Brennstoff zudem zur Herstellung von Prozesswärme in 

Dampf- und Warmwasserkesseln seine Anwendung. Im Zuge der notwendigen Dekarbonisierung 

genannter Prozesse sind neben der Elektrifizierung insbesondere die Substitution fossiler Energieträger 

durch erneuerbar erzeugbare Brenngase (H2, NH3, CH4) und vorhandene, bisher nicht energetisch 

genutzte Prozessgase sinnvoll. Vor einer Substitution ist jedoch zunächst die Eignung der 

einzusetzenden Brenngase zu prüfen. In diesem Kontext lohnt sich als erstes die Betrachtung des 

jeweiligen Heizwertes und des Mindestluftbedarfs. In erster Instanz können so die erforderlichen 

Brenngas- und Luftmengen für die jeweiligen Betriebsparameter (Leistung, Äquivalenzverhältnis) 

ermittelt werden. Die nachfolgende Abbildung 3.2 zeigt entsprechende Diagramme, in denen sowohl 

die Heizwerte (A) als auch die berechneten Medienmengen (B) für eine Nennleistung von ὗ = 180 kW 

und einem Äquivalenzverhältnis von ʟ = 0,87 der im vorherigen Kapitel beschriebenen Brenngase 

dargestellt werden. Die Abbildungen A und B der Abbildung 3.2 zeigen auf den ersten Blick die 

beträchtliche Diversität der betrachteten Brenngase.  

 

Abbildung 3.2: Brenngascharakterisierung: Vergleich des unteren Heizwertes und Mindestluftbedarf ausgewählter 

Brenngase (A); berechnete Medienvolumenströme für ╠◄▐ = 180 kW und ◖ = 0,87 (B); adiabate Flammentemperatur 

unter Berücksichtigung von Dissoziationseffekten für ◖ = 0,87 (C) und Vergleich der Brenngasnormdichten (D). 

Datenbasis: [79], [91], [92], [100], [101] 

Die Extrema in diesem Vergleich werden zum einen von dem schwachkalorischen Gichtgas und zum 

anderen vom hochkalorischen Erdgas H gebildet. Aufgrund des hohen Inertgasanteils (å 75 Vol.-%) im 

Gichtgas sind sowohl der Heizwert (A) als auch die adiabate Verbrennungstemperatur (C) sehr niedrig. 
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Die adiabate Verbrennungstemperatur stellt eine theoretische Größe dar, die die maximale Temperatur 

unter adiabaten Bedingungen im Verbrennungsprozess angibt [91], [92], [95]. Von Relevanz ist diese 

Größe vor allem, um im Vorhinein das NO-Bildungspotential der jeweiligen Brenngase abzuschätzen. 

Auf die in diesem Kontext relevanten NO-Bildungsmechanismen wird im weiteren Verlauf des 

vorliegenden Kapitels detailliert eingegangen. Es sei an dieser Stelle nur angemerkt, dass die thermische 

NO-Bildung unter anderem stark von der maximalen Temperatur abhängt, sodass in erster Instanz von 

einer erhöhten NO-Emission bei der Verbrennung eines Brenngases mit einer hohen adiabaten 

Verbrennungstemperatur ausgegangen werden kann. Dies kann anhand zahlreicher Untersuchungen 

[10], [102], [103], [104] bestätigt werden. Die Abbildung 3.2 (C) zeigt einen Vergleich der für die 

vorliegende Arbeit relevanten Brenngase hinsichtlich der adiabaten Verbrennungstemperatur. Wie zu 

erkennen ist, zeigen neben Wasserstoff, vor allem die wasserstoff- und kohlenmonoxidhaltigen 

Brenngase (Konvertergas, Gasometergas und MeOH purge gas) im direkten Vergleich die höchsten 

Verbrennungstemperaturen. Während die adiabate Verbrennungstemperatur bei Biogas, analog zum 

Gichtgas, aufgrund des hohen Inertgasanteils (å 50 Vol.-%) vergleichsweise niedrig ist, zeigt das 

Diagramm zudem bei der Verbrennung von Ammoniak eine nur marginal höhere 

Verbrennungstemperatur als bei Biogas. Dies würde bei der ausschließlichen Bewertung der adiabaten 

Verbrennungstemperaturen ähnlich niedrige NOX-Emissionen wie bei der Verbrennung von Rohbiogas 

[11] vermuten lassen. Bei der vollumfänglichen Betrachtung der NOX-Bildung ist jedoch bei der 

Verbrennung von brennstoffstickstoffhaltigen Brenngasen, wie z. B. NH3 oder HCN insbesondere ein 

zusätzlicher NO-Bildungspfad, der Brennstoff-NO-Pfad dominant [90], [91], [92], [94], [95]. Eine 

detaillierte Erläuterung zu den jeweiligen Bildungsmechanismen folgt im Kapitel 3.4. 

Neben den bereits genannten Größen des Diagramms der Abbildung 3.2 bleibt die Brenngasdichte noch 

zu erwähnen. Von Relevanz ist diese Dichte unter anderem bei der Betrachtung des Wobbe-Index, der 

gemäß des Arbeitsblatts DVGW G260 [75] als ein Maß für die Energielieferung des Brenners 

beschrieben wird und als Bewertungsgrundlage für die Austauschbarkeit von Brenngasen innerhalb 

einer festen Brennergeometrie bei konstantem Düsendruck verwendet werden kann. Der obere Wobbe-

Index (Ws,n) wird gemäß der Gl. 3-04 aus dem Quotienten des Brennwertes (Hs,n) und der Wurzel der 

relativen Dichte (d) des Brenngases gebildet. 

ὡȟ
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 Gl. 3-04 

Für die relative Dichte für ideale Gase im Normzustand gilt nach Cerbe et. al. [79]: 

Ὠ
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”
 Gl. 3-05 

Wie anhand der Gl. 3-04 zu erkennen ist, wirkt sich mitunter die Brenngasdichte (ɟ) entscheidend auf 

die Austauschbarkeit von Brenngasen, ausgedrückt über den Wobbe-Index, aus. Während Ammoniak 

gemäß des Diagramms D der Abbildung 3.2 eine ähnliche Normdichte wie Erdgas H zeigt, weichen die 

Brenngase mit einem hohen Wasserstoffanteil sowie die Brenngase mit hohem Inertgasanteil deutlich 

von den genannten Brenngasen ab. An dieser Stelle zeichnet sich bereits grundlegend der Bedarf der im 

Rahmen der Arbeit vorliegenden Brennerentwicklung ab.  

Neben physikalischen Größen wie der Brenngasdichte sind zudem weitere chemische Eigenschaften der 

jeweiligen Brenngase für die Einleitung und Aufrechterhaltung einer Verbrennungsreaktion von 

Relevanz. Die Abbildung 3.3 stellt hierfür einen Vergleich der brennbaren Gasbestandteile der in der 

Abbildung 3.2 beschriebenen Brenngase auf. Dargestellt sind die entsprechenden Zündbereiche in Luft, 

die Selbstzündtemperatur des Brenngas-Luftgemisches sowie die benötigte Mindestenergie, die zur 

Zündung des Brenngas-Luftgemisches unterhalb der Selbstzündtemperatur erforderlich ist. 
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Abbildung 3.3: Brenngascharakterisierung: Vergleich der Zündgrenzen in Luft, der unteren Zündgrenze in ◖, der 

Selbstzündtemperatur sowie der Mindestzündenergie ausgewählter Brenngase; Datenbasis: [79], [91], [100], [105] 

Ein großer Zündbereich, wie bei H2 und CO, ist sowohl für Zündprozesse als auch hinsichtlich von 

Lastwechseln von großem Vorteil, da selbst bei großen Änderungen des Äquivalenzverhältnisses stets 

ein zündbares Gemisch vorhanden ist. Die Abbildung 3.3 zeigt in diesem Kontext, dass insbesondere 

die H2- und CO-Verbrennung selbst bei niedrigen Äquivalenzverhältnissen, d. h. unter sehr mageren 

Bedingungen (ʟH2 å 0,125 und CʟO å 0,3) noch zündbare Gemische mit sich bringt. Hingegen ist bei der 

Ammoniakverbrennung bereits bei einem Äquivalenzverhältnis von 0,625 die untere Zündgrenze 

erreicht. In Kombination mit der hohen Selbstzündtemperatur und der, im Vergleich sehr hohen 

Mindestzündenergie lässt sich bereits hier auf die nachteiligen Verbrennungseigenschaften von 

Ammoniak schließen. Um in diesem Kontext eine vollumfängliche Aussage zur Reaktivität der 

genannten Brenngase treffen zu können, sollen im weiteren Verlauf zudem Größen aus der 

Reaktionskinetik berücksichtig werden.  

3.2 Reaktionskinetik 

Die Reaktionskinetik beschreibt im Allgemeinen den zeitlichen Ablauf von chemischen Reaktionen. 

Aufgrund des Umfangs der Thematik der chemischen Reaktionskinetik soll in der vorliegenden Arbeit 

lediglich ein Überblick der reaktionskinetischen Grundlagen gegeben werden. Für eine weiterreichende 

Beschreibung sei an dieser Stelle auf die Fachliteratur, wie z. B. [86], [91], [95] verwiesen. 

Nichtsdestotrotz werden im nachfolgenden Fließtext die Grundlagen reduziert erläutert und für die 

bereits definierte Brenngasmatrix entsprechende Reaktionsmechanismen ausgewählt. Die Auswertung 

der durchgeführten reaktionskinetischen Simulationen bildet den Abschluss des Kapitels 

Reaktionskinetik.  

3.2.1 Reaktionskinetische Grundlagen 

Während mit thermodynamischen Gleichgewichtsannahmen die Bildung von CO2- und H2O-

Emissionen in guter Näherung beschrieben werden können [92], ist vor allem bei der Schadstoffbildung 

(z. B. NO) der Gleichgewichtsansatz nicht ausreichend [91]. Vielmehr muss in diesem Kontext die Zeit 

als Dimension mitberücksichtigt werden, zudem nimmt die Wechselwirkung zwischen allen 

physikalischen Phänomenen einen nicht unerheblichen Einfluss auf die jeweilige Bildungsrate [43], 
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[91]. Die Reaktionsgeschwindigkeit gilt hierbei als zeitliche Einflussgröße und berechnet sich gemäß 

Joos [91] aus der Konzentrationsänderung in Abhängigkeit von der Reaktionsdauer: 

ὶ
‬ὧ

‬ὸ
 Gl. 3-06 

Werden Elementarreaktionen betrachtet, also grundlegende Reaktionsschritte, bei denen Reaktanten 

direkt in Produkte umgewandelt werden, gelten je nach Molekularität, d. h. in Abhängigkeit der Anzahl 

der beteiligten Moleküle, die das gleiche Geschwindigkeitsgesetz erfüllen, eine spezifische 

Reaktionsordnung [95], [106]. Für die jeweiligen Zeitgesetze der Bildung der Spezies i in der Reaktion 

r gilt gemäß Warnatz [95] folgender Zusammenhang: 
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Hierbei stellt cs die Konzentration der S verschiedenen Stoffe s dar. Die stöchiometrischen Koeffizienten 

für die Edukte und Produkte werden mit vrs
(a) und vrs

(p) definiert [95]. Für einen Mechanismus bestehend 

aus R Reaktionen, S Stoffen und der Reaktionsgeschwindigkeit kr gilt gemäß Warnatz [95]:  

ὺ ὃ O  ὺ ὃ άὭὸ ὶ ρȟȣȟὙ Gl. 3-08 

Die Bildungsgeschwindigkeit einer Spezies i  wird demnach über die Summe der jeweiligen Zeitgesetze 

(Gl. 3-07) der einzelnen Elementarreaktionen ermittelt [91], [95]: 
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Es bleibt an dieser Stelle zu erwähnen, dass die unter Gl. 3-07 eingeführte Reaktionsgeschwindigkeit 

bzw. der sogenannte Geschwindigkeitskoeffizient kr eine starke und nicht-lineare Abhängigkeit von der 

Temperatur und dem Druck aufweist [91], [95], [106]. Die Temperaturabhängigkeit des 

Geschwindigkeitskoeffizienten lässt sich mit dem Arrhenius-Ansatz in einfacher Weise beschreiben 

[95]: 

Ὧ ὃϽὝ ϽὩ  
Gl. 3-10 

wobei die Aktivierungsenergie EôA und der prªexponentielle Faktor Aó einer weiteren Beschreibung 

bedürfen. Die Aktivierungsenergie EôA entspricht einem Schwellenwert, den das chemische System 

überschreiten muss, um die gewünschte nachfolgende Reaktion in Gang zu setzen. Die nachfolgende 

Abbildung 3.4 stellt in diesem Kontext einen Zusammenhang zwischen dem Reaktionsverlauf und den 

entsprechenden Energieniveaus her. Wie zu erkennen ist, ist vor der Umwandlung der potentiellen 

Energie der Ausgangstoffe A + B zunächst eine Erhöhung des Energieniveaus (Aktivierungsenergie 

EôA) notwendig, um im Anschluss die chemisch gebundene Energie durch eine exotherme Reaktion in 

andere Energieformen (Wärme, mechanische Arbeit) umzuwandeln. Die Aktivierungsenergie entspricht 

hierbei den maximalen Bindungsenergien der chemischen Bindungen der jeweiligen Brenngasmoleküle 

[95]. Bei sehr geringen Aktivierungsenergien oder einem per se hohen Temperaturniveau ist der 

Geschwindigkeitskoeffizient maßgeblich vom präexponentiellen Faktor Aó abhängig [95]. Bei der 

Betrachtung des präexponentiellen Faktors sind die verschiedenen physikalischen Bedeutungen des 

Faktors bei uni-, bi- oder tri-molekularen Reaktionen zu berücksichtigen. Während bei unimolekularen 



30  Theoretische Grundlagen 

Reaktionen der Kehrwert des präexponentiellen Faktors Aó einer mittleren Lebensdauer eines reaktiven 

Moleküls entspricht, wird bei den bi- und tri-molekularen Reaktionen ein Bezug zur Stoßzahl hergestellt 

[95]. 

 

Abbildung 3.4: Energiediagramm einer exothermen Elementarreaktion [86] 

Die Stoßzahl steht hierbei für die Anzahl von Stößen zwischen zwei Molekülen pro Zeiteinheit bzw. bei 

der Betrachtung von tri-molekularen Reaktionen zwischen zwei Molekülen und einem dritten 

Stoßpartner, der die bei der Reaktion freigesetzte Energie aufnimmt [95]. Für unimolekulare Reaktionen 

werden in der Literatur Werte von A å 1014 - 1015 s-1 angeben [91], [95]. Während zudem Werte von 

A å 1013 - 1014 s-1 für bimolekulare Reaktionen zu finden sind, werden für tri-molekulare Reaktionen 

keine Zahlenwerte angegeben. Als Begründung wird angeführt, dass nur schwer zu definieren sei, wann 

der Stoß dreier Moleküle als gleichzeitig zu bezeichnen sei [91], [95]. Neben der Temperatur als 

Einflussgröße des Geschwindigkeitskoeffizienten bleibt  zudem die Druckabhängigkeit zu erwähnen. 

Für die Beschreibung der Druckabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten von 

Dissoziations- und Rekombinationsreaktionen bietet sich das vereinfachte Lindemann-Modell an [91], 

[95]. Hierbei wird der unimolekulare Zerfall eines Moleküls durch den Stoß mit anderen Molekülen 

initiiert. Aus dem Stoß des angeregten Moleküls resultieren innere Molekülschwingungen, die zum 

Zerfall des Moleküls in Reaktionsprodukte führen können [91]. Gemäß Joos [91] lässt sich dies durch 

die nachfolgenden drei Elementarreaktionen beschreiben. 
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ὃᶻ ὓ 
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ὃᶻ          
  
ὖὶέὨόὯὸὩ           (unimolekulare Reaktion) Gl. 3-13 

Hinsichtlich der Reaktionsgeschwindigkeit der Produktbildung wird zunächst zwischen zwei 

Extremfällen in Abhängigkeit des vorliegenden Druckniveaus differenziert:  

Bei niedrigem Druck folgt für die Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund der geringen Konzentration der 

Stoßpartner M mit k-a [M] << k u das vereinfachte Geschwindigkeitsgesetz der 2. Ordnung [91], [95]. 
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Wie anhand der Gl. 3-14 zu erkennen ist, resultiert eine Proportionalität der Reaktionsgeschwindigkeit 

zu den Konzentrationen des Stoffes A und des Stoßpartners M. Bei niedrigen Drücken ist die 

Konzentration somit geschwindigkeitsbestimmend [91], [95]. Bei hohen Drücken liegt ein gegenteiliger 

Zustand vor. Bei einem hohen Druckniveau ist die Konzentration der Stoßpartner sehr hoch. 

Dementsprechend gilt gemäß Warnatz [95] für k-a [M] >> k u das vereinfachte Geschwindigkeitsgesetz 

1. Ordnung: 

‬ὖ

‬ὸ

ὯὯ

Ὧ  
ὃ  Ὧ ὃ 

Gl. 3-15 

Für hohe Drücke ist demnach anzunehmen, dass die Reaktionsgeschwindigkeit unabhängig von der 

Konzentration der Stoßpartner ist und vielmehr der Zerfall des aktivierten Moleküls A* den 

geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt [91], [95].  

Während der Linnemann-Mechanismus die Temperatur- und Druckabhängigkeit der Reaktionsordnung 

einer Bruttoreaktion, also einer Gesamtreaktion, die sich aus mehreren Elementarreaktionen 

zusammensetzt, vereinfacht demonstriert, lassen sich genaue Ergebnisse mit der Theorie der 

unimolekularen Reaktionen ermitteln. Für eine weitere Beschreibung der genannten Theorie sei an 

dieser Stelle auf die von Warnatz [95] angegebene Literatur wie z. B. [107], [108] verwiesen.  

 

Abbildung 3.5: Fall-off Kurven für den unimolekularen Zerfall C 2H6 Ÿ CH3 + CH3 [95] 

Hervorzuheben ist lediglich, dass auf der Basis der genannten Theorie die sogenannten Fall-off Kurven 

der Abbildung 3.5 resultieren, anhand derer die Temperatur- und Druckabhängigkeit des 

Geschwindigkeitskoeffizienten beschrieben werden können. Grundsätzlich lassen sich die bereits 

genannten Erkenntnisse aus dem Linnemann-Mechanismus, wie eine Druckunabhängigkeit des 

Geschwindigkeitskoeffizienten k für p Ÿ Ð erkennen. Allerdings wird im Rahmen, der in Abbildung 3.5 

dargestellten Fall-off-Kurven zudem berücksichtigt, dass je nach Energieübertrag bei der Aktivierung 

des Moleküls A* verschiedene Aktivierungsgrade resultieren, anstelle des bloßen Vorhandenseins eines 

aktivierten Moleküls (A*) [91], [95]. 

3.2.2 Auswahl des Reaktionsmechanismus 

Verbrennungsprozesse stellen komplexe Reaktionssysteme dar, bei denen mehrere Reaktionen 

unabhängig voneinander zeitgleich ablaufen. Zur detaillierten und zeitlich aufgelösten Beschreibung 

solcher Reaktionssysteme sind alle wesentlichen chemischen Schritte und deren zeitliche Änderung 

hinsichtlich der Struktur und der Bildung von (Zwischen-)Produkten während der chemischen 

Umwandlung erforderlich [109]. Während sich anhand der Bruttoreaktionsgleichungen lediglich die 

stöchiometrischen Koeffizienten ableiten lassen, wird für die Betrachtung der unvollkommenen 

Verbrennung oder der resultierenden Schadstoffe eine Messung der entsprechenden Koeffizienten 

erforderlich [91]. Für eine Beschreibung der Messmethoden zur Charakterisierung grundlegender 
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Verbrennungseigenschaften wird auf die Literatur (z. B. [110]) verwiesen. Ein Reaktionsmechanismus 

liefert ein Schema an Elementarreaktionen für eine detaillierte Ergänzung einer 

Bruttoreaktionsgleichung eines Verbrennungsprozesses [91]. Unter anderem sind die genannten 

Elementarreaktionen in Reaktionsmechanismen zusammengefasst, die sich je nach betrachteter Spezies 

und Reaktion in ihrem Umfang deutlich unterscheiden. Für die vorliegende Arbeit wird auf eine 

weitreichende Beschreibung einzelner Reaktionsmechanismen verzichtet. Vielmehr werden 

nachfolgend drei relevante Reaktionsmechanismen vorgestellt, miteinander verglichen und letztendlich 

ein Mechanismus für die Ermittlung der reaktionskinetischen Größen ausgewählt. Die zu 

untersuchenden Brenngase sind in der Abbildung 3.2 dargestellt. Wie bereits im 2. Kapitel anhand der 

jeweiligen Brenngaszusammensetzungen erkennbar ist, handelt es sich bei den Brenngasgemischen 

(z. B. MeOH-purge gas) um Gasmischungen bestehend aus Reingasen. Für ein erweitertes Verständnis 

zum Verbrennungsverhalten der jeweiligen Brenngasgemische ist es demnach essenziell die 

Verbrennungscharakteristik der Brenngasbestandteile zu kennen. Dementsprechend wurden analog zu 

der Vorgehensweise der Abbildung 3.3 im weiteren Verlauf die brennbaren Komponenten, d. h. die 

Gase H2, CO, CH4 und NH3 reaktionskinetisch untersucht. Ein zentraler Aspekt dabei ist die laminare 

Verbrennungsgeschwindigkeit, die als Maß dafür dient, wie schnell sich eine Flammenfront durch ein 

ruhendes Brennstoff-Luft-Gemisch ausbreitet. Diese Größe ist entscheidend für die Bewertung der 

Effizienz und Stabilität des Verbrennungsprozesses. Die Abbildung 3.6 zeigt einen Vergleich der 

laminaren Verbrennungsgeschwindigkeiten für die Brenngase CH4, H2 und NH3 bei der Verbrennung 

mit Luft.  

 

Abbildung 3.6: Laminare Verbrennungsgeschwindigkeiten für CH4, H2 und NH3 als Funktionen des 

Äquivalenzverhältnisse, p = 1 bar und Tinit  = 298,15 K [111] 

Wie zu erkennen ist, wurden für die reaktionskinetische Untersuchung der genannten Brenngase 

unterschiedliche Reaktionsmechanismen verwendet. Der Grund hierfür ist in den Mechanismen selbst 

zu finden. Während in dem Mechanismus ĂGRI-Mech 3.0ñ [112] Oxidationsreaktionen für Wasserstoff 

und Methan vorhanden sind, fehlen die wesentlichen Gleichungen zur Beschreibung der NH3-

Verbrennung. Eine italienische Forschergruppe aus Mailand erarbeitete im Kontext der 

Ammoniakverbrennung einen eigenen  Mechanismus (CRECK [113]). Dieser Reaktionsmechanismus 

bildet zudem die Wasserstoffverbrennungsreaktion hinreichend ab. Zur Gewährleistung der 

Vergleichbarkeit der reaktionskinetischen Untersuchungen unter Verwendung der oben genannten 

Brenngase wurde im Rahmen der vorliegenden Arbeit ein zusätzlicher Mechanismus ausgewählt. Der 

KONNOV-Mechanismus [114] ist mit 129 Spezies und über 1.200 Elementarreaktionen in der Lage 

sowohl die Verbrennung von Wasserstoff und Ammoniak als auch von Kohlenwasserstoffen 

(z. B. Methan) hinreichend abzubilden.  
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Die Tabelle 3.1 stellt einen Vergleich der Anwendung der drei genannten Reaktionsmechanismen für 

identische Randbedingungen her. Verglichen werden hierbei die Selbstzündtemperatur, die 

Zündverzugszeit und die laminare Verbrennungsgeschwindigkeit bei der stöchiometrischen 

Verbrennung (ʟ = 1,0) der jeweiligen Brenngase mit Luft. Zur Bewertung der Vergleichbarkeit der 

Mechanismen sind in den unteren drei Zeilen der Tabelle 3.1 zudem die relativen Abweichungen der 

Ergebnisse der reaktionskinetischen Untersuchung unter Verwendung des KONNOV-Mechanismus 

[114] im Vergleich zu analogen Untersuchungen mit den Mechanismen GRI 3.0 [112] und CRECK 

[113] aufgeführt. Wie zu erkennen ist, ergibt sich insbesondere im Hinblick auf die Zündverzugszeit 

eine deutliche Abweichung. Der Vergleich der resultierenden laminaren 

Verbrennungsgeschwindigkeiten des KONNOV- mit dem CRECK-Mechanismus bildet mit -119 % die 

größte Abweichung.  

Tabelle 3.1: Vergleich der Anwendung der Reaktionsmechanismen GRI 3.0 [112], KONNOV [114] und CRECK [113] 

 Für  ʟ= 1,0 GRI 3.0 KONNOV  CRECK 

  H2 CH4 H2 NH3 CH4 H2 NH3 

Zündtemperatur [K]  825 920 785 940 810 815 1050 

Zündverzugszeit [ms]* 0,046 61,6 0,032 14,7 12,9 0,044 262 

Laminare Verbrennungsgeschwindigkeit [cm/s]** 207,6 38,2 204,1 14,9 34,3 210,6 6,8 

Abweichung Zündtemperatur [%]  5 12 - - - 4 10 

Abweichung Zündverzugszeit [%] 30 79 - - - 27 94 

Abw. laminare Verbrennungsgeschwindigkeit [%] 2 10 - - - 3 -119 

* bei 1200 K und 1 bar / ** bei 298,15 K und 1 bar 

Aufgrund der ganzheitlichen Abbildung der Brenngase CH4, CO, NH3 und H2 wurde, wie bereits 

erwähnt der KONNOV-Mechanismus für die reaktionskinetische Untersuchung ausgewählt. Die 

Ergebnisse des in der Tabelle 3.1 dargestellten Vergleichs der Reaktionsmechanismen gewinnt 

insbesondere bei der anschließenden Bewertung an Relevanz.  

3.2.3 Reaktionskinetische Simulation 

Die, in der vorliegenden Arbeit vorgestellten Ergebnisse der reaktionskinetischen Simulation basieren 

auf der Software COSILAB (Combustion Simulation Laboratory) [115]. Zu den relevanten Größen der 

reaktionskinetischen Betrachtung der Brenngase gehört neben der laminaren Verbrennungs-

geschwindigkeit zudem die sogenannte Zündverzugszeit. Unter der Zündverzugszeit versteht sich der 

zeitliche Verzug des Reaktionsbeginns (Selbstzündung) eines homogenen Brenngas-Oxidatorgemisches 

unter Zündbedingungen. Hierfür wurde ein isochorer und adiabater PSR-Reaktor (perfectly stirred 

reactor) mit dem jeweiligen Brenngas-Luftgemisch und einer Temperatur von 1.200 K beaufschlagt. Die 

Starttemperatur wurde in dieser Höhe gewählt, sodass diese deutlich über den Selbstzündtemperaturen 

der individuellen Brenngas-Luftgemische (vgl. Tabelle 3.1) liegen. 

Die nachfolgende Abbildung 3.7 zeigt die Ergebnisse des 0-dimensionalen PSRs. Neben den 

dargestellten Reingasen wurde Luft als Oxidator gewählt. Es sei an dieser Stelle darauf hingewiesen, 

dass insbesondere bei der Simulation von CO-Luftgemischen ein geringer Wasserdampfanteil 

erforderlich ist. Aus Gründen der Vergleichbarkeit wurde dieser Wasserdampfanteil im Rahmen der 

Luftzusammensetzung bei der Simulation aller genannten Brenngase mitberücksichtigt. Die 

Gaszusammensetzung der verwendeten Luft besteht dementsprechend aus 78,21 Vol.-% N2, 

20,79 Vol.-% O2 und 1 Vol.-% H2O. Die Abbildung 3.7 zeigt innerhalb des Vergleichs der vier 
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verschiedenen Brenngase deutliche Unterschiede hinsichtlich der Zündverzugszeit. Während 

Wasserstoff und CO innerhalb weniger Millisekunden bereits die maximalen Reaktionstemperaturen 

erreichen, tritt die Selbstzündung der Methan-Luft- und Ammoniak-Luft-Gemische erst wesentlich 

später ein. Im Rahmen des dargelegten Vergleichs bilden Wasserstoff und Ammoniak die beiden 

Extrema. Neben der Differenzierung der Brenngase, ist dem Diagramm der Abbildung 3.7 zudem der 

Einfluss des jeweiligen Äquivalenzverhältnisses  ʟsowohl auf die Zündverzugszeit als auch auf die 

resultierende Maximaltemperatur zu entnehmen. 

 

Abbildung 3.7: Ergebnisse der reaktionskinetischen Untersuchungen: Zündverzugszeiten von CO, H2, CH4 und NH3 

in Abgängigkeit des gewählten Äquivalenzverhältnisses ◖ 

Der Einfluss der Stöchiometrie (ʟ) ist vor allem bei den Kurven von Methan deutlich ersichtlich. Hierbei 

ist festzustellen, dass eine Unterstöchiometrie ( ʟ> 1) zu einer längeren Zündverzugszeit führt, während 

ein Luftüberschuss (ʟ < 1) den Zündverzug erkennbar verkürzt. Bei den Brenngas-Luft-Gemischen mit 

Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Ammoniak ist dieser Trend analog, jedoch hinsichtlich des zeitlichen 

Abstandes der Intervalle deutlich weniger ausgeprägt. Ein abweichender Trend zeigt sich im Gegensatz 

hierzu im Hinblick auf die laminare Verbrennungsgeschwindigkeit. Wie in der Abbildung 3.8 zu 

erkennen ist, nimmt diese mit sinkendem Äquivalenzverhältnis bei allen betrachteten Brenngasen ab. 

Bei den Gasen Methan und Ammoniak zeigt sich im leicht unterstöchiometrischen Bereich ( ʟå 1,05) 

ein Maximum. Abweichend zu dem parabelförmigen Verlauf der laminaren 

Verbrennungsgeschwindigkeit von CH4 und NH3 als Funktion von ◖, lässt sich bei der Verbrennung 

von CO ein quasilinearer Verlauf im dargestellten Bereich mit einem maximalen Wert bei  ʟå 1,3 

beobachten. Der betrachtete Bereich (0,75 Ò  ʟÒ 1,3) wurden unter Berücksichtigung industrieller 

Anwendungen ausgewählt. Analog zum Verlauf der laminaren Verbrennungsgeschwindigkeit von 

Wasserstoff (siehe Abbildung 3.5)  bildet sich gemäß diverser Literaturquellen [116], [117] für CO eine 

maximale laminare Verbrennungsgeschwindigkeit im brennstoffreichen Gebiet (ʟ  > 1,3) aus. Anhand 

der dargestellten laminaren Verbrennungsgeschwindigkeiten der jeweiligen Brenngase ist eine erste 

Aussage hinsichtlich der Reaktivität im Rahmen eines Verbrennungsprozesses möglich. 

Dementsprechend kann Wasserstoff im direkten Vergleich als sehr zündwilliges und Ammoniak als 

zündunwilliges Brenngas beschrieben werden.  

Für eine weitreichendere Bewertung der chemischen Reaktivität bietet sich die Betrachtung der 

sogenannten kritischen Zündzeit †  an. Gemäß Kremer [118] beschreibt diese Kennzahl die 
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Kontaktzeit von rezirkulierten Rauchgasen mit einem Brenngas-Luftgemisch, die benötigt wird, um die 

Kontaktzone auf Zündtemperatur zu erwärmen. Dieser rein theoretische Ansatz berücksichtigt 

dementsprechend neben der bereits vorgestellten laminaren Verbrennungsgeschwindigkeit ί zudem 

eine reine Stoffgröße: die Temperaturleitfähigkeit ὥ des Brenngas-Luftgemisches. Abbildung 3.9 stellt 

einen Zusammenhang der kritischen Zündzeit und der laminaren Verbrennungsgeschwindigkeit der 

Brenngas-Luftgemische basierend auf den Brenngasen Wasserstoff, Methan, Ammoniak und 

Kohlenmonoxid her. In dem genannten Diagramm ist die kritische Zündzeit aufgetragen über der 

jeweiligen laminaren Verbrennungsgeschwindigkeit. 

 

Abbildung 3.8: Ergebnisse der reaktionskinetischen Untersuchungen: laminare Verbrennungsgeschwindigkeiten von 

H2, CH4, CO und NH3 als Funktion des Äquivalenzverhältnisses ◖ 

Für die kritische Zündzeit gilt nach Kremer [118] demnach: 

† †  
Ὠ

Ὗ
Ḑ
ὥ

ί
 Gl. 3-16 

Im Rahmen dieser Betrachtung wurden zudem die genannten Kenngrößen für binäre Brenngasgemische 

reaktionskinetisch ermittelt. Die binären Brenngasgemische bilden hierbei eine probate Methode, um 

die Bereiche zwischen der Verbrennung der Reingase bewerten zu können. Die Datenpunkte im 

Diagramm sind zusätzlich mit volumetrischen Anteilen beschriftet, diese Beschriftung bezieht sich stets 

auf die zweite Komponente des in der Legende gekennzeichneten Brenngas-Luft-Gemisches. Werden 

alle dargestellten Datenpunkte ganzheitlich betrachtet, zeichnet sich ein deutlicher Trend ab: mit 

sinkender laminarer Verbrennungsgeschwindigkeit nimmt die kritische Zündzeit exponentiell zu. Den 

höchsten Wert für die kritische Zündzeit nimmt das Ammoniak-Luft-Gemisch an. Gleichzeitig ist bei 

der reaktionskinetischen Simulation von Ammoniak die geringste laminare 

Verbrennungsgeschwindigkeit der untersuchten Brenngas-Luft-Gemische beobachtet worden. 

Komplett gegenteilig zeigte sich hingegen Wasserstoff. Wie bereits erwähnt, ist Wasserstoff als sehr 

reaktiv anzusehen und verfügt, gemäß der Abbildung 3.9 über eine sehr kurze kritische Zündzeit bei 

einer vergleichsweise sehr hohen laminaren Verbrennungsgeschwindigkeit. Als das im industriellen 

Umfeld meist verwendete und damit bekannteste Brenngas ist Methan zu nennen [15], [24], [79]. 

Dementsprechend ist anzunehmen, dass das Verbrennungsverhalten bekannt und die Stabilisierung von 

Methanflammen geübte Praxis ist. In diesem Kontext lässt sich im Diagramm der Abbildung 3.9 ein 
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Stabilitätskriterium definieren: der grau gekennzeichnete Bereich enthält demzufolge alle Brenngas-

Luft-Gemische, die sich hinsichtlich der kritischen Zündzeit und der laminaren 

Verbrennungsgeschwindigkeit vorteilhafter als Methan zeigen. Dazu gehören beispielsweise 

Brenngasgemische bestehend aus Wasserstoff bis zu einem Mindestanteil von 30 Vol.-% in 

Kombination mit CO und CH4. Auffallend sind in diesem Vergleich vor allem die Brenngasgemische 

bestehend aus Kohlenmonoxid und Methan. Während reines Methan die äußerste Grenze des definierten 

Bereichs markiert, liegt CO deutlich außerhalb. Die berechneten binären Brenngasgemische aus den 

genannten Gasen liegen hingegen im grauen Bereich und erreichen damit sowohl eine höhere laminare 

Verbrennungsgeschwindigkeit als auch eine kürzere kritische Zündzeit als die Verbrennung der 

Reingas-Luftgemische. Als Erklärung zur Steigerung der Reaktivität der Brenngase in Kombination ist 

die katalytischen Wirkung von Wasserdampf bzw. Wasserstoffverbindungen auf Kohlenmonoxid zu 

nennen [119]. 

 

Abbildung 3.9: Ergebnisse der reaktionskinetischen Untersuchungen: kritische Zündzeit Űkrit  von  H2-, CH4-, CO- und 

NH3-Brenngas-Luftgemischen als Funktion der laminaren Verbrennungsgeschwindigkeit sL bei ◖ = 1 und p = 1 bar 

Gong et. al. [119] haben hierzu hinreichende Experimente durchgeführt, um diesen Effekt im Kontext 

von metallischen Katalysatoren im Bereich Automotive zu quantifizieren. Gong et al. [119] schildern 

hierbei, dass die Anwesenheit von Wasserstoffverbindungen wie z. B. OH-Radikalen, die 

Reaktionspfade der CO-Oxidation erheblich beeinflusst, sodass Zwischenprodukte wie COOH 

unmittelbar gebildet werden können. Durch die geänderten Reaktionspfade ist es dementsprechend 

plausibel, dass eine abweichende Verbrennungscharakteristik entsteht. Auf eine weiterreichende 

Beschreibung des genannten Phänomens wird an dieser Stelle verzichtet und auf die bereits erwähnte 

Stabilisierung einer Verbrennungsreaktion eingegangen. 

3.3 Flammenstabilisierung 

Zur Aufrechterhaltung von Verbrennungsreaktionen ist, je nach Brenngas und Oxidationsmittel 

erforderlich, flammstabilisierende Maßnahmen zu treffen. Eine Flammenstabilisierung ist somit die 

Etablierung einer definiert positionierten und sich selbsterhaltenden Verbrennungsreaktion.  
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3.3.1 Maßnahmen zur Flammenstabilisierung 

Generell können Flammen durch eine geeignete Strömungsführung, d. h. durch konstruktive 

Maßnahmen oder auch chemisch, bspw. durch Zumischung von Stützgasen stabilisiert werden. Nach 

Joos [91] basiert die Flammenstabilisierung, d. h. die Aufrechthaltung der Reaktion, respektive dem 

kontinuierlichen Zünden des Brenngas-Oxidator-Gemisches, auf zwei grundlegenden physikalischen 

Mechanismen: 

¶ Durch eine sich im Gemisch stromaufwärts ausbreitende Flammenfront. 

¶ Selbstzündung durch ausreichend hohe Temperatur des Brenngas-Oxidator-Gemisches. 

Bei turbulenten Diffusionsflammen ist Ersteres ohne konstruktive Maßnahmen nicht realisierbar [79]. 

Eine simple konstruktive Maßnahme zur Flammenstabilisierung zeigt sich in diesem Kontext 

fluiddynamisch; durch strömungstechnische Einbauten, wie z. B. einem Flammenhalter, einer V-Gutter 

oder einer plötzlichen Querschnittserweiterung (Abbildung 3.10 und 3.11). Durch diese lassen sich lokal 

Rückströmungen bzw. Gebiete niedriger Strömungsgeschwindigkeiten erzeugen. Innerhalb dieser 

Strömungsgebiete werden die in der Verbrennungsreaktion entstehenden Wärme- sowie Radikalströme 

fortwährend lokal zurückgeführt und initiieren damit die Zündung des Frischgases. Als nachteilig sind 

nach Joos [91] die hohen Strömungsverluste sowie das Risiko der thermischen Überlastung der 

jeweiligen Einbauten zu nennen. Nichtsdestotrotz finden sich in technischen Anwendungen, wie z. B. 

in Nachbrennern von Flugtriebwerken entsprechende Flammenhalter. 

 

  

Abbildung 3.10: Flammenstabilisierung mittels Stauscheibe (li.) und ringförmigen Flammenhalter (V-Gutter) (re.) 

[91] 

Grundsätzlich ist durch eine geeignete aerodynamische Strömungsführung der Wärmetransport hin zum 

Frischgas und die damit einhergehende flammenstabilisierende Wirkung auch ohne 

strömungstechnische Einbauten möglich. Der Vorteil liegt hierbei auf der Hand: Das 

Rezirkulationsgebiet wird hierbei ausschließlich durch die Strömungsform z. B. einer Drallströmung 

induziert. Joos [91] benennt die Stabilisierung durch starke Wirbel als die beste Möglichkeit eine 

Flamme zu stabilisieren, ohne die Notwendigkeit einer Platzierung von Bauteilen im heißen Bereich. 

Die sogenannte Drallstabilisierung von Flammen ist eine probate, in der Praxis oft genutzte Methode. 

Moderne Brennersysteme, die beispielweise in Wärmebehandlungsöfen für Stähle installiert sind, 

arbeiten meist mit Drallerzeugern. Die meist moderat ausgeführten Schaufelwinkel der verbauten 

Drallerzeuger sind hierbei stets ein Kompromiss aus Flammenstabilität und möglichst geringem 

Druckverlust in der Verbrennungsluftführung. Ein, in diesem Kontext zu nennender Exot ist der 

sogenannte Flachflammenbrenner. Hierbei wird konstruktiv eine hohe Drallintensität erzeugt, um die 

sich ausbildende Drallströmung an einen, meist trompetenförmig ausgeführten Brennerstein zu 

zwingen. Die hohe Drallintensität in Kombination mit der konstruktiven Ausführung des Brennersteins 

bewirkt eine aufreißende und eng am Brennerstein anliegende Flamme [24]. Die Flamme ragt 

demzufolge nur geringfügig in den nachgeschalteten Brennraum. Durch die hohe Drallintensität der 
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Luftströmung wird innerhalb der Strömung ein Rückströmgebiet induziert. Die sich im Kern der 

Drallströmung einstellende Rezirkulationszone produziert zum einen lokal geringe Strömungs-

geschwindigkeiten und zum anderen treten die am Brennermund austretenden Frischgase mit 

rezirkulierten heißen Rauchgasen in Kontakt. Beide Vorgänge sind förderlich für die Zündung des 

frischen Brenngas-Luftgemisches. Neben der internen Rezirkulationszone stabilisiert zudem der sich 

durch die Flamme aufheizende Brennerstein durch den direkten Wärmeaustausch mit dem Brenngas-/ 

Luftgemisch die Reaktion.  

 

Abbildung 3.11: Beispiele für Maßnahmen zur Flammenstabilisierung [2] 

Die Abbildung 3.11 zeigt in der mittleren Bildreihe schematisch die Wechselwirkung der Wärmeströme 

zwischen der Verbrennungsreaktion und dem Brennerstein. Eine weitere technische Maßnahme zur 

Flammenstabilisierung stellt, gemäß der Abbildung 3.11 ein gezieltes Einbringen von Wärme in das 

Stabilisierungsgebiet durch eine Stützflamme dar. Die Stützflamme kann gemäß Cerbe [79] hierbei 

sowohl durch die Abzweigung und Zündung eines Gemischteilstroms als auch durch einen 

kontinuierlich betriebenen Pilotbrenner realisiert werden. 

3.3.2 Phänomenologie einer Drallströmung 

Wie bereits oben als Methode zur Flammenstabilisierung kurz beschrieben, soll in der folgenden 

Ausarbeitung die Drallströmung ausführlicher betrachtet werden. Als wichtigste Größe zur Bewertung 

und Abschätzung der Intensität einer Drallströmung wird zudem die Drallzahl S eingeführt. 

Drallströmungen sind allgegenwärtig, so treten diese sowohl in der Natur als auch in technischen 

Anlagen auf. Auf natürlichem Wege sind Drallströmungen beispielsweise in Form von Hurricanes, 
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Tornados und Gewässerströmungen zu finden. In technischen Anwendungen werden Drallströmungen 

in Strömungsmaschinen, Zyklonen und zur Stabilisierung von Verbrennungsreaktionen verwendet.  

Zu detaillierten Betrachtung der Phänomenologie einer Drallströmung bedarf es einer grundlegenden 

mathematischen Beschreibung. Grundsätzlich werden in der Strömungsmechanik 

Differentialgleichungen verwendet, um die Bewegung von viskosen Fluiden zu beschreiben. Die nach 

den Mathematikern benannten Navier-Stokes-Gleichungen sind grundlegend für die mathematische 

Beschreibung von Fluidströmungen hinsichtlich der Erhaltung von Masse und des Impulses. Die 

Ausführungen von Merkle [120] liefern eine detaillierte Anleitung zur Ableitung der für die 

Beschreibung einer Drallströmung relevanten Gleichungen aus den Navier-Stokes-Gleichungen. 

Hierbei werden die Erhaltungsgleichungen auf ein axialsymmetrisches System unter Umwandlung in 

das Zylinderkoordinatensystem unter der Vorrausetzung von Rotationssymmetrie ‬‬•ϳ π, 

Inkompressibilität ‬”‬ὸϳ π transformiert und anschließend zeitlich gemittelt ‬‬ὸϳ π [120]. 

Demnach gilt für das Differentialgleichungssystem die Gl. 3-17 für die Kontinuitätsgleichung 

(Massenerhaltung), die Gl. 3-18 für die Impulserhaltungsgleichung in axialer Richtung, sowie die 

Gl. 3-19 für die Impulserhaltung in radialer und die Gl. 3-20 in tangentialer Richtung. 
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Zur Beschreibung der Geschwindigkeits- und Druckverteilung innerhalb einer realen Drallströmung 

werden idealisierte Wirbelformen verwendet. Der Rankine-Wirbel ist ein solches Modell eines Wirbels. 

Das Wirbelmodell wird in zwei separate und aufeinanderfolgende Wirbel unterteilt (Abbildung 3.12).  

 

Abbildung 3.12: Verläufe der Tangentialgeschwindigkeit und des statischen Drucks im ebenen Wirbel [121] 

Im inneren Bereich des Wirbelmodells (Starrkörperwirbel), verhält sich die Drallströmung zunächst wie 

ein starrer Körper, der sich um ein Zentrum bewegt, wobei die Geschwindigkeit proportional mit dem 
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Radius ansteigt (siehe Abbildung 3.12). Im äußeren Bereich nimmt die Strömungsgeschwindigkeit mit 

zunehmendem Radius ab und folgt dem Gesetz der inversen Proportionalität (Potentialwirbel) [121]. 

Dieses Modell wird häufig verwendet, um das Verhalten von Wirbeln in Fluiden zu beschreiben. In 

diesem Kontext ergibt sich unter der Voraussetzung eines stationären ebenen Strömungszustandes und 

Vernachlässigung der Reibung aus der Gl. 3-17 die Eulersche Differentialgleichung [120], [121]: 

Ћὡ

Ћὶ

ρ

ὶ

‬ὡ

‬ὶ

ύ

ὶ
π Gl. 3-21 

Durch die Lösung der Gl. 3-21 kann die additive Überlagerung eines Festkörper- (Gl. 3-23) und eines 

Potentialwirbels (Gl. 3-24) für r Ó r   hinreichend beschrieben werden (Gl. 3-22). 
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Die vereinfachten mathematischen Modelle zur Beschreibung realer Drallströmung lassen in nächster 

Näherung Aussagen über die Verläufe des statischen Drucks sowie der Geschwindigkeit in radialer 

Richtung zu. Gemäß Merkle [120] vereinfacht sich unter Annahme eines ebenen Wirbels 

(‬‬ὸϳ ȟ‬‬ὼϳ ȟὠ π) die Impulsbilanz in radialer Richtung (siehe Gl. 3-19) zu: 
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Die Gleichung 3-25 beschreibt den Aufbau eines positiven radialen Druckgradienten. In Abhängigkeit 

von der Intensität des Dralls und der betrachteten Wirbelform resultiert eine Absenkung des statischen 

Drucks entlang der Achse gegenüber dem Strahlrand [120]. Die Abbildung 3.12 zeigt exemplarisch den 

Geschwindigkeitsverlauf sowie den Verlauf des statischen Drucks entlang der Strahlachse bei 

zunehmendem Radius. Hierbei ist in Form einer durchgezogenen Linie der Verlauf der Geschwindigkeit 

und des statischen Drucks eines Rankine-Wirbelprofils dargestellt. In diesem Kontext ist für eine 

schwach verdrallte Strömung ein Anstieg des statischen Drucks, ausgehend von der Strahlachse mit 

zunehmendem Radius zu beobachten. Der Verlauf zeigt sich im ersten Teil progressiv und erhöht sich 

mit steigendem Radius degressiv [120]. Bei realen Drallströmungen muss zudem die Interaktion mit 

dem Umgebungsmedium in die Betrachtung mit aufgenommen werden. Laut Merkle [120] führt der 

turbulente Austausch des verdrallten Freistrahls mit dem ruhenden Umgebungsmedium zu einer 

Massenstromzunahme mit zunehmender Lauflänge des Freistahls. Bedingt durch die Gesetzmäßigkeit 

der (Dreh-)Impulserhaltung führt die Verlagerung des Drehimpulses auf größere Radien zur Abnahme 

der Tangentialgeschwindigkeit, wie es anhand des Profils der Umfangsgeschwindigkeit (siehe 

Abbildung 3.12) zu erkennen ist. Demzufolge stellt sich der in der Abbildung 3.12 gestrichelte 

Kurvenverlauf ein. Die Abnahme der aus der Rotationsbewegung resultierenden Zentrifugalkräfte in 

Achsennähe führt, gemäß dem Kurvenverlauf zu einem stetigen Abbau des vorhandenen Unterdrucks 

längs der Strahlachse. Der entstehende positive Druckgradient (‬ὴ‬ὼϳ ) wirkt dem Axialimpulsstrom 

direkt entgegen. Abbildung 3.12 zeigt schematisch die Ausprägung eines M-förmigen 

Geschwindigkeitsprofils bei schwachem Drall aus den zuvor genannten Gründen [120]. Die 

Abbildung 3.13 stellt auf plakative Weise den erheblichen Einfluss der Drallintensität der Strömung auf 

die interne Geschwindigkeits- und Druckverteilung dar. Zur weiteren Beschreibung von 
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Drallströmungen wird anhand der Abbildung 3.13 zunächst die Drallzahl als Indikation für die 

Drallintensität eingeführt und im Anschluss die sich bei hohen Drallintensitäten einstellende 

Rückströmung im Strömungskern betrachtet. Die Abbildung 3.13 zeigt vor diesem Hintergrund 

schematisch den Strömungsverlauf einer verdrallten Luftströmung in steigender Intensität. 

 

Abbildung 3.13: Zur Entstehung der internen Rezirkulationszone [122] 

Innerhalb des Luftkanals wird hierbei mit Hilfe eines Drallerzeugers der mit der Axialgeschwindigkeit 

u einströmenden Verbrennungsluft zusätzlich eine tangentiale Geschwindigkeitskomponente w und 

damit einen Drehimpuls Ὀ aufgeprägt. Die Intensität des erzeugten Dralls kann nach Leukel [123] durch 

das mit dem Düsenradius Rpr entdimensionierte Verhältnis des Drehimpulsstroms zum 

Axialimpulsstrom charakterisiert werden (siehe Gl. 3-26). 
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Ferner gilt für den Axial- und Drehimpulsstrom gemäß Leukel [123]: 
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Für den Fall einer Anwendung mit zwei konzentrisch zueinander angeordneten Drallerzeugern liefern 

Kerr und Faser [124] zudem einen sinnvollen Ansatz zur Berechnung einer Gesamtdrallzahl. Hierbei 

wird durch Addition der Einzelimpulsströme und der Entdimensionierung mit einem gemeinsamen 

Normierungsradius eine gemeinsame Drallzahl ermittelt. 
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Die Intensität der Drallströmung, d. h. die Höhe der Drallzahl S, beeinflusst maßgeblich den Verlauf des 

resultierenden Strömungsfeldes. Die Abbildung 3.14 zeigt schematisch die Stromlinien einer 

Drallströmung mit einer Drallzahl von S > 0,5 [125]. Wie zu erkennen ist, führt die hohe Drallzahl in 

diesem Schema zu einer lokalen Strömungsumkehr und damit zu einem zentralen Rückstromgebiet 

(CRZ, central recirculation zone) innerhalb der sich mit zunehmendem Abstand vom Drallerzeuger 

aufweitenden Strömung [125]. Durch das skizzierte Flammenrohr wird die sich aufweitende Strömung 

in radialer Richtung eingegrenzt. 

 

Abbildung 3.14: Schematische Darstellung eines typischen Strömungsfeldes eines Brenners mit begrenztem Drall 

[125] 

Das ab einer kritischen Drallzahl Skrit auftretende Phänomen der internen Rückströmung, wird in der 

Literatur als Wirbelaufplatzen (eng.: Vortex Breakdown) bezeichnet [121], [126], [127]. Die 

experimentellen Arbeiten von Faler et al. [128] ermöglichten durch Versuche mit Wasserströmungen 

die Identifikation sechs verschiedener Typen des Vortex Breakdowns. Angesichts der meist turbulenten 

Strömungsfelder (Re > 3.500) von Brennersystemen kommen allerdings nur noch drei der sechs Typen 

in Betracht [126]. Neben dem blasenförmigen und spiralförmigen Wirbelaufplatzen ist laut Palm [126] 

die plötzliche Querschnitterweiterung für die Verbrennung der relevanteste Typ. Die Abbildung 3.15 

stellt diesen Fall exemplarisch dar. Palm [126] erläutert in seinen Ausführungen den Verlauf der 

Strömung beginnend mit einer Drallströmung in einem Einlassrohr. Das Einlassrohr mündet in eine 

Brennkammer mit einem deutlich höheren Durchmesser. Das Öffnungsverhältnis von der 

Brennkammerquerschnittsfläche zur Brenneraustrittsfläche sollte gemäß der geschilderten Erfahrungen 

von Joos [91] einen Wert von > 4 ergeben. Die plötzliche Querschnittserweiterung führt aufgrund der 

fliehkraftbehafteten Strömung zu einer Divergenz des Strahls. Die resultierende Abnahme der Axial- 

und Umfangsgeschwindigkeiten führt zu einem positiven Druckgradienten entlang der Strahlachse. Die 

Abnahme der Axialgeschwindigkeit ist auf die Querschnittserweiterung zurückzuführen. Ferner 

resultiert die geringere Umfangsgeschwindigkeit aus der Erhaltung des Drehimpulses bei steigendem 

Radius [3]. In Anbetracht der Stabilisierung von technischen Flammen erweisen sich mehrere 

Strömungsphänomene von Vorteil. Aufgrund des bereits beschriebenen positiven Druckgradienten 

innerhalb der aufgeweiteten Drallströmung entsteht ein freier Staupunkt (siehe Abbildung 3.15) auf der 

Achse nahe der Düse, wenn dieser nicht vom Axialimpuls kompensiert bzw. aufgehoben wird. 

Hierdurch schließt sich das Ablösegebiet und die Strömung wird instabil und turbulent [126]. Neben 

dem Staupunkt bewirken auch vorhandene Eckwirbel (ORZ: outer recirculation zone) und die daraus 

resultierenden inneren und äußeren Scherschichten (ISL, OSL: inner / outer shear layer) einen hohen 

Vermischungsgrad von Brenngas und Verbrennungsluft (vgl. Abbildung 3.14). Im nachfolgenden 

Kapitel 4 werden im Rahmen von experimentellen Untersuchungen an einem drallbasierten 

Laborbrenner Flammenaufnahmen gezeigt, an denen sich das drall-induzierte Strömungsfeld 

anschaulich beschreiben lässt. Die Abbildung 4.6 verdeutlicht in diesem Kontext den hohen 
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Vermischungsgrad von drallstabilisierten Flammen. Wie zu erkennen ist, zeigt die Flamme eine stark 

bläuliche Färbung, ähnlich zu zahlreichen weiteren Arbeiten [120], [129], [130]. 

 

Abbildung 3.15: Schematische Darstellung der Strömungsvorgänge im Drallbrennermodell [126] 

Neben dem erheblichen Einfluss der Strömungsführung auf die Flammenstabilität wirkt sich diese 

zudem auf das Schadstoffverhalten aus. Zur Beschreibung dessen wird im weiteren Verlauf des Kapitels 

auf die Bildungsmechanismen von Stickoxiden eingegangen. 

3.4 Bildungsmechanismen der Stickoxide 

Als Sammelbegriff für die Stickoxidverbindungen NO und NO2 wird in der Verbrennungstechnik NOX 

verwendet. Nach Glassman [92] ist vor allem dem von einem Verbrennungsprozess 

(z. B. Thermoprozess) direkt in die Atmosphäre emittierten NO2 (finale Oxidationsstufe von NO) eine 

hohe umwelttechnische Relevanz zuzuordnen. Ferner sind laut Glassman [92] neben NO2 zwei weitere 

chemische Produkte (siehe Abbildung 3.16) für die Belastung der Atmosphäre verantwortlich: Ozon 

und Peroxyacyl-Nitrate (PAN). 

 
 

 

Ozon Stickstoffdioxid Peroxyacyl-Nitrate (PAN) 

Abbildung 3.16: Summenformeln der Schadstoffe 

In diesem Kontext bilden die genannten gasförmigen Schadstoffe in einer komplexen Mischung mit 

Aerosolen die sogenannte photochemische Luftverschmutzung, allgemein bekannt unter dem Begriff 

ĂSmogñ [91], [92], [95].  Im Zuge dessen ist vor allem die verstärkte Bildung von bodennahem Ozon 

(O3) zu nennen, die gemäß der Abbildung 3.17 aus einem komplexen Zusammenspiel von 

photochemisch-aktiven Einzelkomponenten resultiert. Zeng et. al. [131] untersuchten im Rahmen ihrer 

Forschungsarbeiten die Auswirkung des atmosphärischen Verbleibs von PAN auf die lokale 

Ozonbelastung. PAN wird in der Atmosphäre ausschließlich durch photochemische Reaktionen 

zwischen flüchtigen organischen Verbindungen (VOC, volatile organic compounds) und NOX gebildet 
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und stellt einen zentralen Luftschadstoff im photochemischen Smog dar. Neben der nachteiligen 

gesundheitlichen Wirkung beim Menschen, wie z. B. Augenreizungen, beeinträchtigt es zudem das 

Wachstum der Vegetation. Ferner fungiert PAN als vorrübergehendes Reservoir für Stickoxide (NOX). 

Das im urbanen Raum gebildete PAN kann somit in ländliche Gebiete transportiert werden und sich im 

Rahmen der Atmosphärenchemie wieder in NOX und PA-Radikale (CH3CO3) zerlegen. Dies würde eine 

Ozonbildung fernab der Emissionsquelle auf regionaler und sogar globaler Ebene bedeuten [131], [132], 

[133]. 

 

Abbildung 3.17: Ozonbildung aus NOX und Peroxyacyl-Nitraten [131] 

Während die Bildung von Ozon und Peroxyacyl-Nitraten (PAN), wie bereits erwähnt, auf 

photochemische Prozesse in der Atmosphäre zurückzuführen ist, wird NOX direkt emittiert. Zu den 

Hauptemittenten zählen neben dem Kraftfahrzeugverkehr die Stromerzeugung und weitere 

Verbrennungsprozesse der (Thermoprozess-)Industrie [91], [134]. Die nachfolgende Tabelle 3.2 

ermöglicht einen exemplarischen Vergleich der NOX-Emissionen der jeweiligen Sektoren. Die 

Reduzierung von NOX im Kontext von technischen Verbrennungsprozesse ist jedoch nicht einfach. 

Neben der per se hohen Heterogenität und der Brandbreite an technisch genutzten Verbrennungs-

prozessen basiert die Bildung von Stickoxiden auf dem Zusammenspiel verschiedener 

Bildungsmechanismen, die neben den Verbrennungsedukten zudem von den Betriebsparametern und 

weiteren Randbedingungen abhängen. 

Tabelle 3.2: Typische Emissionen bei Gasfeuerung (Angaben in kg/TJ Brennstoffinput) [91] 

 

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird sich im weiteren Verlauf auf die Bildung von NOX im Kontext 

der atmosphärischen Verbrennung von gasförmigen Brennstoffen mit Luft als Oxidator beschränkt. 

Neben den Bildungspfaden von NOx bei der Verbrennung von konventionellen Brenngasen, wie z. B. 

Erdgas H, wird zudem auf die Auswirkung der Verbrennung von brennstoffstickstoffhaltigen 

Brenngasen, insbesondere Ammoniak eingegangen. Grundsätzlich sind im genannten Kontext folgende 

NOX-Bildungspfade zu nennen: 
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¶ Thermische NO-Bildung (Zeldovich) 

¶ Prompte NO-Bildung (Fenimore) 

¶ NO-Bildung aus Distickstoffoxid (N2O) 

¶ Über NNH-Radikale gebildetes NO (NNH*) 

¶ Konversion von brennstoffgebundenem Stickstoff (Brennstoff-NO) 

Die Abbildung 3.18 stellt die genannten Bildungspfade hinsichtlich der Betriebsparameter in einen 

gemeinsamen Kontext. Wie zu erkennen ist, ist die Bildung von NOX im Rahmen eines 

Verbrennungsprozesses kaum zu vermeiden, da die unterschiedlichen Bildungspfade bei abweichenden 

Betriebsparametern auftreten und damit einen großen Bereich des Betriebs einer Feuerungsanlage 

abdecken.  

 

Abbildung 3.18: Typische NO-Bildungspfade [91] 

Vor allem bei der Verbrennung von brennstoffstickstoffhaltigen Brenngasen tritt NO unabhängig von 

der eingestellten Luftzahl und der Anwendungstemperatur auf und erschwert damit die mögliche 

Reduzierung der NOX-Emissionen zusätzlich. Aufgrund der Diversität und Komplexität der Bildung 

von Stickoxiden im Kontext von industriellen Feuerungen wird im weiteren Verlauf auf jeden der 

genannten Bildungspfade eingegangen. Für die vorliegende Arbeit sind vor allem die thermische NO-

Bildung sowie der Brennstoff NO-Pfad von besonderer Relevanz. 

3.4.1 Zeldovich-NO (thermisches NO) 

Die Oxidation von molekularem Stickstoff unter hohen Temperaturen (Zeldovich-Mechanismus) bildet 

gemäß Glassman [92] neben der prompten NO-Bildung (Fenimore-Mechanismus) und dem Brennstoff-

NO-Pfad den Hauptbildungspfad von NOX in atmosphärischen Verbrennungsprozessen von 

brennstoffstickstofffreien Brenngasen. Gemäß Glassman [92] wird die Bildung von thermischem NO 

im Rahmen einer Verbrennung konservativ für ein chemisches Gleichgewicht wie folgt beschrieben: 

ὔ ὕ ᵮς ὔὕ Gl. 3-32 

Zur detaillierten Abbildung der jeweiligen Teilreaktionen stellen Glassman [92] und Al-Halbouni [134] 

zusätzlich folgende Elementarreaktionen zusammen: 
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 Gl. 3-34 

ὔ ὕὌᵮ ὔὕ Ὄ Ὧ σȟψ Ͻ ρπ Gl. 3-35 
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Ὄ ὕ ᵮ ὕὌ ὕ                           Ὁ φωȟρ   Gl. 3-36 

ὕ ᵮς ὕ                          Ὁ ςτχ   Gl. 3-37 

Die Elementarreaktionen der Gl. 3-33 bis Gl. 3-35 basieren auf den Forschungsarbeiten von dem 

russischem Physiker Jakow Borissowitsch Zeldovich und bilden bis heute die Grundlage zur 

Beschreibung des thermischen NO-Bildungspfads (Zeldovich-Mechanismus). Im Allgemeinen wird der 

Mechanismus auch thermischer NO-Pfad genannt.  

 

Abbildung 3.19: Temperaturabhängigkeit des Geschwindigkeitskoeffizienten k1 der Reaktion O2 + N2 Ÿ NO + N [91] 

Dies hat den Ursprung in der Notwendigkeit einer sehr hohen Temperatur, um die stabile N2-

Dreifachbindung des in der Verbrennungsluft enthaltenden Stickstoffs zu lösen [91], [92], [134]. 

Dadurch verläuft die thermische NO-Bildung verhältnismäßig langsam. Somit stellt die erste Reaktion 

einen geschwindigkeitsbestimmenden Schritt dar. Die Abbildung 3.19 stellt den Zusammenhang des 

Geschwindigkeitskoeffizienten k1 der Gl. 3-33 und der Gleichgewichtstemperatur her. Wie zu erkennen 

ist, wirkt sich die Steigerung der Temperatur stark auf die Reaktionsgeschwindigkeit aus. Die 

dargestellte Temperaturabhängigkeit in Form des Geschwindigkeitskoeffizienten k1 bildet einen 

wesentlichen Faktor in der mathematischen Beschreibung der NO-Bildung im Kontext des Zeldovich-

Mechanismus. Glassman [92] beschreibt demzufolge die thermische NO-Bildung unter der Annahme 

der quasistationären Änderung der N-Atome, d. h. ‬ὔ ‬ὸϳ π wie folgt: 

‬ὔὕ

‬ὸ
ςϽὯ ὕ ὔ Ͻ

ρ ὔὕ Ⱦὑ ὕ ὔ

ρ Ὧ  ὔὕȾὯ  ὕ
 Gl. 3-38 

Hierbei fungiert K als Konzentrationsgleichgewichtskonstante für das spezifizierte Reaktionssystem und 

ὑ als Quadrat die Gleichgewichtskonstante für die NO-Bildung. Es gilt: 

ὑ ὑ ὑϳ ὑȟȟ  Gl. 3-39 

Die Konstanten K17 und K19 stellen ferner die Reaktionsgeschwindigkeit dar, die sich gemäß Al-

Halbouni [134] über den Arrhenius-Ansatz nach folgender Gleichung für das jeweilige Reaktionssystem 

ermitteln lässt: 
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Theoretische Grundlagen  47 

Zur Berechnung der NO-Bildungsrate ist innerhalb des genannten Systems zudem die Kenntnis der 

Konzentrationen von O2, N2 und OH notwendig. Ferner vereinfacht Glassman [92] die mathematische 

Betrachtung durch die Entkopplung des Flammenbildungsprozesses und der NO-Bildung, welches der 

längeren charakteristischen Zeit der Vorwärtsreaktion der Gl. 3-34 relativ zu der Dauer der Prozesse 

eines Brennstoff-Oxidator-Flammensystems zu Grunde liegt. In diesem Kontext kann die NO-

Bildungsrate auf der Basis der lokalen Gleichgewichtskonzentrationen von O2, N2 und OH sowie der 

Temperatur bestimmt werden. Es gilt demnach für die maximale NO-Bildungsrate folgender Ausdruck 

[91], [92]:  

‬ὔὕ
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ςϽὯ Ͻὕ Ͻὔ  Gl. 3-41 

Neben der erfüllten Bedingung, dass die tatsächliche Bildungsrate deutlich unter der beschriebenen 

Gleichgewichtsbildungsrate liegt ( (NO) << (NO)eq), kann gemäß der Gleichgewichtsbetrachtung zudem 

ein Zusammenhang der O-Atome mit der Konzentration der O2-Moleküle gemäß der Gl. 3-42 und Gl. 

3-43 hergestellt werden [92]. 
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Daraus folgt gemäß Glassman [92] für die NO-Bildungsrate: 
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Aufbauend auf den Ausführungen von Glassman [92] erweitert Al-Halbouni [134] die Beschreibung der 

NO-Bildungsrate durch das Einsetzen des Gleichgewichtskoeffizienten und der Konstante der 

Reaktionsgeschwindigkeit gemäß der Gleichung 3-44. Die erforderliche Umrechnung der 

Volumenanteile der Komponenten in Molenanteile wird mit der molaren Volumenkonzentration ci, der 

universellen Gaskonstante R sowie dem barometrischen Luftdruck P gebildet: 

‪ ὧϽ
ὙϽὝ

ὴ
 Gl. 3-45 

Der von Al-Halbouni [134] formulierte Zusammenhang zeigt im Wesentlichen drei Einflussfaktoren auf 

die NO-Bildungsrate: Sowohl die Brennraumtemperatur als auch die lokale Sauerstoff- und 

Stickstoffkonzentration stellen die Haupteinflussgrößen für die thermische NO-Bildung dar. 

‬ὔὕ

‬ὸ
φȟςυϽρπϽὝ ϽὩὼὴ

φχȢσππ

Ὕ
Ͻɰ Ͻɰ  Gl. 3-46 

Die gewonnenen Erkenntnisse offerieren ein tieferes Verständnis für die einzelnen Prozesse der 

thermischen NO-Bildung. 

3.4.2 Fenimore-NO (promptes NO) 

Während die thermische NO-Bildung unterhalb einer Temperatur von 1.200 °C gehemmt wird, gewinnt 

bei der Verbrennung von kohlenwasserstoffhaltigen Brenngasen der von Fenimore [135] festgestellte 

Ăprompteñ NO-Bildungsmechanismus an Bedeutung [92], [136]. Joos [91] führt diesbezüglich aus, dass 

das sogenannte prompte NO insbesondere unter brennstoffreichen Bedingungen (1,0 < ʟ  < 1,6) auftritt. 
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Die nachfolgende Abbildung 3.20 zeigt für die Verbrennung von Methan in einem Rührreaktor eine 

Differenzierung der NO-Bildung hinsichtlich des verantwortlichen Mechanismus in Abhängigkeit der 

Luftzahl. Unter brennstoffreichen Bedingungen entsteht bei der Verbrennung von Kohlenwasserstoffen 

(z. B. Methan) eine erhöhte Konzentration von CH-Radikalen, die im ersten Schritt mit dem 

vorhandenen Luftstickstoff zu Blausäure (HCN) reagieren [91]: 

ὅὌ ὔ ᵮὌὅὔὔ Gl. 3-47 

Aufgrund der geringen Aktivierungsenergie der genannten Reaktion (E = 92 kJ/mol) findet die prompte 

NO-Bildung im Gegensatz zur thermischen NO-Bildung (E = 314 kJ/mol) bereits bei niedrigen 

Temperaturen statt [134]. Ein weiterer Unterschied der beiden Bildungsmechanismen ist die 

Geschwindigkeit, in der die beiden Elementarreaktionen (Gl. 3-32 und Gl. 3-37) ablaufen. Gemäß Joos 

[91] ist die Zeitkonstante für die Fenimore-NO-Bildung um ein Vielfaches kleiner als die der 

thermischen NO-Bildung. Die Abbildung 3.21 veranschaulicht diesen Sachverhalt anhand der 

Darstellung diverser Literaturdaten. 

 

 
 Abbildung 3.20: NO-Bildung durch den thermischen und prompten Reaktionspfad in einem 

idealen Rührkessel, aufgetragen über der Luftzahl [91], [95] 

 

 

Abbildung 3.21: Geschwindigkeitskoeffizienten für die Reaktion von CH mit N2 [91] 

 

Aufgrund der hohen Reaktionsgeschwindigkeit wird das prompte NO im Wesentlichen in der dünnen 

Hauptreaktionszone (Flammenfront) gebildet, da die Reaktion in einer kürzeren Zeitskala als die der 

turbulenten Mischung abläuft [91], [92], [134], [135]. 
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Al-Halbouni [134] stellt im Rahmen seiner Habilitation ergänzend zur Gl. 3-48 weitere Folgereaktionen 

aus diversen Literaturquellen zusammen, um den prompten NO-Bildungsmechanismus in Gänze zu 

beschreiben:  

ὔ ὅὌᵮὌὅὔὔὌ Gl. 3-48 

ὔ ὅᵮς ὅὔ Gl. 3-49 

ὔ ὅᵮὅὔ ὔ Gl. 3-50 

ὅὔ Ὄ ᵮὌὅὔὌ Gl. 3-51 

ὔ ὌὕᵮὌὅὔὕὌ Gl. 3-52 

Gemäß Glassman [92] kann der Anteil der prompten NO-Emission an der Gesamt-NO-Emission in 

brennstoffreichen Kohlenwasserstoffflammen in Abhängigkeit der Flammenart und des 

Temperaturbereichs bei ca. 50 ï 80 % liegen. Insbesondere sei an dieser Stelle erwähnt, dass neben den 

bereits genannten Einflussfaktoren, wie z. B. dem Äquivalenzverhältnis zudem die Brennstoffwahl 

einen nicht unerheblichen Einfluss auf die prompte NO-Bildung mit sich bringt. Die nachfolgende 

Abbildung 3.22 veranschaulicht dies mit der Darstellung der prompten NO-Konzentration über dem 

Äquivalenzverhältnis bei der Verbrennung diverser kohlenwasserstoffhaltiger Brennstoffe. Die initiale 

Bildung von Blausäure (HCN) im Rahmen der prompten NO-Bildung bewirkt eine komplizierte 

Reaktionskette, deren grundsätzliche Teilreaktionen mit der in Abbildung 3.23 dargestellten 

Reaktionspfadanalyse zu beschreiben ist. Neben der Bildung von HCN, als Schlüsseledukt für die 

nachgeschalteten Reaktionen (siehe Abbildung 3.23), über den prompten NO-Bildungsmechanismus ist 

HCN insbesondere bei der NO-Bildung über den Brennstoff-NO-Pfad von Relevanz. 

.  

Abbildung 3.22: Prompte NO-Bildung als Funktion des Äquivalenzverhältnisses und der Brennstoffwahl [91] 
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Abbildung 3.23: Reaktionspfadanalyse der Hauptreaktionen der prompten NO-Bildung, der Konversion von 

Brennstoffstickstoff und NO-Recycling [137] 

Zusammenfassend ist zu erwähnen, dass die Beschreibung der prompten NO-Bildung sich wesentlich 

komplexer als die der thermischen NO-Bildung darstellt und insbesondere bei der 

unterstöchiometrischen Verbrennung von kohlenwasserstoffhaltigen Brennstoffen eine relevante Rolle 

hinsichtlich der Gesamt-NO-Emission spielt. Aufgrund der hohen Reaktionsgeschwindigkeit und der 

niedrigen Endothermozität der initialen Reaktion ist die Vermeidung der Bildung von prompten NO 

nicht trivial. Dies gilt vor allem für Diffusionsflammen, die aufgrund der sich zwangsläufig lokal 

einstellenden unterschiedlichen Stöchiometrien innerhalb der Flamme auch entsprechende 

brennstoffreiche Bedingungen für die prompte NO-Bildung anbieten.  

3.4.3 Über Distickstoffoxide (N2O) erzeugtes NO 

Bei niedrigen Äquivalenzverhältnissen einer Verbrennung von beispielsweise Methan wird sowohl die 

thermische NO-Bildung als auch die prompte NO-Bildung deutlich gehemmt. Dies liegt daran, dass bei 

zunehmendem Luftanteil im Brenngasluftgemisch der Inertgasanteil steigt, die Flammentemperatur 

sinkt und damit beispielsweise die thermische NO-Bildung abnimmt. Ferner wird durch die deutlich 

überstöchiometrische Fahrweise die Bildung von CH-Radikalen erheblich unterdrückt, sodass auch die 

Bildung von prompten NO abnimmt [134]. Gemäß der Ausführung von Al-Halbouni [134] setzt in 

dieser Betriebsweise jedoch ein bisher nicht genannter NO-Bildungsmechanismus ein. Der N2O-

Mechanismus folgt in seiner Elementarreaktion der thermischen NO-Bildung (siehe Gl. 3-32) mit der 

Besonderheit der Hinzunahme eines dritten Moleküls M zur Bildung von N2O (Gl. 3-53), welches in 

einer anschließenden Reaktion zu NO oxidiert wird (Gl. 3-43) [134], [136], [137]. 

ὔ ὕ  ὔὕ ὓ Gl. 3-53 

ὔὕ ὕ  ὔὕ ὔὕ Gl. 3-54 

Bedingt durch die Drei-Körper-Reaktion (Gl. 3-53) benötigt die Bildung von N2O nur eine geringe 

Aktivierungsenergie (E = 97 kJ/mol) im Vergleich zur bereits genannten Startreaktion der thermischen 

NO-Bildung. Dies führt zu einer möglichen N2O-Bildung bei niedrigen Prozesstemperaturen, d. h. auch 

bei hohen Luftüberschüssen. Wie der Gl. 3-54 zu entnehmen ist, benötigt das gebildete N2O zur 

Oxidation ein freies O-Molekül. Al-Halbouni [134] merkt in diesem Kontext an, dass das 

Vorhandensein von atomaren Sauerstoff eine maßgebliche Größe für die Geschwindigkeit und Höhe der 

NO-Bildung über den N2O-Mechanismus beschreibt, da insbesondere niedrige Temperaturen zu einer 

geringeren O-Konzentration führen. Neben der genannten Funktion von N2O zur NO-Bildung stellt die 

Spezies zudem ein Zwischenprodukt bei der Verbrennung von beispielsweise Kohlenwasserstoffen mit 

Luft dar. Gemäß Al-Halbouni [134] sind hierzu folgende Zwischenreaktionen relevant: 
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ὔὕ ὕ  ὔ ὕ  Gl. 3-55 

ὔὕ Ὄ  ὔὌ ὔὕ Gl. 3-56 

ὔὕ Ὄ  ὔ ὕὌ Gl. 3-57 

ὔὕ ὕὌ  ὔ Ὄὕ Gl. 3-58 

Bowman [137] bestätigt die Relevanz der Gl. 3-55 und Gl. 3-57 und benennt diese als wichtige 

Reaktionsschritte zur Entfernung von Lachgas (N2O) und führt weiter aus, dass das als Zwischenprodukt 

entstehende Lachgas bei Temperaturen über 1.500 K typischerweise weniger als 10 ms vorhanden ist 

und damit für viele Verbrennungsprozesse als Emission selbst nicht relevant ist. Ferner bleibt zu 

erwähnen, dass die NO-Bildung über den N2O-Mechanismuss sowohl bei hohem Luftüberschuss als 

auch bei hohen Drücken auftritt [91], [92], [134], [137]. Demzufolge spielt der genannte NO-

Bildungsmechanismus bei der Verbrennung in Gasturbinen eine wichtige Rolle [92]. 

3.4.4 Über NNH-Radikal gebildetes NO 

Ein weiterer, in der Literatur jedoch wenig beschriebener, NO-Bildungspfad stellt das über das NNH-

Radikal gebildete NO dar. Dean und Bozzelli [138] formulierten für den genannten NNH-Mechanismus 

folgende Elementarreaktionsgleichungen: 

ὔὔὌ ὕ ὔὕ ὔὌ Gl. 3-59 

ὔὔὌ ὕ ὔὕ Ὄ Gl. 3-60 

ὔὔὌ ὕ ὔ ὕὌ Gl. 3-61 

Das freie NNH-Radikal entsteht bei der Reaktion von molekularem Luftstickstoff mit einem 

Wasserstoffatom [138], [139]. Das aus der Gl. 3-59 resultierende NH-Molekül wird unter mageren, 

vorgemischten Bedingungen zudem in NO umgesetzt [91], [139]. Während der thermische NO- und der 

N2O-Mechanimus insbesondere für die sogenannte Nachflamme relevant sind, wirkt der NNH-

Mechanismus analog zum prompten NO-Mechanismus unmittelbar in der Flamme [92]. 

3.4.5 Konversion von brennstoffgebundenem Stickstoff (Brennstoff-NO)  

Neben den bereits beschriebenen Bildungsmechanismen von Stickoxiden spielt bei der Verbrennung 

von Brennstoffen und Brenngasen mit stickstoffhaltigen Verbindungen (z. B. NH3) insbesondere der 

Brennstoff-NO-Pfad eine wichtige Rolle und wirkt sich erheblich auf die resultierende Gesamt-NOX-

Emission aus. Berger et. al. [140] demonstrierten den Einfluss des Brennstoff-NO-Pfades anhand der 

Verbrennung eines mit einer geringen NH3-Konzentration dotierten synthetischen Holzgases unter 

Verwendung diverser Low-NOx-Brennersysteme. Die Abbildung 3.24 zeigt in diesem Kontext die 

erhebliche Steigerung der NOX-Emission bei der Zumischung von Ammoniak in das Brenngas. Ferner 

zeigt, wie in der Abbildung 3.18 schematisch angedeutet, der genannte Bildungsmechanismus 

unabhängig von den Betriebsparametern einer Feuerung ein exorbitant hohes NO-Niveau. Im direkten 

Vergleich zur thermischen NO-Bildung läuft die  Brennstoff-NO-Bildung sehr schnell ab [67], [92]. Zu 

den nicht geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionsschritten zählt die initiale Oxidation der 

stickstoffhaltigen Verbindungen des Brennstoffes in Verbindungen wie Ammoniak (NH3) und 
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Blausäure (HCN) [91]. Ist beispielsweise Ammoniak in der Reaktion vorhanden, durch eine 

vorhergehende Oxidation oder der direkten Existenz im Brenngas, reagiert es unabhängig von dem 

eingestellten Luftverhältnis unmittelbar mit OH--Radikalen zu NH2-Radikalen [67]. 

 

Abbildung 3.24: Experimentelle Untersuchung eines COSTAIR-Brenners für die Holzgasverbrennung [140] 

Neben den genannten Aminradikalen (NH2, NH, N) stellen bei der Verbrennung von kohlenstoffhaltigen 

Brennstoffen auch HCN und CN wichtige Zwischenprodukte für den Brennstoff-NO-Mechanismus dar 

[92]. Bedingt durch den sich ergebenden per se großen Radikalpool besteht laut Glassman [92] ein 

Gleichgewicht, welches zwischen allen NH-Verbindungen ein Gleichgewicht herstellt (Gl. 3-63). 

ὔὌ ὢᵮ ὔὌ ὢὌ Gl. 3-62 

ὔὌᵮὔὌᵮὔὌᵮὔ Gl. 3-63 

Gemäß den Ausführungen von Valera-Medina et. al. [67] reagieren die Aminradikale NH2 und NH mit 

vorhandenen O- bzw. OH-Radikalen zu Nitroxyl (HNO), welches als Hauptquelle der NO-Erzeugung 

in Ammoniakflammen beschrieben wird. Für die Verbrennung von kohlenstoff- und 

brennstoffstickstoffhaltigen Brennstoffen ist, wie beschrieben, insbesondere die Bildung von Blausäure 

für die nachgeschaltete NO-Bildung relevant. In diesem Kontext verallgemeinert Glassman [92] die 

bereits beschriebenen Reaktionsgleichungen der Gl. 3-47 und Gl. 3-48 zu: 

ὅὌ ὔ ᵮ ὌὅὔὔὌ  Gl. 3-64 

Hierbei stellt Glassman [92] fest, dass die beschriebenen (Teil-)Reaktionen eine große Ähnlichkeit 

zwischen der Brennstoff-NO und der prompten NO-Bildung aufweisen. Im Rahmen dieses Vergleichs 

wird zudem deutlich, dass insbesondere unter brennstoffreichen Bedingungen die N2-Bildung mit der 

Bildung von NO konkurriert [67], [91], [92], [141]. Freie NH-Radikale führen laut Valera-Medina et. 

al. [67] zudem in Kombination mit molekularem und atomarem Sauerstoff zu einer Lachgasbildung 

(N2O). Infolgedessen wird NO bereits in der Flamme über die nachfolgende Drittkörperreaktion 

abgebaut [67]: 

ὔὕ ὓᵮ ὔ ὕ ὓ Gl. 3-65 

Ferner stellen gemäß den genannten Autoren die mit der nachfolgenden Reaktionsgleichungen 

beschriebenen Reaktionen eine weitere wichtige Quelle der NO-Reduktion dar. 

ὔὌ ὔὕᵮ ὔὔὌ ὕὌ Gl. 3-67 
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ὔὌ ὔὕᵮὔ Ὄὕ Gl. 3-68 

Neben der bereits erwähnten Analogie der Brennstoff-NO-Bildung zur prompten NO-Bildung zeigt sich 

hinsichtlich der NO-Reduktion zudem der bereits beschriebene NNH-Mechanismus von Relevanz. 

Valera-Medina et. al. [67] beschreiben in ihrer Ausführung, dass unter brennstoffreichen Bedingungen 

der NNH-Dissoziationsweg eine relevante Rolle bezüglich der Vermeidung der NO-Bildung durch die 

Bildung von N2 spielt. Die hierfür wesentlichen Reaktionsgleichungen wurden bereits mit Gl. 3-59 bis 

Gl. 3-61 beschrieben. In Anbetracht der potenziell hohen NO-Emission bei der Verbrennung von 

Brennstoffen mit Stickstoffverbindungen ist es essenziell, die genannten Zusammenhänge zu 

berücksichtigen. Joos [91] führt diesbezüglich aus, dass bei einer überstöchiometrischen Fahrweise 

(ʌ < 1,0) in etwa zwei Drittel des brennstoffgebundenen Stickstoffs zu NO oxidiert, während nur ein 

Drittel in Stickstoff umgesetzt wird.  

 

Abbildung 3.25: Messung (links) und Simulation (rechts) der Bildung stickstoffhaltiger Verbindungen mit 2.400 ppm 

Methylamin dotierten Propan-Luft -Flammen [91] 

Mit den Diagrammen der Abbildung 3.25 stellt Joos die resultierende NO-Konzentration in einen 

gemeinsamen Zusammenhang mit den weiteren Schadstoffen HCN und NH3 und zeigt die Abhängigkeit 

der jeweiligen Konzentration vom eingestellten Äquivalenzverhältnis .ʟ Wie bereits ausgeführt, zeigt 

sich eine unterstöchiometrische Verbrennung des dargestellten Brennstoffes hinsichtlich der 

resultierenden NO-Emission erheblich von Vorteil [67], [91], [92], [141]. Allerdings weist Joos [91] 

darauf hin, dass mit zunehmendem Äquivalenzverhältnis die Bildung von HCN und NH3 steigt, welche 

in der Atmosphäre ebenfalls zu NO umgesetzt werden. In diesem Kontext ist die Ermittlung des 

optimalen Äquivalenzverhältnis vielmehr von der Summe der genannten Spezies (NO + HCN + NH3) 

abhängig als von einer reinen NO-Betrachtung. Demzufolge wird ein Bereich von 1,3 < ʌ < 1,6 als 

optimal bezeichnet [91]. Unerwähnt bleibt in den Ausführungen von Joos, dass neben NO, HCN und 

NH3 zudem Lachgas (N2O) bezüglich des Schadstoffverhaltens eine relevante Rolle spielt. Aufgrund 

der hohen Klimawirksamkeit, gemessen an seinem  Klimaerwärmungspotential (GWP) von 280 (über 

20 Jahre), ist Lachgas zwangsläufig mit zu berücksichtigen [67], [142], [143]. 

3.5 Primäre NOx-Minderungsmaßnahmen 

Als primäre Minderungsmaßnahmen werden sowohl konstruktive Maßnahmen als auch Modifikationen 

in der Prozessführung bezeichnet, die ohne anschließende Abgasreinigung bzw. Rauchgasentstickung 

im Vergleich zum nicht-modifizierten Fall die Stickoxidemissionen eines Verbrennungsprozesses 

mindern [90]. Im vorherigen Kapitel wurden sowohl die Bildungsmechanismen von NOX als auch die 

relevanten Einflussgrößen zur Bildung beschrieben. Als maßgebliche Einflussgrößen werden in der 

Literatur ([15], [90], [91], [92], [95], [134], etc.) folgende definiert: 
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¶ Verbrennungstemperatur 

¶ Sauerstoffangebot 

¶ Verweilzeit 

¶ Druck 

Die Verbrennungstemperatur ist insbesondere für die thermische NO-Bildung von Bedeutung. Durch 

das Herabsetzen der lokalen Maximaltemperaturen kann dem genannten Bildungsmechanismus 

entgegengewirkt und damit die NO-Bildung gemindert werden. In diesem Kontext spielt zudem die 

Verweilzeit eine, vor allem für die thermische NO-Bildung, entscheidende Rolle: während die prompte 

NO-Bildung unmittelbar in der Flammenfront abgeschlossen wird, setzt sich die thermische NO-

Bildung in der sogenannten Nachflamme unter Einhaltung der Randbedingungen weiter fort [91], [92]. 

Hierzu zählt neben einem ausreichenden Sauerstoffangebot auch eine ausreichend hohe Temperatur. 

Die Dauer des Vorhandenseins der genannten Randbedingungen stellt somit die Verweilzeit dar. 

Während die Einflussgrößen Temperatur und Verweilzeit für die Bildungsmechanismen von prompt-

NO und Brennstoff-NO eher eine untergeordnete Rolle spielen, zeigt sich vor allem die lokale 

Konzentration des Reaktionspartners O2 (Sauerstoffangebot) als essenzielle Einflussgröße der NO-

Bildung [92], [137].  

Aus den genannten Einflussgrößen lassen sich sowohl bewährte konstruktive als auch prozesstechnische 

Maßnahmen ableiten, die seit Jahrzehnten etabliert und in der Literatur hinreichend beschrieben sind. 

Kolar [90] stellt im Rahmen der nachfolgenden Tabelle 3.3 einen globalen Maßnahmenkatalog zur 

primärseitigen NOx-Minderung zusammen. 

Tabelle 3.3: Überblick zu den Primärmaßnahmen zur NOX-Minderung [90] 

 

Zur bereits erwähnten Senkung des lokalen Sauerstoffangebots eignet sich grundsätzlich eine 

nahstöchiometrische Fahrweise. Neben zahlreichen Untersuchungen der Wirksamkeit einer Fahrweise  

mit geringem Luftüberschuss wird diese Betriebsart in der Praxis insbesondere dort genutzt, wo 

Feuerungsanlagen konstruktiv und prozesstechnisch nicht weiter optimiert werden können, um die NOX-

Grenzwerte zu unterschreiten [92], [95]. Als Beispiel sind regenerative Glasschmelzöfen nach dem 

Siemens-Martin-Verfahren zu nennen. Das hierbei eingesetzte Feuerungssystem eignet sich aufgrund 

der hohen Luftvorwärmtemperatur von bis zu 1.400 °C und einer hohen Prozesstemperatur (> 1.600 °C) 

hervorragend zur Bildung von thermischem NO. Aufgrund dessen wird der nicht-vorgemischte 

Verbrennungsprozess zur Vermeidung einer hohen NOX-Emission sehr nah-stöchiometrisch (ʟ å 0,95) 

gefahren [96]. Darüber hinaus werden über das Feuerungssystem (z. B. Underport-Feuerung) die 

Medien nahezu parallel in den Brennraum geführt, um eine verzögerte Vermischung zu erreichen. 

Neben dem gewünschten Effekt einer langen Flamme zur Strahlungswärmeübertragung der 
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freigesetzten Energie auf das Glasbad, werden durch die gehemmte Medienmischung zudem 

Spitzentemperaturen in der Flamme und damit eine zusätzliche Bildung von thermischem NO 

vermieden [15], [96]. Fiehl et. al. [11] führten an genannten Flammen im Erdgasbetrieb Temperatur- 

und Rauchgasspeziesmessungen durch und stellten Spitzentemperaturen von circa 1.700 °C fest. Die 

beschriebene Flammenform stellt mitunter eine technische Ausnahme dar und ist nicht auf weitere, 

insbesondere Niedertemperaturprozesse, übertragbar [96].  

Eine nahstöchiometrische Fahrweise ist  hinsichtlich der Betriebssicherheit als kritisch zu betrachten, so 

können beispielweise durch Gasbeschaffenheitsschwankungen unterstöchiometrische Bedingungen 

entstehen, die mit einem vermehrten Aufkommen von unverbrannten Rauchgasbestandteilen, wie z. B. 

Kohlenmonoxid einhergehen [144], [145]. Das Diagramm der Abbildung 3.26 verdeutlicht den 

genannten Zusammenhang. 

 

Abbildung 3.26: NOX und CO in Abhängigkeit des Äquivalenzverhältnisses [15] 

Im weiteren Verlauf werden ausschließlich die für die im Rahmen der vorliegenden Brennerentwicklung 

relevanten Primärmaßnahmen zur NOX-Minderung vorgestellt. Maßnahmen wie die Zugabe von Wasser 

in den Verbrennungsprozess sind beispielsweise bei Gasturbinen eine probate Methode für eine 

primärseitige Entstickung [93]. Für die Herstellung von Prozesswärme ist die Eindüsung von Wasser 

aus energetischer Sicht jedoch kontraproduktiv. Darüber hinaus wird auf die Beschreibung von weiteren 

Maßnahmen gemäß der Tabelle 3.3, wie z. B. der Oberflächenverbrennung übersichtshalber verzichtet. 

Nachfolgend wird dementsprechend ausschließlich auf die Luft- und Brennstoffstufung, die 

Abgasrezirkulation sowie die flammenlose Oxidation eingegangen. 

3.5.1 Luft - / Brennstoffstufung 

Wie oben bereits ausgeführt, zeigt sich die lokale Konzentration an Sauerstoffmolekülen innerhalb der 

Reaktionszone als Grundbedingung für die Bildung von Stickoxiden und das unabhängig vom 

jeweiligen Bildungsmechanismus [91], [92], [95], [134]. Basierend darauf wird bei der Luft- und 

Brennstoffstufung bewusst auf die Stöchiometrie innerhalb der Reaktionszone Einfluss genommen. 

Global betrachtet, bleibt der Verbrennungsprozess überstöchiometrisch, während innerhalb der 

Verbrennungszone durch eine definierte Medienzugabe mehrere Zonen mit abweichenden 

Stöchiometrien erzeugt werden. Die Abbildung 3.27 zeigt schematisch diese Vorgehensweise. Mit 

dieser Maßnahme werden gleichzeitig zwei Effekte erzielt. Zum einen werden Temperaturspitzen in der 

Flamme verringert und gleichzeitig die Sauerstoffkonzentration innerhalb der jeweiligen 

Teilreaktionszone kontrolliert [90], [134]. Das Diagramm der Abbildung 3.28 stellt qualitativ den 

Einfluss der Luftstufung sowohl auf eine Vormisch- als auch auf eine Diffusionsflamme bei der 
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Verbrennung von Gas- und Ölfeuerungen dar. Gemäß dem Diagramm ist die NO-Bildung bei der 

Vormischverbrennung bei einem Äquivalenzverhältnis von ʟ å 0,85 maximal. Durch die Aufteilung in 

zwei Reaktionszonen (Luftstufung) resultieren in den jeweiligen Zonen deutlich geringere NOX-

Konzentrationen [95], [134]. In der unterstöchiometrischen Zone (C1) kann aufgrund des fehlenden 

Oxidationsmittels der Brennstoff nicht vollständig umgesetzt werden. In diesem Zustand kann nur eine 

partielle Wärmemenge freigesetzt und damit nur geringe Temperaturen, im Vergleich zur adiabaten 

Verbrennungstemperatur bei der globalen Luftzahl, erreicht werden. Der verbleibende nicht reagierte 

Brennstoff sowie die produzierten Verbrennungszwischenprodukte (z. B. CO) werden durch die 

anschließende Zugabe von Luft final oxidiert (C2). Bei dieser Oxidationsreaktion wird erneut Wärme 

freigesetzt. Das geringere resultierende Temperaturniveau in den Teilreaktionszonen sowie die 

Längenstreckung der Gesamtreaktion und der damit einhergehenden Oberflächenvergrößerung führen 

zu einer erheblichen Minderung der thermischen NO-Bildung [134]. 

 

Abbildung 3.27: Prinzip der Luft - und Brennstoffstufung [90] 

 

Abbildung 3.28: Wirkungsweise der Luftstufung bei Gas- und Ölfeuerungen [90] 

Laut Kolar [90] gilt für die resultierenden NOX-Konzentration bei der Verwendung einer Luftstufung 

bezogen auf die Vormischverbrennung der Abbildung 3.28 folgender Zusammenhang: 

ὅ  
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Neben dem Einfluss einer Luft- bzw. Brennstoffstufung auf die Spitzentemperaturen ist insbesondere 

die kontrollierte Sauerstoffzugabe (Luftstufung) zu erwähnen, da diese neben der thermischen NO- 

Bildung auch ein erheblichen Minderungspotential bezüglich der Bildung von Brennstoff-NO mit sich 

bringt [90]. Zusätzlich zu der Beschreibung der Wirksamkeit einer Luftstufung im Hinblick auf die 

Brennstoff-NO-Bildung [15], [63], [67], [90], [95] sei an dieser Stelle auf die, im Rahmen der 
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vorliegenden Arbeit erzielten experimentellen Ergebnisse hinsichtlich der Ammoniakverbrennung 

(Abbildung 4.19) verwiesen. 

3.5.2 Rauchgasrezirkulation 

Eine weitere effektive Maßnahme zur primärseitigen NOX-Minderung stellt die sogenannte 

Rauchgasrezirkulation dar. Das Prinzip basiert grundsätzlich darauf, dem Verbrennungsprozess neben 

den erforderlichen Medien (Oxidator und Brenngas) zusätzlich ausreagiertes Abgas aus dem Prozess 

beizumischen. Unterschieden wird hierbei, wie das Rauchgas eingeleitet wird: Eine interne 

Rauchgasrezirkulation wird durch die aerodynamische Strömungsführung am Brennermund initiiert und 

ist damit fester Bestandteil des Brennerdesigns. Bei der externen Rauchgasrezirkulation wird meist über 

ein zusätzliches Rauchgasgebläse abgekühltes Rauchgas der Verbrennungsluft beigemischt. Eine 

externe Rauchgasrezirkulation ist vor allem an Anlagen zu finden, bei denen andere konstruktive 

Maßnahmen NOX primärseitig zu mindern, bereits ausgeschöpft sind, bei einem Wechsel auf ein 

hinsichtlich der NO-Bildung anspruchsvolleres Brenngas (z. B.: Erdgas Ÿ Wasserstoff) oder bei 

Bestandsanlagen, die aufgrund des Alters der verwendeten Brennersysteme aktuell geltende Grenzwerte 

nicht ohne weiteres einhalten [15], [89], [90].  

Die erzwungene Einbringung von großen Teilen Inertgas (Rauchgas) senkt sowohl die adiabate 

Flammentemperatur als auch den Sauerstoffpartialdruck innerhalb der Reaktionszone [89], [90]. Wie 

bereits beschrieben, wirken sich beide Effekte positiv (mindernd) auf die resultierenden NOX-

Emissionen aus. Insbesondere bei Brennstoffen, bei denen der thermische NO-Bildungspfad dominant 

ist (z. B. Erdgas, Wasserstoff, etc.) ist die Abgasrezirkulation eine sehr effektive Maßnahme [15], [90], 

[134]. Abbildung 3.29 zeigt die Wirksamkeit der Rauchgasrezirkulation hinsichtlich der NOX-

Minderung sowie der maximalen Temperatur im Prozess in Abhängigkeit der Rezirkulationsrate.  

 
Abbildung 3.29: Auswirkung der externen Abgasrückführung auf die NOX-Emissionen und die 

Maximaltemperaturen einer Verbrennung von Koksofengas mit Luft [146] 

Die Rezirkulationsrate KV kann gemäß Wünning [24] wie folgt definiert werden: 
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ά
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Wie zu erkennen ist, berechnet sich die Rezirkulationsrate aus dem Quotienten des Massenstroms des 

rezirkulierten Rauchgases (ά ) und der Summe der Brenngas- und Oxidatormassenströme. 
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Die dargestellten Ergebnisse der Arbeiten von Wang et. al. [146] zeigen neben dem erheblichen NOX-

Minderungspotential einer externen Rauchgasrezirkulation zudem, dass Rezirkulationsraten bei der 

Verbrennung von Koksofengas bis zu 25 % technisch möglich sind (siehe Abbildung 3.29). 

Das verwendete Koksofengas bestand hierbei aus 58 Vol.-% H2, 26 Vol.-% CH4, 7 Vol.-% CO und 

geringen Anteilen von Inertgas (CO2 und N2). Bei weniger reaktivem Brenngas, wie z. B. Erdgas H ist 

die Rezirkulationsrate dahingehend limitiert, dass bei zu hohem Inertgasanteil im Verbrennungsprozess 

die Flammen instabil und die Verbrennung unvollständig werden kann [147]. In diesem Kontext sei auf 

die geringen Rezirkulationsraten im Diagramm der Abbildung 3.30 verwiesen. Huber [102] zeigte im 

Rahmen dieser Versuchsreihen, dass die mit der Substitution von Erdgas H durch Wasserstoff 

einhergehenden NOX-Emissionssteigerungen mit einer externen Rauchgasrezirkulation bei geringen 

Rezirkulationsraten zu senken sind. Wie zu erkennen ist, konnten bereits bei Rezirkulationsraten von 

ca. 13 % im reinen Wasserstoffbetrieb niedrigere NOX-Konzentrationen erreicht werden als im 

Nennbetrieb mit Erdgas H ohne Rauchgasrezirkulation.  

 

Abbildung 3.30: Auswirkung der externen Abgasrückführung (ARF) auf die NOX-Emissionen für Erdgas, einer 

Mischung mit 70 Vol.-% Wasserstoff und reinem Wasserstoff [102] 

Die beschriebenen Untersuchungen verdeutlichen beide die Wirksamkeit einer externen Rezirkulation 

von Rauchgasen. Als nachteilig ist in diesem Kontext jedoch der Bedarf der Einbringung von 

zusªtzlichem Ăkaltenñ Inertgasen in die Verbrennungsreaktion zu nennen, welches sich hinsichtlich der 

Anlageneffizienz mindernd auswirkt. Gegebenenfalls wird zudem der Einsatz eines Rauchgasgebläses 

erforderlich, welches zusätzliche Investitions- und Betriebskosten mit sich bringt [89].   

Eine Alternative hierzu stellt die interne Rauchgasrezirkulation dar. Wie in der Abbildung 3.31 anhand 

der schematischen Darstellung eines ARZ-Brenners (Brennerbezeichnung) zu erkennen ist, zielt das 

Brennerdesign darauf ab, heißes, ausreagiertes Rauchgas aus dem Ofenraum in die Verbrennungszone 

zu injizieren, um die bereits beschriebene Verdünnung der Reaktionszone zu erzielen. Eine Einmischung 

heißer Rauchgase ist im direkten Vergleich zu der externen Rauchgasrezirkulation sowohl im Hinblick 

auf die Anlageneffizienz als auch in Bezug auf die Flammenstabilität von Vorteil [134], [147]. Die 

Flammenstabilität wird analog zur externen Rauchgasrezirkulation durch die Verdünnung mit inerten 

Gasen geschwächt, jedoch ist die Einbringung ĂheiÇerñ Rauchgase im Zuge der internen 

Rauchgasrezirkulation in diesem Kontext förderlich für die Zündung des Brenngas-Luft-

Rauchgasgemisches und damit im Vergleich zur Einbringung kalten Rauchgases bezüglich der 

Flammenstabilität von Vorteil [89], [91], da extern zugeführte kalte Rauchgase zunächst durch die 

Verbrennungsreaktion wieder aufgewärmt werden müssen. Die hohen Wärmekapazitäten der 

Inertgasbestandteile (z. B. CO2 und H2O) wirken sich hierbei jedoch auch positiv hinsichtlich der 

Herabsetzung der maximalen Verbrennungstemperatur und damit auf die thermische NO-Bildung aus 
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[89], [147]. Wie bereits erwähnt, geht die Wiedererwärmung der Inertgase allerdings zwangsläufig mit 

einem Anlageneffizienzverlust einher [89], [148]. Als Vorteil ist an dieser Stelle jedoch die 

Homogenisierung des Rauchgas-Luft-Gemisches bei der externen Rauchgasrezirkulation zu nennen. 

Die meist lange Medienleitungsführung oder die Einmischung in ein Luftgebläse (siehe [102]) sorgen 

für eine hinreichende Vermischung des Rauchgases mit der Verbrennungsluft. Hingegen stellt die 

Homogenisierung der genannten Medien bei einer internen Rauchgasrezirkulation eine komplexe 

Aufgabenstellung dar. Bei dem in der Abbildung 3.31 schematisch dargestellten Brennersystems mit 

interner Rauchgasrezirkulation wird das heiße Rauchgas über einen Ringspalt von außen in die 

Reaktionszone eingesaugt. Da die Reaktion unmittelbar an dieser Position beginnt, ist davon 

auszugehen, dass eine vollständige Vermischung der internen Rauchgase mit den Reaktanten (Brenngas 

und Sauerstoff) nicht annähernd zu realisieren ist. Dies hätte zur Folge, dass stets Bereiche innerhalb 

der Verbrennungsreaktion vorhanden sind, die eine deutlich höhere Sauerststoffkonzentration sowie 

Temperatur aufweisen. In diesen Bereichen wird die thermische NO-Bildung nicht gehemmt. Andere 

Konzepte zur internen Rezirkulation verwenden hohe Düsenaustrittsgeschwindigkeiten (c Ó 80 m/s), um 

Rauchgas in die resultierenden Freistrahlen zu rezirkulieren. Analog zum ARZ-Brenner ist jedoch 

hierbei die Lauflänge der Einmischzone entscheidend. Folgt unmittelbar auf die Bildung des Freistrahls 

bereits die Verbrennungsreaktion kann keine hinreichende Homogenisierung erfolgen. 

 

Abbildung 3.31: Innere Abgasrezirkulation am Beispiel des ARZ-Brenners der Fa. Dreizler GmbH [147] 

Die Abbildung 3.32 zeigt ein solches Brennerkonzept, bei dem durch die Düsenanordnung eine Vielzahl 

an Einzelstrahlen für den Oxidator (O2) erzeugt werden. Durch den großen Abstand der Brenngas- und 

Oxidatordüsen zueinander erfolgt die Vermischung und damit die Verbrennungsreaktion erst nach 

einem gewissen Abstand vom Brenner. Innerhalb der Mischzone wird das Rauchgas sowohl in den 

Oxidator als auch in das Brenngas eingemischt, was zu einer suffizienten Gesamthomogenisierung führt. 

Ist die Verdünnung der Reaktionszone durch das inerte Rauchgas ausreichend hoch und sind weitere 

Randbedingungen erfüllt, bildet sich eine Verbrennungsreaktion ohne sichtbare Flammen aus. Dieses 

Phänomen bzw. diese Betriebsweise wird im Folgenden weiter erläutert. 

3.5.3 Flammenlose Oxidation / MILD-Combustion 

Der oben genannte Betriebszustand ist in der Literatur als flammenlose Oxidation [24] oder MILD-

Combustion (Moderate or Intense Low oxygen Dilution) [148] bekannt. Laut Wünning [24] wird in 

diesem Betriebszustand eine stabile Verbrennung ohne Flamme durch eine definierte Rezirkulation von 

heißen Verbrennungsprodukten erzeugt. Als grundlegende Voraussetzungen für die Erreichung des 

flammenlosen Betriebs sind sowohl eine ausreichend hohe Rezirkulationsrate als auch eine 

Gemischtemperatur oberhalb der Selbstzündtemperatur (siehe Abbildung 3.33) zu nennen [24], [148], 

[150].  Die Abbildung 3.32 stellt schematisch ein Brennerdesign für die flammenlose Verbrennung dar. 

Wie zu erkennen ist, sind die Abstände der Mediendüsen zueinander großzügig gewählt. 
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Abbildung 3.32: Einteilung des Strömungsfeldes eines Brenners für die flammenlose Oxidation [149] 

Das dargestellte Design bietet aufgrund dessen den jeweiligen resultierenden Freistrahlen die 

Möglichkeit, in der heißen Rauchgasatmosphäre zu dissipieren und sich mit Rauchgas zu vermischen 

bevor die Bildung eines zündfähigen Gemisches der Reaktanten erfolgt. Neben dem Erfordernis einer 

ausreichend hohen Vermischung von Brenngas, Oxidator und inertem Rauchgas ist, wie bereits 

beschrieben, die Temperatur maßgeblich für das Einsetzen der gewünschten Reaktion [24], [148], [149]. 

Aufgrund der Tatsache, dass - abweichend zu Brennern mit konventionellen Flammen - die gewünschte 

Verbrennungsform keine stabile Flammenwurzel zur permanenten Initiierung der 

Verbrennungsreaktion ausbildet, muss die Gemischtemperatur stets oberhalb der Selbstzündtemperatur 

des verwendeten Brenngases liegen [24], [149], [150], [151]. Eine hohe Gemischtemperatur kann auch 

bereits über eine vorgeschaltete Luftvorwärmung (Abwärmenutzung) vor Eintritt in die Brennkammer 

vorbereitet werden. Während im Flammenbetrieb eine zusätzliche Anhebung der adiabaten 

Verbrennungstemperatur durch Vorwärmung der Medien (z. B. Luftvorwärmung) zu einer deutlichen 

Steigerung des Potentials zur thermischen NO-Bildung führt, können hingegen bei einer zusätzlichen 

hohen Rauchgasrezirkulation im flammenlosen Betrieb einstellige NOX-Konzentrationen (ppm) erreicht 

werden [24], [134], [149]. Der Grund ist in dem Ausbleiben einer Flammenfrontausbildung und den 

damit nicht einhergehenden hohen lokalen Temperaturen im Verbrennungsprozess zu finden. Die 

flammenlose Oxidation bildet eine volumetrische homogene Verbrennungszone aus, in der lokale 

Temperaturspitzen vermieden und damit die thermische NO-Bildung gehemmt wird [148]. Zur groben 

Abschätzung der resultierenden Spitzentemperaturen in Abhängigkeit der Rauchgasrezirkulationsrate 

KV liefert Wünning [24] folgenden Ansatz: 

‮ ‮  
‮

ὑ ρ
 Gl. 3-71 

Gemäß dieser Formulierung kann die Spitzentemperatur xam‮
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Verbrennungsbereiche zur ergänzenden Beschreibung der Randbedingungen für eine flammenlose 

Verbrennung dar. Weitere Quellen, wie z. B. [24] liefern hierzu analoge Darstellungen. Wie bereits 

beschrieben, sind für den Übergang einer konventionellen Verbrennung mit Flammen neben einer 

ausreichend hohen Verdünnung des Brenngas-Luftgemisches mit inertem Rauchgas zudem eine 

Ofenraumtemperatur oberhalb der Selbstzündtemperatur des verwendeten Brenngases erforderlich. 

Wird beispielweise die Rezirkulationsrate nicht ausreichend hoch gewählt, ist weder eine stabile 

Flamme noch der Übergang in den stabilen flammenlosen Betrieb realisierbar. Dieser Bereich ist in der 

Abbildung 3.33 mit der Bezeichnung Ălifted flamesñ gekennzeichnet. Unterhalb der 

Selbstzündtemperatur des Brenngases bleibt unter diesen Betriebseinstellungen eine 

Verbrennungsreaktion gänzlich aus. Herauszustellen sei in diesem Kontext zudem, dass der Bereich der 

flammenlosen Verbrennung selbst bei sehr hohen Medien- und Ofenraumtemperaturen nur geringe NO-
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Emissionen generiert, weshalb die flammenlose Verbrennung für den Einsatz in Kombination mit 

effizienzsteigernden Maßnahmen, wie einer Abgaswärmerückgewinnung durch eine 

Verbrennungsluftvorwärmung, prädestiniert ist. 

  
Abbildung 3.33: Unterschiedliche Verbrennungszustände; Methan-Luft -Flammen [151] 

Konventionelle Brennersysteme bringt die Verbrennungsluftvorwärmung hingegen schnell in die 

Überschreitung der einzuhaltenden behördlichen NOX-Grenzwerte und sind im Zuge dessen in der 

maximalen Vorwärmtemperatur begrenzt [24]. Wünning [24] stellt die aus der hohen Verdünnung der 

Verbrennungsreaktanden mit Rauchgasen resultierende Absenkung der Maximaltemperatur und die 

damit einhergehende gehemmt ablaufende thermische NO-Bildung (Zeldovich) als Ursache der 

geringen NOX-Emissionen bei der flammenlosen Verbrennung heraus. 

Lavarone et. al. [152] weisen hingegen in diesem Kontext auf den erheblichen Forschungsbedarf hin. 

Wie in dem vereinfachten Schema der Abbildung 3.34 sind auch bei der flammenlosen Verbrennung 

die bereits beschriebenen Mechanismen der prompten NO, N2O- und NNH-basierten NO-Bildung, die 

Interaktion untereinander sowie Wiederverbrennung zu berücksichtigen.  

 

Abbildung 3.34: Vereinfachtes Schema der Bildungs- und Zerstörungswege der NO-Spezies: thermisch (roter Pfeil), 

prompt (blaue Pfeile), N2O-Pfad (grüne Pfeile), NNH-Zwischenstufe (gelbe Pfeile) und Wiederverbrennung (lila 

gestrichelte Pfeile).[152] 
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3.6 Stand der Technik: Mehrgasbrenner 

Brennersysteme für industrielle Feuerungsprozesse sind im Allgemeinen, bedingt durch die 

Heterogenität thermoprozesstechnischer Anwendungen hoch spezialisiert und stets auf den jeweiligen 

Prozess bzw. auf die Prozessbedingungen angepasst. Dementsprechend hoch ist die Anzahl an 

Herstellern, die für diverse Anwendungen jeweils individuelle Brennerlösungen anbieten. Während das 

Angebot insbesondere für konventionelle Brennstoffe groß ist, grenzt die Anforderung eines 

Brennersystems für den Betrieb mit mehr als einem Brennstoff die Auswahl erheblich ein. Der 

sogenannte Mehrstoffbrenner (eng.: Multi-Fuel-Burner) ist hierbei das am häufigsten zu findende 

Exemplar, da dieser meist eine Kombination aus einer Erdgas- und einer Heizölverbrennung darstellt 

[15]. Deutlich seltener ist die Mehrgasbrennervariante, bei der verschiedene Brenngase mit signifikant 

unterschiedlichen Eigenschaften oder Anforderungen über dasselbe Brennersystem verbrannt werden 

können. Der aktuelle Stand der Technik bietet in diesem Zusammenhang verschiedene, oft konstruktiv 

aufwändige Brennersysteme. Die nachfolgenden Abbildungen 3.35 ï 3.37 zeigen diesbezüglich 

kommerziell erhältliche Mehrgasbrenner.  

  

Abbildung 3.35:DUMAG® Multi Fuel Burner MFBSX; Einbausituation (li.) und Strömungsanimation (re.) [153] 

  

Abbildung 3.36: Multi Fuel Burner der Fa. Dunphy; Brennerabbildung (li.) und Brennstofftabelle (re.) [154] 

 

Abbildung 3.37: Mehrstoffbrenner zur Heißgaserzeugung; Brenner (li.) und Brennermund (re.) [17] 

Ohne die Brenner jeweils en détail zu beschreiben, fällt bei der Betrachtung der Konstruktionen direkt 

auf, dass diese zum einen deutlich voneinander abweichen und zum anderen, dass die Brennerköpfe 

stets aus einem Arrangement von Düsen unterschiedlicher Durchmesser und Anzahl bestehen. Die 

Abbildung 3.35 zeigt den Mehrgasbrenner des Herstellers DUMAG. Dieser verfügt, wie in der linken 

Bildhälfte erkennbar ist, über mehrere Medienanschlüsse. Auffallend ist insbesondere die 
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Verteilkammer für das zweite Brenngas, welches über Edelstahlwellschläuche auf einen Düsenring am 

Brennerkopf verteilt wird. Das Hauptgas wird konzentrisch innerhalb des Brenners mit einer Primärluft 

zur primären Verbrennung vermischt. Das Zusatzgas wird mit der Sekundärluft in einem Winkel von 

ca. 45° direkt in den Ofenraum eingeleitet (siehe Abbildung 3.35, rechts). Aufgrund der geringen Daten- 

und Informationslage hinsichtlich des Brennersystems ist anzunehmen, dass es sich hierbei um einen 

Brenner handelt, der für Prozessanwendungen mit höherer Prozesstemperatur (TOfenraum Ó 800 °C) 

konzipiert ist, da sowohl die Sekundärluft als auch der zweite Brenngasmassenstrom divergierend zu 

bereits stabilisierten Flammen injiziert werden. Das Brennersystem der Firma Dunphy (siehe Abbildung 

3.36, links) ist hingegen für niedrigere Prozesstemperaturen ausgelegt. Der Kesselbrenner ist gemäß der 

Tabelle der Abbildung 3.36 (rechts) in der Lage, maximal vier verschiedene Brenngase- bzw. Öle 

thermisch nutzbar zu machen. Brenngasseitig werden neben hochkalorischen Gasen, wie z. B. Erdgas 

und LPG (eng.: liquefied petroleum gas) auch Wasserstoff, wasserstoffhaltige Brenngase (Koksgas) und 

auch das schwachkalorische Biogas angegeben. Im Hinblick auf die technische Umsetzung der 

komplexen Anforderung der Verbrennung dieser unterschiedlichen Brenngase zeigt sich, dass der 

Brenner über ein aufwändiges Arrangement verschieden großer Brenngas- und Luftdüsen verfügt, die 

vermutlich individuell auf die jeweiligen Brenngasanforderungen designt werden. Analog hierzu zeigt 

sich ein vergleichbares Design in der rechten Bildhälfte der Abbildung 3.37: hierbei handelt es sich um 

einen Mehrstoffbrenner, der aktuell von der Firma Brinkmann Combustion Engineering GmbH 

vertrieben wird. Wie auf dem linken Bild der Abbildung 3.37 anhand des Größenverhältnisses der 

abgebildeten Brenngasleitung (orange) zur Luftleitung (blau) erkennbar ist, wird das Brennersystem für 

die Verbrennung eines Schwachgases verwendet. Der Brenner wird in Kombination mit einer 

entsprechenden Peripherie als sogenannter Heißgaserzeuger vertrieben. Heißgaserzeuger stellen 

sogenanntes Heißgas durch die Vermischung von heißen Rauchgasen mit einem weiteren 

Prozessmedium (z. B. Luft) für einen nachgeschalteten Prozess bereit [155]. Als eine typische 

Anwendung ist beispielsweise die Papier- und Holztrocknung zu nennen. Aufgrund der geringen 

Datenlage können an dieser Stelle keine Aussagen über das Emissionsverhalten der jeweiligen Brenner 

getroffen werden. Neben den kommerziell erhältlichen Brennersystemen finden sich zudem 

Brennerkonstruktionen, die im Rahmen von nationalen und internationalen Forschungsvorhaben 

entwickelt wurden und bei denen im Zuge dessen die Ergebnisse im Hinblick auf das 

Schadstoffverhalten hinreichend dokumentiert wurden. Die Abbildung 3.38 zeigt zwei finale 

Brennerdesigns, die aus einem solchen Forschungsvorhaben entstanden sind.  

 
 

Abbildung 3.38: Mehrstoffbrenner nach dem COSTAIR-Prinzip; Variante mit konzentrischem Luftverteiler und 

Variante mit Luftverteilerkonus [156] 

Es handelt sich hierbei um Brenner, die basierend auf dem sogenannten COSTAIR-Prinzip 

(eng.: continuously staged air), welches durch eine in axialer Richtung kontinuierliche Luftstufung 

einen Betrieb mit niedrigen NOX-Emissionen ermöglicht, ausgelegt wurden [134], [156]. In diesem 

konkreten Fall wurden zwei verschiedene Luftverteiler für den jeweiligen Entwurf genutzt. Die 

Abbildung 3.38 zeigt links das Brennerkonzept mit einem zylindrischem Luftverteiler, der konzentrisch 
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innerhalb mehrerer Brenngasdüsenringe liegt. Der Luftverteiler ist hierbei im Brennraum positioniert, 

um die Verbrennungsluft in axialer Richtung innerhalb der Reaktionszone zu stufen (vgl. Kapitel 3.5.1). 

Das rechte Design der Abbildung 3.38 zeigt einen analogen Ansatz. Abweichend zum bereits 

beschriebenen Konzept liegt der Luftverteiler invertiert vor. Das heißt, dass die Verbrennungsluft über 

einen außenliegenden Konus der Verbrennungsreaktion zudosiert wird. Der Konus dient gleichzeitig als 

Flammenhalter und wird durch die Hinterströmung mit kalter Verbrennungsluft thermisch weniger 

belastet als der innenliegende zylindrische Luftverteiler des ersten Konzeptes [156]. Unabhängig von 

der Luftführung ist bei beiden Brennerkonzepten eine zweiteilige Brenngasführung zu erkennen. 

Hierbei sind sowohl die zuführenden Brenngasleitungen als auch die verwendeten Brenngasdüsen 

voneinander getrennt. Im Rahmen des Forschungsvorhabens wurden die Brenner für einen Betrieb mit 

Heizöl, Erdgas H und einem in der Brenngaszusammensetzung variablen Schwachgas ausgelegt. Die 

nachfolgende Tabelle 3.4 zeigt die entsprechenden Brenngaszusammensetzungen, mit der die 

beschriebenen Brennersysteme (siehe Abbildung 3.38) untersucht wurden.  

Tabelle 3.4: Zusammensetzungen, Heiz  und Brennwerte der untersuchten Gase, Bezugssystem: 25 ÁC / 0 ÁC [156]  

Gasart Zusammensetzung in Vol.-% Heizwert in 

kWh/m³ 

Brennwert in 

kWh/m³ 

CH4 CO H2 CO2 N2   

Erdgas 99 - - 0,20 0,80 9,871 10,95 

Klärgas 35 - - 55 10 3,496 3,879 

Deponiegas 30 - - - 70 2,987 3,314 

Grubengas 25 - - 10 65 2,490 2,763 

Gase aus Biomasse 5 20 15 10 50 1,649 1,786 

Holzgas 5 15 15 15 50 1,474 1,611 

Aufgrund der ausschließlichen metallischen Bauweise der Brennerkonzepte eignen sich diese nicht für 

einen Hochtemperaturbetrieb (TOfenraum Ó 1.000 °C). Dies wurde mitunter bereits im Rahmen der 

durchgeführten Experimente aufgrund einer thermischen Überlastung des zylindrischen Luftverteilers 

festgestellt. In einem weiteren Vorhaben wurde das Brennerdesign mit konischem Luftverteiler 

weiterentwickelt. Im Zuge dessen wurde erneut eine thermische Überlastung der verwendeten 

metallischen Werkstoffe im Rahmen der experimentellen Arbeiten festgestellt [157]. Durch den Einsatz 

von feuerfesten Werkstoffen zeigt hingegen das Brennerkonzept von Rossiello et. al. [158] eine bessere 

Eignung für höhere Anwendungstemperaturen. Die Abbildung 3.39 stellt das Brennerkonzept 

schematisch dar. Die Besonderheit des vorliegenden Brennerkonzeptes liegt insbesondere in der 

Brenngasführung. In einer primären Stufe wird mit dem Hauptgas (z. B. Erdgas) in Kombination mit 

einer verdrallten Luftströmung eine stabile Hauptflamme generiert. Für eine Vormischflamme wird das 

Brenngas vor dem Drallerzeuger injiziert. Die Eindüsung am bzw. nach dem Drallerzeuger bildet eine 

Diffusionsflamme aus. Die Wahl der Injektionsposition hängt von dem gewählten Brenngas ab. So kann 

mit einer Vormischverbrennung von Erdgas ein sehr stabiler Flammenkern etabliert werden, während 

die Verbrennung von Wasserstoff in gleicher Form vermutlich zu einem Flammenrückschlag und damit 

zu einer thermischen Überlastung des Drallerzeugers führen würde. Der Diffusionsflammenbetrieb ist 

somit vor allem für Wasserstoff sinnvoll. Durch einen sogenannten thermischen Schutzschild aus 

feuerfestem Material (eng.: refractory thermal shield) wird die Hauptflamme von der Injektion von 

zusätzlichem Brenngas in radialer Richtung abgeschirmt. Ferner ist zu erwähnen, dass die 

Brenngasf¿hrung eine  hnlichkeit zur Sekundªrgasinjektion des kommerziellen ĂDUMAGÈ Multi 

Fuel Burnerñ-Brennersystems aufweist. Insbesondere die Abschirmung des austretenden 

Brenngasvolumenstroms von der Hauptflamme wurde konstruktiv ähnlich mit Hilfe einer Abtrennung 

aus feuerfestem Material gelöst. Die damit konstruktiv umgesetzte Brennstoffstufung erfüllt analog zu 

der mit dem COSTAIR®-Prinzip umgesetzten Luftstufung den Zweck der primären NOX-Minderung. 

In diesem Kontext unterscheiden Rossiello et. al. [158] zweierlei Betriebsmodi. Im Ăkalten Modusñ wird 

im Wesentlichen auf die Brenngasstufung verzichtet und im unteren Temperaturbereich 
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(TOfen Ò 1.000 °C) ausschließlich die Hauptflamme verwendet. Bei Ofenraumtemperaturen oberhalb der 

Selbstzündtemperatur, werden die zusätzlichen Düsen verwendet und erreichen durch die resultierende 

Brennstoffstufung sehr niedrige NOX-Emissionen. Konkret wurden im Rahmen von ersten 

experimentellen Untersuchungen neben Erdgas auch Brenngasgemische bestehend aus Erdgas und 

Stickstoff bis zu einem N2-Anteil von 40 Vol.-% untersucht. Ferner prüfte die Forschergruppe um 

Rossiello [158] den Einsatz von Wasserstoff bis zu einem volumetrischen Anteil von 95 %. Im Hinblick 

auf die resultierenden NOX-Emissionen wird im Kapitel 6.4 ein Vergleich von dem im Rahmen der 

vorliegenden Arbeit entwickelten Brennersystem und den Brennersystemen der Abbildungen 3.38 und 

3.39 dargestellt. 

 

Abbildung 3.39: Multi -Fuel Burner, Prototyp für 2,5 MW; schematische Brennerkonstruktion [158] 

Es bleibt bei dem Brennerkonzept der Abbildung 3.39 zu erwähnen, dass analog zu allen vorgestellten 

Brennersystemen, die unterschiedlichen Brenngase über einen separaten Düsenstock geführt werden. In 

diesem Fall werden die Düsen des äußeren Düsenrings (siehe Abbildung 3.39) alternierend von einem 

der zwei Gasverteilerkammern gespeist. Die Gasverteilkammern werden wiederum von 

unterschiedlichen Brenngasen versorgt. Hierbei wird, wie auch bei einem Vergleich der anderen 

beschriebenen Mehrstoffbrennersysteme, deutlich, dass die lokalen Strömungsbedingungen und damit 

die Vermischung der Medien je nach verwendetem Brenngas bedingt durch die unterschiedlichen 

Injektionspositionen innerhalb eines Brennersystems stark variieren. Um vergleichbare 

strömungstechnische Bedingungen und damit eine vergleichbare Mischung der Medien zu erzielen, 

bestand im Rahmen der Entwicklung des flexiblen Brennersystems das Ziel darin, eine physikalische 

Ähnlichkeit herzustellen. Bedingt durch die sich stark voneinander unterscheidenden 

Verbrennungscharakteristika der genannten Brenngase, ist dies jedoch mit einer geometrischen 

Ähnlichkeit nicht allein zu erreichen. Für die Entwicklung des brenngasflexiblen Brennersystems nahm 

somit die sogenannte Ähnlichkeitsbetrachtung eine Schlüsselrolle ein. Im Abschnitt 5.1.1 werden die 

Ähnlichkeitsbetrachtung sowie relevante dimensionslose Kennzahlen beschrieben und abschließend die 

Grenzen der Ähnlichkeitsbetrachtung aufgezeigt. Die Wahl des Brennstoffs spielt darüber hinaus zudem 

eine entscheidende Rolle für das Flammenstabilitäts- und Schadstoffbildungsverhalten eines 

Brennersystems. Um die Auswirkungen dieser Wahl zu evaluieren, werden die grundlegenden 

Zusammenhänge in diesem Bereich im folgenden Kapitel experimentell ergründet.
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4. Experimentelle Grundlagenuntersuchungen 

Zur grundlegenden experimentellen Untersuchung der Verbrennung relevanter Gase, insbesondere von 

Ammoniak, wurde eigens ein Versuchsstand konzeptioniert und in die vorhandene 

Versuchsinfrastruktur integriert. Der Fokus lag im Zuge der geplanten Untersuchungen neben der 

Untersuchung des Flammenstabilitäts- und Emissionsverhaltens von Ammoniak und ammoniakhaltiger 

Brenngasgemische (CH4-NH3 und H2-NH3) zudem in der emissionstechnischen Betrachtung von 

Methan-Wasserstoffgemischen. Es sei an dieser Stelle erwähnt, dass diesen drei Komponenten im 

Hinblick auf eine Erzeugung aus erneuerbaren Energiequellen eine besondere Relevanz zugeschrieben 

wird. Das Ziel der experimentellen Untersuchungen bestand somit darin, die genannten Brenngase unter 

konstanten Randbedingungen hinsichtlich ihres individuellen Verbrennungsverhaltens zu 

charakterisieren.  

Teile der nachfolgenden Kapitel wurden im Rahmen der Promotionstätigkeit bereits auf 

Fachkonferenzen, wie z. B. dem Flammentag des DVV (Deutsche Vereinigung für Verbrennungs-

forschung e.V.) in Berlin [159], dem ECM23 (European Combustion Meeting, Rouen / Frankreich) 

[111], dem 55. Kraftwerkstechnischen Kolloquium in Dresden [56] und der INFUB-14 (14th European 

Conference on Industrial Furnaces and Boilers, Algarve / Portugal) [160] veröffentlicht. Darüber hinaus 

wurden Teile des Kapitels in der Zeitschrift Fuel [161] veröffentlicht. 

4.1 Versuchsaufbau 

Wie bereits im Kapitel 3.2 beschrieben, zeigen vor allem die reaktionskinetischen Untersuchungen die 

Nachteile von Ammoniak hinsichtlich der Reaktivität und Zündwilligkeit. In Anbetracht dessen war es 

vor allem sicherheitstechnisch relevant, die ersten NH3-Versuche innerhalb kontrollierter 

Systemgrenzen und reduzierter Randbedingungen durchzuführen.  

4.1.1 Brenner- und Brennkammerdesign 

Das Anlagenkonzept für die grundlegenden Untersuchungen bestand aus einer hermetisch abgeriegelten 

Brennkammer mit einer nachgeschalteten thermischen Nachverbrennung (TNV). Das Austreten von 

hochkonzentriertem Ammoniak, wie es beim Erlöschen der Flamme oder ausbleibender Zündung zu 

erwarten ist, sollte hierdurch verhindert werden. Eine weitere Anforderung bestand in der hinreichenden 

Sicht auf die Flamme. Hierfür wurde die Brennkammer als Glaszylinder ausgeführt. Aufgrund der zu 

erwartenden hohen thermischen Belastung der Brennkammerwände wurde ein Quarzglas verwendet. 

Quarzglas ist bis zu einer Temperatur von 1.050 °C formstabil einsetzbar und weist eine ausreichende 

Temperaturwechselbeständigkeit auf [162]. Darüber hinaus lag das Ziel der Konzeptionierung in der 

Konstruktion eines Laborbrenners zur Flammenstabilisierung unter Verwendung von Brenngasen, die 

sich sowohl hinsichtlich des Heizwertes als auch in weiteren verbrennungstechnisch relevanten 

Charakteristika erheblich unterscheiden. Demzufolge wurde die Priorität konstruktiv auf 

flammenstabilisierende Maßnahmen gelegt. Eine probate, in der Praxis oft genutzte Methode ist die 

Flammenstabilisierung durch Drallströmungen, die in Kapitel 3.3.2 bereits detailliert beschrieben 

wurde. Der einzusetzende Brenner sollte bei einer geringen Leistung (< 10 kW) eine maximale 

Flexibilität aufweisen: Sowohl eine hohe Brenngasdiversität als auch die Umschaltbarkeit von mehreren 

Drallstufen für die strömungstechnische Konditionierung der Verbrennungsluft sollte realisiert werden. 

Zur experimentellen Untersuchung der Flammenstabilitätskriterien sollten die Versuchsreihen bei 

unterschiedlichen Drallzahlen durchgeführt werden. Die Untersuchung von Brennersystemen mit 

variabler Drallzahl führt in der wissenschaftlichen Literatur häufig zum sogenannten TECFLAM-

Modellbrenner als Referenzsystem (siehe Abbildung  4.1). Bei dieser Brennerkonfiguration strömt die 

Verbrennungsluft über ein vorgeschaltetes Plenum radial in den Drallerzeuger und wird nach 
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anschließender Aufprägung eines Dralls in axiale Richtung umgelenkt. Die Drallzahl lässt sich durch 

Verschieben eines Bauteils der zweiteiligen Drallerzeugergeometrie über die daraus resultierende 

Änderung der Anströmwinkel variieren [163]. Der bisher konventionell hergestellte TECFLAM-Brenner 

zeigt sich sowohl hinsichtlich der aufwändigen Fertigung als auch im Hinblick auf die geometrische 

Anpassung der Drallzahlen als komplex. Aufgrund dessen wurde auf die Herstellung und Untersuchung 

eines TECFLAM-Brenners verzichtet und ein analoges Brennerdesign entwickelt. 

 
Abbildung 4.1: Schematische Darstellung (li.) und 3D-Zeichnung (re.) des TECFLAM -Brenners [160] 

Unter der Berücksichtigung der vielfältigen Anforderungen wurde zur Herstellung des Laborbrenners 

das additive Fertigungsverfahren SLM (selektives Laserschmelzen) verwendet. Für weitere 

Informationen zum selektiven Laserschmelzverfahren sei auf die Literatur wie z. B. [164], [165] 

verwiesen. Die additive Fertigung bietet hinsichtlich der konstruktiven Gestaltungsmöglichkeiten mit 

konventionellen Fertigungsverfahren nicht abbildbare Freiheitsgrade. Die Abbildung 4.2 zeigt in der 

rechten Bildhälfte den grundsätzlichen Aufbau des Laborbrenners im Längsschnitt. Hierbei wurden 

insgesamt drei Brenngasdüsen im Brenner implementiert. Die dadurch entstehende Flexibilität sollte im 

Rahmen der ersten Untersuchungen zusätzliche Freiheitsgrade und eine Variabilität hinsichtlich der 

resultierenden Flammenform und -länge ermöglichen. Für die Strömungsführung der Verbrennungsluft 

wurden weitere Faktoren berücksichtigt, die für den stabilen Flammenbetrieb in den Versuchen 

essenziell sind. Moderne Fertigungsverfahren wie der metallische 3D-Druck offerieren neue Wege 

konstruktiver Gestaltung. Der entwickelte und additiv gefertigte Laborbrenner besteht aus einem 

Luftplenum, welches wahlweise von verschiedenen Düsenkränzen mit Verbrennungsluft gespeist 

werden kann. Jeder der Düsenkränze verfügt hierbei über eine individuelle Anzahl und Geometrie von 

Düsen. Die Zuschaltung des jeweiligen Düsenkranzes erfolgt manuell über einen peripheren 

Ventilstock. 

Die nachfolgende Abbildung 4.2 zeigt auf der rechten Bildhälfte einen Schnitt durch den Brenner. Zu 

sehen ist das Luftplenum des Brenners. Die bauchige Aufweitung und die anschließende Einschnürung 

des Luftplenums soll die mit Drall beaufschlagte Strömung an den Wänden entlangführen und damit 

Strömungsablösungen vermeiden, wie sie beispielsweise bei plötzlichen Querschnittssprüngen auftreten 

können. Die Abbildung 4.3 veranschaulicht die Variabilität der Lufteindüsung. Koaxial zur erkennbaren 

Gasführung liegt der erste Luftkanal. Dieser lässt die Luft durch ein Arrangement von Leitschaufeln 

axial in das Luftplenum einströmen. Mit zunehmendem Radius ist in der Abbildung 4.3 die erste 

Drallstufe zu finden: der innerste Düsenkranz prägt der Luftströmung den maximalen Drehimpuls auf. 

Die Düseneintrittswinkel liegen hierbei bei 50° aus dem eine theoretische Drallzahl gemäß der 

Gleichung 3-28 von S = 1,1 resultiert. Wie in der Abbildung 4.3 zu erkennen ist, finden sich in der 

Brennerkonstruktion noch zwei weitere Luftdüsenkränze, die mit ihrer Düsengeometrie zwei zusätzliche 

Drallzahlen erlauben (siehe Tabelle 4.1). Zusammenfassend ergibt sich durch das vorliegende 

Brennerdesign die Wahlmöglichkeit zwischen drei verdrallten und einer axialen Einströmung der 

Verbrennungsluft in das Luftplenum. Die nachfolgende Tabelle 4.1 gibt zusätzlich Auskunft über die 

geometrischen Daten des additiv gefertigten Drallerzeugers sowie der gemäß der Gleichung 3-25 

ermittelten Drallzahlen. Nach Tabelle 4.1 ergeben sich somit insgesamt vier Lufteinstellungen 
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hinsichtlich der einzustellenden Drallströmung. Die Wahl der Brenngasdüsen fiel aufgrund der 

resultierenden Flammenlänge unter Berücksichtigung der Brennkammerlänge auf die äußerste 

Ringdüse. Auf eine diesbezügliche Variation wurde im Rahmen der nachfolgend beschriebenen 

Versuche aus den oben genannten Gründen verzichtet. 

 
 

Abbildung 4.2: Laborbrennkammer mit additiv gefertigtem Brenner  [56] 

 

 

Abbildung 4.3: Schematische Darstellung des variablen Drallerzeugers 

 
Tabelle 4.1: Luftdüsengeometrien des Laborbrenners und berechnete Drallzahlen 

Luftkranz n ADüse dEintritt rhEintritt Winkel D* theo I* theo Stheo 
 

[-] [m²] [mm] [mm] [°]  
   

axial 1 2,8E-04 23,4 4,9 0 0,0000 0,1347 0,0 

Drall 10 30 4,8E-06 63,4 24,9 10 0,0011 0,1347 0,3 

Drall 30 24 6,1E-06 53,6 20 30 0,0013 0,1347 0,5 

Drall 50 14 6,9E-06 43 14,7 50 0,0022 0,1347 1,1 
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4.1.2 Versuchsinfrastruktur  

Die nachfolgende Abbildung 4.4 zeigt schematisch die Integration der oben beschriebenen 

Brennkammer und des additiv gefertigten Laborbrenners in die Versuchsinfrastruktur des Gas- und 

Wärme-Instituts Essen e.V. Ferner ist in der Abbildung 4.4 das Prinzip der nachgeschalteten 

thermischen Nachverbrennung (kurz: TNV) zu erkennen. Wie bereits erwähnt, verfügt der Laborbrenner 

über insgesamt drei Brenngas- und vier Luftwege. Die Zu- und Abschaltung des jeweiligen Strangs ist 

mittels Kugelhähnen möglich. Zur Untersuchung von Vormischflammen ist zudem eine 

Brenngasinjektion in die Verbrennungsluft technisch umgesetzt worden (siehe Abbildung 4.4). Die 

Medienversorgung zeigt sich bedingt durch das Messprogramm komplex. Sowohl Methan und 

Wasserstoff als auch Ammoniak sollten sowohl einzeln als auch als Binärgemische in einer 

Verbrennung mit Druckluft untersucht werden. Hierzu beinhaltet der Versuchsaufbau für jedes der 

genannten Gase einen Massendurchflussregler (engl. Mass Flow Controller, kurz: MFC). MFCs 

vereinen gleichzeitig Mess- und Regelarmaturen in einem Gerät, die computergesteuert definierte 

Mengen präzise bereitstellen und über eine entsprechende Software die Messwerte protokollieren. 

Neben einer Vielzahl von sicherheitsrelevanten Komponenten sind in der Abbildung 4.4 statische 

Mischer zwecks einer homogenen Vermischung der jeweiligen Gaskombinationen zu finden. Wie dem 

Schema zu entnehmen ist, existiert zudem eine Regelstrecke für Stickstoff. Dies hat ausschließlich eine 

sicherheitsgerichtete Zweckdienlichkeit: aufgrund des hohen Gefahrenpotentials bei der Verwendung 

von gasförmigem Ammoniak ist bei der Konzeptionierung der NH3-Infrastruktur eine Stickstoffspülung 

implementiert worden. Diese Spülung wird durch definierte Szenarien, wie z. B. einen Flammenausfall 

ausgelöst und bewirkt ein Aufschalten der Stickstoffversorgung auf die zum Brenner führende 

Ammoniakleitung.  

 

 

Abbildung 4.4: Schematischer Versuchsaufbau; Laborbrennkammer 

Zeitgleich werden vor dem Brenner zwei Magnetventile invertiert zueinander geschaltet, sodass der 

Strömungsweg zum Brenner geschlossen und eine gefahrlose Ableitung ins Freie ermöglicht wird. Die 

Spüldauer wurde zuvor über die entsprechenden Rohrlängen und Durchmesser ermittelt und kann über 

ein Zeitrelais ausgelöst werden. Neben den Magnetventilen zur Spülung der Ammoniakleitung sind die 

zusätzlich dargestellten Magnetventile auch in die Ofen- und Brennersteuerung integriert. Der Betrieb 
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der thermischen Nachverbrennung wird hierbei separat über eine eigene Brennersteuerung überwacht. 

Der Betrieb der TNV wurde zudem als Einschaltkriterium für die Laborbrennerstrecke definiert. 

4.1.3 Verwendete Messtechnik 

Bedingt durch die Integration des vorgestellten Versuchsstands in die Infrastruktur des GWI-

Technikums war die Verwendung von vorhandener MSR-Technik möglich. Die nachfolgende 

Tabelle 4.2 liefert eine vollständige Übersicht über die relevante Messtechnik. Neben den im Rahmen 

des vorliegenden Kapitels beschriebenen experimentellen Untersuchungen sind in der Tabelle 4.2 

zudem Messmittel zu finden, die für die Versuchsdurchführung der im Kapitel 6 beschriebenen 

experimentellen Arbeiten verwendet wurden.  

Tabelle 4.2: Übersicht Messprinzipien; Gasanalysatoren 

 

Wie in der Abbildung 4.4 erkennbar, ist der Laborversuchsstand mit insgesamt vier 

Temperaturmessstellen instrumentiert. Neben der Erfassung der Temperatur an der 

Probengasentnahmestelle werden zudem zwei Temperaturen in der Brennkammer (Boden und Decke) 

sowie die Verbrennungslufttemperatur vor Eintritt in die Brennkammer gemessen. Bei den eingesetzten 

Temperatursensoren handelt es sich um Thermoelemente des Typs K, sie sind gemäß Irrgang [166] 
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kurzzeitig bis zu einer Temperatur von 1.300 °C verwendbar. Die temperaturbedingte induzierte 

Spannung (vgl. Seebeck-Effekt) wird mittels Messwertumformer und Datenschreiber kontinuierlich 

protokolliert. 

Diverse Druckmessstellen am Versuchsstand ermöglichen zudem die Messung der lokalen 

Druckgegebenheiten mittels kapazitiver Druckmesssensoren. Neben dem kontinuierlich protokollierten 

Brennkammerdruck können so zudem auch Mediendrücke an den aktiven Zuleitungen messtechnisch 

erfasst werden. Zur Konzentrationsmessung der Rauchgasspezies wird im Abgaskanal der 

Brennkammer mittels einer sogenannten Absaugpyrometersonde die Probe für eine extraktive 

Konzentrationsmessung entnommen. Die Absaugsonde enthält, wie bereits beschrieben, zudem eine 

lokale Temperaturmessstelle. Die Rauchgasprobe wird nach Austritt aus der Sonde in die 

Gasaufbereitung, bestehend aus einem Gaskühler und einem Filter, geleitet. Eine nachgeschaltete 

Messgaspumpe sorgt für einen definierten Volumenstrom für die anschließende Gasanalyse. Zur 

Analyse der Rauchgaskomponenten werden unterschiedliche Messprinzipien und dementsprechende 

Gasanalysatoren eingesetzt. Die Konzentrationen von O2, CO2, CO, N2O, NO, NO2. NH3 im Rauchgas 

wurden mit Hilfe von Gasanalysatoren ermittelt (vgl. Tabelle 4.2) und kontinuierlich in der 

Messdatenerfassung gespeichert.   

Nachfolgend werden die dem Gerät zugrundeliegenden Messprinzipien kurz erläutert. Die 

Komponenten CO2, CO, NO, N2O und NH3 wurden im Rahmen der beschriebenen experimentellen 

Arbeiten nach dem NDIR-Verfahren (nicht dispersives IR-Fotometer) detektiert. Das NDIR-Verfahren 

nutzt die Eigenschaft der Gasmoleküle, infrarote Strahlung (IR) zu absorbieren. Die Stärke der 

Absorption ist ein direktes Maß für die Konzentration der zu detektierenden Gaskomponente. Die 

jeweilige Gaskomponente wird dabei über die individuelle Wellenlänge der Absorptionsbanden 

charakterisiert. Es ist an dieser Stelle auf eine Besonderheit bei der Konzentrationsmessung von 

Ammoniak hinzuweisen. Ammoniak ist hygroskopisch, das heißt, dass die Wasserlöslichkeit von 

Ammoniak sehr hoch ist. Insbesondere bei der verwendeten Abgasanalysentechnik ist dies als kritisch 

zu sehen, da das feuchte Rauchgasprobengas zunächst über einen Gaskühler geleitet wird. Innerhalb des 

Gaskühlers wird die Rauchgasprobe auf ca. 4 °C abgekühlt und der enthaltene Wasserdampf damit 

vollständig auskondensiert. Während dieses Kondensationsprozesses, bzw. beim Vorhandensein einer 

flüssigen Wasserphase besteht die Möglichkeit einer Absorption von Ammoniak ins Kondensat. Die 

Dauer, die der gasförmige Ammoniak dem Kondensat ausgesetzt ist, ist jedoch als gering zu betrachten, 

da das in den Kühlküvetten entstehende Kondensat kontinuierlich über Kondensatpumpen abgeleitet 

wird.   

Analog zum NDIR-Verfahren wurde für die Detektion von NO2 das UV-Verfahren angewendet. Beide 

Messverfahren unterscheiden sich lediglich in der Wellenlänge der Strahlungsquellen. Das UV-

Verfahren arbeitet im ultravioletten (UV) Wellenlängenbereich.  

Für die Konzentrationsmessung von O2 wurde das Prinzip des Paramagnetismus angewendet [167], 

[168].  

4.2 Versuchsdurchführung 

Der Fokus der Untersuchung lag in der Dokumentation des Verbrennungs- und Schadstoffverhaltens 

sowie der Flammenstabilität einer nicht-vorgemischten Verbrennung für die verschiedenen Brennstoffe 

mit Luft als Oxidator. Untersucht werden sollte hierbei bewusst die Verbrennung der oben genannten 

Gase (H2, NH3 und CH4). Insbesondere unterschiedliche Mischungen aus jeweils zwei der genannten 

Gase waren im Rahmen der vorliegenden Messkampagne von besonderem Interesse. Referenzierend 

zur konstruktiven Gestaltung wurde, wie in der Tabelle 4.3 ersichtlich, zudem die Drallzahl in insgesamt 

vier Stufen in einem Bereich von 0 Ò S Ò 1,1 variiert. Im Rahmen erster Vorversuche wurde deutlich, 

dass eine Stabilisierung reiner Methan- und Ammoniakflammen ohne Drall (S = 0) unter Verwendung 

des beschriebenen Versuchsaufbaus nicht realisierbar ist. Diese Messreihen wurden dementsprechend 
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in der Versuchsmatrix nicht berücksichtigt. Wie in der Tabelle 4.3 zudem erkennbar ist, wurde im 

Rahmen der Versuche das Äquivalenzverhältnis in einem Bereich von 0,83 Ò  ʟÒ 1 variiert. Bezüglich 

der Prozessparameter wurde auf weitere Variationen verzichtet. Die Versuche wurden bei einer stets 

konstanten Brennerleistung von ὗ ψ Ὧὡ und einem Brennerkammerdruck von ca. 10 mbar 

durchgeführt. Die Zündung erfolgte über eine zusätzliche Elektrode mit vorgeschaltetem 

Hochspannungszündtransformator. Ferner wurde, wie bereits erläutert, auf die Variation der 

Brenngaswege verzichtet und ausschließlich der Gasdüsenring 3 (Abbildung 4.3) für die durchgeführten 

Untersuchungen verwendet. In der nachfolgenden Ergebnisdarstellung werden chronologisch die 

Versuche mit binären Brenngasgemischen (CH4-H2, CH4-NH3 und H2-NH3) beschrieben.  

Tabelle 4.3: Versuchsmatrix der grundlegenden Verbrennungsuntersuchungen bei ╠◄▐= 8 kW 

Anteil Zumischgas   

xGas 

Drallzahl      

S 

Äquivalenzverhältnis    

ű 

binäres Brenngasgemisch 

CH4/NH3 H2/NH3 H2/CH4 

0 - 1                            
(Schrittweite: 0,1) 

0 1,00 x 
 

x 

0,95 x x x 

0,91 x x x 

0,83 x x x 

0,3 1,00 x 
 

x 

0,95 x x x 

0,91 x x x 

0,83 x x x 

0,5 1,00 x 
 

x 

0,95 x x x 

0,91 x x x 

0,83 x x x 

1,1 1,00 x 
 

x 

0,95 x x x 

0,91 x x x 

0,83 x x x 

Die sukzessive Zugabe des jeweiligen Zusatzgases ermöglichte es, die Grenzen der Flammenstabilität 

der Verbrennung von Brenngasen mit nachteiligen Verbrennungseigenschaften, wie z. B. NH3 für den 

vorliegenden Brenner experimentell zu ermitteln. Die im weiteren Verlauf verwendete Zumischrate x 

wird anhand des Beispiels des Zumischgases Ammoniak in Wasserstoff exemplarisch durch Gl. 4-01 

beschrieben: 

ὼ
ὠ

ὠ ὠ
 Gl. 4-01 

Neben der Flammenstabilität wurde in den experimentellen Untersuchungen auch die Bildung relevanter 

Schadstoffe betrachtet. Der Schwerpunkt lag dabei auf der resultierenden NOX-Emission im Rauchgas. 

Um eine ausreichende Vergleichbarkeit der resultierenden NOX-Emissionen bei Verwendung 

unterschiedlicher Brenngaszusammensetzungen zu gewährleisten, ist es sinnvoll, einen geeigneten, vom 

Abgasvolumenstrom und Wassersgehalt unabhängigen Bezug zu wählen [56]. Daher werden die 

gemessenen NOX-Konzentrationen in den nachfolgenden Auswertungen als Emission mit der Einheit 

[mg/kWh] dargestellt. Gleichung 4-02 zeigt die Umrechnung der gemessenen NOX-Konzentration in 

[ppm]  in die äquivalente Emission [mg/kWh]  auf Basis der EN 267 [169]:  

ὔὕ ὔὕȟ Ⱦ ύϽςȟπυφ Ͻ
ςρ

ςρὕȟ
Ͻ
ὠȟȟȟ
Ὄ

 Gl. 4-02 
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Die Besonderheit dieser Gleichung (Gl. 4-02) liegt in der Berücksichtigung des Wasserdampfgehaltes 

durch die Einbindung der trockenen Mindestabgasmenge (VA,th,tr,min) in Kombination mit dem unteren 

Heizwert (Hi). Bei der Berechnung der NOX-Konzentration in [mg/m³] gemäß der technischen Anleitung 

zur Reinhaltung der Luft [170] wird dies nicht berücksichtigt. 

4.2.1 Ergebnisse der Untersuchung von Methan-Wasserstoff-Gemischen 

Die experimentellen Untersuchungen von Methan-Wasserstoffgemischen wurden bei einer Leistung 

von 8 kW und einem Äquivalenzverhältnis in einem Bereich von 0,83 bis 1 durchgeführt. Brenngasseitig 

wurde ausschließlich die Ringdüse 3 verwendet. Luftseitig wurden die Drallzahlen 0, 0,3, 0,5 und 1,1 

in den Versuchen betrachtet.  

Untersuchungen zur Flammenstabilität 

Zur Dokumentation und Bewertung der Flammenstabilität in Abhängigkeit von den genannten 

Betriebsparametern wurden in jedem Messpunkt der jeweiligen Messreihen fotografische Aufnahmen 

angefertigt. Die Abbildung 4.5 zeigt in diesem Kontext eine Aufnahme einer Wasserstoff-Luft-Flamme. 

Darüber hinaus liefert die Abbildung 4.6 einen Auszug weiterer Bilder. Dargestellt sind nachfolgend 

ausschließlich Aufnahmen von resultierenden Flammen bei einem Äquivalenzverhältnis von 0,95 und 

variierender Brenngaszusammensetzung. Die Aufnahmen wurden entsprechend der verwendeten 

Brenngaszusammensetzung und Drallzahl sortiert. Bei Betrachtung der zusammengestellten 

Aufnahmen fällt auf, dass alle Messreihen mit Drallzahlen S Ó 0,3 unabhängig von der H2-Zumischrate 

eine stabile Flamme beobachten lassen. An dieser Stelle sei zunächst zu erwähnen, dass sich bei allen 

Szenarien mit ausschließlicher Wasserstoffnutzung die Verbrennungsreaktion stets stabil zeigte. Die 

Aufnahmen der Abbildung 4.6 zeigen aufgrund der gewählten Einstellungen der Kamera keine sichtbare 

Flamme. Die Flamme ließ sich im Versuch jedoch bei genauerer Betrachtung erkennen. Die 

Abbildung 4.5 zeigt zur Verdeutlichung des Beschriebenen eine Aufnahme einer Wasserstoff-Luft-

Flamme im gleichen Betriebspunkt (ὗ  = 8 kW, ᶫ = 0,95, S = 1,1) bei angepassten 

Kameraeinstellungen, respektive bei einer längeren Belichtungszeit. 

 

Abbildung 4.5: Fotografische Aufnahme einer 8-kW Wasserstoff-Luft -Flamme mit abweichender Kameraeinstellung   

Wie zu erkennen ist, bildet sich eine lange verdrallte Flamme aus, die sich mit einem V-förmigen Fuß 

am Brennermund etabliert. Insbesondere fällt in der Aufnahme der Abbildung 4.5 die unterschiedliche 

Färbung der Flamme auf. Im Brennernahbereich ist eine bläulich-violette Farbgebung festzustellen, die 

im weiteren Verlauf in ein dunkles Rot-Orange übergeht. Die rot-orangene Färbung ist laut Schefer et. 

al. [171] auf das sogenannte Wasserleuchten zurückzuführen, das heißt, dass in diesem Bereich vor 

allem Wasserdampfstrahlung im sichtbaren Wellenlängenbereich bei etwa 670 nm emittiert wird. 

Hinsichtlich der Flammenstabilität wurde eine solide Ausprägung der jeweiligen Flammen bei allen 
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Messreihen mit einer Drallzahl S  Ó 0,5 beobachtet. Die nachfolgende Abbildung 4.6 zeigt fotografische 

Aufnahmen der resultierenden Flammen für verschiedene Wasserstoffanteile im Brenngasgemisch mit 

Methan und unterschiedliche Drallzahlen unter konstanten Betriebsbedingungen (ὗ = 8 kW; ʟ  = 0,95). 

Wie zu erkennen ist, etabliert sich im Rahmen der Untersuchungen bei drallfreien Strömungen (S = 0) 

ausschließlich bei Wasserstoffanteilen von xH2 Ó 0,4 im Methan-Wasserstoff-Brenngasgemisch eine 

Flamme. Darüber hinaus zeigt sich bereits eine geringe Verdrallung der Verbrennungsluft (S = 0,3) 

förderlich für die Etablierung von Methan-Luft-Gemischen. Bei einer Drallzahl von S = 0,3 etabliert 

sich im Rahmen der durchgeführten Experimente eine Flamme, die sich bis zu einer H2-Zumischrate 

von xH2  Ò  0,7 ohne festen Sitz am Brennermund, sozusagen abgehoben im Flammenrohr positioniert. 

Innerhalb der genannten Versuchsreihe mit einem Äquivalenzverhältnis von  ʟ= 0,95 und Drallzahl von 

S = 0,3 wurde zudem beobachtet, dass sich ab einem Wasserstoffanteil von xH2 Ó 0,8 die 

Flammenposition und -form deutlich ändert (siehe Abbildung 4.6). Die Flamme verankert sich sichtbar 

am Brennermund in der Form einer V-förmigen Flammenwurzel. Auffallend ist zudem, dass die 

Strahlungsintensität abnimmt, während die sichtbare Flammenlänge deutlich ansteigt. Das gleiche 

Phänomen ist zudem bei den Versuchsreihen mit Drallzahlen von S Ó 0,5 zu erkennen.  

 
 Abbildung 4.6: Aufnahmen von H2-CH4-Flammen für verschiedene Wasserstoffanteile und unterschiedliche 

Drallzahlen (╠◄▐= 8 kW; ◖ = 0,95) 

Jedoch ist festzustellen, dass mit zunehmender Drallzahl bei einem Wasserstoffanteil von xH2 = 0,8 

sowohl der Winkel des V-förmigen Flammensockels als auch die Strahlungsintensität gleichermaßen 

zunimmt. Ferner nimmt bei zunehmendem Wasserstoffanteils die Strahlungsintensität unabhängig von 

der Drallzahl stark ab. Wie bereits oben erwähnt, ist bei einer reinen Wasserstoffverbrennung (xH2 = 1) 

in den Aufnahmen der Abbildung 4.6 keine Flamme mehr zu erkennen. Zur Ursachenermittlung der 

Änderung der Flammenform bei höheren H2-Anteilen (xH2 Ó 0,8) sollten sowohl die 

verbrennungstechnischen Eigenschaften als auch die Ergebnisse der reaktionskinetischen 

Untersuchungen (siehe Kapitel 3.2) erneut betrachtet werden. Wie bereits oben ausgeführt, verfügt 
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Wasserstoff über eine sehr hohe laminare Verbrennungsgeschwindigkeit. Methan hingegen liegt mit 

seiner Geschwindigkeit bei einem Bruchteil von der des Wasserstoffs. Die Ergebnisse der 

reaktionskinetischen Untersuchungen zeigen im Hinblick auf eine laminare Strömung ergänzend hierzu 

einen quasilinearen Anstieg der Verbrennungsgeschwindigkeit des Brenngasgemisches mit 

zunehmendem H2-Anteil. Trotz der eingeschränkten Vergleichbarkeit der laminaren Verbrennungs-

geschwindigkeit mit der turbulenten Strömung im Experiment lässt sich im Rahmen dieser Betrachtung 

dennoch eine Korrelation feststellen. Hinzu kommt, dass sich mit zunehmendem H2-Anteil zudem der 

Zündbereich des Brenngasgemisches aufweitet (siehe Abbildung 3.3). Die aus den genannten 

Umständen resultierende Steigerung der Reaktivität des Brenngasgemisches führt offensichtlich zum 

einen zur Aufhebung des Zustandes einer abgehobenen Flamme bei geringen Drallzahlen (S = 0,3), zum 

anderen zur Umkehr der Flammenstabilisation einer drallstabilisierten zur chemisch stabilisierten 

Flammenform bei höheren Drallzahlen (S Ó 0,5) und hohen H2-Anteilen (xH2 Ó 0,8). Grundsätzlich ist 

bei den Versuchsreihen mit einer Drallzahl von S Ó 0,5 eine typische Ausprägung einer Drallflamme zu 

erkennen. Neben der V-förmigen Flamme lässt sich zudem eine äußere Rezirkulationszone erahnen. Die 

äußere Rezirkulationszone (ORZ, siehe Kapitel 3.3.2) rezirkuliert heißes Rauchgas aus der Flamme in 

Richtung der den Brenner umgebenden Ringfläche aus Fasermaterial. Aufgrund der Rezirkulation der 

heißen Rauchgase aus dem Flammennahbereich glüht das Fasermaterial. Bei der Änderung der 

Flammen in Folge hoher Wasserstoffanteile (xH2 Ó 0,8) und Drallzahlen von S Ó 0,5 ist deutlich zu 

erkennen, dass das Fasermaterial im Flammennahbereich nicht mehr glüht. Dies ist unmittelbar durch 

die Änderung der Flammen- und Strömungsform zu erklären. Wie bereits erwähnt, hebt sich durch den 

ausreichend hohen Wasserstoffanteil im Brenngasgemisch die flammenstabilisierende Wirkung der 

Drallströmung durch die hohe Reaktivität des Wasserstoffes auf, welches mit einer Änderung des 

lokalen Strömungsfeldes einhergeht. Die ORZ wird abgeschwächt und die Faser durch den Wegfall der 

Konvektion des heißen Rauchgases nicht mehr so stark thermisch belastet. Neben den sichtbaren 

Änderungen der Flammen zeigen sich auch in der resultierenden NOX-Emission der jeweiligen 

Versuchsreihen signifikante Unterschiede. Die Abbildung 4.7 stellt für alle durchgeführten Messreihen 

die resultierenden NOX-Emissionen in Abhängigkeit des H2-Anteils im Brenngasgemisch mit Methan 

dar. Im Allgemeinen lässt sich zunächst feststellen, dass bei allen untersuchten Drallzahlen (für S Ó 0) 

die resultierende NOX-Emission der reinen Wasserstoffverbrennung (xH2 = 1) im Mittel den NOX- 

Emissionswert der Methanverbrennung (xH2 = 0) um den Faktor 2 - 3 übertrifft. Die NOX-

Emissionsverläufe der Abbildung 4.7 weisen qualitativ einen analogen Trend auf: mit zunehmenden 

Wasserstoffgehalt im Brenngas steigen die NOX-Emissionen. Die Ursache liegt in dem nicht linearen 

Anstieg der adiabaten Flammentemperatur mit steigendem Wasserstoffanteil im Brenngas bei 

konstanten Betriebsbedingungen ( ʟ= konstant, ὗ  = konstant). Dementsprechend steigt die adiabate 

Flammentemperatur bis zu einem Wasserstoffanteil von xH2 å 0,7 quasi linear und wächst mit 

zunehmendem H2-Anteil quadratisch weiter an. Zur Differenzierung der Einflussgrößen, die auf die 

NOX-Bildung wirken, lässt sich im Kontext der thermischen NO-Bildung die Versuchsreihe ohne 

Verdrallung der Luftströmung (S = 0) heranziehen. In dem hier dargestellten Szenario sind die 

Einflussparameter auf die Brenngaszusammensetzung und das Äquivalenzverhältnis beschränkt. Der 

Einfluss der brennstoffspezifischen adiabaten Flammentemperatur zeigt sich hierbei deutlich. Analog 

zum bereits beschriebenen Verlauf der adiabaten Flammentemperatur über den H2-Brenngasanteil, ist 

bis zu einer H2-Zumischrate von xH2 å 0,7 ein linearer Anstieg der NOX-Emission unabhängig von dem 

eingestellten Äquivalenzverhältnis  ʟzu beobachten. Ab xH2 Ó 0,7 steigt die NOX-Emission exponentiell 

an und erreicht bei der reinen Wasserstoffverbrennung das Maximum der jeweiligen Messreihen. Ferner 

wird der Einfluss des lokalen Sauerstoffangebots auf die resultierende NO-Bildung deutlich: die 

geringsten Emissionen der genannten Versuchsreihen sind bei dem niedrigsten Sauerstoffüberangebot 

(ᶫ  å 1) zu finden. Mit zunehmendem Sauerstoffangebot (ᶫ Ò 1) steigt die NOX-Emission proportional 

an. Eine nahstöchiometrische Betriebsweise für einen nicht-vorgemischten Verbrennungsprozess und 

die damit einhergehende Minimierung des lokalen Sauerstoffangebots in der Reaktionszone ist als 
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probate NOX-Minderungsmaßnahme bekannt und ist unter anderem in den Arbeiten von Giese [172], 

Leicher [173] und weiteren [91], [92], [136] hinreichend beschrieben worden. 

 

Abbildung 4.7: H2-CH4-Brenngasgemische: NOX-Emission in Abhängigkeit vom Wasserstoff-Brennstoffanteil, 

Äquivalenzverhältnis und Drallzahl 

Gemäß Leicher [173] ist bei einer nicht-vorgemischten Verbrennung die maximale NO-Bildungsrate 

demnach nicht bei der höchsten adiabaten Flammentemperatur zu finden, sondern viel mehr dort, wo 

eine optimale Kombination bestehend aus hoher Flammentemperatur und ausreichend hohem 

Sauerstoffangebot in der Reaktionszone auftritt. Mit einem darüber hinaus sinkendem 

Äquivalenzverhältnis nimmt die Flammentemperatur durch den Anstieg des eingebrachten 

Luftstickstoffs und damit auch die thermische NO-Bildung zunehmend ab. Neben dem Einfluss der 

Flammentemperatur des jeweiligen Brenngasgemisches und des lokalen Sauerstoffangebots sind in der 

Abbildung 4.7 weitere Einflussgrößen, die auf die NO-Bildung wirken, zu erahnen: Die NOX-

Emissionsverläufe weisen bereits ab einer H2-Zumischrate von xH2 = 0,4 eine Abweichung bei den 

Versuchsreihen mit geringem Drall (S = 0,3) auf. Die Emission steigt bei den Messreihen mit  ʟÒ 0,95 

um ca. 30 % an, ohne dass direkt eine Änderung der Flamme (siehe Abbildung 4.6) zu beobachten ist. 

Wie bereits beschrieben, unterscheiden sich die Versuchsreihen der geringen Drallzahl (S = 0,3) von 

denen der höheren Drallzahlen (S Ó 0,5) rein optisch in der Ausprägung der äußeren Rezirkulationszone. 

Bedingt durch die geringe Drallintensität der Strömung mit der Drallzahl S = 0,3 bildet sich kein Vortex-

Breakdown aus. Dies hat zur Folge, dass die Bildung von inneren sowie äußeren Rezirkulationszonen 

(ORZ) anders als bei höheren Drallzahlen (S Ó 0,5) ausbleibt (siehe Abbildung 4.6). Die interne 

Rezirkulation von ausreagierten Abgasbestandteilen bewirkt selbst bei Sauerstoffüberschuss in der 

Reaktionszone (ʟ Ò 0,95) und einer, mit dem Wasserstoffanteil im Brenngas steigenden adiabate 

Flammentemperatur, eine Reduzierung der NO-Bildung. Ab einem Wasserstoffanteil von xH2 Ó 0,8 

bestätigt sich diese Hypothese. Wie oben bereits beschrieben, transformiert sich die Reaktionszone von 

einer drallbasierten Flamme in eine hauptsächlich chemisch stabilisierte Flamme. Diese Änderung geht 

einher mit dem Wegfall der internen Rezirkulationszonen und infolgedessen mit einem deutlichen 

Anstieg der NOX-Emission (siehe Abbildung 4.7). Der Umschaltpunkt der Flamme ist neben dem H2-

Anteil im Brenngas auch von dem eingestellten Äquivalenzverhältnis abhängig. Abbildung 4.8 zeigt 

analog zu den zuvor beschriebenen NOX-Emissionsverläufen der Abbildung 4.7 die resultierenden CO-

Emissionen der jeweiligen Messreihen. Neben der Bestätigung eines nahezu vollständigen Ausbrandes 
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des Verbrennungszwischenproduktes bei allen überstöchiometrischen Messreihen (ᶫ Ò 1, S Ó 0,3) mit 

maximalen CO-Emissionswerten von 35 mg/kWh, zeigt das Diagramm zudem die nicht-triviale 

Einstellung eines Äquivalenzverhältnisses von  ʟ= 1. Wie zu erkennen ist, weisen die Messreihen unter 

stöchiometrischen Bedingungen bis zu einem H2-Anteil von xH2 Ò 0,9 durchweg hohe CO-Emissionen 

auf. Messtechnisch ist neben der konvergierenden Sauerstoffkonzentration auch das Vorhandensein von 

Kohlenmonoxid eine Indikation für den stöchiometrischen Betrieb (ᶫ å 1). In dem Kontext der CO-

Emission ist zudem in der Abbildung 4.8 zu erkennen, dass auch die Messreihen ohne Drall (S = 0) 

erhöhte CO-Emissionen aufweisen. Deutlich wird auch, dass die CO-Emission im Mittel mit 

zunehmendem Luftüberschuss (ᶫ Ò 1) reduziert wird. 

 

Abbildung 4.8: H2-CH4-Brenngasgemische: CO-Emission in Abhängigkeit vom Wasserstoff-Brennstoffanteil, 

Äquivalenzverhältnis und Drallzahl 

Ferner fällt auf, dass vor allem die Versuchsreihen mit hohen Drallzahlen (S Ó 0,5) im 

überstöchiometrischen Bereich (ᶫ Ò 0,95) geringe CO-Emissionen aufweisen. Die geringen CO-

Emissionen sind direkt auf die suffiziente Vermischung von Luft und Brenngas innerhalb der 

Reaktionszone zurückzuführen. In diesem Kontext förderlich zeigt sich hierbei das durch die hohe 

Drallintensität induzierte Wirbelaufplatzen (Vortex-Breakdown) und die sich dadurch etablierenden 

Scherschichten an den inneren und äußeren Rezirkulationszonen.  

4.2.2 Ergebnisse der Untersuchung von Ammoniakgemischen 

Aufgrund der gemeinsamen Thematik hinsichtlich der Verbrennung von ammoniakhaltigen Gasen 

werden die Versuchsreihen der H2-NH3- und CH4-NH3-Messungen im nachfolgenden Abschnitt 

gemeinsam betrachtet. Wie bereits oben beschrieben, stellt die Verbrennung von Ammoniak in multipler 

Hinsicht ein Novum in der industriellen Verbrennungstechnik dar.  

Untersuchungen zur Flammenstabilität 

Die bereits beschriebenen reaktionskinetischen Untersuchungen ergaben eine erste Indikation 

hinsichtlich der Komplexität der Stabilisierung von Flammen mit hohem NH3-Anteil. Ferner zeigte sich 

hierbei, dass die H2-NH3-Brenngasemische hinsichtlich der Flammstabilität gegenüber den Erdgas-NH3-

Gemischen im Vorteil liegen. Diese Annahme bestätigte sich zuletzt im Rahmen der, zuvor 

beschriebenen Untersuchungen der CH4-H2-Brenngasgemische (Abbildung 4.6, Messreihe S = 0). Der 
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folgende Teil stellt erste Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen mit Ammoniak in 

Kombination mit Wasserstoff und Methan im Labormaßstab vor. 

Die Abbildungen 4.9 und 4.11 zeigen fotografische Aufnahmen der Flammen von H2-NH3- und CH4-

NH3-Brenngasgemischen. Hierbei wurde bei einem konstanten Äquivalenzverhältnis von  ʟ= 0,95 der 

Ammoniakanteil im Brenngasgemisch im Bereich von 0 Ò xNH3 Ò 1 in 0,1-Schritten variiert. Neben der 

Änderung des NH3-Gehaltes im Brenngasgemisch in der horizontalen Bildebene wurde zudem auch die 

Drallzahl S variiert (vertikale Ebenen). Mit dem konzipierten Brennersystem konnte eine reine 

Ammoniakverbrennung erreicht werden. Ferner ist zu beobachten, dass neben der 

Brenngaszusammensetzung auch die Drallzahl einen erheblichen Einfluss auf die Flammenform und 

vor allem auf die Flammenstabilität ausübt. Der Einfluss der Brenngaszusammensetzung wird 

insbesondere bei den Versuchen ohne aerodynamische Stabilisierung deutlich: Bei der Drallzahl S = 0 

strömen die Medien ausschließlich parallel über zwei konzentrisch zueinander liegenden Ringspalten in 

den Brennraum. Hierbei ist zu beobachten, dass sich eine stabile Flamme bei Ammoniakanteilen von 

xNH3 Ò 0,7 in Kombination mit Wasserstoff etabliert (siehe Abbildung 4.9), während dies bei dem Betrieb 

mit Methan selbst ohne Ammoniak (Abbildung 4.11) nicht der Fall ist [56], [160].  

Wie bereits erwähnt, wurden im Rahmen der Promotionstätigkeit schon diverse Beiträge zu den 

vorliegenden Untersuchungen veröffentlicht. Prägnante Abschnitte aus den genannten 

Veröffentlichungen werden im weiteren Verlauf des Kapitels als Direktzitate ausgeführt und 

dementsprechend kenntlich gemacht. Es sei ferner zu erwähnen, dass ausschließlich Textbausteine 

zitiert werden, die der Autor der vorliegenden Arbeit selbstständig verfasst hat. Die Verweise auf 

Abbildungen und Literaturstellen wurden an die vorliegende Arbeit angepasst. ĂDie Versuchsreihen mit 

geringem Drall (S = 0,3) zeigen im direkten Vergleich der jeweiligen Brenngasgemische deutliche 

Unterschiede hinsichtlich der Flammenform, -farbe und -stabilität; während aus der Methan-Luft-

Verbrennung eine ausschließlich abgehobene Flamme resultiert, etabliert sich bei der Verwendung von 

Wasserstoff eine deutliche Flammenwurzel. An dieser Stelle sei erwähnt, dass die fotografischen 

Aufnahmen der [é] Abbildungen 4.6, 4.9 und 4.11 [..] unter gleichen Parametern (Belichtungszeit, 

Blendenzahl, etc.) aufgenommen wurden. Dies hat zur Folge, dass die reine Wasserstoff-Luft-Flamme 

nicht erkennbar ist. Abweichend hierzu kennzeichnen die restlichen Aufnahmen ohne sichtbare Flamme 

einen gescheiterten Versuch, eine Flamme zu stabilisieren. GemªÇ der [é] Abbildung 4.9 [...] zeigt sich 

bei den Versuchsreihen mit geringem Drall (S = 0,3) bis zu einem Ammoniakanteil im Wasserstoff von 

xNH3 Ò 0,7 eine Flammenwurzel. Bei höheren NH3-Anteilen löst sich die Wurzel und die Flamme 

etabliert sich unstetig im zylindrischen Flammenhalter. Analog hierzu ist dieser abgehobene und stark 

fluktuierende Flammentypus auch bei den CH4-NH3-Gasgemischen im Rahmen der Versuchsreihen mit 

geringem Drall (S = 0,3) ab einem Ammoniakanteil von xNH3 Ó 0,6 in Methan zu beobachten 

(siehe Abbildung 4.11). Ab einer Drallzahl von S Ó 0,5 zeigen sich unabhängig von der Wahl des 

Zusatzgases (H2 / CH4) durchweg Flammen mit einer stabilen Wurzel, die bis zu einer reinen 

Ammoniaknutzung erhalten bleibt. Die Versuche zeigen somit, dass eine Ammoniakflamme bei 

ausreichender Drallintensität im Rahmen des Brenner-Brennkammerarrangements sicher stabilisiert 

werden kann. Werden die genannten Messreihen mit hohen Drallzahlen en détail verglichen, werden 

exorbitante Unterschiede hinsichtlich der Flammenform und Färbung der unterschiedlichen 

Brenngasgemische, wie folgt beschrieben, erkennbar. CH4-NH3-Gemische: Während die Verbrennung 

ohne Ammoniak die typische blaue Farbe einer gut durchmischten Methanflamme zeigt, wird diese 

durch die Zugabe von Ammoniak bereits bei einer geringen Beimischung (xNH3 Ó 0,1) durch eine 

weißliche, leicht gelbliche Flammenfarbe ersetzt. Mit steigendem Ammoniakgehalt nimmt der gelbliche 

Strahlungsanteil deutlich zu. Ab einer Beimischungsrate von xNH3 Ó 0,6 erscheint eine dunkelgelbe 

Flamme, ªhnlich dem Erscheinungsbild einer Diffusionsflamme einer Heizºlfeuerung.ñ [56]. Während 

die gelbe Farbe der Flamme einer Verbrennung von kohlenwasserstoffhaltigen Brennstoffen 

überwiegend auf die sogenannte Rußstrahlung des Kohlenstoffs zurückzuführen ist [174], lassen sich 
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auch bei der Ammoniakverbrennung in diesem Wellenlängenbereich (˂ å 600 nm) Emissionen mit 

bloßem Auge feststellen. 

 

Abbildung 4.9: Aufnahmen von H2-NH3-Flammen für verschiedene Ammoniakanteile und unterschiedliche 

Drallzahlen (╠◄▐ = 8 kW; ◖ = 0,95) [56], [160] 

A. Hayakawa et. al. [175] untersuchten im Rahmen von Experimenten die Strahlungsspektren von 

Ammoniak-Luft-Flammen. Die Abbildung 4.10 zeigt die Ergebnisse der genannten Untersuchungen mit 

einem vorgemischten Brenner. Wie zu erkennen ist, emittiert die untersuchte Ammoniak-Luft-Flamme 

über eine große Bandbreite Strahlung. Im für das menschliche Auge sichtbaren Wellenlängenbereich 

(ca. 380 Ò ɚ Ò 780 nm) nimmt die Strahlungsintensität in Richtung größeren Wellenlängen zu. Ferner 

sind in dem Wellenlängenbereich von ca. 570 Ò ɚ Ò 630 mm  intensive Spektren an den in der Abbildung 

4.10 markierten Wellenlängen festgestellt worden. Laut Hayakawa et. al. [175] stimmen die 

dargestellten Spektren mit denen der NH2-Ŭ-Emissionsbande überein. NH2 wird bei der Verbrennung 

von NH3 als Zwischenprodukt gebildet. Der NH2-Radikalpfad bildet bei der Oxidation von Ammoniak 

einen der Hauptreaktionspfade [92]. Zudem besteht ein Zusammenhang zwischen der NH2- und der NO-

Bildung, auf den im weiteren Verlauf des Kapitels weiter eingegangen wird. Dementsprechend ist die 

Bildung des Zwischenprodukts NH2 im Rahmen der Versuchsreihen mit H2-NH3-Brenngasgemischen 

(siehe Abbildung 4.9) direkt zu identifizieren, da bereits eine Zumischrate von xNH3 = 0,1 dazu führte, 

dass sich die zuvor nahezu transparente H2-Flamme gelblich einfärbte. Neben NH2 ist gemäß Hayakawa 

[175] auch H2O im genannten Wellenlängenbereich ein Emittent. In der Abbildung 4.10 sind hierfür 

zudem die Emissionsspektren von überhitztem Wasserdampf aufgetragen. Durch die intensiven 

Spektren bei 700 Ò ɚ Ò 920 nm kann laut Hayakawa [175] die Färbung der Flamme auch durch die H2O-

Spektren verursacht werden, welche neben der NH2-Ammoniak-Ŭ-Bande zu der gelbfarbenen Flamme 

beitragen würden. Dagegen sprechen die im Rahmen der vorliegenden Untersuchungen beobachteten 

Färbungen der reinen Wasserstoffflamme. Wie bereits oben beschrieben, zeigt die Abbildung 4.5 eine 

fotografische Aufnahme einer Wasserstoff-Luft-Flamme bei längerer Belichtungszeit. Wie zu erkennen 
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ist, zeigt sich abweichend zur Hypothese von Hayakawa et. al [175] bei dem ausschließlichen 

Vorhandensein von Wasserdampf als Gasstrahler keine gelbliche Färbung der Flamme. 

 

Abbildung 4.10: Beziehung zwischen der Strahlungsintensität E˂ und der Wellenlänge ˂  von ◖ = 1,0 bei P = 0,1 MPa. 

Das 40-fache des normalisierten Ergebnisses aus der HITRAN-Datenbank wurde als Wert des H2O-Spektrums in 

dieser Abbildung dargestellt [175] 

Der überwiegende Teil besteht aus einem rötlichen Leuchten, welches in nächster Näherung hinreichend 

mit dem Emissionsspektren von überhitztem Wasserdampf bei Wellenlängen von ˂ Ó 650 nm (siehe 

Abbildung 4.10) übereinstimmt. Ein wiederum anderes bzw. erweitertes Farbspektrum zeigen die 

Versuche der Abbildung 4.11. Hierbei sind jedoch noch weitere Emissionsspektren von 

Verbrennungsprodukten wie z. B. CO2 zu berücksichtigen, die an dieser Stelle nicht weiter beschrieben 

werden. ĂBez¿glich der Flammenform ist im gesamten Bereich (0 Ò xNH3 Ò 1) keine Änderung in der 

grundsätzlichen Struktur zu beobachten. Alle dokumentierten CH4-NH3-Flammen weisen den Typus 

einer Drallflamme auf. Auffallend ist jedoch, dass sich die sichtbare Reaktionszone mit der Zugabe von 

NH3 proportional ausdehnt. Das kompakte Reaktionsvolumen der reinen Methanverbrennung nimmt 

mit steigendem NH3-Gehalt an sichtbarem Volumen zu. Die resultierende Flammenform der H2-NH3-

Brenngasgemische weicht hinsichtlich der Formgebung und      -beschaffenheit deutlich von den methan-

basierten Flammen ab. Diese Abweichung ist anhand der [é] Abbildung 4.9 [é] in zwei Phasen 

unterteilbar: Phase 1 zeigt bei beiden der dargestellten Versuchsreihen (S = 0,5 und S = 1,1) eine, mit 

zunehmendem NH3-Anteil in der sichtbaren Strahlungsintensität sowie in der Länge variierende gelb 

leuchtende Flamme, die mit einem V-förmigen Sockel am Brennermund fußt. Diese Flammenform blieb 

im Rahmen der Versuche bis einschließlich einem Ammoniakanteil von xNH3 Ò 0,7 erhalten. Phase 2: 

Bei höheren Ammoniakanteilen (xNH3 Ó 0,8) war eine übergangslose Änderung der Flammenform und -

beschaffenheit festzustellen. Die Flamme bildete sich analog zu der Verbrennung von NH3-

Methangemischen als kompakte Drallflamme aus. Anhand der Bilder lassen sich bereits Erkenntnisse 

hinsichtlich der Wirksamkeit flammenstabilisierender Maßnahmen gewinnen. Wie in der untersten 

Reihe der [é] Abbildung 4.9 [é] in der linken Bildhªlfte zu erkennen ist, wirkt der Wasserstoff im 

Brenngas bis zu einem NH3-Anteil von xNH3 = 0,7 chemisch stabilisierend. Als Grund hierfür sind die 

reaktionsfördernden verbrennungstechnischen Eigenschaften von Wasserstoff zu nennen: hohe laminare 

Verbrennungsgeschwindigkeit, weite Zündgrenzen und eine geringe Mindestzündenergie. Ohne 

Drallströmung ist zu beobachten, dass eine Erhöhung des NH3-Anteils auf xNH3 > 0,7 zum Erlöschen der 

Flamme führt. Hingegen zeigt die Versuchsreihe mit der Drallzahl S = 0,3, dass bereits eine geringe 

Drallintensität dem Erlöschen entgegenwirkt und die Verbrennungsreaktion zumindest in der Form einer 

abgehobenen Flamme fortschreiten lässt. Bei den Versuchsreihen der Verbrennung von H2-NH3-

Brenngasgemischen unter Verwendung von höheren Drallzahlen (S Ó 0,5) sind beide 

flammstabilisierende MaÇnahmen erkennbar. [é]ñ [56]. ĂDer V-förmige Flammensockel weist eine 

Aufweitung der reaktiven Strömung auf, wie sie typischerweise durch eine Drallströmung induziert 

wird. Abweichend zu den Versuchen mit Methan-Ammoniak-Gemischen [é] (Abbildung 4.11) [é] 
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bildet sich allerdings eine vollständige Drallflamme erst aus, wenn der Anteil des stabilisierend 

wirkenden Wasserstoffes den Grenzwert von xH2 < 0,3 unterschreitet. 

 

Abbildung 4.11: Aufnahmen von CH4-NH3-Flammen für verschiedene Ammoniakanteile und unterschiedliche 

Drallzahlen (╠◄▐= 8 kW; ◖= 0,95) [159] 

Neben der hinreichend beschriebenen rein optischen Diversität bedingt durch Drallzahl, 

Ammoniakanteil und der Wahl des Zusatzgases (H2 / CH4) wird im weiteren Verlauf näher auf die 

resultierenden Emissionen eingegangen.ñ [56]. Analog zu den fotografischen Aufnahmen beschreibt die 

Abbildung 4.12 die resultierenden NOX-Emissionen der Versuchsreihen unter Verwendung von 

Methan-Ammoniak-Brenngasgemischen. ĂNeben der Ammoniakzumischrate (0 Ò xNH3 Ò 1) wurde 

zudem sowohl die Drallzahl (0 Ò S Ò 1,1) als auch das Äquivalenzverhältnis in einem Bereich von 

0,83 Ò  ʟÒ 1 variiert. Grundsätzlich sollten bei der Betrachtung der NOX-Emissionswerte die 

Versuchsreihen mit ähnlicher Flammengeometrie miteinander verglichen werden. Dies ist bei den 

Serien mit hohem Drall (S = 0,5 und 1,1) der Fall. Die Versuchsreihe mit dem niedrigsten Drall (S = 0,3) 

weicht in ihrer Flammenform deutlich von den vorherigen ab. Die NOX-Kurven der Versuche mit den 

Drallzahlen 0,5 und 1,1 zeigen ein ähnliches Verhalten in Form eines deutlichen Emissionsanstiegs bei 

geringer Ammoniakbeimischung (xNH3 Ò 0,05) und einem parabolischen Kurvenverlauf mit einem 

Emissionsmaximum bei ca. xNH3 = 0,5. Die niedrigsten NOX-Emissionen bei der Verbrennung mit NH3-

haltigen Brenngasen werden bei der Verbrennung von reinem Ammoniak beobachtet. So halbiert sich 

beispielsweise die maximale NOX-Emission bei der Verbrennung von reinem Ammoniak mit den 

Parametern S = 1,1 und  ʟ = 0,83. Neben der Abhängigkeit der NOX-Emissionen von der NH3-

Beimischungsrate zeigen weitere, bereits erwähnte Faktoren einen hemmenden Einfluss auf die NOX-

Bildung.ñ [56]. ĂEine wirksame Methode wurde auch in diesen Versuchen bestªtigt: Die Reduzierung 

des lokalen Sauerstoffangebots in Form einer nah- stöchiometrischen Verbrennung zeigte für jede der 

untersuchten Betriebsparameter die niedrigsten NOX-Emissionswerte der jeweiligen Messreihen.ñ [56]. 
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Abbildung 4.12: CH4-NH3-Brenngasgemische: NOX-Emission in Abhängigkeit vom Ammoniak-Brennstoffanteil, 

Äquivalenzverhältnis und Drallzahl [56], [159] 

 

Abbildung 4.13: Vergleich mit den Arbeiten von Khateeb et. al. [143]: Gemessene NOX-Konzentration im Abgas in 

ppmV in Abhängigkeit vom Äquivalenzverhältnis. [56], [159] 

Die Abbildung 4.13 Ă[é] veranschaulicht diesen Effekt und bietet einen Vergleich mit Literaturdaten. 

Dabei ist zu beachten, dass es sich um einen Vergleich mit einem Vormischbrenner handelt und damit 

ausschließlich die Tendenzen verglichen werden können. Die [é] Abbildung 4.13 [é] zeigt die 

Ergebnisse einer Versuchsreihe von Khateeb et. al. [143]. Das Diagramm wurde um die Messdaten der 

oben beschriebenen Versuche erweitert, um die erzielten Ergebnisse einordnen zu können. Aus den oben 

genannten Gründen wurden nur die Reihen S = 1,1 und S = 0,5 in das Diagramm aufgenommen. Die 

Messdaten wurden entsprechend der Achsenbeschriftung auf eine Restsauerstoffkonzentration von 

6 Vol.-% O2 im trockenen Rauchgas bezogen. Unter Berücksichtigung der unterschiedlichen 

Verbrennungsarten (vorgemischt / nicht-vorgemischt) stimmen die Ergebnisse gut mit den 

Literaturdaten überein. Abgesehen von der Tendenz, dass die Konzentration mit zunehmendem 
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Äquivalenzverhältnis abnimmt, scheint auch das Niveau der gemessenen NOX-Konzentration nicht 

übermäßig voneinander abzuweichen. Ferner wird deutlich, dass die Bildung von NOX neben den bereits 

erwähnten Einflüssen auch von der Form der Flamme selbst abhängig ist. Ein wichtiges Beispiel liefert 

die Messreihe bei einer Drallzahl von S = 0,3 (siehe Abbildung 4.12). [é] Ă [56]. 

 

Abbildung 4.14: CH4-NH3-Brenngasgemische: NH3- und N2O-Emission in Abhängigkeit vom Ammoniak-

Brennstoffanteil, Äquivalenzverhältnis (╠◄▐ = 8 kW; S = 1,1) 

ĂIm Gegensatz zu der zuvor beschriebenen Serie zeigt diese in der magersten Einstellung ein NOX-

Maximum bei etwa xNH3 = 0,6 und verschiebt sich mit zunehmendem Äquivalenzverhältnis hin zu 

niedrigeren NH3-Anteilen. Auch der parabelförmige Verlauf der NOX-Emission ändert sich: Nach den 

jeweiligen Maximalwerten nimmt die Emission ab. Der Beginn der degressiven Kurve korrespondiert 

gut mit der sichtbaren Veränderung der Flammengeometrie bei xNH3 = 0,6 (bei  ʟ= 0,83). Ab dieser 

Emission ist die Flamme unstetig und nicht mehr in ihrer Position fixiert. Grundsätzlich ist jedoch zu 

beobachten, dass insbesondere die Messreihe mit der Drallzahl S = 0,5 und der stöchiometrischen 

Fahrweise (ʟ = 1) die niedrigste mittlere NOX-Emission der durchgeführten Messreihen aufweist. Neben 

der maximal hohen NOX-Emission im mittleren Ammoniak-Beimischungsbereich im Methan 

(0,4 Ò xNH3 Ò 0,6) ergibt sich ein weiterer Nachteil im Hinblick auf die anderen oben genannten 

Schadstoffe.ñ [56]. 

Die Abbildung 4.14 zeigt exemplarisch die NH3- und N2O-Emission in Abhängigkeit vom Ammoniak-

Brennstoffanteil und vom Äquivalenzverhältnis bei einer konstanten Drallzahl von S = 1,1. Wie zu 

erkennen ist, wurde im Rahmen der NH3-CH4-Versuche bei den niedrigsten Äquivalenzverhältnissen 

die höchsten N2O-Emissionen festgestellt. ĂDie Verläufe der NH3-Emissionen folgen diesem Trend mit 

niedrigeren absoluten Werten. Es war jedoch zu beobachten, dass sowohl die N2O- als auch die NH3-

Emissionen durch eine Erhöhung bzw. Verringerung des NH3-Gehalts im Brenngas abseits des 

Maximalwertes (ca. xNH3 = 0,5) deutlich reduziert werden konnten. Die gemessenen Emissionen bei der 

reinen Ammoniakverbrennung im genannten Beispiel liegen bei maximal 110 mg/kWh N2O und 

11 mg/kWh NH3 (NH3-Schlupf).ñ  

ĂAnalog zu den Versuchsreihen der CH4-NH3-Verbrennung zeigen die Diagramme der [é] 

Abbildung 4.15 und 4.16 [é] die Ergebnisse der Untersuchung der Verbrennung von H2-NH3-

Gemischen mit Luft. Das Messprogramm wurde im direkten Vergleich zu den Methanversuchen jedoch 

geringfügig angepasst. Durch die flammenstabilisierende Wirkung des Wasserstoffs konnten auch 

Messreihen ohne Drall (S = 0) durchgeführt werden. Als nachteilig wurde hingegen im 
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nahstöchiometrischen Bereich die Neigung zur Bildung eines hohen Ammoniakschlupf festgestellt. 

Aufgrund einer maximal messbaren NH3-Konzentration von 1.200 ppm wurde demzufolge auf 

Versuchsreihen unter stöchiometrischen Bedingungen verzichtet. Das Diagramm der [é] 

Abbildung 4.15 [é] stellt analog zur [é] Abbildung 4.12 [é] die NOX-Emissionen der Versuchsreihen 

für 0 Ò xNH3 Ò 1, 0,83 Ò  ʟÒ 0,95 und einer Drallzahl von 0 Ò S Ò 1,1 dar. [é] Ă [56]. 

 
Abbildung 4.15: H2-NH3-Brenngasgemische: NOX-Emission in Abhängigkeit vom Ammoniak-Brennstoffanteil, 

Äquivalenzverhältnis und Drallzahl [56], [159] 

ĂDie NOX-Emissionsverläufe der H2-NH3-Verbrennung zeigen bis zu einer Beimischung von etwa 

xNH3 = 0,7 eine starke Ähnlichkeit zu den Versuchen mit Methan. Die NOX-Emissionen nehmen sowohl 

mit sinkendem Äquivalenzverhältnis als auch nach dem jeweiligen Maximalwert mit steigendem NH3-

Brenngasanteil ab. Im Kontext von H2-NH3-Gemischen geben die Arbeiten von Mashruk et. al. [142] 

sowie [176], [177] hierzu eine Erklärung. Die abnehmende NO-Bildung mit steigendem NH3-

Brenngasanteil resultiert demnach aus einer erhöhten NH2-Produktion, die als Schlüsselspezies für den 

NO-Verbrauch in der Flamme durch die Kettenverzweigungsreaktion NH2 + NO ź NNH + OH und 

der Kettenabbruchreaktion NH2 + NO ź H2O+ NO genannt wird [142], [175]. Laut Mashruk et. al. 

[142] steigt zusätzlich das Bildungspotential von N2O bei abnehmender NO-Produktion. Als Grund wird 

die für die Bildung von N2O in Ammoniakflammen verantwortliche Reaktion NH + NO ź N2O +H 

genannt. Das gebildete N2O wird durch die Reaktion mit H und die Drittkörperreaktion 

N2O (+M) ź N2 +O (+M)  wieder reduziert [142]. Bei den Versuchen mit Methan sind die höchsten 

N2O-Emissionen bei der magersten Fahrweise ( ʟ= 0,83) und mittlerer Zumischrate (xNH3 = 0,5) zu 

finden. Bei den wasserstoffbasierten Ammoniakgemischen [é] (siehe Abbildung 4.16) [é] sind die 

höchsten N2O-Emissionen im nah-stöchiometrischen Bereich (ʟ = 0,95) bei ca. xNH3 = 0,8 festzustellen. 

Auffallend hierbei ist zudem der rapide steigende NH3-Schlupf im Rauchgas ab einem Ammoniakanteil 

von xNH3 > 0,4. Ab einem Brennstoffanteil von xNH3 > 0,6 überschreitet die Ammoniakemission in der 

Rauchgasprobe den Messbereich des verwendeten Gasanalysators. Bei gleichen Parametern wurde bei 

der Verbrennung der methanbasierten Ammoniakgemische eine maximale NH3-Emission von 

50 mg/kWh gemessen. Analog zu der oben beschriebenen Änderung der Flammenform bei der 

Verbrennung von H2-NH3-Gemischen [é] (Abbildung 4.9) [é] zeigt sich auch hinsichtlich der 

Schadstoffbildung ein deutlicher Unterschied: Für die Versuche mit Drallzahlen S Ó 0,5 zeigt sich mit 

der Änderung der Flammenform eine Vervielfachung der NOX-Emission, welche bei der Drallzahl 

S = 1,1, einem Äquivalenzverhältnis von ʟ = 0,83 und einem NH3-Brennstoffanteil von xNH3 > 0,9 einen 
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maximalen Wert von ca. 7.800 mg/kWh erreicht. Wie im linken Diagramm der [é] Abbildung 4.12 [é] 

anhand der NOX-Emission zu erkennen ist, ist der Punkt der Flammenänderung in einem Bereich von 

0,8 < xNH3 < 0,9 sowohl von der eingestellten Drallzahl als auch von dem jeweiligen 

Äquivalenzverhältnis abhängig. Die [é] Abbildung 4.17 [é] veranschaulicht für eine konstante 

Drallzahl von S = 1,1 die Abhängigkeit der Flammenform und -beschaffenheit von dem NH3-Anteil im 

Brenngas sowie des eingestellten Äquivalenzverhältnisses. [é] ñ [56]. 

 

Abbildung 4.16: H2-NH3-Brenngasgemische: NH3- und N2O-Emission in Abhängigkeit vom Ammoniak-

Brennstoffanteil, Äquivalenzverhältnis (╠◄▐= 8 kW; S = 1,1) [56], [159] 

ĂDie jeweiligen Aufnahmen korrelieren mit den gemessenen Schadstoffemissionen [é] 

(siehe Abbildung 4.15) [é]. Die kompakten drall-stabilisierten Flammen (xNH3 Ó 0,9 sowie bei 

xNH3 = 0,8 /  ʟ= 0,83) weisen ein verhältnismäßig hohes NOX-Niveau bei moderaten N2O- und NH3-

Emissionen auf. Aus dem bis zu einem NH3-Anteil von xNH3 Ò 0,8 und ʟ  Ó 0,91 sich etablierenden langen 

Flammen resultieren geringe NOX-Emissionen von max. 50 mg/kWh bis hin zu einstelligen Werten. Als 

nachteilig ist in diesen Betriebspunkten die rapide steigende Bildung von N2O und der NH3-Schlupf zu 

nennen.ñ [56].   

 

Abbildung 4.17: Aufnahmen von H2-NH3-Flammen bei konstanter Drallzahl (S = 1,1): Abhängigkeit der 

Flammenform vom Äquivalenzverhältnis ◖ und NH3-Anteil (xNH3) im Brenngas [56], [171] 

ĂDie N2O-Bildung profitiert neben den bereits genannten Gründen zudem aus der gestreckten 

Reaktionszone und der damit einhergehenden längeren Verweilzeit [142]. Der Anstieg an NH3 im 

Rauchgas wurde auch bei den Experimenten von Mashruk et. al. [142] beobachtet und in den direkten 

Zusammenhang mit dem sogenannten LBO-Szenario (lean blow off) gestellt. Hierbei wird durch die 

Reduzierung der Verbrennungsgeschwindigkeit mit zunehmenden Ammoniakanteil im Brenngas die 

Reaktion unterbrochen und unverbranntes NH3 emittiert.ñ [56]. 
































































































































































