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Abstract

To reduce emissions of carbon dioxide (CO,) Carbon Capture and Storage (CCS) technolo-
gies have been developed. Chemical Looping Combustion (CLC) is a CO, capture techno-
logy with the CCS framework, and at Chalmers University of Technology in Gothenburg,
Sweden, a 100 kW chemical looping combustor has been built.

This project aimed to investigate to what degree air can replace helium as the fluidizing
gas for fluid dynamical studies in a CLC cold flow model of the above mentioned 100 kW
facility. Experiments were performed using air and helium separately as fluidizing gas and
pressure data were obtained, which formed the basis for the comparison. The project also
aimed to investigate fluid dynamics in the fluidized bed and study when the risk of slugging
occuring was greatest. The results were presented in the form of figures and tables divided
into pressure, concentration and standard deviation of the pressure.

The results obtained showed that air as fluidizing gas did not create the same fluid dynamics
as helium over the entire fuel reactor. The magnitude of the deviation varied in the various
segments of the reactor. Results obtained regarding slugging in the fuel reactor showed
that the risk of slugging occuring increased with increasing fluidization velocity. The risk
was greatest for velocities between 0.7-1.1 m/s. The results also showed that there was a
greater risk of slugging occuring when helium was used as fluidizing gas.

Key words: Carbon capture and storage, CCS, chemical looping combustion, CLC, CO,
capture, cold flow model, fluidized bed, fluidizing gas, fluid dynamics, slugging,
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Sammanfattning

For att minska utsldppen av koldioxid (CO,) utvecklas tekniker under samlingsnamnet
Carbon Capture and Storage, dven kallade CCS-tekniker. En av CO,-infangningsteknikerna
under CCS &r kemcyklisk forbréanning (Chemical Looping Combustion, CLC), och en sadan
anldggning med effekten 100 kW finns pa Chalmers tekniska hogskola i Géteborg.

Projektet syftade till att undersoka till vilken grad luft kan ersdtta helium som fluidiserings-
medium i fluiddynamiska studier i en kallmodell av ovan ndmnda 100 kW-CLC-anlédggning.
Genom separata experiment med luft respektive helium som fluidiseringsgas erhélls tryck-
data som lag till grund for jamforelsen. Projektet syftade dven till att undersoka fluiddy-
namiken i baddden samt studera nér risken for att sluggning uppkommer var som storst.
Resultaten presenterades i form av figurer och tabeller uppdelade i tryck, koncentration
samt standardavvikelse av trycket.

De erhallna resultaten visade pa att luft som fluidiseringsgas inte gav upphov till samma
fluiddynamik som helium 6ver hela bréanslereaktorn. Avvikelsen varierade dessutom i reak-
torns olika segment. De erhallna resultaten med avseende pa sluggningen i brénslereaktorn
visade pa att risken for att sluggning uppkom ¢kade med 6kande fluidiseringshastighet for
att sedan minska. Risken for sluggning var som storst for fluidiseringshastigheter mellan
0,7-1,1 m/s. Resultaten visade dven att risken for sluggning var storre da helium anvindes
som fluidiseringsgas.

Nyckelord: CLC, CCS, fluiddynamik, fluidiserad badd, fluidiseringsgas, kallmodell, kem-
cyklisk forbranning, koldioxidinfangning, koldioxidlagring, sluggning
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1 BAKGRUND

1 Bakgrund

Utsldpp fran forbranning av kolhaltiga brénslen leder till en 6kad halt av véixt-
husgaser i atmosfiaren. Detta far konsekvensen att jordens medeltemperatur sakta
stiger, eftersom vérmestralningen fran jorden inte kan tringa genom gasskiktet
utan istéllet reflekteras tillbaka till jordens yta. Idag har halten vixthusgaser natt
en ohallbar niva och det &r numera allmént accepterat att atgérder maste vidtas
for att mota miljokraven som presenteras i Kyotoprotokollet, framtaget ar 1997
av UNFCCC [2]. Pa langre sikt dr 1osningen pa problemet att, istéllet for fossi-
la bréanslen, anvanda fornyelsebara energikéllor. Dessa tekniker &r dock &nnu inte
tillrackligt utvecklade for att fungera som ett substitut for fossila brénslen, vil-
ket gor att temporadra losningar dr nodvéindiga innan samhéllet kan bli fritt fran
anvandning av fossila bréanslen. Losningarna kallas for Bridging Technologies ef-
tersom de fungerar som en bro mellan dagens samhélle med fossila branslen, och
den framtid som forhoppningsvis kommer fungera utan dem [3]. En samling tekni-
ker med mojligheter att minska méngden utslapp av vixthusgasen koldioxid (CO,)
i atmosfiren dr Carbon Capture and Storage, vilka beskrivs mer i ndsta avsnitt.

1.1 Carbon Capture and Storage

Carbon Capture and Storage (CCS) &r en samling tekniker som syftar till att fanga
in och lagra den koldioxid som forbranning av kolhaltiga brénslen ger upphov till.
Tillampning av CCS mojliggor fortsatt anvindning av kolhaltiga brénslen samti-
digt som koldioxidutslédppen i atmosfiren minskar drastiskt. CCS &r i mangt och
mycket fortfarande en teknik pa forskningsstadiet, &ven om den forsta lagringsan-
laggningen togs i bruk i Nordsjon utanfér Norges vistkust redan 1996 [4].

1.1.1 CO,-avskiljningsmetoder

En del i CCS-tekniken &r att bearbeta forbranningsprocessen av kolhaltiga brans-
len sa att en ren koldioxidstrom erhalls. Den bildade rokgasen innehaller &mnen
som anses paverka klimatet negativt och infangning av dem, framforallt av koldi-
oxid, ar av stor betydelse. Separationen av koldioxid fran rokgasen mojliggor att
mindre volym gas behover lagras vilket minskar materialpaverkan. Nedan ges ex-
empel pa de vanligaste CO,-avskiljningsmetoderna.

e Pre-combustion Pre-combustion innebér att koldioxiden avskiljs fore for-
branningsprocessen. Det kolhaltiga branslet reagerar med anga vid hog tem-
peratur vilket leder till férgasning av bréanslet och bildande av kolmonoxid
(CO) samt vétgas (H,), sa kallad syntesgas. Genom att dérefter tillfora anga
erhalls koldioxid och vitgas. Dessa &mnen separeras fran varandra och den re-
na koldioxiden kan infangas [4]. Koldioxidavskiljning genom pre-combustion
har fordelen att dven vétgas bildas, vilken kan ha flera anvindningsomraden,
exempelvis som drivimedel i bilar eller som kemisk ravara vid framstéllning av
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1.1 Carbon Capture and Storage 1 BAKGRUND

ammoniak. Det finns dock ett flertal nackdelar med denna teknik. Avskilj-
ningsprocessen innebér tva gasseparationssteg vilka kridver stora méngder
energi. Eftersom infangning av koldioxid med hjélp av pre-combustion maste
ske i samband med sjdlva forbranningen &r det inte mojligt att bygga till
en avskiljningsdel till existerande kraftverk. Anvéndning av pre-combustion
kraver alltsa att helt nya kraftverk byggs, vilket medfor stora investerings-
kostnader [5].

e Oxy-fuel Avskiljning av koldioxid med hjilp av oxy-fuel sker genom att
syrgas (O,) separeras fran luft. Forbranningen av det kolhaltiga brénslet
genomfors déarefter med den rena syrgasen. Pa detta sitt erhalls en avgas
bestaende av koldioxid och vatten, men utan kvéive. Genom att recirkulera
en del av den bildade koldioxiden kan temperaturen i férbranningskammaren
kontrolleras [4]. Kondensering av rokgasen ger en ren koldioxidstrom. En av
de storsta utmaningarna med oxy-fuel-forbréanning ér att framstéllningen av
den rena syrgasen dr mycket energikrdavande. Uppemot 7-11 procentenheter
av ett kraftverks elektricitetsproduktion uppskattas ga forlorade vid sepera-
tion av luften [6], vilket i sin tur far konsekvensen att mer fossilt bréinsle
maste anvéndas for att uppna onskad effekt [4]. Forbréanning av kolhaltiga
brénslen i syrgas ger dven stora materialpafrestningar vilket medfér hoga
kostnader. Déarfor sker forskning for att hitta mer taliga material. Fordelen
med denna avskiljningsmetod &r att rokgasen endast innehaller koldioxid och
vattenanga. Separationen av koldioxid kan ske genom kondensering, vilket
bade &r en vélkind process och billigare jamfort med de separationsmetoder
som dr nodviandiga vid andra avskiljningstekniker. [5]

e Post-combustion I denna teknik utfors koldioxidavskiljningen efter for-
bréinningen, dér separationen utfors pa rokgasen. Den vanligaste metoden
att separera rokgaserna pa ar genom kemisk absorption. Onskad komponent
i gasen, i detta fall CO,, absorberas fran resterande rokgaser av en flytande
16sning genom bildandet av en kemiskt bunden férening. Koldioxiden av-
lagsnas déarefter fran 16sningen genom att motstroms floda med anga av en
temperatur pa 100 —120°C. Slutligen kondenseras vattenangan bort och kvar
blir en hégkoncentrerad koldioxidstrom, vilken kan infangas och lagras. [4]
Fordelen med CO,-avskiljning genom post-combustion &r att tekniken for-
hallandevis enkelt kan adderas till befintliga kraftverk som slapper ut mycket
koldioxid. Metoden &r ocksa mer beprévad jamfort med pre-combustion och
oxy-fuel. En stor nackdel ér dock att stora méangder energi krévs for att halla
angan vid en konstant temperatur. Forskning sker darfor pa att hitta andra
absorbenter som &dr mindre energikriavande. [5]

e Chemical Looping Combustion Denna teknik mojliggor koldioxidavskilj-
ning utan att kvévet fran luften och brénslet blandas. En mer detaljerad
beskrivning av metoden ges i avsnitt 1.2.



1 BAKGRUND 1.2 Chemical Looping Combustion

1.1.2 CO,-lagringsmetoder

Efter att koldioxiden infangats &r nésta steg i CCS-processen att lagra den. For
att avgora var denna lagring &r mojlig maste héansyn tas till flera aspekter, bland
annat att inneslutningen ar tillrackligt tdt for att garantera att koldioxiden inte
lidcker ut innan dess att anvandningen av fossila brénslen har natt sitt maxima.
Lagringen far inte heller strida mot internationella lagar och foreskrifter och dess-
utom maste lagringsprocessen ga att kontrollera med minimal risk for olyckor. Det
finns tva typer av lagring: geologisk lagring och lagring i havet. Exempel pa geo-
logiska lagringsplatser dr bland annat redan anvéanda gas- och oljeféalt samt poros
berggrund. Lagring i haven &dr inte av lika stort intresse da dessa inte innesluter
koldioxiden lika bra, samt att risken for déende havsbottnar okar. [4]

1.2 Chemical Looping Combustion

For att paskynda utvecklingen av nya och befintliga CCS-tekniker samarbetar re-
gering, industri, universitet, och miljointresserade grupper. Under en konferens ar
2000 utsags kemcyklisk forbranning (Chemical Looping Combustion, CLC) till en
av de tekniker som har stérst potential inom CCS-omradet [2]. Ar 1954 presen-
terades, av britterna Edwin Richard Gilliland och Warren K. Lewis, den forsta
prototypidén som liknar CLC [7]. Det drojde dock ett par artionden innan Horst
J. Richter och Karl F. Knoche [8] presenterade CLC-konceptet och forst pa 80-
talet lades namnet Chemical Looping Combustion fram, da av Ishida et al. [9]. I
ett tidigt skede anvéndes tekniken endast som en mdojlighet att hdja den termiska
effektiviteten for forbranning [10]. Forst pa 90-talet insags mojligheterna med att
fanga in CO, for att minska miljopaverkan [2]. En foérenklad bild av CLC-tekniken
ses 1 Figur 1.

Figur 1: Schematisk bild av CLC-tekniken.



1.2 Chemical Looping Combustion 1 BAKGRUND

Figuren beskriver hur en metalloxid (Me,Oy) oxiderar brénslet i en brénslereaktor
till CO, och H,0O. Reaktionen kan dérfér liknas vid férbrénning med endast syre
och brénsle nirvarande [2]. Brénslet kan vara fast, flytande eller gasformigt men
apparaturen skiljer sig nagot at i utformning i de olika fallen. Detta beror pa
att bréanslet maste vara gasformigt innan det kan reagera med syrebdraren och
fasta branslen maste darfor férgasas inne i reaktorn fore reaktion. Den bildade
gasstrommen i bréinslereaktorns utlopp kondenseras och vattnet leds bort och pa
sa satt kan en i stort sett ren CO,-strom infangas for att dérefter lagras.

Ordet looping i Chemical Looping Combustion kommer av att metallen ateran-
vinds som syrebédrare genom att den cirkuleras in i luftreaktorn, vilket visas i
Figur 1. I luftreaktorn oxideras metallen pa nytt av en paford luftstrom och syste-
mets totala cirkulation styrs av flodeshastigheten hos denna luftstrém. Den del av
luften som inte oxideras, det vill séiga en liten méngd syre och all kvivgas, (N,),
passerar ut genom toppen av luftreaktorn utan att paverka bransleomvandlingen.
Den kemiska reaktionen for forloppet i en CLC-anldggning visas nedan. [1]

I brénslereaktorn:
C,Hy, + (20 +m)Me, O, — nCO, + mH,0 + (2n + m) Me, O

x ~y-1

I luftreaktorn:
O, +2Me, O, ; — 2Me, O,

De tva reaktorerna dr sammankopplade fluidiserade baddar som bildar ett slutet
system. For att undvika att luft och CO, blandas, och gor avskiljningen ogjord,
sitter partikellas mellan reaktorerna. Férutom de tva reaktorerna och partikellasen
kan en CLC-anléggning &ven vara konstruerad med en inre cirkulering. Tack vare
att syrebdrarna cirkulerar genom brénslereaktorn fler ganger kan reaktorns storlek
minskas samtidigt som effektiviteten ar oférdndrad. Syrebararna kan vara av olika
material, ha olika form, och stor variation i hallbarhet. Vilken syrebdrare som
onskas beror pa vilket brénsle som anvénds. [2]

Flertalet experiment har utforts for att hitta en metall eller metallkombination
som utgor en optimal syrebérare med avseende pa flera parametrar, bland annat
formaga att omvandla bréanslet, sméltpunkt, syrebararformaga, och hélso- och mil-
jopaverkan. Flera experiment har visat att manga metaller uppvisar god férmaga
att vara stabila i luft och att de klarar hoga temperaturer. Det dr ddremot ett fatal
metaller, Fe, Mn och Cu, som visat sig kunna utféra en total omvandling av brans-
let [11]. Metalloxider som Fe,O4/Fe,O,, Mn;O,/MnO, NiO/Ni och Cu,O/Cu har
visat sig vara de syrebdrare som &dr mest lampade vid forbréanning av metangas
[1]. Vid forbranning av fasta brénslen &r istéllet anvéindning av mineralen ilmenit
(FeTiO,) vanlig.

Da fasta branslen anvénds finns risk att oreagerat brénsle transporteras fran bréans-
lereaktorn in i luftreaktorn. For att forhindra detta anvinds en sa kallad Carbon
Stripper, CS. Utformningen av CS visas i Figur 2.

4



1 BAKGRUND 1.3 Utmaningar tér Carbon Capture and Storage

Figur 2: Utformning av CS [1].

Som figuren visar ar den uppdelad i fyra kammare som avskiljs med viggar. Ut-
formningen ger lang uppehallstid vilket medfor bra separation av oreagerat bréinsle.
Det bréansle som forblir oreagerat ges ny mojlighet att forbrannas genom att det
fors tillbaka till brénslereaktorn. En sekundér funktion fér CS &r att forbrénna det
oreagerade brinslet som inte lyckats separeras bort. Detta sker da CS fluidiseras
med vattenanga eller CO,. [1]

Det finns flera olika typer av CLC-anldggningar, diar den enklare typen &r beskriven
ovan och de nyare, mer komplicerade versionerna kan besta av flera reaktorer eller
roterande reaktorer. Dessa har dock bara testats pa laborativ skala &n sa linge
och den enklare, med cirkulerande fluidiserade baddar i reaktorerna, ar den enda
metod som provats i pilotskala [2]. Storre och mer langvariga laborativa tester av
denna typ har ocksa gjorts, bland annat pa en 10kW-anldggning pa Chalmers.
Dessa korningar har dven visat hur effektiv en CLC-anldggning kan vara, upp till
99,5 % brénsleeffektivitet sett till virmevérdet. [10]

1.3 Utmaningar for Carbon Capture and Storage

CCS-tekniker ses som nagra av de mest anvindbara metoderna for att minska
utsldppen av CO,. Det finns dock fortfarande utmaningar kvar innan flera av
dessa kommer ut pa marknaden. Ett flertal CCS-tekniker ar effektiva pa att avskilja
CO,, men ger energiférluster som genererar hégre energipriser. Ett av de vanligaste
séitten att mita effektiviteten av CO,-infangning dr med carbon capture efficency,
Nce- Den definieras som kvoten mellan infangad koldioxid och utgaende koldioxid
efter forbrianning. For en CLC-anléggning &r nagra av de viktigaste parametrarna
for bestdmning av noe bréanslereaktorns temperatur, massflode och uppbyggnad,
samt val av biddmaterial. En sammanstéallning av exempel pa effektivitetsforluster
samt infangningseffektivitet for de tidigare ndmnda infangningsteknikerna foljer i
Tabell 1.



1.4 Motivering till arbetet 1 BAKGRUND

Tabell 1: Jamforelse av effektivitetesforluster i procentenheter, samt noe for koldioxidavskilj-
ningsteknikerna post- och pre-combustion, oxy-fuel, och CLC.

Post—combustion | Pre—combustion | Oxy— fuel | CLC

noc 88%! 88%! 99.5%" ~ 100%?

Effektivitetsforlust | 9%! 8%! 11%1 2%

Den laga effektivitetesforlusten for CLC beror pa att forbranningsentalpin inte
fordndras, eftersom reaktionerna ej fordndras. Processanlaggningens uppbyggnad
samt det arbete anldggningens kompressor utfor ar de faktorer som paverkar for-
lusterna. [2]

Forutom de energiférluster som uppkommer av CCS-teknikerna kan vissa, som
tidigare ndmnts, inte tillimpas pa redan befintliga kraftverk. Den enda teknik som
inte kraver helt nya anlédggningar ar avskiljning genom post-combustion. Da denna
bygger pa att separera bort CO, fran den redan bildade rokgasblandningen kraver
den endast en utbyggnad av anliggningen. [13]

Forutom de ekonomiska konsekvenser CCS bidrar till 4r insamlingen och lagringen
av CO, inte helt riskfritt halsoméssigt, da lickage kan uppsta fran lagringsplatser-
na. Stora méngder koldioxid kan i vérsta fall leda till att manniskor och djur kvévs,
da den paverkar metabolismen i cellerna. Detta beror pa att koldioxid har hogre
densitet &n luft och tréanger ddrmed undan luften vid markniva, vilket kan leda
till syrebrist hos individer som inandas koldioxiden. [14] For att minimera risker
och forhindra olyckor har EU strikta regler vad géller lagring av CO,. Dessa regler
omfattar allt fran ansckan om tillstand, till 6vervakning, underhall, och stdngning
av lagringsplats. I upp till 20 ar efter att en lagringsplats sténgts kan ansvaret for
lagringsplatsen ligga hos verksamhetsutovaren. [15]

1.4 Motivering till arbetet

Pa avdelningen for energiteknik pa Chalmers tekniska hogskola bedrivs forskning
pa en 100 kW-CLC-anléggning. For att klara av sérskilda driftsbetingelser sa som
hoga temperaturer dr anldggningen byggd av plat. Detta materialval hindrar dock
att visuellt studera fluiddynamiken i anliggningen, varfor en nedskalad modell i
akrylplast har byggts. Da denna modell kors vid rumstemperatur gar den under
bendmningen kallmodell. T en strédvan att uppna liknande fluiddynamik i kallmo-
dellen som i 100 kW-anldggningen anvinds ett annat fluidiseringsmedium, helium
istallet for vattenanga. Anvéandningen av helium som fluidiseringsgas ar dock re-
surskridvande och darfor finns intresse att undersoka om luft ar ett bra substitut
som fluidiseringsgas. Detta arbete gar ut pa att undersoka till vilken grad detta
byte av fluidiseringsgas for kallmodellen paverkar fluiddynamiken.

Viebahn, 2007[12]
2Markstrém, 2012[1]
3 Adanez, 2012(2]
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2 Syfte

Syftet med den hér rapporten &r att bidra med kunskaper om kallmodellen och
dess fluiddynamik. Pa langre sikt kan detta bringa djupare forstaelse om 100 kW-
anldggningen och framsteg inom forskning pa CLC. De 6nskvirda resultaten &r
métdata som ar tillrackligt bra for att kunna dra slutsatser kring jamforelser mellan
luft och helium som fluidiseringsmedium, samt att underscka fluididdynamiken i
brénslereaktorn. Rapporten syftar ej till att besvara fragan om luft kan ersétta
helium som fluidiseringsmedium i kallmodellen. Malet &r endast att bidra med
data och underlag kring jamforelsen. Om projektets resultat visar att luft ar ett
bra substitut till helium kan experimenterande pa kallmodellen bli billigare och
praktiskt enklare att genomféra. Observationer av sluggningsbeteendet och nér
detta uppkommer kan vara till hjilp vid framtida studier pa 100 kW-anléggningen.
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3 Avgransningar

Rapporten grundas pa laborationer genomforda endast pa kallmodellens bréans-
lereaktor, eftersom det &r hér god omblandning &r 6nskvéard samt att risken for
sluggning &ar som storst hir. Undersokning av luftreaktorn &r inte av intresse da
denna fluidiseras med luft, oberoende vilket fluidiseringsmedium som anvénds i
brénlsereaktorn.

Studien behandlar av praktiska skil endast en typ av syrebérare. I kallmodellen an-
vénds sand av kiseloxid med d=92 pm [16], vilket inte &r en helt exakt nedskalning
av 100 kW-anldggningens partiklar.

I de fall da gasflodet &ar lagt befinner sig badden i ett bubblande tillstand och
partikelkoncentrationen hogt upp i reaktorn ar lag. Detta ger stor osékerhet kring
palitligheten hos métdatan hogt upp i brénslereaktorn och dérfor analyseras ej
resultat for tryckpunkter hogt upp i bréanslereaktorn for laga fléden.

Berikningarna ar baserade pa att tryckmétaren ldngst ner i brénslereaktorn, FR1,
Figur 8, antas vara i niva med brénslereaktorns botten. I sjdlva verket befinner
sig dock FR1 cirka 1 centimeter ovanfér botten. Tryckskillnaden mellan FR1 och
brénslereaktorns botten anses dock vara férsumbar.

Jamforelsen mellan helium respektive luft som fluidiseringsgas grundas pa att varje
heliumflode utvérderas mot tre olika luftfloden. Varje luftfiode &r berdknat sa att
en sarskild referensparameter uppfylls och varje referensparameter korresponderar
enligt teorin till en sérskild hojd i en fluidiserad badd, fér vidare information se av-
snitt 4.3. En av de referensparametrar som utvérderas &r wp-u,, s, &ven kallad ezcess
gas velocity. un, s har dels berdknats och dels framtagits fran experiment. Eftersom
skillnaden visade sig vara mycket liten mellan det teoretiska och det experimentel-
la vérdet for w,,; har det teoretiska valts att anvéindas vid samtliga berdkningar.
Viardet pa u,,s dr dessutom sa pass lagt att det medfor att excess gas velocity kan
approximeras med wug. Detta leder till att luftkérningarna da parametern ug-t, s
halls konstant ar ekvivalenta med de luftkérningar da wug édr konstant.

3.1 System- och utférandebegrinsningar

Vid analys av kallmodellens fluiddynamik har apparaturens utformning samt sjélva
utforandet inverkan pa tillforlitligheten hos den méatdata som erhalls. Exempelvis
ar antalet tryckmétare i kallmodellens brénslereaktor begrénsade.

Samtliga partikellas i kallmodellen har begréansningar i hur stort volymsflode gas
de klarar av. I den hér studien ar LS2 aktuellt, med ett maximalt volymsflode pa
13 L,,/min da luft anvéinds som fluidiseringsgas och 20 L,,/min da helium anvinds.
Volymsflodet i kallmodellens L.S2 &r alltid instéllt pa sitt maximala virde eftersom
samtliga omskalningar fran 100 kW-anldggningens partikellas ger fléden storre &n
kallmodellens maximala.



3 AVGRANSNINGAR 3.1 System- och utférandebegrédnsningar

Vid korningar déar helium anvinds som fluidiseringsgas finns risk for att cirkula-
tionsanldggningen blir kontaminerad med luft om partikellasen mellan luft- och
brénslereaktorn ej &r ordentligt tillslutna. Konsekvenserna av detta ar att luft
kommer in i heliumcirkulationssystemet vilket kan paverka métdata.

For att mojliggora jamforelse av data erhallen fran heliumkorningar med den fran
luftkérningar maste kompressorns inverkan under heliumkorningarna uteslutas.
Detta har gjorts genom att tidpunkter da kompressorn ar igang har exkluderats
fran analysen, sa att jamforelsen ej paverkas.
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4 Teori

For att kunna undersoka fluiddynamiken i en fluidiserad reaktor krévs kunskap in-
om flera omraden, till exempel baddpartiklarna, hur bubblor bildas, och sluggning.
Sluggning ar det fenomen som uppstar ndr omblandningen blir ojamn som foljd
av bubbelbildning. Kapitlet innehaller teoriavsnitt om de referensparametrar som
anvants 1 undersokningen, berdkningsgang for att ta reda pa partikelkoncentratio-
nen, samt den nedskalade kallmodellen vars fluiddynamik projektet har till uppgift
att undersoka. I kapitlet forklaras dven hur cirkulationen sker i kallmodellen och
hur nedskalningen fran 100 kW-anlédggningen ar utford.

4.1 Fluidisering

Fluidisering &r en anviandbar teknik da god omblandning i en reaktor ar 6énskvird.
Genom att en fluid fors till en bddd av fasta partiklar borjar biadden att fluidise-
ras, vilket innebér att partiklarna hamnar i ett fluidlikt tillstand med egenskaper
som paminner om en vitskas. Biaddpartiklarna som anvénds kan ha manga olika
funktioner, exempelvis kan de fungera som syrebéarare och katalysatorer. [17]

Fluiddynamiken i en fluidiserad badd skiljer sig at mellan olika bédddar och egen-
skaperna &r beroende av exempelvis fluidiseringshastigheten. Vid laga hastigheter
dr badden fixerad, se Figur 3(a). En fixerad bédd star i princip stilla och flu-
iden sipprar forsiktigt upp mellan baddpartiklarna. Allteftersom hastigheten pa
fluidiseringsmediumet ckar kommer ett allt storre tryckfall observeras i badden.
Tryckfallet kommer fortsitta att dka tills den minsta fluidiseringshastigheten, u,,,
uppnas, se Figur 4. Hur badden beter sig vid w,,; askadliggors i Figur 3(b). Vid
denna hastighet ar krafterna i uppatgaende riktning, flytkraften Fz och friktions-
kraften Fp, lika stora som de i nedatgaende riktning, gravitationskraften, Fj, se
Figur 5, och badden befinner sig i jamvikt. Det &r forst vid denna hastighet badden
blir fluidlik. Da hastigheten 6kas &nnu mer borjar biadden bubbla, se Figur 3(d).
Detta bringar flédet i turbulent tillstand och omblandningen blir god. Ytterligare
okning av hastigheten medfor att partiklar dras med upp i reaktorn och lamnar
bédden. [17]

En fluidiserad badd ger en kontinuerlig och latthanterlig process dér méjligheten
att forflytta partiklar mellan reaktorer lampar sig for stora floden. Nackdelarna
med fluidiserade béaddar ér att fluiddynamiken ofta &r svar att bestdmma. Pa
grund av det snabba flodet i badden kan uppehallstiden mellan partiklar variera
stort. [17]

10
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Fluidisering
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Figur 3: Olika typer av fluidisering och sluggar i en fluidiserad badd. [17]
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Figur 4: Tryckfall i en fluidiserad badd. [17]
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4.1.1 Bubblor

For fluidiserade baddar och vétskor har bubblor liknande egenskaper nér de ror
sig upp i mediet. I botten av badden &r bubblorna sma och sfiriska och de vixer
sig storre och plattare nar de ror sig hogre upp. Bubblornas ckande storlek beror
bland annat pa att de slas ihop, vilket betyder att en hogre badd ger utrymme
for bildning av stérre bubblor. Andra gemensamma egenskaper for en fluidiserad
badd och en vétska ar att stora bubblor stiger snabbare &n sma bubblor och att
viggeffekter paverkar bubblornas stighastighet pa liknande sétt. [17]

Bubblorna ger upphov till den goda omblandningen i fluidiserade béaddar. Vid laga
gashastigheter anvinds all gas till att fluidisera badden, men vid hogre gasfloden,
over up,r, fas ett overskott av gas som bildar bubblor. En fluidiserad bédd bestar
saledes av en bubbelfas, som bestar av gas, och en emulsionsfas, som &r resterande
delen av biadden. Verkligheten dr dock mer komplex och teorin ovan bygger pa den
sa kallade tvafasteorin. [17]

De flesta bubblor &r inte sfiriska utan platta eller konkava nedtill. Varfor den
konkava formen uppstar ar inte kdnt men det tros bero pa att trycket ldngst ner
i bubblan dr lagre adn i narliggande emulsionsfas. Pa grund av detta dras gas in i
bubblan, som kollapsar, och skapar ett turbulent fléde i badden. [17]

4.1.2 Sluggning

Trots att gasbubblor ger upphov till det turbulenta fléde som ger bra omblandning
kan gasflodet leda till problem i anldggningen. For fluidiserade baddar dar gas an-
vands som fluidiseringsmedium kan fenomen som sluggning uppsta. Detta innebér
att stora gasbubblor bildas av den gas som ej gar at till att fluidisera badden, vilket
far partiklarna att fordela sig ojamnt. Den férsémrade omblandningen som uppstar
ger dalig forbranning och verkningsgrad samt kan leda till att apparaturen skadas.
Sluggning ar saledes inte 6nskvért i reaktorn utan ska undvikas. Sluggningen i en
badd &r beroende av gashastighet, partikelstorlek, partikelform, reaktordiameter,
och béaddhéjd, och kan delas in i de tva kategorierna axiell och platt sluggning [17]:

e Axiell sluggning: Nir fina partiklar anviinds i badden finns risk for axiell
sluggning. Bubblor bildas i bidden vilka slar sig samman och véxer sig storre
allteftersom de stiger uppat i badden, Figur 3(e). [17] Om bubbeldiametern
utgor mer dn 0,6 av reaktordiametern uppstar axiell sluggning [18].

e Platt sluggning: Bubblorna i en badd kan vixa sig sa stora att de tillslut
tacker hela baddiametern. Da detta sker uppstar ett flode som véxelvis inne-
haller gas och baddmaterial, se Figur 3(f). Denna typ av sluggning uppstar
framst for Geldart D partiklar, for definition se avsnitt 4.1.3. [17]

Sluggningsbetendet i en badd kan studeras genom att undersoka hur standardav-
vikelsen av trycket i baddden varierar med gashastigheten. For laga gashastigheter
okar standardavvikelsen med Okande gashastigheter, pa grund av de allt storre

12
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gasbubblor som bildas. Vid den kritiska hastigheten, u., nar tryckfluktationerna
sitt maxima. Efter denna punkt far det hoga gasflodet partiklar att cirkulera i
reaktorn, vilket minskar baddens héjd. Bubblornas storlek kommer da att minska
och déarfor ocksa tryckfluktationerna. Detta innebér att risken for sluggning &r som
storst vid u., se Figur 6. Figuren visar tva olika fall, dér kurvan for AP,.; &r for
ett fall dar badden har konstant hojd och ddrmed nas inget maxima. I den andra
kurvan varierar biddhdjden och ger upphov till ett maximum. [19]

— u -}
(H
imﬂu | | | ; L
- | dy=0.32mm '
> . B
3 800 - A |
ﬁ A A,y =5800 Pa
a , /¢
T E00 ¢ #"‘f
3 | A \Migr2
G
2 .
§ 400 - +
® ; 3 :
| |

=
:

u | - 4 T N1 e i F I - | .
2 o 1 2 3 4 5 6 7

Fluidization velocity U [m/s]

Figur 6: Figuren visar den kritiska hastigheten for fallet konstant baddhojd, vita trianglar, samt
varierande bdddhojd, svarta trianglar. [19]

4.1.3 Partikelklassificering

Beroende pa faktorer som storlek och form pa partiklarna far badden olika egen-
skaper. Den brittiska professorn Derek Geldart obeserverade under 1970-talet [20]
fluiddynamiken hos en biadd med partiklar av olika storlek och valde att dela in
partiklar i fyra grupper [17]:

e Geldart grupp C: De hir partiklarna dr minst och badden &r finkornig.
Det &r svart att fluidisera bédddar av grupp C eftersom krafterna mellan
partiklarna ar starka. Svarigheter uppkommer pa grund av att badden har
svart for att bli omblandad, vilket far partiklarna att lyfta likt en plugg
genom reaktorn.

e Geldart grupp A: Partiklarna ar sma och/eller har lag densitet. Dessa par-
tiklar fluidiseras latt dven vid laga gasfloden. Badden tenderar att expandera
mycket och for hoga hastigheter borjar gasbubblor bildas i bddden som kan
ge upphov till sluggning. Gasbubblorna i en biadd av Geldart A partiklar
véxer snabbt till en storlek av nagra centimeter i diameter men har sedan
konstant storlek upp genom bédden.

e Geldart grupp B: Partiklarna &ar sandliknande och fluidiseras bra. Dock
bildas bubblor redan vid relativt laga hastigheter vilket kan ge upphov till

13
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sluggning. Bubblorna véxer sig storre allt eftersom de stiger upp i badden.

e Geldart grupp D: Dessa stora partiklar dr svara att fluidisera, vilket gor
att bubblorna kan véxa sig lika stora som reaktorns diameter. Risken &r
darfor stor att bubblorna exploderar och att badden borjar slugga.

4.2 Kallmodell av en 100 kW-anlidggning

Kallmodellen som studeras i detta projekt &r en nedskalad version av en 100 kW-
CLC-anléggning som finns pa Chalmers tekniska hogskola. Kallmodellens funktion
ar bland annat att mojliggora studier av fluiddynamiken i en CLC-anldggning,
flexibelt kunna styra vad som vill undersokas ndrmare, samt studera och avgora
uppehallstid for partiklarna i anldggningen. Fluiddynamiken i kallmodellen dr moj-
lig att studera eftersom den &r tillverkad i akrylplast och darmed genomskinlig.
Att den &r kall innebér dven andra fordelar, till exempel att den dr enkel att starta
upp och sténga ned och att den &r mer energisnal &n 100 kW-anlédggningen. Den
ar aven byggd pa sadant vis att driftsparametrarna ar liatta att dndra [1].

Nedskalningen av den stora anldggningen till kallmodellen &ar konstruerad med
hjélp av Glicksmans fullstéindiga skalningsregler. En mer utforlig beskrivning av
hur nedskalningen gjordes aterfinns i avsnitt 4.2.2. Utgangspunkten var att an-
véanda partiklar med samma densitet i de bada reaktoranliggningarna. Kraven pa
densitet och storlek gav att fluidiseringsmediumet i kallmodellen var tvunget att
ha samma densitet vid 20°C som anga har vid 950°C. Den gas som bést upp-
fyller dessa krav ér helium. Nér helium anviands som fluidiseringsgas anvéands en
kompressor for att reglera sa att tillforseln av gas in i kallmodellen haller konstant
tryck [21].

En svarighet &r att hitta partiklar som motsvarar egenskaper for partiklarna i den
stora anldggningen, vilket kréaver att densitet, sfirisitet, och storleksfordelning ar
densamma. Partikeldensiteten i en verklig anldggning éndras allt eftersom partik-
larna har oxiderats och reducerats. Forst ndr partiklarna har gjort nagra cykler i
CLC-anléggningen och blivit aktiverade kan de antas ha en konstant densitet, dven
om intervallet densiteten kan variera inom &r relativt stort. For kallmodellen val-
des kiseldioxidsand, av partikeltyp Geldart AB, som nedskalat har ungefar samma
genomsnittsdiameter som de aktiverade partiklarna i 100 kW-anléggningen [16].
Dessa partiklar har d&ven ungefiar samma sfirisitet som de i 100 kW-anlédggningen.

1]
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L51

Fuel inlet
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Figur 7: Skiss av kallmodellen av 100 kW-anldggningen. [16]

4.2.1 Cirkulationsférlopp

I luftreaktorn (AR), se Figur 7, tillfors en luftstrom som fluidiserar bédden med
partiklar som blir oxiderade av den strommande luften. Nér partiklarna rycks med
luften kommer de att rora sig uppat i reaktorn och na cyklon 1 (CY1). Dér skiljs
de nu syrebarande partiklarna fran kvarvarande luft, som passerar ut i toppen av
cyklonen. Partiklarna faller ned och transporteras in i brénslereaktorn (FR) via
partikellaset Loop Seal 1 (LS1). Anldggningen innehaller flertalet partikellas, vilka
har som funktion att forhindra att gas transporteras mellan de olika reaktorerna.
LS1 forhindrar att luft kommer in i FR och férbréanningen kommer déarfor, tack
vare denna, att ske utan luft ndrvarande. I FR sker den huvudsakliga omvandlingen

av branslet.

Den storsta delen av vdrmen frigors i AR nér oxidationen av partiklar sker. I FR
dras partiklarna med uppat. En mojlig vag for partiklarna ér att transporteras
hogst upp och avskiljas fran gasen i cyklon 2 (CY2) for att dérefter aterigen ham-
na i FR dér de eventuellt oreducerade syrebdrarna ges en ny chans att reagera.
Den andra végen, som majoriteten av partiklarna och kvarvarande brénsle tar, &r
genom partikellas LS3 och in i Circulation Riser (CR). Detta ror leder partiklar
och bransle in i Carbon Stripper (CS), déar de inre viaggarna dr utformade sa att
oforbrukat bransle ges en forlingd uppehallstid for att 6ka sannolikheten att reage-
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ra med syrebédrarna. Mer information om CS ges i Figur 2 i avsnitt 1.2. Merparten
av partiklarna limnar CS och leds via partikellas LS4 tillbaka till AR, dar cykeln
startar pa nytt. De partiklar som inte limnar CS denna vég dras med uppat och
separeras fran gasen i cyklon CY3. Bade gas och partiklar fran CY3 transporteras
till FR igen. De tryckpunkter som anvénds for att erhalla data fran FR och dess
niarmsta omgivning syns i Figur 8. [1]

DC3

DC2

P
LS2wb .~
AN / .LS3wb

Figur 8: Position av trycksensorer i och omkring brinslereaktorn. [1].

4.2.2 Skalning av kallmodellen

Vid upp- eller nedskalning av existerande apparatur, process eller anldggning, an-
vands ofta dimensionslosa tal for att sékerstéilla att modelleringen blir en exakt
kopia av det som onskas skalas. Genom att berikna olika kvoter och dimensions-
16sa tal for den existerande apparaturen och anvénda det virdet for berdkning
av modellens parametrar kan geometriska, dynamiska eller kinematiska likheter
uppnas. Geometrisk likhet fas da geometrikvoterna ar lika, kinematisk nér hastig-
hetskvoterna &r lika och dynamisk da kvoten mellan krafterna &r lika. For att en
modell ska vara en exakt kopia av en annan anldggning krévs att kvoten av alla
linjdra dimensioner i den ena anldggningen och dimensionerna av den andra, till
exempel reaktorhéjden, ar densamma. Detta géller for de inre delarna av appara-
turen medan de yttre, sasom atercirkuleringsloopar, inte maste vara exakt skalade
sa lange de ser till att flddena kan hallas exakta. [22]
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Buckinghams II—teorem &r en metod for att ta fram dimensionslosa parametrar
for ett specifikt problem. Teoremet séger att om en fysisk process bestar av n obe-
roende parametrar kan detta forenklas till n — k sa kallade II—grupper, déar k ar
antalet dimensionsoberoende variabler i de ursprungliga parametrarna, till exem-
pel massa, tid och ldngd. [I—grupperna ar férenklade samband och kan anvéndas
till att jamfora och tillimpa information i bland annat olika modeller av en given
process. Metoden kan saledes reducera beroendet av en viss parameter. [16] De-
finitionen av en oberoende parameter dr att den paverkar virdet pa en beroende
parameter, men inte pa andra oberoende parametrar [22].

Det finns fullstéindiga och férenklade uppséttningar av skalningslagarna. Den full-
stdndiga versionen ska anvédndas sa ldnge skalningsfaktorn har ett véirde som é&r
inom det praktiskt mojliga omradet. Om den inte blir det kan istéllet den forenkla-
de versionen anvéandas. Skillnaden dem emellan &r hur manga II—grupper som tas
med i berdkningarna. Den fullstédndiga uppséattningen bestar av foljande grupper
av dimensionslosa tal:

Gs L

o o PSD M

Fr, &, Reg,, Rep,
Pr

dér Fr ér Frodes tal, Req, d&r Redynolds tal med avseende pa partikelns diameter,
Rep ér Reynolds tal med avseende pa baddens diameter, G &ar partikelfluxet, p,
partiklarnas densitet, p; fluidens densitet, uy superficial gas velocity, L lingd, d
diameter, ¢ sfarisitet, och PSD &r Particle Size Distribution, det vill sdga hur stor
avvikelsen mellan partiklarnas diametrar dr. Den forenklade uppséttningen bestar
av foljande grupper:

Gy L
FT7&aﬂ7 7_7waPSD (2)
Pf Umyf Pplo d

Skillnaden ar hér att Reynolds tal, med avseende pa partiklarnas diameter, anting-
en #r starkt dominerande eller forsumbar, vilket gor att denna kan ersdttas med
up/Umy [16]. Som tidigare ndmnts i avsnitt 4.2, gav kravet att anvdnda samma
partikeldensitet i de bada anldggningarna att gasen i kallmodellen skulle ha sam-
ma densitet vid 20°C som vattenanga har vid 950°C. Den enda gas som kunde
uppfylla dessa kriterier var helium. Da helium kostnadsméssigt inte ar lampligt att
slappa ut sker atercirkulering av helium [21]. Kallmodellen har skalats efter den
fullstandiga uppséattningen skalningslagar.

Berékningen av skalningsfaktorn fsgaming gors genom att kombinera Re med v F'r
och sétta fluidernas och partiklarnas densiteter lika for de bada anldggningarna.
Pa detta sétt kan skalningsfaktorn berdknas enligt ekvation (5) [1]

(pp)k = (pp)v (3)
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(pr), = (pr), (4)

2/3
o _((5)
k Pf
fskalning = d_ = (,u,e)k

()

Detta gav fskaining = 0,0766 ~ 0,58, det vill séga att anldggningen skulle skalas
ned med 58 %. Denna skalningsfaktor har anvénts vid design av alla delar och
ingaende komponenter i modellen, férutom for luftreaktorn. [16] Luftreaktorn flu-
idiseras i den stora anldggningen alltid med luft istéllet for anga och saledes ska
kallmodellens luftreaktor aldrig fluidiseras med helium. Det leder till att skalnings-
faktorn blir en annan dn 58 % for luftreaktorn och att det da inte hade gatt att
montera ihop de bada reaktorerna. Med den berdknade skalningsfaktorn pa 0,58
och storleken pa partiklarna i 100 kW-anldggningen, kunde det med ekvation (6)
bestdmmas vilken diameter partiklarna i kallmodellen borde ha i det ideala fallet.

fpartikeldiameter = 0;58 =171 pm =~ 99 pm (6)

Kiseldioxidsanden som valdes hade d=92 um, vilket ansags vara tillréickligt nira
for att fungera som partikel i kallmodellen.

4.3 Referensparametrar

Vid experiment med helium och luft studeras reaktorns beteende for vissa pa-
rametrar konstanta. De parametrar som anvénds &r konstant wg, uo-tpr, wo/u
respektive up-u;. Parametrarna u,,; och u; &r specifika fér varje kombination av
partikel och gas och bestédms enligt féljande ekvationer [23]:

_ Rep,mflug (7)

dar

Repymf =1/ 012 + CQA?“ — Cl (8)

_ d?;pg (/)s - pg) g

C1= 272, Cy= 0,0408

Ar 9
2 9)
4dp(ps - pg)g 12
_ ( Zp\Ts Fg)g 1
o ( 3p4Cp (10
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e ug, superficial gas velocity, ar gasens fria hastighet, vilket &r den hastighet
gasen hade haft om den flodat genom en tom reaktor.

® U, minimum fluidization velocity, dr den hastighet da béddden borjar flui-
disera.

u; ar terminalhastigheten och definieras som den fria fallhastigheten fér en
partikel i en fluid. Partiklar vars terminalhastighet dr hogre &n u, tenderar
att atervinda till baddden. De som har lagre ldimnar badden av gasstrommen.

ug-u; ger den relativa hastigheten mellan gas och fast material och kallas for
slip-velocity. Denna parameter talar om hur stor andel fast material som finns
i kolonnens utlopp. Vid experiment dr det av intresse att denna parameter
overensstdmmer mellan luftkorningar och dess korresponderade heliumkér-
ning hogt upp i reaktorn, det vill sdga mellan FR7-FRS8. [23]

® Up-Upmy Ar excess gas velocity, vilken beskriver hur storleken av bubblorna i
bédden okar med gashastigheten. Detta &r en viktig parameter att ta hansyn
till da man vill underscka hur mycket gas som passerar badden som bubblor.
Om denna halls konstant for tva olika fluidiseringsfall kan bubbelbeteendet
granskas for att se hur mycket de skiljer sig at. ug-u,,s ar saledes sarskilt
intressant i den del av reaktorn som bestar av tdt bddd och bor vara den
parameterkorrelation som ger mest lik fluiddynamik for de tva fluidiserings-
gaserna i detta omrade. Baddden befinner sig alltid i segment FR1-FR4 och
ibland ocksa &ven mellan FR4-FR7. [23]

e Kvoten ug/u; ar intressant att undersoka, da den pavisar vad som hénder i
oversta skiktet av bottenbadden, dven kallad splash zone. Branslereaktorns
splash zone varierar mellan att befinna sig i segment FR4-FR7 och just om-
kring tryckpunkt FR7. I detta omrade 6nskas ett konstant bortflode av par-
tiklar, vilket uttrycks av decay constant, som definieras [23]:

Ut
ap = 4—— 11
" Ug,h 1

Denna konstant &ar direkt relaterad till hur bubblorna tréanger genom splash
zone, men tar inte hiansyn till badddens inre egenskaper. Som en forsta approx-
imation sétts u,=ug. Detta gor att decay constant &r omviant proportionell
mot ug/uy. [23]

Olika parametrar ér mer eller mindre viktiga for olika hastigheter. Slip wvelocity
kommer till exempel inte att vara viktig om bédden &r av bubblande typ, da fa
partiklar ar 6ver splash zone. Vid andra driftbetingelser med andra typer av baddar
kommer dock slip velocity att vara viktig att ta hinsyn till. [23]

4.4 Berikning av partikelkoncentration

Partikelkoncentrationen i branslereaktorns olika segment kan berédknas genom att
tryckskillnaden 6ver segmentet samt reaktorns tvérsnittsarea &r kdant. Den totala
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tryckskillnaden som erhalls fran métdata inkluderar saval tryckskillnaden for par-
tiklarna som tryckskillnaden fér gasen och kan uttryckas med féljande ekvation:

AP =AP,+AP,=p,- (1 —¢€)-g-Ah+py-€-g-Ah (12)

dér AP, &r tryckskillnaden for partiklarna, AP, &r tryckskillnaden for gasen, € ér
béddens porositet, och Ah &r hojdskillnaden 6ver det omrade som studeras.

Da tryck ar ekvivalent med kraft per yta och kraften kan uttryckas som mas-
san multiplicerat med gravitationen, kan massan partiklar i segment ¢ bestdmmas
genom att tryckskillnaden for partiklarna bryts ut ur ekvationen ovan.

AP, ;- A AP, —py-€-g-Ah;)Ay
- p,g v Py 699 )As (13)

dar A,, ar tvarsnitttsarean for branslereaktorn.

Volymen som partiklarna tar upp i respektive segment kan berdknas med hjilp av
ovan erhallna massa samt partikeldensiteten.

Mp,i

Vi =

(14)

Pp

Slutligen bestdms partikelkoncentrationen i segment ¢ genom att volymen som
partiklarna tar upp i segmentet divideras med den totala volymen for respektive
segment.

V..
C,, = -2 15
P V;ot,i ( )
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5 Metod

Arbetet inleddes med en litteraturstudie om CLC och fluidiserade baddar som
bidrog med forstaelse och gav en god grund for resterande arbete. Litteraturstudier
genomfordes dven kontinuerligt under arbetets gang.

Undersckningen om huruvida helium kan erséttas av luft gjordes endast i bréansle-
reaktorn. For att forenkla jamforelsen isolerades branslereaktorn vid korningarna
genom att blockera de in- och utrelaterade partikellasen till FR, alltsa LS1 och LS3,
medan LS2 fortfarande fluidiserades. Viktigt var att halla biaddmassan i brinsle-
reaktorn konstant, i denna studie runt 8 kg. Massan partiklar kunde berédknas fran
tryckskillnaden mellan botten och toppen av reaktorn samt reaktorns tvéarsnittsa-
rea enligt ekvation 16.

_AP-A,
g

my (16)

Mark val att gasfasens bidrag till tryckfallet inte tas i beaktande hér. Denna funk-
tion byggdes in i anldggningens kontrollprogram LabView, vilket méjliggjorde en
kontinuerlig kontroll av bdddmassan i branslereaktorn. Badden i reaktorn &r intres-
sant bade med avseende pa hoéjd och massa. Baddhojden 6nskades vara sadan att
splash zone hamnade mellan FR4 och FR7 eftersom resultaten da enklare kunde
utvérderas och jamforas med teorin. Detta lyckades dock inte fullt ut, utan splash
zone lag runt FR7.

De praktiska forsoken utgick fran ett lugnt bubblande referensfall i 100 kW- an-
laggningen, se Bilaga B, som i kallmodellen motsvarades av 110 L, /min for helium.
Resterande heliumkorningar valdes pa ett sadant sétt att brénslereaktorn kunde
studeras under olika hog grad av fluidisering genom att cka fluidiseringshastighe-
ten.

Till varje korning av helium var tre olika korningar med luft relaterade, dar de fyra
parametrarna ug, Uo-Unf, to/u; och ug-u, holls konstanta var for sig. Eftersom vér-
det pa u,,; var forsumbart i forhallande till ug blev luftkérningar da parametern
Up-Unm, s hOlls konstant ekvivalenta med de luftkérningar da ug var konstant.Vilka
luftfléden som skulle kéras bestdamdes genom att varje parameter skulle vara den-
samma, for luft som for helium. Varden pa egenskaper som behévdes for att berdkna
uy och uy, s erholls ur litteratur [23] och de beror pa vilka partiklar badden bestar av
samt vilket fluidiseringsmediumet &r. For att halla de olika parametrarna konstan-
ta under kérningarna varierades luftens flodeshastighet. Volymsflodet for luft och
for helium kommer déarfor nédvandigtvis inte vara lika stora. For berdkningsgang
se avsnitt 4.3. Experimentell bestdmmelse av u,,5 gjordes genom att flédeshastig-
heten varierades stegvis tills bubblor visuellt kunde studeras i biadden. Samtliga
floden som testats aterfinns i Tabell 6 i Bilaga A.

Korningarna genomfordes genom att volymsfléden for FR och LS2 definierades i
kontrollprogrammet, dér volymsflodet for FR var det berdknade och volymsflédet i
LS2 alltid var det maximalt méjliga, 13 Ly, /min {or luftkérningarna och 20 L, /min

21



5 METOD

for heliumkorningarna. Varje luftkérning varade i 10 minuter och heliumkoérning-
arna varade under cirka 20 minuter. Den ldngre tiden for heliumfallet beror pa att
de tidsintervall da kompressorn var igang paverkade experimenten, vilket medfor-
da att dessa intervall exkluderades. Utvardering av likheten mellan de tva gaserna
som fluidiseringsmedium gjordes med hjalp av tryck- och koncentrationsprofiler
samt tryck-ug-grafer vid kérning med luft och med helium.

For att en jamforelse mellan kérningarna i kallmodellen och 100 kW-anlédggningen
ska vara mojlig har tryckdata fran kallmodellen skalats upp enligt ekvation 17. [1]

AP, = —" AP, (17)

gv =
fskalningpp,k

AP, ar tryckskillnaden relativt ett referenstryck, v &r 100 kW-anlédggningen, k
kallmodellen, p, &r partikeldensiteten, och fsraining 8r skalningsfaktorn, se avsnitt
4.2.2.

Undersokning av sluggningen i branslereaktorn gjordes genom tva metoder. Den
forsta var en okuldr studie av bdddmassans utseende och storlek, med hjalp av
filmdokumentation fran en extern videokamera. I den andra metoden jamfordes
framst standardavvikelsen av trycket mot ug samt tryck- och koncentrationsprofi-
lerna.

For att avgora vid vilken fluidiseringshastighet badden 6vergick fran att vara bubb-
lande till att vara cirkulerande gjordes visuella bedémningar av nér partiklar ob-
serverades 1 CY2. Genom att samla upp och méta de cirkulerande partiklarna i
branslereakorn som passerade utloppet av CY2 under en viss tid kunde jamforel-
ser goras mellan de olika fluidiseringsgaserna. Efter CY2 sitter en vridspjéllventil,
se Figur 9, som gor det mojligt att hindra partiklarna fran att falla ned till LS2.
Genom att sténga ventilen kunde méngden cirkulerade partiklar métas, vilket ut-
fordes for elva floden med luft och for fem floden med helium. Anledningen till att
farre matningar utfordes for helium var att anldggningen inte klarade av att halla
alla partikellas till och fran FR (LS1 och LS3) blockerade vid hoga fléden. Tvér-
snittsarean for roret under CY2, som erhélls fran Pontus Markstrom, avdelningen
energiteknik och miljo, Chalmers tekniska hogskola, multiplicerades med uppmétt
hojd over vridspjallsventilen. Medeltiden, ¢, det tog att mita denna hojd partiklar
berdknades och massflédet partiklar berdknades sedan med ekvation 18 for bade

luft och helium.
. hAy,
i = ( . ) " (18)

Darefter konstruerades en graf illustrerande hur massflodet varierade med volyms-
flodet for respektive fluidiseringsgas och cirkulationen kunde jamforas.
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Figur 9: Vridspjillsventilen som anvéandes vid cirkulationsflodesmétningen.
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6 Resultat

I detta kapitel presenteras resultaten uppdelade i tryck, koncentration, standar-
davvikelse av trycket, samt cirkulationsflodesmétning. Dessa presenteras i figurer
och tabeller. Fran experimenten erholls absoluta tryck och skillnad i tryck mellan
tryckpunkter i bréanslereaktorn samt massflodet av partiklar i toppen av cyklon-
benet under CY2. Utifran tryckdatan kunde dessutom koncentration och standar-
davvikelse av trycket berdknas.

6.1 Tryck

Resultaten presenteras i figurer dér tryckskillnad varierar med fluidiseringshastig-
heten, wug, i olika delar av branslereaktorn, samt i figurer dar det absoluta trycket
jamfors med hojden i branslereaktorn. Utifran tryckdata beridknades standardav-
vikelsen av trycket i olika delar av brénslereaktorn.

Testkorningarna for att ta fram minsta fluidisationshastigheten, w,,, resulterade
i att w,s for helium uppnaddes vid 0,0124 m/s (4,6128 L,,/min). For luft var det
inte lika ldtt att avgéra nér u,,; hade uppnatts, men vid 0,016 m/s (6,0 L, /min)
obeserverades tydliga bubblor i bddden. Skillnaden mellan det experimentellt och
teoretiskt framtagna w,,; var mycket liten, vilket &r anledningen till att det teore-
tiska virdet anvindes. Skillnaden mellan wy och wg-u,,¢ &r av storre betydelse for
laga flodeshastigheter, men da det ldgsta flodet som testats (110 L, /min) endast
gav en skillnad pa omkring 1 L, /min ansags u,, forsumbar relativt u, for samtliga
fall.

6.1.1 Hojd-tryck

hojd-tryck i FR da He-flodet =0,2957 m/s uppskalat till 100kW-anlaggningen
5

—%— 100kW
45f & He
4+ —A— - Ug & UgU
R Uy
35F
-\ - uO/ut

"2

x 10°

Figur 10: H5jd mot tryck for heliumflédet 0,2957 m/s (110 L, /min), samt motsvarande luftfls-
den uppskalade till 100 kW-anldggningen

tryck [Pa]
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I Figur 10 visas jamforelsen av tryck 6ver brénslereaktorn mellan alla kérningar
i kallmodellen med referenskérningen i 100 kW-anlédggningen, se Bilaga B. Det
absoluta trycket ldngst ner i reaktorn, vid FR1, ar storre i 100 kW-anldggningen
an 1 kallmodellen vilket innebér att bdddmassan ar storre i 100 kW-anlédggningen.

Tabell 2: Kvoter mellan lutningen for koérningar i kallmodellen och 100 kW-anldggningen for
hojd-tryck-métningarna.

FR1-FR4 | FR4-FR7 | FR7-FRS8
He 1,856 0,948 —
Uy och ug-t, ¢ 1,909 0,756 —
U=t 1,779 0,873 —
o/ uy 1,809 0,830 —

I Tabell 2 presenteras kvoter mellan lutningen for kérningarna mellan tva punkter
i kallmodellen och 100 kW-anldggningen. Jamforelsen begrénsades av kallmodel-
lens tryckpunkter eftersom den har farre tryckpunkter &n 100 kW-anlédggningen.
Lutningen av hur trycket varierade i branslereaktorn visar pa hur tryckfallet for-
andras. Om vérdet av skillnad i lutning dr nédra 1 innebér det att korningarna
i kallmodellen tryckméssigt beter sig liknande 100 kW-anldggningen. Kvoten av
lutningarna i FR7-FRS8 studeras inte, da det inte finns nagra partiklar hogt upp i
brénslereaktorn vid laga fluidiseringshastigheter.

Korningar fran kallmodellen liknar koérningen fran 100 kW-anldggningen mest i
segmentet FR4-FR7, vilket tyder pa att splash zone &r liknande i de bada anlégg-
ningarna. uy var den parameter som stdmde sdmst 6verens med 100 kW-kérningen
over hela bréanslereaktorn. Mellan FR1-FR4 stdamde ug-u; bést och i FR4-FR7
stdmde helium béast.

hojd-tryck i FR da He—flodet =0,2957 m/s

3
L —@— He
25 ‘A= U & Uy
Y,
2 - m - uolut

hojd [m]

0 . . . . h )
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000
tryck [Pa]

Figur 11: H5jd mot tryck f6r heliumflédet 0,2957 m/s (110 Ly, /min), samt tillhorande luftfléden.

[ Figur 11 presenteras tryckvérden for en heliumkoérning med tre tillhorande luft-
korningar. Detta for att kunna se skillnaden mellan helium och luft som fluidise-
ringsgas. Alla floden gav liknande utseende som Figur 11, dér trycket minskade
med héjden i brénslereaktorn, se Figur 18-27, Bilaga C.1.

Vid analys av skillnaden mellan de tva fluidiseringsgaserna studerades kvoten av
lutningarna mellan de olika méatpunkterna for helium- och luftkérningarna, vilket
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presenteras i Tabell 3. Lutningen av hur trycket varierade i brénslereaktorn visar
pa hur tryckfallet fordndras. Om véardet av skillnad i lutning &r néra 1 innebér
det att luft och helium tryckméssigt beter sig liknande som fluidiseringsmedium.
Flodena presenteras i L, /min for att det &r det vérdet som fors in i modellens
kontrollprogram.

Lutningen mellan trycket i FR1 och FR4 for luftkérningen med konstant wug skiljde
sig aldrig med mer &n 6 % fran helium, férutom i korningen med hogst ug. Aven
om ug, enligt teorin och dven experimentellt var mest lik helium, skiljde sig alla
luftkérningar férutom tva aldrig med mer &n 11 %.

Skillnaden i lutningen mellan trycken i FR4 och FR7 var minst vid koérningar
da wy var konstant. For korningar da ug/u; var konstant var skillnaden storst.
Lutningen for korningar da ug var konstant skiljde sig med 4-27 % mellan luft och
helium. Denna var dock bést drygt hélften av korningarna. Ingen korning skiljde
sig med mer dn 28 %. Vid alla kérningar férutom fyra stycken var lutningen for
luft storre &n lutningen for helium, vilket innebér att det var ett storre tryckfall
vid heliumkorningarna &n vid luftkérningarna.

Da tryckpunkten FR8 befinner sig hogst upp i bréanslereaktorn ér endast de expe-
riment dér cirkulation uppkommit véisentliga att utviardera. Av denna anledning
studerades inte de korningar med en fluidiseringshastighet pa mindre &an eller lika
med 0,65 m/s (240 L, /min) for branslereaktorns 6versta delar. Med undantag for
tva korningar, som avvek mindre, skiljde sig lutningen for luftkérningarna med
15-225 % fran heliumkorningarna. I tva tredjedelar av kérningarna var lutningen
for luftkérningarna storre &n lutningen for heliumkorningarna, vilket innebér att
tryckfallet hogt upp i reaktorn var storre for helium én for luft.

6.1.2 Tryckskillnad-ug

I figurerna nedan presenteras tryckskillnader mellan olika segment i brénslereak-
torn for alla heliumkérningar och luftkérningar. Detta visar hur tryckskillnaden
i olika delar av bréanslereaktorn varierar med ug. For att fortydliga trenderna for
luftkérningarna visas dven figurer med medelvirdet av luftkorningarna.
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Tabell 3: Kvoter mellan lutningen for luft- och heliumkorningarna for hojd-tryck-métningarna.

Heliumkorning  Luftkérning

FR1 till FR4

FRA4 till FR7

FR7 till FR8

110 L, /min

ug = 110 L, /min 1,029 0,798 —

up-uy = 67 L, /min 0,958 0,922 —

o/ Us= 85 Ln/min 0,974 0,876 —
140 L,,/min

wo = 140 L, /min 0,042 1,102 -

up-uy = 97 L, /min 0,969 1,183 —

up/us= 109 L, /min 0,921 1,187 —
180 L, /min

up = 180 L, /min 0,978 0,941 —

up-uy = 137 L, /min 0,922 1,064 —

uo/uy= 140 L, /min 0,928 1,036 —
210 L, /min

uo = 210 L, /min 0,979 1,104 —

up-u; = 167 L, /min 0,932 1,162 —

wo/us= 163 Ly, /min 0,921 1,178 -
240 L, /min

wo = 240 Ly, /min 1,018 1,042 -

up-uy = 197 L, /min 1,007 1,013 —

uo/uy= 186 L, /min 1,003 1,001 —
270 L,/min

ug = 270 L, /min 1,026 1,169 0,948

up-uy = 227 L, /min 0,984 1,186 2,136

wo,/ug= 210 Ly /min 0,970 1,213 3,256
300 L, /min

o = 300 Ly /min 0,068 1,122 0,799

wo-ttg = 257 Ly /min 0,929 1,143 1,277

to/us= 233 Ly /min 0,910 1,164 2,062
330 L,/min

uo = 330 L, /min 0,960 1,084 0,735

up-uy = 287 L, /min 0,932 1,085 0,977

up/uy= 256 L, /min 0,904 1,112 1,537
350 L, /min

up = 350 L, /min 1,016 1,053 0,723

wo-ttg = 307 Ly /min 0,971 1,087 0,852

wo/us= 272 Ly /min 0,932 1,136 1411
400 L, /min

to = 400 Ly, /min 1,045 1,267 1,281

Uo-ut; = 357 Ln/min 1,043 1,256 1,404

wo/us= 311 Ly, /min 0,979 1,277 2,690
450 L, /min

ug = 450 L, /min 1,110 1,215 1,343

up-u; = 407 L, /min 1,066 1,223 1,699

wo/us= 349 Ly, /min 1,108 1,121 2,342
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Figur 12: Tryckskillnaden mellan FR1 och FR4 mot ug. (a) Heliumkérningen samt luftkor-
ningarna for de tre parametrarna ug, up-u; och ug/u; konstanta. (b) Heliumkérningen samt

medelvirdet av luftkérningar.

Figur 12 askadliggor att tryckskillnaden minskade med en tillsynes linjér trend med
okande wug for bade luft och helium i reaktorns nedre del. Den storsta tryckdiffe-
rensen mellan heliumkorningarna och medelvirdet av luftkorningarna ar ungeféar

500 Pa, vid ug ungefér 0,37 m/s.
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Figur 13: Tryckskillnaden mellan FR4 och FR7 mot ug. (a) Heliumkérningen samt luftkor-
ningarna for de tre parametrarna wug, up-us och wg/us konstanta. (b) Heliumkérningen samt

medelviardet av luftkérningar.

Figur 13(a) visar att tryckskillnaden till en borjan ckade med okande wg. Nér
up nirmade sig cirkulationshastigheten sjonk dock trycket med ckande wug. Fran
Figur 13(b) kan &ven utlédsas att utseendet pa kurvan som tillhor luftkérningarna
overensstidmde battre med kurvan for heliumkorningarna for hastigheter storre
an cirkulationshastigheten. Tryckskillnaden mellan dem var dock stérre da. Den
storsta tryckskillnaden pa omkring 1000 Pa intréiffade vid en fluidiseringshastighet
av cirka 1,1 m/s. Vid floden ldgre dn cirkulationshastigheten var tryckskillnaden

som storst ungefar 500 Pa.
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Figur 14: Tryckskillnaden mellan FR7 och FR8 mot ug. (a) Heliumkorningen samt luftkor-
ningarna for de tre parametrarna ug, up-us och ug/u; konstanta. (b) Heliumkérningen samt
medelvirdet av luftkérningar.
Figur 14(a) askadliggor hur tryckskillnaden 6kade med 6kande ug. Till en borjan
var skillnaden mellan luft- och heliumkérningarna liten. Nér uy ndrmade sig cir-
kulationshastigheten avvek alla punkter fran trenden och luftkérningarna skiljde
sig mer fran varandra och fran helium &n tidigare. Medelvérdet av luftkérningarna
foljde dock heliumkorningarna béttre. Den storsta avvikelsen av tryckskillnaden
var 90 Pa, vid uy ungefir 1,15 m/s.
6.1.3 Standardavvikelse av tryck-ug
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Figur 15: Standardavvikelsen av trycket mot ug vid olika tryckpunkter i brénslereaktorn. (a) He-
liumkérningar samt luftkérningar i FR1, (b) Heliumkorningar samt medelvirdet av luftkorningar
i FR1, (c¢) Heliumkoérningar samt luftkérningar i FR4, (d) Heliumkoérningar samt medelviirdet av
luftkérningar i FR4

Figur 15 visar hur standardavvikelsen av tryck for heliumkérningen samt alla luft-
korningar varierade med fluidiseringshastigheten for de tva métpunkterna FR1
och FR4. Figur 15(b) och (d) askadliggér medelvirdet av luftkérningarna samt
for motsvarande heliumkorningar. Standardavvikelsen av trycket minskade med
hojden av branslereaktorn. I den nedre delen av brénslereaktorn ckade standar-
davvikelsen med trycket for laga ug. Vid cirkulationshastigheten 6kade skillnaden
i standardavvikelse mellan helium och luft. Alla korningar nadde ett maxima i
standardavvikelse, varefter den minskade.

Tabell 4: Maximala standardavvikelser av tryck for luft och helium med tillhérande ug samt
kvoten mellan luft och heliums medel-standardavvikelser.

0(P)ae [Pa] | 1ty vid 0(P)ye, [m/s] | S dmesettee
FR1: He 3285 0,8871
FR1: Luftmedelvérde | 1944 0,7890 61 %
FR4: He 1472 1,2097
FR4: Luftmedelvérde | 1099 0,6667 4 %

En jamforelse mellan heliumkérningarna och medelvirdet av luftkérningarna vi-
sas 1 Tabell 4. Tryckvariationerna var storre for helium i de bada segmenten och
variationerna var for de bade gaserna storre i FR1 &n i FR4. Kvoten mellan medel-
virdet av standardavvikelsen av trycket for luft och helium var mindre fér FR1,
vilket innebar att helium- och luftkorningarnas standardavvikelse skiljer sig mer
fran varandra i FR1 &n FRA4.
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6.2 Hojd-partikelkoncentration

hojd—partikelkoncentration i FR d& He—flodet =0,2957 m/s
3

hajd [m]
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Figur 16: Hojden mot partikelkoncentrationen for heliumflodet 0,2957m/s (110 L, /min), samt
motsvarande luftfléden

Figur 16 visar hur partikelkoncentrationen varierar med hojden av brénslereak-
torn. De nedersta punkterna illustrerar skillnaden i koncentration mellan segment
FR1 och FRA4, de mellersta koncentrationen mellan FR4 och FR7 och de &vers-
ta saledes mellan FR7 och FRS. For alla floden minskade partikelkoncentrationen
med hojden. Resultat for 6vriga floden har liknande utseende som Figur 16 och
aterfinns 1 Figur 28-37, Bilaga C.2. Genom att jiamfora lutningarna for helium-
och luftkérningarna gavs en indikation pa hur lika de bada fluidiseringsmediumen
fordelade partiklar 6ver brinslereaktorn. Jamforelsen presenteras i Tabell 5.
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Tabell 5: Kvoter mellan lutningen
partikelkoncentration-métningarna.

for luft- och heliumkérningarna for hojd-

Heliumkérning  Luftkérning FR1-FRA4 till FR4-FR7 | FR4-FRT till FR7-FRS
110 L,,/min

o = 110 Ly /min 1,619 .

up-uy = 67 Ly, /min 1,004 —

up/ur= 85 Ly /min 1,130 —
140 L, /min

uy = 140 L, /min 0,615 —

uo-uy = 97 Ly /min 0,587 —

uo/u= 109 Ly, /min 0,507 —
180 L, /min

uo = 180 L, /min 1,087 —

up-uy = 137 L, /min 0,703 —

up/ur= 140 Ly, /min 0,745 —
210 L, /min

uy = 210 L, /min 0,579 —

uo-u; = 167 Ly /min 0,422 —

uo/ug= 163 L, /min 0,396 —
240 L, /min

up = 240 L, /min 0,967 —

up-uy = 197 L, /min 0,997 —

up/uy= 186 Ly, /min 1,019 —
270 L, /min

to = 270 Ly /min 0,745 1,178

up-uy = 227 Ly, /min 0,649 1,170

uo/u= 210 L, /min 0,605 1,190
300 L, /min

uo = 300 L, /min 0,637 1,136

uo-uy = 257 Ly /min 0,548 1,139

uo/u= 233 Ly /min 0,505 1,147
330 L,/min

to = 330 Ly /min 0,691 1,103

up-uy = 287 L, /min 0,632 1,088

up/ur= 256 Ly /min 0,559 1,101
350 L, /min

uo = 350 L, /min 0,897 1,070

up-uy = 307 Ly, /min 0,724 1,097

o /ty= 272 Ly /min 0,599 1,128
400 L, /min

o = 400 Ly, /min 0,680 1,266

Ug-tty = 357 Ly /min 0,687 1,250

uo/u= 311 L, /min 0,571 1,251
450 L, /min

uy = 450 L, /min 0,920 1,209

up-u; = 407 Ly, /min 0,810 1,207

uo/ur= 349 L, /min 1,071 1,094
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Tabell 5 visar att lutningen mellan koncentrationen i FR1-FR4 och FR4-FR7 skilj-
de sig med mindre dn 10 % i sju av korningarna. Resterande kérningar skiljde sig
med upp till 62 %. Vid korningar med cirkulation, med ett flode storre &n 0,65
m/s (240 L, /min), var alla kvoter mellan lutningen av luft- och heliumkorningarna
mindre dn 1. Detta betyder att heliumlutningen var hogre &n luftlutningen, vilket
innebar att vid korning av helium som fluidiseringsmedium var partiklarna mer
utspridda mellan tryckpunkterna FR1 och FRY.

Da tryckpunkten FR8 befinner sig hogst upp i branslereaktorn var endast de expe-
riment dér cirkulation uppkommit véasentliga att utviardera. Av denna anledning
studerades inte de korningar med en fluidiseringshastighet mindre &n eller lika med
0,65 m/s (240 L,/min). Lutningen mellan koncentrationen i FR4-FR7 och FR7-
FRS skiljde sig med 10-26 % i alla korningarna forutom fyra kérningar. Alla kvoter
mellan lutningen av luft- och heliumkérningarna var storre dn 1. Detta innebéar att
lutningen var hogre for experimenten med luft &n med helium, vilket medfor att

vid koérning av luft som fluidiseringsmedium var partiklarna mer utspridda mellan
tryckpunkterna FR4 och FRS.

6.3 Cirkulationflédesmétning

For att undersoka hur de bada fluidiseringsmedierna paverkade cirkulationen av
partiklar i reaktorn genomfordes cirkulationsmétningar efter FR, strax under CY2.
Detta utfordes for bade luft och for helium och Figur 17 visar hur partikelcirkula-
tionen varierade med olika ug.

Massfléde under CY2 mot Uy
0.03

0.025 b

0.02f i

0.015 b

massflode [kg/s]

0.01f b

0.005 b

* ® Helium
* ) * Luft
0 Il Il Il Il Il Il Il
0.7 0.8 0.9 1 11 1.2 1.3 1.4
ug [m/s]

Figur 17: Partikelcirkulation genom CY2 da luft respektive helium anviinds som fluidiserings-
medium vid olika ug.
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7 Diskussion

Detta projekt har tva huvudsyften som &r relaterade till varandra genom att de
bada kan utvérderas genom analys av fluiddynamiken i kallmodellens brénslereak-
tor. I detta avsnitt presenteras diskussionen av projektet uppdelat efter dessa tva
huvudmoment.

7.1 Ersidttning av helium med luft

Vid beslut om helium kan ersédttas av luft &dr likheter for de olika gasernas fluid-
dynamik av betydelse. Hur exakt denna likhet behover vara dr svart att sdga och
det kommer troligen vara upp till brukaren av den experimentella utrustningen att
bestdmma hur stor noggrannhet som kravs for det specifika fallet.

I reaktorns nedre del verkar luft vara ett bra substitut till helium som fluidiserings-
gas, da gasens betydelse hér &r liten jamfort med partiklarnas pa grund av den
stora skillnaden i densitet dessa emellan. Detta gjorde att gasens densitet kunde
forsummas i denna del av reaktorn, vilket gav en mycket liten skillnad i dyna-
mik mellan luft och helium, som framgar av Tabell 3. Denna slutsats stéirktes av
att samma resultat erholls oberoende fluidiseringshastigheten. Parametern ug vid
luftkérningarna var den som fran resultaten i fem fall av elva visade sig stdmma
bést 6verens med heliumfallet langt nere i branslereaktorn. Dock avvek den para-
metern aldrig med mer dn 11 % fran heliumfallet. Det syns i Tabell 3 och stérks
av teorin, da den ska vara bést i en tit badd, se avsnitt 4.3. Det som dock talar
emot att helium skulle kunna bytas ut mot luft som fluidiseringsmedium &r att
gaserna inte spred ut partiklarna likadant i reaktorns nedre del. Helium gav en
storre béaddexpansion &n luft och partiklarna var mer jamt férdelade med helium
som fluidiseringsgas. Enligt kvoterna av lutningen mellan luft- och heliumkoérning-
arna mellan FR1-FR4, som presenteras i Tabell 5, var uy den parameter som bast
representerade heliumfallet for omradet FR1-FR4, vilket stods av teorin, se avsnitt
4.3.

For segment FR4-FRT7 forsvarades jiamforelsen av luft och helium som fluidiserings-
medium genom att segmentet varierade mellan att vara en téat badd och en badd
som befann sig vid splash zone. Detta gjorde att utvirderingen inte kunde utga
fran att enbart en parameter skulle stimma bést 6verens med heliumkérningarna.
Enligt teorin, se avsnitt 4.3, ska splash zone bést beskrivas av parametern ug/u;
och den téta bddden av parametern ug. Utifran hojd-trycksynpunkt var nagon av
dessa parametrar bast nio ganger av elva. Den storsta procentuella skillnaden mel-
lan lutningen for de tva fluidiseringsgaserna var 28 %. Tryckfallet var storre da
helium anvindes som fluidiseringsmedium &n da luft anvindes, vilket kan forkla-
ras genom att partiklarna spred ut sig mindre 6ver segment FR4-FR7 med helium.
Bada fluidiseringsmediumen uppvisade en liknande trend for hur tryckskillnaden
over segment FR4-FR7 fordndrades med fluidiseringshastigheten. Tryckskillnaden
okade med fluidiseringshastigheten fram till dess att cirkulationshastigheten nad-
des, for att darefter minska. Detta kan forklaras med att vid ldgre hastigheter var
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nettotransporten av partiklar till segmentet positivt. Néar detta skedde dkade tryc-
ket 6ver FR4 samtidigt som trycket i punkt FR7 var foérhallandevis oférandrat. Da
hastigheten overskred cirkulationshastigheten borjade partiklar att limna segmen-
tet, vilket bidrog till 6kande tryck dven vid FR7 och ddrmed minskad tryckskillnad.
Oregelbundenheten kan bero pa att tryckpunkt FR7 befann sig i samma omrade
som splash zone.

For branslereaktorns 6vre del, FR7-FRS, fanns inga eller fa partiklar, vilket gjorde
att de absoluta trycken blev lagre &n for 6vriga segment. Dérfor paverkade métut-
rustningens brussignaler reaktorns 6évre segment mer, vilket kan vara en forklaring
till de stora skillnaderna i lutning mellan fluidiseringsmediumen for hojd-tryck-
métningarna. Matningarna av cirkulationshastigheterna, se avsnitt 7.1.1, pekade
pa ojamn cirkulation, speciellt vid kérningar med ldgre fluidiseringshastigheter,
vilket &ven det kan vara en anledning till att skillnaden i lutning var stor. Teo-
retiskt sett borde korningarna da wug-u; holls konstant vara bra i detta omrade.
Undersokningarna visade att alla parametrar gav mest likhet mellan helium och
luft for nagot fall. Dock var ug-u; den som flest ganger stdmde bést. Den stora
skillnaden i lutning mellan luft och helium for métning av tryckfall och koncent-
ration kan bero pa att hénsyn tagits till gasernas olika densitet i det senare fallet.
Densiteten har storre betydelse hogt upp i reaktorn, pa grund av att férhallan-
det mellan méngd gas och partiklar dédr var storre dn for reaktorns nedre delar.
Detta gor att resultat och slutsatser fran koncentrationsberikningarna utgjorde en
mer riattvis jamforelse i omradet FR7-FRS. T branslereaktorns oversta del ckade
tryckskillnaden da hastigheten 6kade. For laga hastigheter fanns inga partiklar vid
varken FR7 eller FR8 och skillnaden i partikelkoncentration mellan dem var dér-
for liten. For okande floden fanns fler partiklar ovanfér FR7, men inte lika manga
ovanfér FR8 och skillnaden i partikelkoncentration mellan dem okade déarfér med
okande floden. Da flodet tkades ytterligare planade graferna ut, vilket syns i Figur
14. Detta beror pa att miangden partiklar da dven okade vid tryckpunkt FRS8.

Vid jamforelsen mellan referenskérningen i 100 kW-anldggningen och de uppskala-
de trycken i kallmodellen framkom motsattningar till tidigare resultat. For denna
undersokning var uy den parameter som liknade 100 kW-korningen sdmst 6ver hela
branslereaktorn. Kérningen med helium som fluidiseringsgas var inte det fall som
var bast i alla segment, vilket kan tyda pa att korningar med luft i kallmodel-
len var mer lik 100 kW-korningar &n med helium. Anledningen till att virdena i
Tabell 2 skiljer sig sa mycket fran virdet 1, &r for att det finns mer baddmassa
i 100 kW-anldggningen &n i kallmodellen. Utan fler jamforelser mellan korningar
fran kallmodellen och 100 kW-anldggningen &r det dock svart att dra en slutsats
kring detta.

7.1.1 Cirkulationflodesmétning

Figur 17 visar att med luft som fluidiseringsgas cirkulerade fler partiklar &n med
helium. For att kunna analysera skillnaderna i cirkulation av partiklar mellan de
tva gaserna djupare skulle 6nskvért vara att ha fler heliummétningar att jamfo-
ra luftfallen med. Da dessa inte gick att erhalla, pa grund av praktiska problem
med partikellasen for hoga floden, kan en sdker slutsats inte dras. Klart dr dock
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att fluidiseringsgaserna inte hade samma férmaga att lyfta partiklar, da de olika
gasernas kurvor for cirkulation av partiklar inte f6ljde varandra.

7.2 Sluggning

Bade uppmaétt data och inspelade videofilmer visade pa att sluggning férekommer i
kallmodellens brénslereaktor. Bubblor uppstod redan vid laga gashastigheter vilket
overensstdmmer med teorin om partiklar av typen Geldart B, se avsnitt 4.1.3.
Data fran standardavvikelse och hojd-partikelkoncentration pekade pa att risken
for sluggning var storre nér helium anvinds som fluidiseringsgas. Enligt teorin
bor sluggning av axiell typ forekomma eftersom partiklarna dr av typ Geldart
AB, se avsnitt 4.1.2 och 4.1.3. Det finns dven en risk att platta sluggar skulle
kunna uppsta eftersom gasbubblor i en biddd med partiklar av typen Geldart B
kan vixa sig stora. Den héga baddhdjden relativt diametern ger enligt teorin stor
risk for gasbubblor att hinna vixa sig stora. Det dr dock svart att avgora utifran
videodokumentationen om sluggarna i reaktorn var av axiell eller platt typ.

I Figur 15a f6ljde kurvorna fér helium och luft samma form och utseendet 6verens-
stammer med teorin. Dock 6kade standardavvikelsen for helium fortare dn standar-
davvikelsen for luft, vilket skedde runt den hastighet da badden borjade cirkulera.
Eftersom helium hade en hogre standardavvikelse &n luft vid FR1 var risken for
sluggning i denna punkt storre da helium anvindes som fluidiseringsgas. Den kri-
tiska hastigheten, u., ar enligt teorin den hastighet dér standardavvikelsen, och
dédrmed risken for sluggning, ar som storst. For bade luft och helium lag u, mellan
cirka 0,7 och 0,9 m/s och &r hastigheter som bor undvikas.

Den uppmaitta datan av standardavvikelse vid FR4, se Figur 15¢, féljde inte en
riktigt lika tydlig kurva som vid FR1. Tendensen till samma form fanns, men det
var svart att avgora huruvida standardavvikelsen for helium hade natt sitt maxima
eller ej. Detta skulle kunna innebéra att luft avviker fran helium inte bara vad géller
maximala storleken pa standardavvikelsen utan dven var detta maxima intraffar.
Pa liknande sitt som vid FR1 6kade standardavvikelsen for helium snabbt vid
cirkulationshastigheten vid FR4, men den relativa avvikelsen mellan kurvorna var
inte lika stor, vilket askadliggors i Tabell 4. Innan cirkulering foljde helium och
luft varandra bra i denna graf. Som diskuterats ovan var det inte lika latt att
urskilja ett maxima i standardavvikelse vid FR4 som det var for FR1, vilket gor
att fluidiseringshastighetsintervallet som bor undvikas 6kar till att ligga mellan 0,7
och 1,1 m/s. Vad giller de tva sista tryckpunkterna i reaktorn sa befann sig savél
FR7 som FR8 ovanfor den tiata badden och &r darfor inte av intresse da sluggning
analyseras.

Genom att studera standardavvikelsen i FR1 och FR4 och notera att standar-
davvikelsen skiljde sig at mellan de bada fluidiseringsgaserna, samt att kurvornas
maxima inte lag vid samma gashastighet, kunde slutsatsen dras att luft antagligen
inte &r en bra ersdttning till helium da sluggningsbeteendet ska studeras. Aven
om resultaten visade att luft gav mindre sluggning, vilket &ar fordelaktigt ur ef-
fektivitetssynpunkt, betyder detta ocksa att det finns en skillnad mellan de tva
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fluidiseringsgaserna och att luft i detta avseende inte speglar fluiddynamiken for
helium.

Slutsatser géllande sluggning kan dven dras genom att studera grafer och tabeller
rorande hojd-partikelkoncentration, se Figur 16 samt Tabell 5. Fran dessa grafer
med tillhorande tabell studerades enbart reaktorns nedre del, fran FR1 till FR7.
Graferna visar hur koncentrationen varierade i reaktorn beroende pa vilken fluidise-
ringsgas som anvindes. Det framgar att lutningen &r hogre for heliumkérningarna
an for korningar med luft, vilket betyder att partikelkoncentrationsskillnaden mel-
lan FR1 och FR7 var ldgre och att partiklarna var mer jamt férdelade nér helium
anviandes som fluidiseringsgas. Detta innebér att partiklarna var utspridda pa ett
storre omrade och att baddens hojd var hogre. Enligt teorin i kapitel 4.1.1 &r risken
for att sluggning uppkommer storre vid hogre baddhojd, som en foljd av mojlig-
heten att bilda stérre bubblor, vilket 6verensstdmmer med att helium hade storre
standardavvikselse.

Analys av grafer och tabeller for hojd-tryck mellan FR1 och FR4 visar att helium
och luft véxelvis har hogst lutning. Detta indikerar pa att bada fluidiseringsgaserna
spred partiklar férhallandevis lika. Som diskuterats ovan ér det, sett 6ver segment
FR1 till FR7, en skillnad i hur de tva fluidiseringsgaserna fordelade partiklar,
vilket borde innebéra att denna skillnad uppkom i segment FR4-FR7. Tabellen for
hojd-tryck i segment FR4-FR7 visar att en tryckskillnad existerade. Tryckfallet
var dock mindre for luft, vilket skulle innebéra att luft spred partiklarna béttre
an helium mellan FR1 och FR7. Detta motséger slutsatsen som drogs fran datan
for hojd-partikelkoncentration. Pa grund av att tryckdatan &r analyserad som om
att trycket endast beror pa partiklarna i reaktorn, och inte vilken fluidiseringsgas
som anvands, ger datan for hojd-tryck inget realistiskt underlag for studier av
sluggning. Berékning av koncentrationen tar ddremot hénsyn till gaserna och deras
olika densiteter, vilket gor att koncentrationsdatan dr mer tillforlitlig vid analys
av sluggningsbeteende.

7.3 Felkillor

Kallmodellens brénslereaktor har begrénsningar vad géller mojlighet att ge ett helt
palitligt resultat, pa grund av att antalet métpunkter endast &r fyra stycken. Om
fler trycksensorer funnits i reaktorn hade noggrannare undersokningar kunnat ge-
nomforas och sdkrare slutsatser dras. En sérskilt onskvéard ytterligare trycksensor
ar strax ovanfor distributionsplattan, alltsa lingst ned i reaktorn. I nulidget sit-
ter matpunkten cirka 1,5 cm ovanfor plattan vilket ger ett missvisande virde pa
tryckdata fran denna position i reaktorn.

Nagot egendomligt ar att trots att varje luftkérning varade i cirka 10 minuter och
att trycket i varje punkt dr ett medelvirde av hela korningen, avviker luftkérningar
med liknande fluidiseringshastighet vad géller tryckskillnad och standardavvikelse.
Oklart dr dock hur stor inverkan avvikelsen faktiskt har, mojligtvis kan en skillnad
pa nagra hundra Pascal vara en acceptabel avvikelse. Mojliga forklaringar till olik-
heterna kan vara att biaddmassan inte &r helt konstant, varken inom en korning el-
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ler mellan olika korningar. Ytterligare korningar vid andra fluidiseringshastigheter
hade givit sidkrare slutsatser om hur likt de olika gaserna paverkar fluiddynami-
ken. Dessutom hade osékerheten kring resultaten minskat om alla kérningar hade
utforts flera ganger.

Onskvirt vid experimenten var att halla splash zone mellan FR4 och FR7. Detta
eftersom parametern ug/u; da enkelt skulle kunna utvirderas mot data erhallen
fran dessa tryckpunkter. Dock uppnaddes inte detta da korningarna istéllet utfor-
des utifran att baddmassan skulle hallas konstant runt 8 kg. I realiteten befann sig
splash zone snarare precis runt eller ovanfor FR7. Detta har inte bidragit till att
nagra felaktiga slutsatser gillande denna parameter har dragits da det alltid har
varit i atanke, men troligtvis hade slutsatser enklare och tydligare kunnat dras om
splash zone befunnit sig i segmentet.
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8 Slutsater

Slutsatsen av projektet ar att luft och helium som fluidiseringsgaser inte ger upphov
till samma fluiddynamik i hela branslereaktorn. Denna slutsats baseras pa alla
ingaende delar i projektet. Vid jamforelse mellan tryck och fluidiseringshastighet
ar det endast i den nedersta delen av reaktorn som luftkérningarna liknar helium,
vilket inte dr optimalt om hela reaktorn &r av intresse. Skulle anledning finnas
att bara undersoka den nedre delen av reaktorn kan fluidisering med luft dock
anses vara ett tillréckligt bra subsitut for helium. Foér andra experiment kan ingen
rekommendation vid byte av fluidiseringsgas ges.

Risken for att sluggning ska uppsta ar som storst for hastigheter mellan

0,7-1,1 m/s, vilka dérfor ska undvikas da sluggning &r oonskat. Resultaten visar
aven att korningar med helium som fluidiseringsgas tenderar att slugga mer én
vad luftkérningarna gor och dven detta visar pa att luft inte kan ersédtta helium
utan ett noggrant overvéigande.
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A Experimentflodestabell

Tabell 6: Experiment som genomforts. I vénster kolumn syns heliumflédena i normalliter per minut. I
resten av tabellen syns de luftfldden i normalliter per minut som kordes da parametern i tabellhuvudet
holls konstant.

U uo/ug Uy — U s Uy — Ut
Flode 1 = 110 L,/min 110 85 110 67
Flode 2 = 240 L,/min 240 186 240 197
Flode 3 = 350 L,/min 350 272 350 307
Flode 4 = 180 L,/min 180 140 180 137
Flode 5 = 300 L, /min 300 233 300 257
Flode 6 = 140 L, /min 140 109 140 97
Flode 7 = 210 L,/min 210 163 210 167
Flode 8 = 270 L,/min 270 210 270 227
Flode 9 = 330 L,/min 330 256 330 287
Flode 10 = 400 L, /min 400 311 400 357
Flode 11 = 450 L, /min 450 349 450 407



B NEDSKALNING AV FLODEN

B Nedskalning av fléden

Tabell 7: Information om 100 kW-anldggningen och dess fléden.

100 kw

Part Gas m_p (kg/h) V_p (Ln/min) V_p (L/min) A _c(cm2) u_0 (m/s) Mass dist. (%
Ls1 Steam 15 - 20 | 3,1 - 415 | 1393 - 1857 | 1148 | 020 - 0,27 22
152 Fuel Steam 00 - 10 | 00 - 207 | 00 - 929 | 1148 | 000 - 0,13 -

Ls3 Steam 15 - 20 | 311 - 415 | 1393 - 1857 | 1148 | 0,20 0,27 72
L54 Steam 5 - 20 | 3,1 - 41,5 | 1393 - 1857 | 1148 | 020 - 027 3,1
cs1 Steam 30 - 40 | 622 - 829 | 2786 - 37,5 | 2250 | 021 0,28 57
cs2 Steam 30 - 40 | 622 - 829 | 2786 - 37,5 | 2250 | 0,21 - 0,28 5,7
cs3 Steam 30 - 40 | 622 - 829 | 2786 - 37,5 | 2250 | 021 0,28 57
csa Steam 30 - 40 | 622 - 829 | 2786 - 37,5 | 2250 | 0,21 - 0,28 5,7

CR Steam 50 - 100 | 103,6 - 2073 | 4643 - 9287 | 821 1,08 2,07 4,0

FR Steam 50 - 150 | 103,6 - 310,9 | 4643 - 13930 1864 | 0,60 - 1,55 16,3
Ls2 Nitrogen | 2,3 - 2,3 | 300 - 300 | 1344 - 1344 | 1148 | 020 - 020 6.3

AR Air (128,68 -" 1940 | 1660,0 - 2500,0 [ 7740,6 - 11657,5| 12566 | 6,99 - 10,51 8,3
Coalscrew  Nitrogen | 2,3 - 45 | 300 - 600 | 1344 - 2688 | 085 | 2637 - 5275 =
Total Steam 26,5 43,0 549,3 995,0 2460,9  4457,6 - ~ 2 55,4
Total Nitrogen 4,5 68 60,0 90,0 268,82  403,2- = £ 6,3
Total bedmass 277

FR bedmass 170,9

Tabell 8: Information om nedskalningen av 100 kW-anldggningen till kallmodellen och dess fléden.

Cold-flow model with helium

Part Gas m_p (kg/h) V_p (Ln/min) V_p{l/min}) |A c(ecm2) u_0(m/s) Mass dist. (%) V_p,max (Ln/min) | V _p,use {Ln/min} |u Duse (m/s)| u Ousefu t
Ls1 He & 328 - 43,7 35,2 48,9 38,2 0,15 - 020 2,2 13 18 0,08 0,16
LS2 Fuel = 00 - 218 oo - 234 38,2 = -
153 He 32,8 437 | 352 46,3 38,2 0,15 - 0,20 7.2 18 18 0,08 0,16
Ls4 He - 32,8 43,7 352 - 465 38,2 0,15 - 0,20 31 18 18 0,08 0,16
s He 262,1 349,5 | 2813 3751 | 2992 | 015 - o021 22,6 400 350 0,19 0,39
CR He 109,2 2134 | 1172 2344 27,3 0,82 - 1,56 4,0 200 110 0,67 1,34
FR He = 109,2 - 3277 1172 - 351,7 62,0 0,32 - 09 16,3 620 110 0,30 0,59
152 He 38,2 0,00 - 0,00 5,3 20 20
AR Air - 600,0 - 1000,0 | 600,0 1000,0 417,8 1,66 - 2,75 38,3 2400 600
Total He 0,0 0,0 5789 1048,5 621,3 1125,3 - - 61,7 1294 644 -
Total bedmass 30,7
FR bedmass 18,9
u_t{m/s) 0,50

Tabell 9: Information om maximala fléden for kallmodellen da den koérs med luft.

Cold-flow model with air

Part Gas m_p (kg/h) V_p (Ln/min) V_p (L/min) A_c(cm2) u_0(m/s) Mass dist. (%)| V_p,max (Ln/min) | V_p,use [Lnfmin) |u_O,use {m/s) | u_0,usefu_t
Ls1 Air - - 148 - 38,2 . 22 12 12 0,06 0,16
LS2 Fuel - - - 38,2 5 =
LS3 Air 14,8 - 38,2 - 7,2 12 12 0,06 0,16
Ls4 Air 14,8 - 38,2 - 31 12 12 0,06 0,16
cs Air 287,0 = 299,2 & 22,6 230 280 0,16 0,39
CR Air 90,2 - =3 . 40 140 30 0,55 1,34
FR Air 90,2 - - 62,0 5 16,3 430 90 0,24 0,59
Ls2 Air - - - 38,2 - 6,3 13 13
AR Air = = - 417,38 < 38,3 2400 600
Total Air 0,0 0,0 1804 331,3 0,0 0,0 - L 2 61,7 3233 1109 -
Total bedmass 30,7
FR bedmass 18,9
u_t(m/s) 0,41
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C Figurer

C.1 Hojd-tryck

hojd-tryck i FR da He—flodet =0,3763 m/s
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Figur 18: H6jd mot tryck for heliumflodet
0,3763 m/s (140 L, /min), samt tillhérande
luftfloden.
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Figur 20: Hojd mot tryck for heliumflodet

0,5645 m/s (210 L, /min), samt tillhérande
luftfioden.
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hojd-tryck i FR da He—flodet =0,4839 m/s
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Figur 19: H6jd mot tryck for heliumflodet

0,4839 m/s (180 L, /min), samt tillhérande

luftfloden.
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Figur 21: H6jd mot tryck for heliumflodet

0,6452 m/s (240 L, /min), samt tillhorande

luftfloden.
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hojd-tryck i FR d& He—flédet =0,7258 m/s
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Figur 22: H6jd mot tryck for heliumflodet
0,7258 m/s (270 L, /min), samt tillhérande

luftfloden.
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Figur 26: Hojd mot tryck for heliumflodet
1,0753 m/s (400 L, /min), samt tillhérande

luftfloden.
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Figur 24: Hojd mot tryck for heliumflodet
0,8871 m/s (330 L, /min), samt tillhorande
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Figur 23: H6jd mot tryck for heliumflodet
0,8065 m/s (300 L, /min), samt tillhérande

luftfloden.
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Figur 25: Hojd mot tryck for heliumflodet
0,9409 m/s (350 L, /min), samt tillhorande

luftfloden.
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Figur 27: Hojd mot tryck for heliumflodet
1,2097 m/s (450 Ly, /min), samt tillhérande

Iuftfloden.
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C.2 Hojd-partikelkoncentration

hojd-partikelkoncentration i FR d& He-flddet =0,3763 m/s hojd-partikelkoncentration i FR d& He-fldet =0,4839 m/s
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Figur 28: H6jd mot partikelkoncentration for Figur 29: Hojd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 0,3763 m/s (140 L, /min), samt heliumflodet 0,4839 m/s (180 L, /min), samt
tillhérande luftfloden. tillhérande luftficden.
hojd—partikelkoncentration i FR d& He—flodet =0,5645 m/s hojd—partikelkoncentration i FR da He—flodet =0,6452 m/s
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Figur 30: Hojd mot partikelkoncentration for Figur 31: Hojd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 0,5645 m/s (210 L, /min), samt heliumflédet 0,6452 m/s (240 L, /min), samt
tillhérande luftfloden. tillhérande luftfléden.
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Figur 32: H6jd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 0,7258 m/s (270 L, /min), samt
tillh6rande luftfloden.
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Figur 34: H6jd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 0,8871 m/s (330 L, /min), samt
tillhérande luftfloden.
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Figur 36: Hojd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 1,0753 m/s (400 L, /min), samt
tillhérande luftfloden.
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Figur 33: H6jd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 0,8065 m/s (300 Ly, /min), samt
tillhorande luftfioden.
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Figur 35: Hojd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 0,9409 m/s (350 L, /min), samt
tillhérande luftfloden.
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Figur 37: Hojd mot partikelkoncentration for
heliumflédet 1,2097 m/s (450 Ly, /min), samt
tillhérande luftficden.
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