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Zusammenfassung

Das Kalkbrennen in Schachtéfen ist ein sehr komplexer Prozess, da eine Vielzahl von
Parametern maf3gebend ist. Diese Parameter sind die Betriebsbedingungen, die
Ofengeometrie und Art der Steine. Auf Grund der Vielzahl der Parameter ist eine
Optimierung des Prozesses

oder die Auslegung eines Ofens auf rein empirischem Wege sehr schwierig. Zum
einen reagiert der Ofen sehr tradge, so dass sich Parameteranderungen erst nach
Tagen bemerkbar machen. Zum anderen sind kontinuierliche Messungen in der
absinkenden Steinschittung schwer mdéglich. Die Messung von axialen
Temperaturverlaufen ist nur bedingt aussagefahig, da einerseits Ni-Cr-Ni-
Thermoelemente (Typ K) oberhalb 1300 °C versagen. Demgegenlber sind
Messungen oberhalb dieses Temperaturniveaus mit Pt-Rh-Thermoelementen (Typ S)
zu kostenintensiv. AuBerdem kénnen aufgrund der Bewegungen des Festbettes mit
Staubbildung auch Thermoelemente wahrend der Messungen beschéadigt werden. In
diesem Fall sind Simulationen ein alternativer Weg, um die Profile der Temperaturen
und die Kalkbrennen wiederzugeben. Da die Ofen je nach Bauart unterschiedlich
betrieben werden, muss fir jeden Ofentyp ein passendes Simulationsmodell entwickelt
werden.

Daher wird in dieser Arbeit fiir jeden der drei Ofenbauarten Normalschachtofen, GGR-
Ofen und mischgefeuerten Koksschachtofen ein mathematisches Modell entwickelt,
mit dem der gesamte Prozess im Ofen simuliert werden kann. Die Modelle bestehen
im Wesentlichen aus einem System von gewdéhnlichen Differenzialgleichungen, die auf
Energie- und Massenbilanzen beruhen, gekoppelt mit einem diskreten
Reaktionsmodell basierend auf dem Kern-Schale-Modell. Mit den berechneten axialen
Verlaufen der Partikel- und Gastemperaturen sowie der Zersetzung werden auch die
Wandverluste und der Druckverlust ermittelt. Des Weiteren ist eine
Verbrennungsrechnung auf Basis von Molbilanzen im Prozessmodell implementiert,
so dass die Zusammensetzung des Abgases ermittelt wird.

Zuerst wird der Lickengrad in monodispersen bzw. polydispersen Schittungen mit
einem engen KorngréBenband experimentell ermittelt. Die Kenntnis des Lickengrades
innerhalb eines Schuttbettes ist flr eine tiefgrindige Analyse der Fluiddynamik in
diesem Bett unerlasslich. Er beeinflusst den Warme- und Stoffaustausch, die
Verweilzeit und insbesondere den Druckverlust. Weiterhin hat der Liickengrad Einfluss
auf die Abgastemperatur und somit auf den Energieverbrauch in den Schachtéfen. Der
Einfluss der Partikelform, der Bewegung des Schiittguts und der Schittbetthéhe auf
den Lickengrad wurden untersucht.



Ein Simulationsmodell wird fir den Normalschachtofen mit polydispersen bzw.
monodispersen Schittungen vorgestellt, mit dem der Einfluss der Parameter auf den
gesamten Prozess im Ofen diskutiert werden kann.

GGR-Ofen bestehen aus zwei Schachten und werden periodisch betrieben. Die
Modellierung des Prozesses in den GGR-Ofen ist auf Grund der zeitlichen Anderung
der Temperaturen in den beiden Schéchten sehr kompliziert. Daher wird ein Zwei-
Schéchte-Modell entwickelt, welches die mittleren Temperaturen im Ofen sowohl bei
monodispersen als auch polydispersen Schittungen simuliert.

Um ein &hnliches Simulationsprogramm fir den mischgefeuerten Koksschachtofen zu
entwickeln, muss zuerst das Verbrennungsverhalten von stlckigen Koksen und
Anthraziten unter  Schachtofenbedingungen untersucht  werden. Das
Abbrandverhalten der Kokse und Anthrazite Ubt einen starken Einfluss auf den
Ofenprozess aus. Die Brenneigenschaften h&ngen von Zusammensetzung,
Aschegehalt, Dichte, PartikelgroBe und PartikelgréBenverteilung ab. Daher ist ein
weiteres Ziel dieser Arbeit eine Messmethode zu entwickeln, mit der das
Abbrandverhalten von stickigen Koksen und Anthraziten unter
Schachtofenbedingungen analysiert werden kann. Dazu wurden Experimente mit
verschiedenen Koks- und Anthrazitpartikeln unter verschiedene Gasatmosphare
durchgefihrt. Die daraus resultierenden Erkenntnisse flieBen direkt in das
Simulationsprogramm des mischgefeuerten Koksschachtofens ein. Mit dem
entwickelten Simulationsmodell fir den mischgefeuerten Koksschachtofen kann man
sowohl monodisperse als auch polydisperse Schiittungen aus Koks und Kalkstein bei
unter- und Uberstéchiometrischer Fahrweise simulieren.

Die Entwicklung eines stabilen L&sungsalgorithmus war sehr langwierig und
aufwéandig, da die Lage der Zersetzungszone bei jeder Parameterdnderung wieder neu
ermittelt werden musste. Mit den entwickelten Programmen werden die axialen
Verlaufe von der Kern- und Oberflachentemperatur der Steine, von der Gastemperatur
und von der Kalksteinzersetzung berechnet. Auf deren Basis werden der spezifische
Energieverbrauch, der Rest-CO2-Gehalt, die Austragstemperatur der Steine, die
Abgaszusammensetzung (trocken und feucht), die Abgastemperatur, der Druckverlust
und die Wandverluste berechnet. Somit kann der Einfluss aller eingangs aufgefihrten
Parameter simuliert werden. Die wirtschaftlichen Vorteile des Programms sind sowohl
die Optimierung des Brennprozesses hinsichtlich Energieverbrauch und
Produktqualitat bei Veranderung des Durchsatzes, der Brennstoffart, der Brennstoff-
zusammensetzung und der Steinart als auch die Schulung von Personal.
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Abstract

The process of lime burning in shaft kilns is very complex due to a large number of
influencing parameters. These parameters include the operating conditions, the
geometry of the kiln and the type of stones to be treated. A large number of parameters
make optimization of the process or designing the kiln empirically tremendously
challenging. On the one hand, the kilns respond slowly to variations in parameters in
that dimension that it takes days before any noticeable change could be observed. On
the other hand, the continuous measurements in the moving bed of stones are difficult.
The measurement of the axial temperature profile is also of limited practical use due
to the following considerations: First, the Ni-Cr-Ni thermocouples (Type K) fail at the
temperature above 1300 C. Though the measurements above this temperature are
possible using Pt-Rh thermocouples (Type S) but it renders the process costly.
Second, the movement of the solid bed along with the formation of dust could cause
damages to the thermocouples. Thus the simulations could be an alternative to
measurements to provide with the profiles of temperature and therefore insight the
combustion process of lime. Since the kilns are operated differently depending upon
their design, a suitable simulation must be devised for each type of the kiln.

A mathematical model has been developed in this work for each of the three types of
the shaft kilns i.e. normal shaft kiln, PFR kiln, and mixed-fired shaft kiln which can
simulate the entire process inside the kiln. Each model consists of a system of ordinary
differential equations based on mass and energy balances coupled with a discrete
reaction model based on the core-shell model. These models could calculate the axial
profiles of particle and gas temperature, decomposition, wall heat losses, and pressure
losses. Moreover, the combustion calculation based on mole balance is implemented
in the process model so that the composition of the exhaust gas could be determined.

First of all, the void fraction of monodisperse and polydisperse beds of stones were
determined experimentally. The knowledge of the void fraction of the packed bed is
essential for a profound analysis of fluid dynamics in this bed. It influences the heat
and mass transfer, the residence time, and in particular the pressure drop. Moreover,
the void fraction has an influence on the exhaust gas temperature and thus on the
energy consumption in the shaft kilns. In this work, the void fraction was thoroughly
studied considering the effect of the particle shape, the flow of bulk materials, and the
height of the packed bed. A simulation model has been presented for the normal shaft
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kiln with polydisperse or monodisperse packed bed, with which the influence of the
parameters on the entire process in the kiln could be followed.

PFR kilns consist of two shafts and are operated periodically. The modeling of the
process in these kilns is very complicated due to the temporal change of the
temperatures in the two shafts. Therefore, a two-shaft model has been developed,
which simulates the average temperatures in the kiln with polydisperse or
monodisperse packed bed.

In order to develop a similar simulation model for mixed feed shaft kilns, the
combustion behavior of the lumpy coke and anthracite must be investigated first under
the shaft kiln conditions. The burning behavior of the cokes and anthracites exerts a
strong influence on the kiln process. The burning properties depend on the
composition, ash content, density, particle size, and particle size distribution.
Therefore, another goal of this work is the development of a measuring method that
can analyze the burning behavior of lumpy cokes and anthracites under shaft kiln
conditions. For that, experiments were carried out with different coke and anthracite
particles in different gas atmospheres. The resulting findings can be incorporated
directly into the simulation program of the mixed feed shaft kiln. With the developed
simulation model for the mixed feed shaft kiln with both, monodisperse and
polydisperse beds of coke and limestone could be simulated under sub-stoichiometric,
stoichiometric, and super-stoichiometric conditions.

The development of the stable solution algorithm has been very challenging and time-
consuming as the position of the decomposition zone has to be determined every time
a parameter was changed. With the developed program, the axial profiles are
calculated of the shell and core of stones, the gas temperature, and the decomposition
of lime. By using this information, the specific energy consumption, the residual COz2
content, the discharge temperature of the stones, the exhaust gas composition (dry
and wet), the exhaust gas temperature, the pressure drop, and wall heat losses can
be determined. This program could prove economically very beneficial as it can
optimize the combustion process in terms of product quality and energy consumption
with the variation in throughput, fuel type, fuel composition and type of stone.
Moreover, this program could be used to train the personnel.
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Kapitel 1

Einleitung

1.1  Kalkproduktion und Kalkqualitat

Kalk ist ein wichtiger Rohstoff in verschiedenen Branchen. Er wird in verschiedenen
Formen in vielfaltigen Einsatzgebieten verwendet. Die weltweite Produktion von Kalk
wuchs stetig von knapp 60 Millionen Tonnen im Jahr 1960 auf 350 Millionen Tonnen
im Jahr 2016. In der Tabelle 1-1 ist die weltweite Kalkproduktion der gro3ten Hersteller
von 2006 bis 2016 zu sehen [1].

Tabelle 1-1: Schatzungen der Weltproduktion von gebranntem Kalk und Kalkhydrat,
einschlieBlich gebranntem Dolomit [1].

] 2006 2010 2012 2016
and My | % | Mty | % | Mtly | % | Mtfy | %
China 160 | 59,0 | 190 | 61,1 | 220 | 63.2 | 230 | 65,7
USA 21 | 7.7 | 183 | 59 | 188 | 54 | 17 | 49
Indien i i 14 | 45 | 15 | 43 | 16 | 46
Russland 82 | 30 | 8 | 26 | 82 | 24 | 11 | 31
Brazilien 69 | 25 | 7.7 | 25 | 83 | 24 | 83 | 24
Japan quicklime only 8,9 3,3 7,2 2,3 8,2 24 7,3 2,1
Deutschland 70 | 26 | 685 | 22 | 667 | 1.9 | 64 | 1.8
Italien 48 | 18 | 6 | 19 | 62 | 1.8 | 35 | 1.0
Anderen Lander | 54,2 | 20,0 | 52,95 | 17,0 | 56,6 | 16,3 | 505 | 14.4
Total 271 | 100 | 311 | 100 | 348 | 100 | 350 | 100

China ist mit einem Anteil von mehr als 60% der Weltproduktion von Kalk der
Spitzenproduzent. Im Jahr 2016 ist die Weltproduktion im Vergleich zum Jahr 2006 um
ca. 30 % gestiegen. Im Gegensatz dazu ist die deutsche Produktion in demselben

Zeitraum um ca. 9% gesunken.

Kalk wird in der Regel in Schacht6fen oder Drehrohréfen hergestellt. Im Ofenprozess
wird der Rohstoff Kalkstein auf Temperaturen oberhalb 900 °C erwarmt. Dabei wird

das Kohlendioxid aus den Karbonaten abgespalten (CaCO3 — > CaO + COz).

Kalkstein besteht im Wesentlichen aus Kalziumkarbonat, Magnesiumkarbonat und
inerten Bestandteilen (SiO2, Fe20s3, Al20s), die, solange der Prozess unter der
Sintertemperatur betrieben wird, nicht reagieren.

1



Die Qualitdt des Produktes Kalk ist der Hauptaspekt des Prozesses. Je nach
Verwendungszweck werden unterschiedliche Kalkqualitadten gefordert. Die wichtigsten
Qualitatsdaten des Kalkes sind die Reaktivitat und der Rest-COsz.

Der Rest-CO2-Wert ist ein Wert zur Bestimmung des Umsatzes von Karbonaten in
Oxiden. Er soll in der Regel unter 2,5 Gew.-% des Kalkes gehalten werden.

Die Reaktivitat des Kalkes ist das wichtigste Kriterium fir sein Anwendungsgebiet.
Kalke werden beztglich ihrer Reaktivitat in drei Klassen unterschieden:

e Weich gebrannter Kalk bzw. Kalke mit hoher Reaktivitat: Diese haben in
bestimmten Branchen wie beispielsweise in der Stahlindustrie und bei der
Rauchgasentschwefelung ihre Anwendung.

o Mittel gebrannter Kalk bzw. Kalke mit mittlerer Reaktivitat: Diese werden als
Beispiel in der Papier-, Lebensmittel- und Pharmazeutischen Industrie eingesetzt.

o Hart gebrannter Kalk bzw. Kalke mit geringer Reaktivitat: Diese haben ihre

Anwendungen in einigen anderen Zweigen der Industrie wie Bauindustrie.

Die Reaktivitat des Kalkes wird Uber die Geschwindigkeit der Warmefreisetzung der
exothermen Reaktion des Kalkes bzw. des Kalziumoxids zu Kalziumhydroxid bei

Kontakt mit Wasser (CaO+H20 — > Ca(OH)2 + 65,19 kJ) ermittelt. Dafiir werden
150 g Kalkpulver der Korngréf3e von 0-3 mm in 600 ml destilliertes Wasser geléscht.
Die Temperatur des Wassers betragt 20 °C [2]. Aufgrund der Hydratisierungsreaktion
von Kalk steigt die Temperatur des Wasser-Kalk-Gemisches. Aus der gemessenen
Temperaturkurve wird der Zeitpunkt teo, bei dem die Temperatur des Gemisches 60 °C
erreicht (Siehe DIN EN 459-2 2002), ausgelesen. Wenn teo kilirzer als zwei Minuten ist,
hat der Kalk eine hohe Reaktivitat und ist somit weich verbrannt. Hingegen ist der Kalk
hart verbrannt, wenn teo lAnger als sechs Minuten ist. In Abbildung 1-1 sind Messungen
fur drei verschiedene Kalke dargestellt [3]. Die Entwicklung der Temperatur mit der
Zeit zeigt deutliche Unterschiede in der Reaktionsgeschwindigkeit bzw. in der
Reaktivitat. Aus dem Index teo werden die drei Kalke als Weich-, Mittel- oder Hartbrand
unterschieden.
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Abbildung 1-1: Messung der Reaktivitat des Kalkes (Modifiziert von T. Schwertmann
2007 [3]).

Die Reaktivitit des Kalkes ist von der Prozesstemperatur, -zeit und
Kalksteineigenschaft abhangig. Abbildung 1-2 zeigt SEM (Scanning Electron
Microscopy) -Analysen von Kalksteinproben, die in einem Laborofen unter konstanten
Temperaturen von 1050 °C, 1450 °C und 1850 °C flur 2 Stunden verarbeitet wurden
[4]. Die SEM-Analysen zeigen den Einfluss der Prozesstemperatur auf die
Kristallstruktur- und Poren-Systeme. Die bei 1050 °C gebrannte Probe zeigt Partikel
mit einer sehr porésen Struktur. Diese ist flr weich gebrannten, hochreaktiven Kalk
typisch. Die bei 1850 °C gebrannte Probe zeigt die Morphologie von hartgebranntem,
wenig reaktivem Kalk. Dabei ist eine niedrigere Porositat und spezifische Oberflache

erkennbar.

Abbildung 1-2: Messung SEM-Analysen von Kalkproben, die bei 1050 °C, 1450 °C
und 1850 °C gebrannt wurden [4]).
3



Abbildung 1-3 zeigt die Reaktivitat (Loschkurve nach EN 459-2) dieser Kalkproben
abhangig von der Brenntemperatur [4]. Es ist zu erkennen, dass tso der Probe unter
der Brenntemperatur von 1050 °C kirzer als eine Minute ist. Hingegen betragt diese
ca. 12 Minuten fUr die Probe unter der Brenntemperatur von 1850 °C.
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Abbildung 1-3: Reaktivitat von Kalk in Abhangigkeit von der Brenntemperatur [4]).

Verlangert man die Brennzeit reduziert sich die spezifische Oberflache des Kalkes
weiter und somit seine Reaktivitdt. Turkdogan et al. studierten den Einfluss der
Temperatur und Zeit auf die Porenoberflache. Einige ihrer Versuche dauerten bis 240
Stunden wie die Abbildung 1-4 zeigt [5]. Die Messungen zeigen, dass die
Porenoberflache und das Porenvolumen mit zunehmender Kalzinierungstemperatur
und -zeit abnehmen. Es ist aber erkennbar, dass die Temperatur einen deutlich
gréBeren Einfluss hat als die Zeit, besonders wenn man in Betracht zieht, dass die
Prozesszeit in den Kalkschachtéfen in der Regel nur zwischen 10 und 30 Stunden
betragt.

Kalkstein ist ein Naturprodukt und weist daher je nach Herkunft und Genese stark
unterschiedliche Brenneigenschaften auf. Lehmann et al. studierten das
Brennverhalten verschiedener Kalksteine unter reiner CO2-Atmosphéare [6]. Sie
untersuchten die Zersetzungszeit und -—temperatur sowie den Einfluss der
Brenntemperatur und —zeit unter anderem auf die Rohdichte und Reaktivitat des
Kalkes. In der Abbildung 1-5 ist zu erkennen, dass die Rohdichte des Kalkes und ihre
Anderung mit der Temperatur und somit die Anderung der Reaktivitéat sehr stark von



der Kalksteinsorte abhangt. Die Brenntemperatur hat allerdings bei allen untersuchten
Kalksorten einen signifikanten Einfluss.
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Abbildung 1-4: Auswirkungen der Warmebehandlungszeit und -temperatur auf die
Porenoberflache von gebranntem Kalk [5].
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Abbildung 1-5: Entwicklung der Rohdichte verschiedener Kalkproben [6].

Daher ist es ist sehr wichtig, die Temperaturen in den Kalkschachtéfen zu kennen.

Dadurch kann die angeforderte Qualitat des Kalkes gewahrleistet werden.



1.2 Schachtofen Prozess

Verschiedene Bauarten von Schachtéfen werden zur Herstellung von Kalk eingesetzt.
GGR-Ofen,

Koksschachtofen (Mischgefeuerter Schachtofen) und der Ringschachtofen. Diese

Dazu zahlen der Einschachtofen (Normalschachtofen), der der
Ofen unterscheiden sich unter anderem in der Dimension, dem Durchsatz, dem
Energieverbrauch und den Temperaturprofilen entlang des Ofens. Dadurch entstehen
Unterschiede in der Qualitat bzw. Reaktivitat des produzierten Kalkes. In der Tabelle

1-2 sind Anhaltswerte von Koksschachtéfen zusammengestellt [7].

Tabelle 1-2: Typische Daten von Kalkschachtéfen (Beim GGR-Ofen flr einen

Normal-

Schacht) [7].

Charakteristiken

Durchsatz, t/h 150-300 100-200 200-600 200-800
Innendurchmesser, m 2,0-3,0 2,5-6 3,0-45 25-35
Querschnittsfidche, m?2 3-7 6-30 20-23 6-10°
Schittbetthdhe, m 10-15 16-20 156-256 16-20
Spezifischer Durchsatz, t/d/m?2 40-45 10-25 15-30 20-30°
Solidgeschwindigkeit, m/h 1,8-2,0 0,56-1,0 0,6-0,7 06-1,4
Spezifische Luftmenge, migp/m?/s 0,6-0,7 0,1-0,12 0,6-0,8 0,8-1,1
min. PartikelgréBe, mm 30 20 30 20
max. PartikelgroBe, mm 180 200 250 160
Druckverlust, mbar 200-250 10-30 200-400 300-400
Brennstoff Erdgas/ Anthrazite, Koks Erdgas/ Erdgas/
Schwachgas Schwach“gas Schwachgas
Braunkehle Kohle/Ol Braunkohle,
Petkoks
Spez. Energie- MJ/KOkan 3,8-4,8 3,9-4,5 3,8-41 3,3-4,0
verbrauch keal/kgiax 910-1.150 930-1.080 910-980 790-950
max. Solitdterperatur, °C 1.400-1.500 1.100-1.300 1.100-1.200 1.100-1.200
max. Gastempertur, °C 1.500-1.600 1.300-1.400 1.200-1.300 1.200-1.300
Kalk Typ Hartbrand hart/mittel mittel/weich Weichbrand
Reaktivitat niedrig niedrig/mittel mittelweich/ hoch
hoch

Der Kalkschachtofen besteht aus einem oder mehreren senkrechten Schachten, die
mit Feuerfestmaterial, einem sogenannten VerschleiBfutter und einem mehrlagigen
Dauerfutter, versehen sind. Das VerschleiB3futter hat die Aufgabe, gegen Erosion
weitgehend gegen chemische Reaktion

aufgrund der Feststoffoewegungen,

widerstandsfahig und temperaturbestindig zu sein. Wahrend des Betriebes sollte das



VerschleiB3futter so weit wie méglich gasdicht sein, damit auch alle Gase im Ofen am
Brennprozess teilnehmen kdnnen. Das Dauerfutter hingegen hat die Aufgabe der
Warmedammung, damit die Warme im Ofen gehalten werden kann. Bei der Auswahl
der Feuerfestmaterialien ist darauf zu achten, dass die Anwendungstemperaturen des
Feuerfestmaterials nicht Uberschritten werden, um Zerstérungen der Materialien zu
vermeiden. Die Schachtéfen sind in ihrem oberen Teil mit einem Chargiersystem
versehen, mit dem Kalkstein zugeflhrt wird. Bei den Koksschachtéfen werden
Kalkstein und stlickiger Festbrennstoff von oben zugefihrt, so dass im Ofenquerschnitt
eine homogene Brennstoffverteilung erreicht wird. Am unteren Ende des Ofens haben
die Kalkschachtéfen ein Austragssystem. Mit ihm wird Uber dem Querschnitt

gleichmaBig der Kalk ausgetragen.

Verfahrenstechnisch lassen sich die Schacht6fen prinzipiell in drei Zonen einteilen.
Das sind die Vorwarm-, die Brenn- und die Kihlzone. In den Abbildungen 1-6 und 1-7
sind schematische Darstellungen des Normalen-, GGR- und Koksschachtofens zu
sehen. Auf dem Weg nach unten werden die Kalksteine vom entgegenstrémenden
Gas erwarmt und getrocknet. Die Kalksteinfeuchte ist in der Regel nur
Oberflachenwasser und kann Werte bis zu 3 Gew. -% erreichen. In einigen
Sonderféllen, wenn der Kalkstein pords ist, kann der Kalkstein auch hdhere
Feuchtewerte haben. Die Steine werden weiterhin erwarmt, bis die Oberflache die
Gleichgewichtstemperatur erreicht hat. Diese hangt von der CO2-Konzentration im
Gas ab. Die Gleichgewichtstemperatur liegt im Bereich von 820 °C bis 870 °C, da der
CO2-Gehalt je nach Ofentyp, Art des Brennstoffs, eingestellter Luftzahl und CO2-
Gehalt des Kalksteins variieren kann. Nach dieser sogenannten Vorwarmzone schlief3t
sich die Reaktionszone an. In dieser Zone wird der Kalkstein zersetzt und der
Brennstoff verbrannt. Das Kalkbrennen erfolgt prinzipiell in zwei Stufen. In der ersten
Stufe findet die sogenannte Entsauerung statt. Bei Betrachtung eines
Kalksteinpartikels bewegt sich die Kalzinationsfront von der Oberflache zum
Partikelinneren, was als topochemische Reaktion bezeichnet wird. Bei
gleichbleibendem Volumen verliert das Partikel an Gewicht. Somit andert sich die
Dichte. Wenn gentgend Prozesswarme dem Partikel weiterhin zugefthrt wird, startet
der Prozess des Hartbrennens. Das Kalkpartikel beginnt zu schrumpfen und gréBere
Calciumkristalle bilden sich. Dieser Vorgang wird als Sintern bezeichnet. Die Folge
davon ist, dass sich die innere Oberflache aufgrund des Kristallwachstums verringert

und die Reaktivitat des Kalkes abnimmt. In diesem Fall halt das Partikel das Gewicht
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und das Volumen verringert sich. Damit verbunden ist eine weitere Dichteanderung. In
der Kihlzone wird dem Ofen Kalkkihlluft zugefiihrt, um zunéchst aus technischen
Grinden den anfallenden Kalk zu kiihlen, damit die Transportb&nder nicht beschadigt

werden.

Das Zufuhrsystem von Luft und Brennstoff ist vom Schachtofentyp abhéngig. Beim
Normalen-Schachtofen werden am unteren Ende der Reaktionszone Brennstoff und
ein Teil der Verbrennungsluft durch zwei Ubereinander angeordnete Lanzenreihen
zugefuhrt. Der zweite Teil der zugeflihrten Luft wird als Kalkkihlluft von unten injiziert.
Die Kalkkdhlluft ist gleichzeitig auch Verbrennungsluft, da diese in die Brennzone
stromt. Die Lanzen ragen etwas in den Ofen hinein. Dadurch wird das einstromende
Gas mit der Kuhlluft intensiv vermischt und es kénnen sich Gber dem Querschnitt
moglichst homogene Temperaturen einstellen. Beim GGR-Schachtofen, der aus zwei
Schachten besteht, wird die Verbrennungsluft (Oberwind genannt) von oben in den
Brennschacht injiziert. Der Brennstoff wird durch Lanzen, die vertikal im Ofen befestigt
sind, bis zum Ende der Vorwarmzone transportiert. Erst nach seinem Austritt aus den
Lanzen vermischt er sich mit der vorgewarmten Verbrennungsluft und fangt an zu
verbrennen. Die Kihlluft wird am unteren Ende des Ofens zugefliihrt und strémt nach
oben bis zum Uberstomkanal. In diesem vermischt sich die Kihlluft mit den heien
Gasen aus der Reaktionszone. Das Gasgemisch strébmt dann nach oben in den
Vorwarmschacht. Beim GGR-Schachtofen nimmt die Kuihlluft nicht am
Verbrennungsprozess teil. Hingegen wird beim Koksschachtofen die gesamte
zugefuhrte Luft von unten injiziert. Die Kuhlluft ist gleichzeitig die Verbrennungsluft.
Der stickige Festbrennstoff wird von oben mit den Kalksteinen aufgegeben. Das
bedeutet, dass die stiickigen Festbrennstoffe im Gegenstrom verbrannt werden.
Stlickige Brennstoffe kdnnen Koks oder Anthrazit sein, wobei der Koks durch den
Verkokungsprozess bereits entgast ist und kaum fliichtige Bestandteile mehr enthalt.
Anthrazit ist Steinkohle, die im Vergleich zum Koks hdhere Anteile an fllchtigen
Bestandteilen enthalt. In den flichtigen Bestandteilen sind auch brennbare Gase
enthalten.
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1.3 Problemstellung:

Das Kalkbrennen in Schachtéfen ist ein sehr komplexer Prozess, da eine Vielzahl von

Parametern mafBgebend sind. Diese Parameter sind:

- die Betriebsbedingungen (Durchsatz, Brennstoffmenge, Luftmenge, Art und
Zusammensetzung des Brennstoffs, KorngréBenverteilung des Kalksteines und des

Brennstoffes, Flammenlange, AuBentemperatur, Windgeschwindigkeit),

- die Ofengeometrie (Durchmesser, Schuttbetthéhe, Lange der Kihlzone beim
Normal- bzw. GGR-Schachtofen, Lange der Vorwarmzone beim GGR-Schachtofen,
Dicke der Wandschichten),

- Art der Steine (Mittlere GréBen, Calcitanteil, Magnesitanteil, Warmeleitfahigkeit,
Reaktionsfahigkeit, Dichte, Porendiffusion, Feuchtigkeit).

Auf Grund der Vielzahl der Parameter ist eine Optimierung des Prozesses oder die
Auslegung eines Ofens auf rein empirischem Weg sehr schwierig. Zum einen reagiert
der Ofen sehr trage, so dass sich Parameteranderungen erst nach Tagen bemerkbar
machen. Zum anderen sind kontinuierliche Messungen in der absinkenden
Steinschittung schwer moglich. Die Messung von axialen Temperaturverlaufen ist nur
bedingt aussageféhig, da einerseits Ni-Cr-Ni-Thermoelemente (Typ K) oberhalb
1300°C  versagen. Demgegenlber sind Messungen oberhalb dieses
Temperaturniveaus mit Pt-Rh-Thermoelementen (Typ S) zu Kkostenintensiv.
Anderseits kdnnen aufgrund der Bewegungen des Festbettes mit Staubbildung auch
Thermoelemente wahrend der Messungen beschadigt werden.

Eine Alternative daflr sind Simulationen, um die Profile der Temperaturen und des
Kalkbrennen wiederzugeben. Die axialen Temperaturprofile der Steine und des Gases
sind bisher nicht bekannt. Daher kann die Qualitdt des Kalkes nicht vorhergesagt
werden. Insbesondere ist unbekannt, wie die SteingréBenverteilung die Qualitat und
den Energieverbrauch beeinflusst. Der Druckverlust und die Warmeverluste durch der
Wand kénnen bisher nicht berechnet werden, da der Temperaturverlauf und somit
Gasgeschwindigkeit und —dichte nicht bekannt sind.

Jeder Kalkstein reagiert je nach Herkunft und Schicht in der Lagerstétte
unterschiedlich. Die dazu passenden Betriebsbedingungen kénnen nicht vorhergesagt

werden.

10



Der Einfluss bei einer Anderung der Brennstoffzusammensetzung ist nicht bekannt.
Der Durchsatz kann sich zeitlich bedingt andern. Die Anpassung des
Brennstoffverbrauches zur Einhaltung der Qualitdt und Optimierung des
Energieverbrauches kann nicht vorhergesagt werden.

Zur Modellierung werden viele Stoffeigenschaften benétigt. Die Stoffeigenschaften von
Kalkstein und Kalk (Warmeleitfahigkeit, Porendiffusion, Gleichgewichtsdruck,
Reaktionsenthalpie, Reaktionskoeffizient, Emissionsgrad) sind mehrfach untersucht
worden (Gouri, Silva). Der Lickengrad, den eine Kalksteinschiittung bildet, ist noch
nicht genau genug bekannt (im Gegensatz zu Schittungen aus Kugeln). Insbesondere
ist nicht bekannt, wie Schittgewicht, Bewegung und Form den Lickengrad

beeinflussen.

Zur Modellierung des mischgefeuerten Koksschachtofens ist das Abbrandverhalten
der stlickigen Koks und Anthrazite noch nicht genau genug bekannt. Insbesondere der
Einfluss der Ascheschicht, der Dichte und der Reaktion mit Kohlendioxid ist nicht
hinreichend bekannt. Die Verbrennung von Kohlen in Feuerungen sind bereits seit
Jahrzehnten Gegenstand vieler Untersuchungen. Hierbei sind die Partikel in der Regel
staubférmig und werden im Gleichstrom unter Sauerstoffliberschuss verbrannt. Die
Boudouard-Reaktion spielt eine untergeordnete Rolle. Im Schachtofen sind die Partikel
stickig und werden im Gegenstrom leicht unterstéchiometrisch oder nahezu
stéchiometrisch verbrennt. Hier spielt die Boudouard-Reaktion eine entscheidende
Rolle.

Die Ofen werden je nach Bauart unterschiedlich betrieben, so dass fiir jeden Ofentyp
ein passendes Simulationsmodell entwickelt werden muss. Aus diesem Grund wird in
dieser Arbeit flr jeden der drei Ofenbauarten ein mathematisches Modell entwickelt,
mit dem der gesamte Prozess im Ofen simuliert werden kann. Die Modelle bestehen
im Wesentlichen aus einem System von gewdhnlichen Differenzialgleichungen, die auf
Energie- und Massenbilanzen beruhen, gekoppelt mit einem diskreten
Reaktionsmodell basierend auf dem Kern-Schale-Modell. Mit den berechneten axialen
Verlaufen der Partikel- und Gastemperaturen sowie der Zersetzung werden auch die
Wandverluste und der Druckverlust ermittelt. Des Weiteren ist eine
Verbrennungsrechnung auf Basis von Molbilanzen im Prozessmodell implementiert,

so dass die Zusammensetzung des Abgases ermittelt wird.
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Die Entwicklung eines stabilen Ldsungsalgorithmus war sehr langwierig und
aufwéandig, da die Lage der Zersetzungszone bei jeder Parameteranderung wieder neu
ermittelt werden muss. Mit den entwickelten Programmen werden die axialen Verlaufe
der Kern- und Oberflachentemperatur der Steine, der Gastemperatur und der
Kalksteinzersetzung berechnet. Auf deren Basis werden der spezifische
Energieverbrauch, der Rest-CO2-Gehalt, die Austragstemperatur der Steine, die
Abgaszusammensetzung (trocken und feucht), die Abgastemperatur, der Druckverlust
und die Wandverluste berechnet. Weiterhin werden durch die Simulationsergebnisse
einige Probleme des Ofens wie beispielsweise zusatzliche Warmeverluste durch
undichtes Feuerfestmaterial sichtbar. Der Einfluss aller zu Beginn aufgeflhrien
Parameter kann simuliert werden. Die Ergebnisse werden als Darstellungen und
Einzelwerte in Excel ausgegeben. Das Programm ist intuitiv aufgebaut, so dass es
schnell in Firmen eingesetzt werden kann. Die wirtschaftlichen Vorteile des
Programms sind sowohl die Optimierung des Brennprozesses hinsichtlich
Energieverbrauch und Produktqualitdt bei Verdnderung des Durchsatzes, der
Brennstoffart, der Brennstoffzusammensetzung und der Steinart, als auch die

Schulung von Personal.
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Kapitel 2

Prozesse in Kalkschachtofen

2.1 Kalksteinzersetzungsmodell unter Schachtofenbedingungen

Kalkstein wird durch Zufuhr von Warme in gebrannten Kalk und Kohlendioxid
zersetzt.

Warme

CaCo, Ca0O + CO,

Bei dieser endothermen Reaktion handelt es sich um einen topochemischen Prozess,
das heif3t, es bildet sich eine von auBen nach innen wandernde Reaktionsfront aus.
Die Berechnung der chemischen Umwandlung kann durch das Kern-Schale-Modell
beschrieben werden [8,9].

In der Abbildung 2-1 ist das Zersetzungsmodell des kugelférmigen Kalksteinpartikels
dargestellt. Die Zersetzungskinetik der Kalksteine hangt einerseits vom Warme- und
Stoffibergang (a und B), der durch den Ofenprozess bestimmt wird, anderseits von
den drei Stoffwerten Warmeleitung durch die pordése Kalkschicht (A),
Porendiffusionskoeffizient (Dp) und Reaktionskoeffizient der CO2-Abspaltung (k) ab.

/ ”“A:T"/ 'peq
CaOo Ps P.

\ ‘\‘W\. .

v

Abbildung 2-1: Zersetzungsmodell des Kalksteinpartikels.
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FOr den Wéarmetransport von der Umgebung zur Reaktionsfront (durch Konvektion
und Leitung) gilt

. A
2[1 1 x](g ) (2-1)
| ———+
A A &

In der Gleichung bedeuten ( die Warmestromdichte vom Gas bis zur

Partikeloberflache durch Konvektion und Strahlung bzw. von der Partikeloberflache bis

zur Reaktionsfront durch Leitung, 1 die Warmeleitfahigkeit der Kalkschicht, T, die
Gastemperatur, T, die Fronttemperatur, 0. der Warmelbergangskoeffizient, 1, der

Partikelradius und 1, der Radius des noch nicht zersetzten Kalksteinkerns.

Der Stofftransport von der Reaktionsfront zur Umgebung (durch Diffusion und
Konvektion) wird berechnet durch

g, = D, - .[&_&J. (2-2)

In der Gleichung bedeuten r'ncoz der Massenstrom des Kohlendioxids, p der

Stoffiibergangskoeffizient, D, der Porendiffusionskoeffizient in der Kalkschicht, R,

die Gaskonstante des Kohlendioxids, pgund pt die Partialdriicke des Kohlendioxids im

Gas und an der Reaktionsfront.

Far die chemische Zersetzungsreaktion an der Front gilt

Moo, =2 k.T; (b, - p,). (2-3)

co, f

k ist der Reaktionskoeffizient der CO2-Abspaltung und p, ist der

Gleichgewichtspartialdruck, der angenéhert wird durch

—AH
Pey = Punax -exp[ . j (2-4)

R-T,
In der Gleichung sind AH, die molare Reaktionsenthalpie, R die Allgemeine
Gaskonstante und p,,,, der Frequenzfaktor.

Die Reaktion kann nur stattfinden, wenn eine Gleichgewichtsabweichung (peq—pf)

des Drucks vorliegt. Diese ist erflllt, wenn peq gréBer ist als pr.
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Waérme- und Stofftransport sind verbunden durch die Energiebilanz

q:AHR.IhCOZ' (2-5)
Der Umwandlungsgrad des Kalksteines X ist definiert als das Verhaltnis der
Gesamtmasse des umgesetzten CO2 zur Masse des CO2-Gehalts im Kalkstein

3
X:M:]_{r_f}_ (2-6)
M r

CO, (Input) p
Der CO2-Gehalt im Kalkstein wird aus der Gesamtmasse des Kalksteins Ms(mpm) und

dem CO2-Anteil im Kalkstein Y., berechnet

M M

s(Input) Ycoz . (2-7)

CO, (Input)
Der CO2-Anteil Y, wird aus der chemischen Zusammensetzung ermittel.

Der CO2-Gehalt im Stein sinkt durch die Zersetzung. Als Zusammenhang zwischen
dem Rest-CO2-Gehalt im Kalkstein und dem Umwandlungsgrad des Kalksteins gilt

R _ MCOZ(Input) _MCOZ(R) _ cho2 '(I_X)_
M M 1-Y, -X

s(Input) ¥ CO,(R)

(2-8)

2.2 EinflussgroBen des Kalksteines und Kalkes auf den Zersetzungsprozess

Aus der Industrie ist bekannt, dass die Betriebsparameter des Ofens an jeden Standort
angepasst werden missen, um eine bestimmte Qualitét des Kalkes gewahrleisten zu
konnen. Kalksteine von verschiedener Herkunft liefern wunter denselben
Ofenbedingungen véllig unterschiedliche Qualitaten. Aus dem Zersetzungsmodell des
Kalksteines ist deutlich erkennbar, dass die drei Stoffwerte Warmeleitung durch die
porése Kalkschicht, Porendiffusionskoeffizient und Reaktionskoeffizient der CO2-
Abspaltung eine Rolle spielen. Weiterhin sind die spezifische Warmekapazitat und der
Emissionsgrad von Bedeutung.

2.2.1 Warmeleitfahigkeit des Kalksteins und des Kalkes

Die Warmeleitfahigkeit von Kalkstein ist nur von wenigen Forschern untersucht
worden. Silva [10] hat mehrere Experimente mit einem Laser-Flashgerat von
NETZSCH (Modell: LFA 427) durchgefihrt. Aus den experimentellen Daten, der
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spezifischen Warmekapazitdt und der Temperaturleitfahigkeit, wurde die
Warmeleitfahigkeit bestimmt. Abbildung 2-2 zeigt die Warmeleitféahigkeit
verschiedener Kalksteine im Temperaturbereich bis 600 °C. Es ist zu erkennen, dass
alle Steine nahezu dieselbe Warmeleitfahigkeit besitzen. Abbildung 2-3 zeigt die
Warmeleitfahigkeit verschiedener Kalke im Temperaturbereich bis 1200 °C. Aus den
Kurven kann abgeleitet werden, dass die Kalkleitfahigkeit vom Ursprung des Kalkes
und auch von der Temperatur abhangig ist. Kalk besitzt eine niedrigere
Warmeleitfahigkeit als Kalkstein. Im Temperaturbereich von 800 °C bis 1200°C variiert
die Warmeleitfahigkeit des Kalkes je nach Herkunft zwischen 0,7 W/m/K und 1,0
W/m/K. Diese Werte sind deutlich héher als die 0,52 W/m/K von Turkdogan [11] im
gleichen Temperaturbereich. Sandaka [12] hat die Warmeleitfahigkeit von 16
verschiedenen Kalken bei unterschiedlichen Temperaturen und Atmospharen
bestimmt. Die Warmeleitfahigkeit variiert zwischen 0,35 W/m/K und 0,8 W/m/K in
Abhangigkeit der Kalksteinherkunft. HaiDo [13] hat drei verschiedene Kalksteine bei
einer Ofentemperatur von 1000 °C untersucht und eine Warmeleitfahigkeit im Bereich
von 0,7 W/m/K bis 0,74 W/m/K ermittelt.

3,0 -
T E

-« Kalkstein AType F Samole 1
"~E~ 25 ype F Sample
E A X Type F Sample 2
f= o OType G
£ 2,0 & .
[«}]
&
= &
= 1,51
= o .
£ T4 x
:E 110 |
=

0’5 T T T T T T 1

0 100 200 300 400 500 600 700

Temperaturin °C

Abbildung 2-2: Variation der Warmeleitfahigkeit mit der Temperatur fir verschiedene
Kalksteine [10].
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Abbildung 2-3: Variation der Warmeleitfahigkeit mit der Temperatur fir verschiedene
Kalke [10].

2.2.2 Reaktionskoeffizient der CO2-Abspaltung

Der Reaktionskoeffizient der CO2-Abspaltung ist bei niedrigeren Temperaturen wie
beispielsweise im GGR-Ofen von Bedeutung. Cheng et al. [14] haben die
Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten flr Kalksteine unterschiedlicher Herkunft
verglichen. Die Ergebnisse zeigen, dass der Reaktionskoeffizient je nach Herkunft
variiert und seine Werte im Bereich von 0,002 m/s bis 0,01 m/s liegen. Somit kann der
Durchschnittswert als 0,006 m/s angenommen werden. Die
Abbildung 2-4 zeigt, dass der angenommene Durchschnittswert flr den gréBten Teil
der Kalksteine gilt.

17



Mittlere Fronttemperatur T; in °C

900 850 800 750 700
5 1 1 1 1

L —e— Winterberg }

Devonian o___Langelsheinn Cretaceous

e Diez/Lahn Z=¥oHd4R =

- -0 - Stromberg - limestone _..m___Léangerdorf ~ limestone
20 A _ Blaustein }Jurassic __o__ Marble

Ao _ Regensburg ~ limestone

Reaktionskoeffizientin m/s

N

-3
10 8,5 8,75 9,0 9,25 9,5 9,75 10,0 10,25

Mittlere Fronttemperatur 1/T;in 10%/K

Abbildung 2-4: Reaktionskoeffizienten fur Kalksteine unterschiedlicher Herkunft [14].

2.2.3 Porendiffusionskoeffizient

Die Werte der effektiven Porendiffusionskoeffizienten als Funktion der Temperatur
sind von Specht [15] in Abbildung 2-5 zusammengefasst. Die Werte aus
verschiedenen Quellen sind verstreut und weichen je nach Herkunft erheblich
voneinander ab. Sie zeigen aber die gleiche Temperaturabhdngigkeit. Diese
Abhangigkeit wird durch die folgende Gleichung beschrieben:

) 160000) | 2-9)

DP:DP""GXP( R-T
Die starke Temperaturabhangigkeit ist in dem auftretenden Stefanstrom begriindet
[12]. Als Mittelwert wird Dp,0=630 m?/s eingesetzt [15]. Dieser ergibt einen Wert von
Dp=1,7*10* m?s bei 1000 °C. HaiDo [13] erhilt fiir seine drei Kalksteinsorten
Porendiffusionskoeffizienten von 1,28*10* m2/s, 1,63*10* m%s und 2,4*10* m?/s.
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Abbildung 2-5: Porendiffusionskoeffizienten verschiedener Kalksteine [15].

2.2.4 Spezifische Warmekapazitat

Die spezifische Warmekapazitit beeinflusst die Anderung der Temperatur im Ofen.
Silva et al. [16] untersuchten die Abhangigkeit der spezifischen Warmekapazitat von
Kalk und Kalkstein von der Temperatur. Die spezifischen Warmekapazitaten vier
verschiedener Arten von Kalkstein sind in Abhangigkeit von der Temperatur in
Abbildung 2-5 dargestellt. Die spezifische Warmekapazitdt erhdéht sich mit der
Temperatur. Die Abweichung zwischen den vier verschiedenen Arten von Kalkstein
betragt nur etwa 20,05 kJ/kg/K. In der Abbildung ist weiterhin eine schwarze
in den Handbuchern der

durchgezogene Linie erkennbar. Diese zeigt die

Materialeigenschaften von Landolt und Bérnstein [17] angegebenen Werte.

Die spezifische Warmekapazitat kann im Bereich T> 293 K angenahert werden durch:

T n
Cp:Cp’O' T_ )
0

Dabei betragen To=473 K, cpo=1,0 kd/kg/K und n=0,3.

(2-10)

Daraus folgt die Berechnung der mittleren spezifischen Warmekapazitat mit
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T n+1_
T-T n+l (T/T,)-1

o T

(2-11)

Diese wird als eine schwarz gestrichelte Linie in Abbildung 2-5 dargestellt.

1,351 » Kalkstein A
1.30 - x Kalkstein B
’ a Kalkstein C
1,25 4 + KalksteinD e
— Landolt * *?
1,209 .. Mittelwert der mittleren Warmekapazitit s

1,15 4

‘ .
i ST s e

.........
e
.....
........
e

1,05 a0t A g AR A sreee

1,00

0,95

Spezifische Warmekapazitat in kJ/kg/K

0,90 4 . T T T
200 300 400 500 600
Temperaturin °C

Abbildung 2-5: Durchschnittswerte der tatsachlichen spezifischen Warmekapazitat
von Kalksteinen unterschiedlicher Herkunft in Abh&ngigkeit von der
Temperatur [16]

Durchschnittswerte der gemessenen spezifischen Warmekapazitaten von Kalk
unterschiedlicher Herkunft sind in Abbildung 2-6 dargestellt. Es ist erkennbar, dass die
spezifische Warmekapazitat des Kalks von der Temperatur nahezu unabhangig ist und
von Kalk zu Kalk variiert. Sie liegt im Bereich von 0,8 kJ/kg/K bis 1,0 kd/kg/K. Somit
kann der Durchschnittswert mit 0,9 kd/kg/K angenommen werden. Der Wert gilt fir den
gréBten Teil der Kalke.
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Abbildung 2-6: Durchschnittswerte der tatsachlichen spezifischen Warmekapazitat
von Kalk unterschiedlicher Herkunft in Abhangigkeit von der
Temperatur [16].

2.2.5 Emissionsgrad des Kalkes

Der Emissionsgrad von Kalk und Kalkstein wird von sehr wenigen Forschern ermittelt.
Hild K. und Mitt K. [18] haben einen Kalkemissionsgrad von 0,23 bei 900 °C gemessen.
Hills [19] hat den Wert 0,27 bei 832 °C zur Berechnung des effektiven
Waérmeilbergangskoeffizienten verwendet. Sandaka [12] prasentiert in seiner Arbeit
gemessene Werte des Emissionsgrades drei verschiedener Kalke in Abh&ngigkeit von
der Temperatur. Diese wurden von Bauer [20] ermittelt. Im Temperaturbereich von
800 °C bis 1000 °C ist der Emissionsgrad nahezu konstant. Die verschiedenen Kalke

ergeben unterschiedliche Emissionsgrade von 0,35, 0,4 und 0,6.

2.3 EinflussgroBen der Betriebsparameter auf den Zersetzungsprozess

Durch Anpassen der Betriebsparameter wird der Energiefluss und somit der
Zersetzungsprozess im Ofen beeinflusst. Durch Anderung der zugefiihrten Luft-,
Brennstoff-, Kalksteinmengen und der PartikelgréBenverteilung wird Einfluss auf die
konvektive Warme- und Stoffibertragung sowie die Ubertragene Warme, Strahlung
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und Leitung, den Wéarmeverlust durch die Ofenwand, den Llckengrad und den
Druckverlust genommen. Weiterhin (bt die Anderung des Durchsatzes einen direkten
Einfluss auf die Verweilzeit im Ofen aus. Diese wird durch die Geschwindigkeit des
Schuttbettes beschrieben:

Vo1

w,o=——— (2-12)
I-y A

In der Gleichung sind  der Lickengrad des Schiittbettes, VS der Volumenstrom des

Soliden und A die innere Querschnittflache des Ofens.

2.4 Konvektive Warme- und Stoffiibertragung

Der konvektive Warmelbergang fur jeweilige Partikeldurchmesser wird mit der

Nusseltfunktion von Jeschar [21] berechnet

Nu, =2+1,12-Re® Pr* [1_—“’} +0,0058 - Re,- Pr'* (2-13)
\)

Die Kennzahlen sind wie folgt definiert

Ny, = &4 (2-14)
}\'g

die Reynoldszahl
-d.

Re = > G (2-15)

v,y

und die Prandtlzahl

pr—_—e P e (2-16)
A

g

Als Geschwindigkeit w wird die Leerrohrgeschwindigkeit verwendet. Diese ist der auf
den Querschnitt bezogene Volumenstrom.

Der Volumenstrom sowie die Gasstoffwerte Dichte p,, spezifischne Warmekapazitat
C,.» Warmeleitfahigkeit A, und Viskositat v, &ndern sich mit der Temperatur und der

Zusammensetzung des Gases. Der Grund dafir ist die Zersetzungs- und
Verbrennungsreaktion sowie die Luftzahl.
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Es wird hier nicht weiter auf die Berechnung der Stoffwerte in Abhangigkeit von der
Temperatur und der Zusammensetzung eingegangen, sondern auf Specht [7]
verwiesen.

In der Vorwarm- und Kihlzone wird die instationare Warmeleitung in den Steinen mit

dem Transientenfaktor y berlcksichtigt

1 /2
A 1,472 (2-17)
ai,ges a’i X ’ 7\'8
wobei fur Kugeln x=5 gilt und As die Warmeleitféahigkeit der Steine ist.
Far den Stoffibergang gilt aufgrund der Analogie
Sh. =2+1,12-Re™*-Sc"* (1_—“’} +0,0058-Re. - Sc”* (2-18)
\}
Die Kennzahlen sind wie folgt definiert
Sh, = B-d, (2-19)
D
g
und die Schmidtzahl
Sc = x| (2-20)
D

2.5 Warmeubertragung durch Strahlung zwischen den Partikeln

In den Einpartikel-Simulationsmodellen wie bei HaiDo [13] wird angenommen, dass
alle Partikel im Querschnitt des Ofens die gleiche Temperatur haben. Somit wird keine
Waérme zwischen den Partikeln durch Strahlung in einer Ebene ausgetauscht. Die
Strahlung in der vertikalen Richtung wurde vernachlassigt.

In einer dispersen Schittung haben die Partikel je nach ihrem Durchmesser
unterschiedliche Temperaturen, da die konvektive Warmestromdichte und die
Zersetzungsrate von der PartikelgréBe abhéngig sind. Die genaue Berechnung der
Strahlung in einer Schittung ist sehr kompliziert. Aus diesem Grund wurde ein
vereinfachtes Modell zur Berechnung der Strahlung zwischen den Partikeln vorgestellt.
Der Strahlungsaustausch zwischen zwei Flachen wird als Basis angenommen. Der
Ubertragene Wéarmestrom von der Flache 1 auf die Flache 2 wird wie folgt berechnet

QIHZZSIZ.AI'G.(T‘?_T;)' (2_21)
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In der Gleichung sind &2 das effektive Strahlungsaustauschgrad, A die Flache, G die
Stefan-Bolzmann-Konstante und T  die  Temperatur. Der  effektive
Strahlungsaustauschgrad wird wie folgt berechnet

1

8]2= .
1_1+1+A1.(1_1j
81 (PIZ AZ 8

(2-22)

In der Gleichung sind ¢ der Emissionsgrad und ¢,, der Sichtfaktor.

Die Schwierigkeit der Berechnung des Strahlungsaustauschs liegt daran, die
Sichtfaktoren zu bestimmen. Da die Partikel im Schittbett nicht gleichmaBig verteilt
sind, ist es sehr kompliziert die Verteilung der Oberflachen der verschiedenen
Partikelklassen um einen Partikel zu bestimmen.

Da jeder Partikel in dem Schuttbett von Partikeln umgeben ist, hat der Sichtfachtor
zwischen jedem Partikel und dem Schiittbett einen Wert von 1. Daher wird vereinfacht
angenommen, dass der Sichtfaktor vom Anteil der spezifischen Oberflachen der
Steinklassen abhangt.

Die spezifische Oberflache einer Partikelklasse im Schittbett betragt

A =X-0,-(1-vy). (2-23)
In der Gleichung sind X die Massenanteile der Steinklassen und O die spezifische
Oberflache der Steine in m?/m3 (bei Kugeln 6/d). Die spezifische Oberflache aller
Partikel im Schittbett betragt

A =>X-0,-(1-vy). (2-24)
Der Sichtfaktor zwischen den Oberflachen zweier Partikelklassen wird wie folgt

angenommen

zﬁ:Xk.Ok'(l_\V)_

. 2-25
P, A A (2-25)

Somit wird der effektive Strahlungsaustauschgrad im Schuttbett wie folgt berechnet

(2-26)

1
€, = .
X -0 X -0,
1_1+Z 1 Ol_l_ J J .(1_1j
€ X, -0, X, O, \¢

Der Ubertragene Warmestrom von der Oberflachen der Partikelklasse j auf die
Oberflachen der Partikelklasse k wird wie folgt berechnet

Q.. =¢, A o (T'-T). (2-27)
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2.6 Warmelbertragung zwischen der Schittung und der Ofenwand bzw. den
Lanzen

Die Warmeulbertragung zwischen den Partikeln und der Wand sowie zwischen den

Partikeln und den Lanzen im GGR-Ofen wird nach Schlinder [22] berechnet. Der

Warmelbergangskoeffizient durch Strahlung zwischen den Partikeln und der Wand

wird wie folgt berechnet

o, =4C T (2-28)
mit
(e)
Cw.bed = # : (2-29)
—+—-1
e e

P w

Der WarmeUbergangskoeffizient durch Leitung wird wie folgt berechnet

_ 4, 2-(1+3)) | d ) )
Oy = Kl+ ] j1(1+2-(1+8)j 1} (2-30)

In der Gleichung sind A, die Warmeleitfahigkeit des Gases und § die

Oberflachenrauigkeit der Partikel. Diese muss abgeschéatzt werden.

1 ist die modifizierte freie Weglange der Gasmolekiile:

1:2.2—}/_ /2-7t-R-T_ A, _ (2-31)
Y M p-(2-c,,—R/M)

p ist der Druck und y ist der Akkommodationskoeffizient.

Zur Berechnung des Akkommodationskoeffizienten wird vom VDI-Wéarmeatlas
folgende Gleichung [23] empfohlen

lg(l—I] _ 06 1000/T+1, (2.32)
Y C

Die GréBe C hangt von der Molmasse des Gases ab und betragt fur Luft C=2,8.

Der gesamte WarmeUlbergangskoeffizient zwischen der Schittung und der Ofenwand
bzw. den Lanzen betragt

a‘ws :(Pa‘wp +a‘rad' (2_33)

In der Gleichung ist ¢ der Flachenbedeckungsgrad mit einem Wert von ¢ ~0.8.
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2.7 Wandverluste

Der értliche Verlustwarmestrom durch die Ofenwand wird wie folgt berechnet

T

0

de =2.1- Tg(Z)

R E— (2-34)
dZ 1 +Zi'lnra—’]—|— 1
j=1}\’j

Ay, Iy L, Oy

In dieser Gleichung sind 5. die Warmeleitfahigkeiten der Wandschichten, ri und ra die
Radien der inneren bzw. &uBeren Wandschicht j, rm der du3ere Radius des Ofens, «,

der innere Warmeubergangskoeffizient, o, der Warmeulbergangskoeffizient zwischen
der auBeren Ofenwand und der Umgebung und T, die Umgebungstemperatur. Der

auBere WarmeUlbergangskoeffizient setzt sich aus freier und erzwungener Konvektion
(Wind) und Strahlung zusammen.

2.8 Druckverlust

Der Druckverlust ergibt sich aus dem Reibungs- und dem Tragheitswiderstand der
Strémung entlang der Schuttbetthdhe. Es existieren verschiedene Gleichungen, mit
denen der Druckverlust eines Schittbettes bestimmt werden kann. Unter anderem
sind die Gleichungen von Ergun [24], Brauer [25] und Carman [26] von verschiedenen

Forschern Gberprift und mit Versuchsergebnissen verglichen [27-29] worden.

Die berechneten Druckverluste durch die Gleichungen von Brauer und Carman sind
um ca. 10 % kleiner als die von Ergun. In dieser Dissertation wird die Ergun-Gleichung
verwendet, um den Druckverlust zu bestimmen. Die Ergun-Gleichung wird wie folgt

beschrieben:

3

AP = j150-(1_“’) -p'Yz'W-dz+j1.75-1_—“’-p'_—W-dz (2-34)
=0 \Ij dp 7=0 ' dp

In der Gleichung sind w die Gasgeschwindigkeit im leeren Schacht, V die

kinematische Viskositat und p die Dichte des Gases. Alle diese Parameter sind in

Abhangigkeit der Gastemperatur entlang der Schittbetthbhe zu berechnen. Unter
Schachtofenbedingungen sind die Tragheitswiderstdande (zweiter Term dieser
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Gleichung) dominant. Weiterhin ist ap der Sauter-Durchmesser der Partikel. Dieser
wird wie folgt berechnet

i vyl 2-35
=R A (2-35)

In der Gleichung sind V die gesamte Masse bzw. Volumen aller Partikel und V, die

gesamte Masse bzw. Volumen der Partikelklasse i.

2.9 Luckengrad

Der Lickengrad ist ein wichtiger Parameter im Schachtofen. Er beeinflusst den
Warme- und Stoffaustausch, die Verweilzeit und insbesondere den Druckverlust.

Es gibt allerdings wenige Berichte Uber den Lickengrad im Schachtofen bzw. im
bewegten Schittbett mit realen Steinen.

Aus diesem Grund wird der Lickengrad im Rahmen dieser Arbeit genauer betrachtet.
Weiterhin werden im nachsten Kapitel durch Experimente die Einflussgré3en ermittelt.

27



28



Kapitel 3

Lickengrad im Schittbett der Schachtoéfen

3.1 Einleitung

Schachtéfen sind im Grunde Schittbettreaktoren. Schiittbetten sind typischerweise
Saulen, die mit einem geeigneten Packungsmaterial geflllt sind. Dieses ermdglicht
einen Fluidfluss von einem Ende zum anderen. Die Kenntnis des Lickengrades
innerhalb eines Schiittbettes ist fir eine strenge Analyse der Fluiddynamik in diesem
Bett unerlasslich. Er beeinflusst den Warme- und Stoffaustausch, die Verweilzeit und
insbesondere den Druckverlust. Weiterhin hat der Lickengrad Einfluss auf die

Abgastemperatur und somit auf den Energieverbrauch in den Schachtéfen.

Schittbettreaktoren werden Ublicherweise in der chemischen Industrie verwendet. Sie
finden Anwendung bei der Absorption, der Destillation, dem Stripping, der Trennung
und bei katalytischen Reaktionen [30]. Schittbetten werden gebildet, indem lose
Schittgutelemente mit gleichbleibender Form und GréBe abgelagert werden. Diese
stellen die Eigenschaften der Oberflaiche und des Lickengrades bereit, die fur
vorhersagbare Massentransfervorgdnge notwendig sind [31, 32]. Die Schittbetten

sind in vielen Prozessen fest und ihr Material bleibt unverandert.

In Schachtdfen, Kupoléfen und Hochéfen reagiert oder schmilzt das Material des
Schuttbetts [33]. Das Schuttbett bewegt sich von oben nach unten. In Schachtéfen fir
die Kalzination von Kalkstein, Dolomit und Magnesit werden Steine mit GrdBen
zwischen 30 mm und 140 mm eingefullt. In der Regel ist aber das Verhaltnis zwischen
den gréBten und den kleinsten Steinen pro Schachtofen bei ca. 2. Abbildung 3-1 zeigt
eine mdogliche PartikelgréBenverteilung des Kalksteins im GGR-Ofen. Der
Steindurchmesser ist zwischen 60 mm und 130 mm. 70 % der Kalksteine haben
allerdings einen Durchmesser zwischen 80 mm und 110 mm.

Die Abbildung 3-2 zeigt ein Foto mit Kalksteinen im Steinlager direkt vor dem Ofen.
Auf dem Foto sind Steine mit verschiedenen Formen, wie zum Beispiel scharfkantige,

fischige, gerundete und nahezu kugelférmige Steine zu erkennen.
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Abbildung 3-2: Foto der Kalksteine im Steinlager direkt vor dem Ofen.

In Hochdfen besteht das Schittbett hauptsachlich aus Schichten von Koks,
Eisenerzpellets, Eisenerzsinter und Kalksteinen. Das Verhaltnis zwischen den gré3ten
und den kleinsten Steinen pro Schicht betragt hierbei wieder ca. 2.

In Schachtéfen zum Sintern von Aluminiumoxid werden Pellets, die nahezu

kugelférmig sind, mit Gr6Ben zwischen 15 mm und 30 mm eingesetzt.
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Daher wird in dieser Arbeit der Einfluss der Breite der Steinband vernachlassigt und
werden monodisperse bzw. polydisperse Schittungen mit einem engen Steinband
untersucht.
Weiterhin konzentriert sich diese Studie auf den Einfluss

1- der Partikelform

2- der Bewegung des Schittguts

3- der Schuttbetth6he
auf den Lickengrad. Dafir wurden Steine unterschiedlicher Form in drei
verschiedenen Versuchskonzepten untersucht.

3.2 Luckengrad in der Literatur

Lickengrad W des Schuttbettes wird wie folgt definiert

_ Schiittbettvolumen — Partikelvolumen
Schiittbettvolumen ’

(3-1)
UnregelmaBig geformte Partikel haben immer eine GréBenverteilung. Ihr Einfluss ist
in Abbildung 3-3 dargestellt. Die Abbildung zeigt die Abhangigkeit des Lickengrades
einer zweifach dispergierten Kugelpackung vom Volumenanteil der feinen Kugeln mit
dem Durchmesserverhéltnis dc/ds der groben und feinen Kugeln als Parameter [34].

Eine Monodispersion eines zufallig gepackten Kugelbettes hat einen Lickengrad von
etwa 0,4. Dieser Wert tritt immer fOr dc/di=1 (monodispers) auf. Wenn das
Durchmesserverhaltnis zunimmt, nehmen die kleinen Kugeln in dem Spalt zwischen
den groben Kugeln Platz und der Lickengrad nimmt ab. Wenn das
Durchmesserverhaltnis kleiner als zwei ist, hat der Volumenanteil einen

vernachlassigbaren Einfluss auf den Lickengrad.

Eine empirische Gleichung zur Bestimmung des tatsachlichen Lickengrades eines
Schittbettes mit einer zufélligen Packung von Kugeln unterschiedlicher GréBe
(polydispers) wird von Tsotsas [35] vorgestellt

v=vy,,. - (1-0259-£+0,017-8* —0,0112-C°). (3-2)
mit

[2voe) T 3.3
g{(zvi/di)z | i
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In der Gleichung sind v der Lickengrad des monodispersen Schuttbettes, V. der

mono

Volumenanteil der Korngré3e i und d, der zugehorige Durchmesser.

0,40
0,36

0,32

0,28

Liickengrad W

\yl
0,24

0,20 - X
B

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Feinanteil Q;

c: grob
“mono f: fein

0,16

Abbildung 3-3: Lickengrad einer Zweikornschittung, Furnas [34].

Der lokale Liuckengrad eines Schittbetts erreicht den Wert eins an der Wand [36].
Daher muss der Durchmesser des gepackien Bettes D viel gréBer als der
Teilchendurchmesser d sein, damit der Wandeinfluss vernachléssigt werden kann.
Abbildung 3-4 zeigt den gemessenen Llckengrad eines gepackien Bettes in
Abhangigkeit vom Verhaltnis D/d [37]. Es ist erkennbar, dass das Verhaltnis groBer als

10 sein muss, damit der Wandeinfluss vernachlassigt werden kann.
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Abbildung 3-4: Lickengrad in Abh&angigkeit vom Verhaltnis von
Schittbettdurchmesser zu Partikeldurchmesser D/d [37].

Es existieren vier zuféllige Packungsarten fur Kugeln. Dazu gehéren das sehr lose

Schittbett mit einem Lickengrad von y__ =044 [38], das lose Schuittbett mit

mean

v, ... =0,40-041 [39], das gegossene Schittbett mit y__ =0,39 [40] und das dichte

mean

Schilttbett mit v =0,36-0,38 [39].

Die verschiedenen Packungsarten kénnen durch Schitteln oder Bewegen des
Schittbettes erreicht werden.

In der Literatur gibt es wenige Informationen Uber den Einfluss der Partikelform der
Steine auf den Lickengrad. In einer friiheren Studie von Allen et al. [41, 42, 43] werden
erste Informationen zum Einfluss der Partikelform gegeben. Allen et al. untersuchten
den Einfluss der Partikelform auf den Druckverlust im Schuttbett. Der Lickengrad
wurde daher experimentell ermittelt.

In der Tabelle 3-1 sind die Ergebnisse der Experimente zusammengefasst. Kugeln
haben einen Lickengrad zwischen 0,36 und 0,40. Sandbedeckte Kugeln haben 10%
héhere Werte. Zerkleinerte Gesteinspartikel haben einen Wert zwischen 0,42 und
0,47. Diese Werte sind signifikant héher als diejenigen von Kugeln. Die Form der
zerkleinerten Gesteinspartikel ist der Form der Kalksteine am ahnlichsten. Die
gréBeren Gesteinspartikel haben einen geringeren Wert als die kleinen
Gesteinspartikel bei Allen. Die Ergebnisse zeigen, dass die Form der Partikel eindeutig
einen Einfluss hat. Daher wird in dieser Studie der Einfluss genauer untersucht.
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Tabelle 3-1: Lickengrad verschiedener Materialien (Allen et al.)

Partikelbeschreibung d [mm] Luckengrad y
Kugel (Glasmurmeln) 15,8 0,36; 0,38; 0,39; 0,4
Sandbedeckte Kugeln 16,2 0,43-0,44
Waiirfel (Holz) 16,2 0,37; 0,43
Zerkleinerter Rock- 78 0.44: 0.45: 0.46: 0.47
Hornfels 13 mm

Zerkleinerter Rock- 04.4 0,42

Hornfels 26 mm

3.3 Einfluss der Partikelform auf den Liickengrad

Die Form der im Schachtofen verwendeten Kalksteine hangt vor allem von den
Aufbereitungsverfahren im Steinbruch und den Zerkleinerungsverfahren ab. Die
Steine kénnten, wie Abbildung 3-2 zeigt, scharfkantig, fischig, gerundet oder nahezu
kugelférmig sein. Die Breite des Steinbandes wird in der Regel durch zwei Siebe
festgelegt. Das Verhaltnis zwischen dem Durchmesser der beiden Siebe betragt ca. 2.

3.3.1 Beschreibung der experimentellen Ermittlung des Liickengrades

Zur Herstellung des Schittbettes wurde ein  Stahlbehalter mit einem
Innendurchmesser von D=265 mm und einer H6he von H=300 mm verwendet. Das
Volumen Vb, betrug 16550 cm3. Der Behalter wurde mit den Partikeln gefullt. Das
Gesamtpartikelvolumen Vp wurde durch Messen der Gesamtmasse Mp der Partikel

bestimmt. Nach Gl. (3-1) kann der Lickengrad berechnet werden

Y= 2= : (3-4)

Die Dichte p, der Teilchen wurde im Labor mit einer Genauigkeit von +/- 0,003 g/cm?

gemessen. In Tabelle 3-2 ist die Dichte aller verwendeten Materialien
zusammengefasst. Es wurden verschiedene Steine untersucht. Dazu zahlten Steine
mit scharfen Kanten, weiBe Steine mit gerundeten Ecken, eine Mischung aus
verschiedenen Steinen (scharfkantige, gerundete und fischige Steine), nahezu

kugelférmige Klinkerperlen, Glaskugeln und Kalksteine.
34



Die Glaskugeln dienten als Referenz. Die verwendeten Steine wurden so gesiebt, dass
das Verhaltnis zwischen den gréBten und den kleinsten Steinen ca. 2 betragt. Das
Verhéltnis zwischen dem Innendurchmesser des Stahlbehélters und dem

Partikeldurchmesser D/d ist deutlich tUber 10.

Tabelle 3-2: Dichte und Durchmesser der verwendeten Materialen.

Durchmesser Dichte

Material d [mm] [g/cm3]
Kalkstein 8~16 2,74
Zerkleinerte Steine mit scharfen 16~22 2,95
Kanten 10~16 2,89
WeiBBe Steine mit gerundeten Ecken 8~16 2,80
Mischung aus verschiedenen Steinen 8~16 2,56
. . 5~10 2,52
Nahezu kugelférmige Klinkerperlen 55 2.38
Glaskugeln 2:;3;4;5 2,56

Abbildung 3-5 zeigt ein Foto der mit Glaskugeln, zerkleinerte Steine und Kalksteinen
geflllten Testsdulen. In Abbildung 3-6 sind Fotos der verwendeten Materialien

dargestellt.

Abbildung 3-5: Foto der mit (a) Glaskugeln, (b) Zerkleinerte Steine und (c) Kalksteinen
geflllten Testsaulen.

Der Lickengrad wurde fir zwei Falle bestimmt. Im ersten Fall wurde die Saule
langsam und ruhig eingefillt. Beim zweiten Fall wurde die Saule wéahrend des
Einflllens stark geschuttelt. Daher wurden zwei Griffe in der Nahe der Oberkante der
Saule platziert, wie auf den Fotos zu sehen ist.
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Der Lickengrad einer definierten bestimmten Partikelprobe wird viermal gemessen
und der Durchschnittswert dieser vier Werte wird als der Endwert angenommen.

10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 2010 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Kalksteinpartikel Zerkleinerte Steine mit scharfen

8-16 mm Kanten 10-22 mm

...........

Weile Steine mit gerundeten Ecken Mischung verschiedenen Steine
8-16 mm 8-16 mm

-

1001112 18 14 5 16 17 18 19 20
Nahezu kugelférmige Klinkerperlen Glaskugel
2-5 mm 5-10 mm 2-5 mm

Abbildung 3-6: Fotos der verwendeten Materialien.
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3.3.2 Luckengrad der Schittbetten aus Glaskugeln

Wie bereits erwahnt, gibt es in der Literatur weniger Informationen Uber den
Lickengrad in Schittbetten aus Steine als die von Kugeln. Um die Ergebnisse der
Untersuchung zu Gberprifen, wurden zuerst Versuche mit Glaskugeln durchgefihrt. In
Tabelle 3-3 sind die Messergebnisse fur die 4 mm Glaskugeln fur die normale Packung
und die geschittelte Packung zusammengefasst. Jeder Test wurde vier Mal
durchgefihrt. Die Abweichung zwischen dem ermittelten Leeranteil betragt nur ca.
0,002 mit ca. 0,5%. Der Liickengrad des losen Schittbettes betragt 0,394. Nach dem
Schitteln verringerte sich die Hohe des Bettes um etwa 5%. Dies flihrt zu einem
Lickengrad (geman Gleichung 1) von nur 0,362, was etwa 9% niedriger ist. Im
Folgenden werden nur der Durchschnittswert der vier Wiederholungen und die
maximale Abweichung dargestellt.

Tabelle 3-3: Lickengrad der Glaskugeln mit einem Durchmesser von 4 mm.

Gesamt- Gesamt- Mittlerer
Lickengrad .
masse volumen Lickengrad
\)
Mp,T Vp,T \T’
[9] [em?] - -
Oh I 25690 10035 0,392
ne
I
Schitteln 25587 9995 0,395 0,394+0,002
I 25520 9969 0,396
v 25637 10015 0,393
I 26933 10521 0,363
i I 2 1 1 2
Mlt 6960 053 0,36 0,362+0,001
Schitteln II 26912 10513 0,363
v 26982 10540 0,362

In Tabelle 3-4 sind alle Ergebnisse fir die Glaskugeln zusammengefasst. Sie enthalt
eine monodisperse Packung von 4 mm und 2 mm Kugeln, zwei doppelt dispergierte
Packungen von 2 mm und 4 mm Kugeln und zwei poly-disperse Packungen von
Kugeln zwischen 2 mm und 5 mm. Die Massenanteile sind angegeben. Zunachst
werden die Lickengrade ohne Schitteln diskutiert. Die monodispersen Packungen
haben einen Wert von ca. 0,394. Dieser Wert ist sehr nah an dem haufig genannten

Lickengrad von 0,4 in losen Kugelpackung. Wenn nur 11% der 2 mm Partikel zum 4
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mm Partikel hinzugeflgt werden, sinkt der Lickengrad auf 0,391. Wenn die zweifach
dispergierte Packung 50% jeder GrdéBe aufweist, wird der Lickengrad mit 0,388
kleiner. In der polydispersen Packung nimmt der Lickengrad weiter auf 0,384 ab. Das
bedeutet, dass der Liickengrad der polydispergierten Packung 2,5% niedriger ist als
der der monodispergierten Packung. Dies stimmt mit den theoretischen Ergebnissen
von Abbildung 1 Uberein, die vorhersagt, dass der Lickengrad einer bi- und
polydispersen Packung nur geringflgig abnimmt, wenn das Verhaltnis der
Durchmesser kleiner als zwei ist. Nach dem Schutteln der Kugelpackung nimmt die
Héhe und damit ihr Volumen um etwa 5,5% ab. Dies flhrt zu einer Verringerung des
Lickengrades von etwa 9,7%. Dabei zeigt sich, dass das Schutteln den Liickengrad

viel stérker beeinflusst als die H6he der Packung.

Tabelle 3-4: Luckengrad der Glaskugeln.

Durch- | Massen- Lickengrad ¥ Einfluss des Schittelns auf
messer : . Volumen | Lickengrad

d antell Ohne Mit des Schitt- Sw

[mm] [%] Schitteln Schitteln bettes [%]

Sv [%]
4 100 0,394+0,002 | 0,362+0,001 53 8,8
2 100 0,393+0,002 | 0,362+0,002 5,1 8,6
2 13 0,391+0,001 | 0,358+0,002 5,4 9,2
4 89
2 50
4 50 0,388+0,001 | 0,355+0,001 5,4 9,3
2 25
3 25
4 o5 0,384+0,001 | 0,352+0,002 5,2 9,1
5 25
2 27
3 40
4 1 0,385+0,001 | 0,351+0,002 55 9,7
5 12
3.3.3 Liuckengrad der Schiittbetten aus zerkleinerten Steinen mit scharfen

Kanten

Um eine monodisperse Schittung aus den zerkleinerten Steinen mit scharfen Kanten
zu bilden, wurden diese zuerst in vier engen Klassen gesiebt. Dazu z&hlen die Klassen

10 mMm-13 mm, 13 mm -16 mm, 16 mm -19 mm und 19 mm -22 mm.

38



Jede der vier Klassen wurde separat untersucht. In Tabelle 3-5 sind die
Messergebnisse flr die monodispersen Schittungen fir die normale und geschuttelte
Packung zusammengefasst. Es wurden weiter jeweils vier Messungen durchgefiihrt.
Der Lickengrad der losen monodispersen Packung liegt Uber 0,47. Die kleineren
Partikel haben einen Wert von 0,482 und die gréBeren Partikel einen Wert von 0,496.
Diese Werte liegen deutlich Gber den bekannten Werten fir Kugeln und auch Uber den
Werten von Allen et al. [42, 43, 44]. Nach dem Schiitteln verringerte sich die Héhe und
die Dichte des Schuttbettes stieg. Dies fuhrt zu einem Luckengrad von nur noch ca.
0,41, was etwa 20 % niedriger ist als der von dem losen Schiuttbett.

Tabelle 3-5: Luckengrad der monodispersen Schittung aus den zerkleinerten
Steinen mit scharfen Kanten.

Durch- Lickengrad ¥ Einfluss des Schttelns auf
et Ohne Volumen des | Lickengrad
d S Mit Schiitteln | Schuttbettes Sy

[mm] chutiein Sy [%] [%]
10-13 0,482+0,002 | 0,410+0,003 13,9 17,6
13-16 0,481+0,003 | 0,405+0,001 14,6 18,8
16-19 0,495+0,001 | 0,414+0,004 16,0 19,6
19-22 0,496+0,005 | 0,406+0,002 17,9 22,2

Der Kalkstein, der fir den Schachtofen vorbereitet wird, hat in der Regel einen gro3en
Anteil an scharfkantige Steine. Deswegen wurden weitere bi-disperse und poly-
disperse Packungen aus den zerkleinerten Steinen mit scharfen Kanten untersucht.
Die Ergebnisse sind in der Tabelle 3-6 zusammengefasst. Zuerst wird der
Hohlraumanteil ohne Schatteln diskutiert. Die bi-dispersen Packungen 1 und 2 haben
weiterhin ein enges Kornband und nahezu denselben Lickengrad wie von den
monodispersen Packungen. Die bi-dispersen Packungen 3 bis 5 haben ein breiteres
Kornband. Das GréBenverhaltnis zwischen den gréBten und den kleinsten Teilchen
betragt etwa zwei. Der Lickengrad sinkt. Das Kornband der poly-dispersen
Packungen 6 und 7 hat dieselbe Kornbandbreite, weisen aber einen hdheren
Lickengrad als die bi-dispersen Packungen auf. Nach dem Schutteln sinkt der

Luckengrad aller Packungen auf ca. 0,4. Ausnahme hierbei ist Packung 2.

Das Schitteln verringert den Liickengrad des Schiittbettes um 17 % bis 20 %.
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Tabelle 3-6: Lickengrad der Schittung aus den zerkleinerten Steinen mit scharfen

Kanten. _
Massen- Lickengrad W Einfluss des Schuttelns auf
d . Volumen Lickengrad
[mm] antell Ohne Mit des Schiitt- Sy
[%] Schutteln Schutteln bettes [%]
Sv [%]
10-13 50
1 13-16 50 0,479+0,001 | 0,394+0,004 16,3 21,6
16-19 50
2 1922 50 0,494+0,003 | 0,422+0,004 14,2 17,1
10-13 50
3 19.99 50 0,464+0,003 | 0,392+0,002 13,4 18,4
10-13 20
4 19-00 80 0,476+0,004 | 0,401+0,001 14,3 18,7
10-13 80
5 1922 20 0,466+0,001 | 0,393+0,001 13,7 18,6
10-13 25
13-16 25
6 16-19 o5 0,482+0,001 | 0,409+0,005 141 17,8
19-22 25

3.3.4 Luckengrad der Schittbetten aus Klinkerperlen, Kies und einer
Mischung aus verschiedenen Steinen

Der Kalkstein, der fir den Schachtofen vorbereitet wird, hat neben den scharfkantigen
Steinen auch andere Steinformen. Einige Steine haben eine etwas gerundete Form,
andere sind fischig. Deswegen wurden weitere Packungen aus verschiedenen Steinen
untersucht. Die Ergebnisse sind in Tabelle 3-7 zusammengefasst. Die kleinen
Klinkerperlen haben einen Wert von 0,410 und gréBere Klinkerperlen einen Wert von
0,419. Hier ist der Trend ahnlich wie bei den scharfkantigen Steinen erkennbar. Kleine
Teilchen weisen einen geringflgig geringeren Lickengrad als gréBere Teilchen auf.

Der Kies hat einen etwas héheren Wert von 0,422. Ein loses Schuttbett aus einer
Mischung verschiedener Steine mit einem Anteil fischiger flacher Steine hat einem
Wert von 0,44. Diese sind deutlich niedriger als die Lickengrade der scharfkantigen
Steine. Nach dem Schitteln sinkt der Lickengrad aller Packungen deutlich. Das
Schutteln verringert den Liickengrad des Schittbettes um 15 % bis 20 %.
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Tabelle 3-7: Lickengrad der Schittung aus verschiedenen Materialen

d Lickengrad ¥ Einfluss des Schittelns auf
; . Volumen des Lickengrad
Partikel

| [mm] Or]ne Al Schiittbettes Sy
Schitteln Schitteln Sv [%] [%]
0,410+0,001 | 0,341+0,003 11,7 20,2
0,419+0,005 | 0,363+0,003 9,6 15,4
0,422+0,005 | 0,357+0,001 11,2 18,2
0,440+0,003 | 0,370+0,002 12,5 18,9

3.3.5 Luckengrad der Schiittbetten aus Kalkstein

Zerkleinerte Kalksteine aus der Kalkindustrie wurden verwendet. Die Kalksteine haben
einen Durchmesser zwischen 6 mm und 12 mm. Diese Steine werden normalerweise
im Drehofen zersetzt. Um eine monodisperse Schiittung aus den zerkleinerten Steinen
zu bilden, wurden diese zuerst in zwei engen Klassen, 6 mm-9 mm und 10 mm-12
mm, gesiebt. Jede der zwei Klassen wurde separat untersucht. In Tabelle 3-8 sind die
Messergebnisse flr die normale und geschuttelte Packung zusammengefasst.

Der Luckengrad der losen monodispersen Packung liegt bei 0,46. Dieser Wert liegt
unter den Werten fir Steine mit scharfen Kanten und Uber den Werten der anderen
Steine. Nach dem Schutteln verringerte sich die H6he und die Dichte des Schuttbettes
stieg. Dies fuhrt zu einem Lickengrad von nur noch ca. 0,38. Damit liegt der Wert etwa
19 % niedriger ist als der von dem losen Schittbett.

Aus den zerkleinerten Kalksteinen wurden weitere bi-disperse Packungen untersucht.
Die losen bi-dispersen Packungen 1 bis 3 besitzen einen Llickengrad von ca. 0,45.
Nach dem Schitteln sinkt der Liickengrad aller Packungen auf ca. 0,38. Das Schiitteln
verringert den Lickengrad des Schuttbettes um 19 %.
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Tabelle 3-8: Lickengrad der Schittung aus Kalkstein.

Massen- Lickengrad ¥ Einfluss des Schittelns auf
d : . Volumen Lickengrad
[mm] antel Ohne Mit des Schiitt- Sy
[%] Schitteln Schitteln bettes [%]
Sv [%]
1] 812 100 0,461+0,004 | 0,386+0,004 13,9 19,4
2 112-16 100 0,465+0,005 | 0,388+0,003 14,4 19,8
8-12 50
3 1216 50 0,454+0,003 | 0,382+0,003 13,2 18,8
8-12 20
4 1916 80 0,452+0,004 | 0,381+0,004 13 18,6
8-12 80
5 1916 20 0,453+0,002 | 0,378+0,003 13,7 19,8

3.4 Einfluss der Bewegung des Schiittbettes auf den Liuckengrad

Zur Herstellung des Schuttbettes wurde in diesem Schritt eine zylindrische S&ule mit
einem durch einen Kegel verengten Boden verwendet. Abbildung 3-7 zeigt die
Versuchssaule. Der Zylinder hat eine H6he H1 von 45 cm und einen inneren
Durchmesser von 12,3 cm. Der Kegel hat einen inneren oberen Durchmesser von 12,3
cm und einen inneren unteren Durchmesser von 4,8 cm. Die Saule hat eine
Gesamthéhe H2 von 56 cm. Das Volumen der Saule mit Vb=5925,5 cm? wird aus der
Geometrie berechnet. Um den Partikelfluss in der S&aule zu kontrollieren, wurde eine
Holzbasis mit einem Hebel und einem Stopper entworfen. Der Hebel wird nach unten
bewegt, um den Partikelfluss durch die S&ule zu erméglichen, bzw. nach oben bewegt,
um den Partikelfluss zu stoppen. Wie im vorherigen Abschnitt wird das
Gesamtpartikelvolumen Vp durch Messen der Gesamtmasse Me der Partikel bestimmt.
Der Lickengrad kann nach Gl. (3-4) berechnet werden.
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Abbildung 3-7: Darstellung der Versuchssaule.

FUr diese Experimente wurden dieselben Materialen wie aus dem vorherigen Abschnitt
verwendet. Aufgrund des kleineren Durchmessers der Saule wurden die Steine
nochmal gesiebt. Alle Steine, die groBer als 12 mm sind, wurden entfernt, um das
Verhéltnis zwischen dem Innendurchmesser der Saule und dem Partikeldurchmesser
D/d gréBer als 10 zu erreichen.

Der Lickengrad wurde fur zwei Falle bestimmt. Im ersten Fall wurde die Saule
langsam und ruhig geflllt. Im zweiten Fall wurde die Saule wahrend des Einflllens
stark geschittelt. Fir jede der zwei Falle wurde der Lickengrad viermal berechnet.
Der erste Luckengrad W1 ist der Lickengrad der geflllten S&aule. Danach wird der
Hebel immer wieder fiir kurze Zeit gedffnet, um die Bewegung der Steine nach unten
zu ermdglichen. Der zweite ermittelte Lickengrad W2 ist der Lickengrad der zu 75 %
geflllten Saule. Der Dritte W3 ist der Lickengrad der nur noch zu 50 % gefllten Saule.
Danach wird die Saule wieder geflllt. Der Hebel wird immer wieder fur kurze Zeit
gedffnet und die Saule standig aufgefillt. Dies wurde so lange wiederholt, bis alle
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urspriinglichen Steine in der Saule ersetzt waren. Der vierte ermittelte Lickengrad W4
ist der Lickengrad der am Ende des Versuches geflillten S&dule. Jeder Versuch wurde
viermal wiederholt. Der Durchschnittswert der vier ermittelten Lickengrade wird als

der Endwert angenommen.

Zunachst werden die Liickengrade ohne Schtteln diskutiert. Diese sind in der Tabelle
3-9 zusammengefasst. Der Lickengrad am Anfang der Messung W1 ist etwas hdher
als der gemessene Wert im vorherigen Abschnitt. Der kleinere Durchmesser der Saule
kdénnte der Grund dafur sein. Die Werte von W1, W2, W3 und W4 sind nahezu gleich. Die
Bewegung in der Saule hat kaum Einfluss auf den Lickengrad der losen Schittung.

Tabelle 3-9: Lickengrad der losen Schittung aus verschiedenen Materialen

d Liickengrad ¥
Partikel

[mm] U2 W, W3 Wy
0,403+0,003 | 0,401+0,003 0,401+0,003 0,401+0,003
0,428+0,002 | 0,414+0,003 0,416+0,004 0,417+0,003
0,429+0,005 | 0,421+0,003 0,420+0,004 0,422+0,004
0,436+0,003 | 0,433+0,003 0,435+0,003 0,430+0,003
0,452+0,003 | 0,450+0,004 0,448+0,003 0,449+0,003

10-12 | 0,505+0,005 | 0,496+0,004 0,489+0,003 0,492+0,002
0,466+0,003 | 0,462+0,004 0,462+0,003 0,460+0,003

Die Lickengrade der am Anfang geschuttelten Schittung sind in der Tabelle 3-10
zusammengefasst. Der Lickengrad am Anfang der Messung W1 ist hier auch etwas
hoher als der gemessene Wert im vorherigen Abschnitt. Allerdings ist hier ein
deutlicher Einfluss der Bewegung in der Saule zu erkennen. Der Lickengrad W:ist bei

allen Materialen héher als W1. W2 der Glaskugeln ist mit 0,381 um 4 % hoéher als W1.
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Y2 der Steine mit scharfen Kanten ist mit 0,436 um 6 % hoher als 1. Weiterhin sind
die Werte von W3 hoher als die Werte von W2. Der Luckengrad W4 ist nahezu identisch
mit dem Luckengrad W4 aus der Tabelle 3-9. Die Bewegung in der Saule lockert die
dichte Schittung. Der Lickengrad am Ende der Messung ist nahezu gleich dem

Lickengrad der losen Schittung.

Tabelle 3-10: Lickengrad der dichten Schiittung aus verschiedenen Materialen.

d Liickengrad ¥
Partikel
[mm] W, Y, Ws Wy
0,367+0,002 | 0,381+0,003 0,386+0,003 | 0,403+0,003
0,364+0,003 | 0,383+0,004 0,398+0,004 | 0,416+0,003
0,379+0,005 | 0,402+0,003 | 0,416+0,004 | 0,421+0,004
0,372+0,003 | 0,409+0,005 0,429+0,003 | 0,436+0,003
0,387+0,003 | 0,405+0,003 0,422+0,003 | 0,442+0,004
# 10-12 | 0,41240,005 | 0,436+0,005 0,445+0,003 | 0,490+0,002
0,394+0,003 | 0,412+0,003 0,428+0,003 | 0,460%0,004

3.5 Einfluss der Hohe des Schiittbettes auf den Lickengrad

Zur Herstellung des Schuttbettes wurde in diesem Schritt die zylindrische S&ule aus
dem letzten Abschnitt verwendet. Um den Einfluss der H6he des Schuttbettes zu
untersuchen, wurden verschiedene Gewichte mit Hilfe eines Krans Uber das Schiittbett
gelegt. Der Versuch wurde mit 15 kg, 35 kg und 55 kg durchgefihrt. Das Gewicht
bewegt sich mit dem Schittbett. Wenn ca. 10 cm von dem Schittbett ausgetragen
wurden, wird der Hebel geschlossen und das Gewicht entfernt. AnschlieBend wird die
Saule aufgefillt, das Gewicht ersetzt und der Hebel wieder gedéffnet. Dieser Vorgang
wird bis zu 10-mal wiederholt. In der Abbildung 3-8 sind die Versuchsschritte

dargestellt.
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Die berechneten Llckengrade sind in der Tabelle 3-11 zusammengefasst. Die
Bewegung der Glaskugel war gleichmaBig. Es ist zu erkennen, dass sich der
Lickengrad verringerte, nachdem ein schwereres Gewicht auf das Schittbett
aufgebracht wurde. Der Einfluss des Gewichtes ist desto gréBer je schwerer das
Gewicht ist. So verringert sich der Liickengrad von 0,4 (Ohne Gewicht) auf 0,397 unter

einem Gewicht von 35 kg und auf 0,384 unter 50 kg. Der Lickengrad verringert sich
um 5 % unter 50 kg Gewicht.

e a0 R .

Abbildung 3-8: Darstellung der Versuchsschritte.

Bei den Klinkerperlen ist es &hnlich wie bei den Glaskugeln. Der Einfluss ist allerdings
etwas schwacher. Der Liickengrad verringert sich um 2 % unter 50 kg Gewicht von
0,44 (Ohne Gewicht) auf 0,43.

Bei den zerkleinerten Steinen ist ersichtlich, dass die Anwendung leichterer Gewichte
auf die Saule sehr kleinen Einfluss auf den Lickengrad hatte. Unter Verwendung von
mehr Gewicht (35 kg) verringerte sich der Lickengrad um ca. 4% von 0,502 auf 0,481.
Erhéht man das Gewicht auf 55 kg, steigt der Lickengrad auf 0,494. Es wurde

beobachtet, dass die Saulenwand zerkratzt wurde und die Bewegung der Steine
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ungleichméaBig. Eine Gewichtszunahme hatte mehr Einfluss auf die Seitenwande als

auf die Abwartsbewegung der Partikel.

Bei den Kalksteinen ist das Verhalten ahnlich wie bei den zerkleinerten Steinen.

Tabelle 3-11: Lickengrad der Schittung aus verschiedenen Materialen.

d Lickengrad ¥
Partikel Ohne
mm
[mm] Gowichia 15 kg 35 kg 55 kg
4 0,402+0,003 | 0,397+0,004 | 0,389+0,003 | 0,384+0,003
5-10 | 0,442+0,005 | 0,440+0,003 | 0,438+0,004 | 0,432+0,004
¥ 10-12 | 0,502+0,005 | 0,496+0,003 | 0,481+0,004 | 0,494+0,003
8-12 | 0,466+0,003 | 0,462+0,004 | 0,450+0,004 | 0,457+0,004
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Kapitel 4

Simulation der Kalksteinkalzinierung in Normal-

Schachtofen

4.1 Einleitung und Literaturtibersicht

Viele Studien wurden durchgefihrt, um das Kalkbrennen in Schachtéfen zu
untersuchen. In den meisten Féllen wurden jedoch die Studien hauptséachlich auf die
globalen Energie- und Massenbilanzen der Ofen [44-50] bezogen. Bedeutende
Studien, die sich mit den Temperatur- und Kalzinierungsprofilen in den Normal-
Schachtéfen beschéaftigen, sind relativ selten. Senegacnik et al. [51,52] haben
experimentell die Temperaturprofile untersucht und numerische Ldsungen zur
Berechnung des Kalkbrennungsgrades in einem Ringschachtofen entwickelt. Der
Einfluss des konvektiven Warmeulbertragungskoeffizienten auf den
Kalkbrennungsgrad wurde untersucht. Bluhm-Drenhaus et al. [53] entwickelten ein
dreidimensionales Modell, um den W&rme- und Stoffaustausch im Zusammenhang mit
der chemischen Umwandlung von festem Material in einem vertikalen normalen
Pilotschachtofen mit einer Schittbetthbhe von 2 m zu beschreiben. Das Ziel der
Forschung war die Untersuchung der Zersetzungsrate und des Druckabfalls unter
Verwendung der CFD-DEM-Simulation mit Kern-Schale-modell. Sie modellierten den
Transport von Masse, Impuls und Energie in der Gasphase durch numerische
Strémungsmechanik (CFD) und die Umwandlungsreaktionen im festen Material durch
diskrete Elemente-Methode (DEM). Der Einfluss der PartikelgréBe auf den
Kalzinierungsprozess wurde untersucht. Zhiguo [54] simulierte den 3-D-Fluss in
industriellen Schachtéfen unter Verwendung eines kommerziellen CFD-Codes
FLUENT 6.2, um die Temperaturverteilung und radiale Gasmischung in der
Brennerzone eines normalen Kalkschachtofens zu untersuchen. Verschiedene
Faktoren wurden berlcksichtigt. Dazu zahlen die Lanzentiefe, der
Brennerdurchmesser, die Vorwarmung der Verbrennungsluft und die
Brenneranordnung. Er zeigte, dass die Erhéhung der Lanzentiefe hilfreich sein kann,
um die Uberhitzung der feuerfesten Wand zu vermeiden. Die Lanzentiefe hat jedoch

nur einen geringen Einfluss auf die radiale Gesamttemperaturverteilung. Das
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Vermischen des Verbrennungsgases mit der Kuhlluft kann durch Verringerung des
Brennerdurchmessers oder durch Vorwarmen der Verbrennungsluft verbessert
werden. Bastian Krause et al. [55] untersuchten gekoppelte dreidimensionale DEM-
CFD-Simulation von Kalkschachtéfen. Dabei wurden die Kalzinierung, die
Partikeloewegung und das Gasphasenstrémungsfeld betrachtet. Ziel der Studie war
es, die radiale Temperaturverteilung in der Kalzinierungszone mittels DEM-CFD-
Simulation zu untersuchen. Der untersuchte Normal- Schachtofen hat eine H6he von
9,5 m und einen Durchmesser von 1,5 m. Die Analyse des Ergebnisses aus der
Simulation zeigte, dass ein starkes radiales Temperaturprofil existiert.

Bes [56] hat den Normal- Schachtofen in einem stationdren Zustand unter
Verwendung des Systems von Differentialgleichungen modelliert. Verschiedene
Faktoren, wie der Warme- und Stoffaustausch und die chemischen Reaktionen,
wurden berucksichtigt. Der Einfluss der Verwendung verschiedener Arten von
Brennstoff wurde untersucht. Hai Do und Specht [57] entwickelten ein numerisches
Modell fir normale Kalkschachtéfen mit einer Monodispersen-Schittung, das den
Warme- und Stofflbergang berlcksichtigt, um die Temperaturprofile von dem Gas und
dem Stein und das Umwandlungsprofil des Steins zu berechnen. Der Einfluss

verschiedener Parameter wurde diskutiert.

In den Schachtéfen werden allerdings Steine mit verschiedenen GréBen verwendet.
Die PartikelgréBenverteilung tbt einen groBen Einfluss auf den Ofenprozess aus. Ein
geeignetes Modell zur Beschreibung des Kalkbrennens in der Polydispersen-
Schittung des Normal-Schachtofens ist nach heutigen Erkenntnissen noch nicht
verodffentlicht. Daher wird nachfolgend ein mathematisches Modell zur Simulation der
Kalzinierung des Kalkes in der Polydispersen-Schuttung des Normalen-Schachtofens
vorgestellt.
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4.2 Mathematisches Modell

Es wird ein mathematisches Modell zur Beschreibung und Simulation des
Kalzinierungsprozesses von Polydispersen-Schittungen in  Normal-Schachtéfen
vorgestellt. Das Modell besteht im Wesentlichen aus einem System von gewdéhnlichen
Differenzialgleichungen, die auf Energie- und Massenbilanzen beruhen, gekoppelt mit
diskreten Reaktionsmodellen basierend auf dem Kern-Schale-Modell.

4.2.1 Voraussetzungen

Far die Modellierung wird angenommen, dass der Brennstoff mit der Sekundarluft nur
in einer Ebene zugeflhrt wird und sich nach der Eindiisung gleichmafig im Querschnitt

verteilt. Weiterhin wird angenommen, dass der Ofen gleichmaBig durchstrémt wird.

Dementsprechend stellt sich im Ofenquerschnitt eine gleiche Temperatur des Gases
ein. Die tatsachliche Verteilung des Brennstoffes im Querschnitt ist noch nicht bekannt
und wird derzeit in einem AiF-Forschungsvorhaben untersucht. Der Prozess im Ofen
wird als stationar betrachtet. Die Kalksteinpartikel werden vereinfacht als kugelférmig

angenommen.

4.2.2 Energiebilanz

Die axialen Verlaufe der Temperatur des Gases und des Solides ergeben sich aus der
differenziellen Energiebilanz fir ein Ld&ngenelement dz. In der Abbildung 4-1 ist ein
derartiges Langenelement schematisch dargestellt.
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MCO:,(t)i : dX(z)i : Ahco:

solid, gas

out

M, Cocter '(Ts(z)i -T ¢@  Cpe@ '(Tg(z) _Tg=ref.)

» E . ;
- ) w
dz -

Ms(z+dz)i ’ EP:s(z+dz)i ’ (Ts(z+dz)i - Ts;ef.) Mg(z—dz) ' cp,g(z—dz) ’ (Tg(z—dz) - Tg,ref.)

solid_, dM;,, -h gas

u

Abbildung 4-1: Schematischer Darstellung eines Langenelements dz im Normal-

in

Schachofen.

Als differenzielle Energiebilanz gilt fir das Gas:

%[Mgm "Chalr) 'Tg<z)]=

T . h“ - Z {a(z)i ’ AF ’ Ai ) [Tg(Z) o TSW(Z)‘ ]}+

dQ..,

i (4-1)

Die Anderung des Enthalpiestromes des Gases ist gleich der durch die Verbrennung
des Brennstoffs erzeugten Warme, der vom Gas an das Solid tbertragenen Warme

und der 6rtlichen Wandverluste. In der Gleichung sind Mg der Massenstrom, ¢, die
spezifische Warmekapazitdt des Gases, T, die Gastemperatur, Mf der

Brennstoffmassenstrom, h, der Heizwert des Brennstoffes, «  der

Warmeubergangskoeffizient der Partikelklasse i, Ay die innere Querschnittsflache des

Ofens, A, die spezifische Oberflache der Partikelklasse i in m?/m3 (Gleichung 2-23),
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T,, die Oberflachentemperatur der Partikelklasse i und QW der Ortliche

Verlustwarmestrom durch die Ofenwand. In der Vorwarm- und Kihlzone ist die

Verbrennungswéarme (de(Z) -hu) entsprechend null.

Der axiale Verlauf der Temperatur der Partikelklasse i ergibt sich aus der

differenziellen Energiebilanz fir ein Langenelement dz

_[Ms(z)i “Cosl2)i 'Ts(z)i]: O,y Apr A ‘[Tg(z) _Tsw(z)i]

dXzi
d;) Ahe,

+ Z[Sik ’ Ai "G ( :v(zn sw(z)k) M (i (4'2)

Die Anderung des Enthalpiestromes des Solids ist gleich der vom Gas an das Solid
Ubertragenen Warme und der flr die Zersetzung bendtigten Enthalpie. In der

Gleichung sind M. der Massenstrom der Partikelklasse i, C , die spezifische

si p.si

Warmekapazitat, T, die  mittlere  Temperatur und  T,,T die

si swi ? T swk

Oberflachentemperaturen der Partikel, ¢, der effektive Strahlungsaustauchgrad,

Mcoz,mi der gesamte CO, -Massenstrom in der Partikelklasse i am Ofenkopf, dX ,; die

lokale Anderung des Zersetzungsgrades des Kalksteins und Ahco2 die spezifische
Zersetzungsenthalpie. In der Vorwarm- und Kihlzone findet keine Zersetzung statt und

der Term ( Mo, -dX,, - Ah )ist entsprechend null.

Die Berechnung der lokalen Anderung des Zersetzungsgrades des Kalksteins dX,,

stellt die Kopplung zwischen den Differenzialgleichungen und dem basierend auf dem
Kern-Schale-Modell diskreten Reaktionsmodell, das im Kapitel 2 beschrieben wurde,

dar.
PRI N SV s
dz """ w, n‘df.p v M, n-d Y

6 s0 " Lco,
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In der Gleichung 4- 3 sind W, die Geschwindigkeit des Schittbettes, p,, die Dichte des
trockenen Kalksteins, d, der Durchmesser der Partikelklasse i, Mso der Massenstrom
des trockenen Kalksteins am Ofenkopf, Y., der Massenanteil an Kohlendioxid im

trockenen Kalkstein und MCOZ der lokale Massenstrom des Kohlendioxids durch die

Zersetzung. Die Berechnung des lokalen Massenstromes des Kohlendioxids wurde in
Kapitel 2 erlautert.
4.2.3 Massenbilanz

Der Massenstrom des Gases setzt sich aus dem Brennstoff, der Verbrennungsluft und

dem erzeugten Kohlendioxid zusammen:

Mg(z) = Mf + Ma + ZMCOZ,(t)i ) X(z)i = (1 +A L)‘ Mf + ZMCOZ.(t)i ’ X(z)i (4'4)
mit
MCOZ,(t)i = MsOi 'Ycoz =Y, Mso 'Ycoz . (4-5)

In der Gleichungen sind M, der Massenstrom der Luft, X, der lokale
Zersetzungsgrad des Kalksteins, L der stéchiometrische Luftbedarf, A die Luftzahl,

Msoider Massenstrom der Partikelklasse i am Ofenkopf und Y, der Massenanteil der

Partikelklasse i. In der Kiihlzone besteht der Massenstrom des Gases lediglich aus der
Kahlluft. Der Massenstrom des Solids verringert sich infolge der Zersetzung gemaf:

M, (1-X,, Y., ). (4-6)

Ms(z)i = @i~ Lco,

Die Massenstrome des Gases und des Solides sind in der Vorwéarm- und Kihlzone
konstant.

Aufgrund der Zersetzung andert sich der Massenanteil an Kohlendioxid im Stein je
nach Durchmesser. Der Massenanteil an Kohlendioxid in der Partikelklasse i entlang
des Schachtofens wird wie folgt berechnet
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Y, (1-X,,)
YCOZ(z)i = ﬁ . (4'7)
0,

(z)i C

Der Massenanteil an Kohlendioxid im Austrag ist der sogenannte Rest-CO2-Gehalt.

4.2.4 Verbrennungsverhalten (Verbrennungskurve)

Die Kinetik des Verbrennungsverhaltens und der Flammenlange in Schachtéfen sind

unbekannt und hangen vermutlich von vielen Parametern, wie beispielweise der Art

des Brennstoffs, der Eindisung (Lanzen, Brennern), der Luftzufuhr und der Art des

Ofens und der PartikelgréBe ab. Die genaue Berechnung der durch die Verbrennung
M

erzeugten Warme, (%-hu) in der Gleichung 4-1, ist daher sehr kompliziert und
zZ

aufwandig. Im Simulationsprogramm wird dieser Term in einer vereinfachten Art und

Weise berechnet. Die Anderung des Brennstoffmassenstroms ist entsprechend einem

gegebenen Verbrennungsgrad X, vorgegeben, wie die Gleichungen 4-8 und 4-9

zeigen.

dM,, . dX,

—= =M, —=, 4-8
dz "odz (4-8)

mit

Xf(z) =1—exp (_a'(zb_z)b) (4'9)

In der Gleichung 4-9 sind Z, die Ebene der Brenner, b eine Konstante gréBer null und

a eine Konstante, die wie folgt

i In(1-0,999)

4-10
L (4-10)

berechnet wird. Hier ist L, die Flammenléange.

Die Gleichung 4-9 gibt einen Verbrennungsgrad vor, dessen Wert null an der

Brennerebene (szzb):O) ist und nahezu 1 am Ende der Flamme

(Xiesy1,)=0999). Die Konstante b bestimmt den Gradienten des

Verbrennungsgrades. In Abbildung 4-2 wird der Einfluss der Konstante b verdeutlicht.
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Die Verbrennung neben den Brennern ist sehr intensiv durch die in den Lanzen
zugefihrte Verbrennungsluft. Daher nimmt b in der Simulation einen Wert von 1 an.
Die Vermischung der Kihlluft mit dem Brenngase im Querschnitt ist nicht so gut. Die

Flammenlange in der Simulation wird auf L, = 5,5 m geschétzt.

1

0,9

———
NN

A
Ir
pd
L
d
L~
y

NARNE
0,6 ——b=0,7 \ \
0,5 —b=1

s\
—e W
W\

Ofenkopf Brennerebene \\
0,1 /’ T
0

z=0 z=z, 1‘

Verbrennungsgrad [-]

Abbildung 4-2: Einfluss der Konstante b auf den Verbrennungsgrad.

4.2.5 Losungsverfahren, Beschreibung der Berechnungsmethode

Das Modell besteht im Wesentlichen aus einem System von gewdhnlichen
Differenzialgleichungen, die auf Energie- und Massenbilanzen beruhen, gekoppelt mit
einem diskreten Reaktionsmodell basierend auf dem Kern-Schale-Modell. Durch die
Lésung dieser Gleichungen erhdlt man die Temperaturprofile des Gases und der
mittleren Solidtemperatur und den Umwandlungsgrad des Kalksteines. Die

notwendigen Parameter fir die L6sung sind in der Tabelle 4-1 zusammengefasst.

Aufgrund des Sprungs im Volumenstrom des Gases an der Brennerebene muss der
Ofen fur die Entwicklung von numerischen Verfahren zur Ldsung der
Differenzialgleichungen in zwei Zonen geteilt werden. Die Teilung ist in Abbildung 4-3
dargestellt.
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Die Zone 1

ist der Bereich Uber der Brennerebene. Die Vorwadrm- und die

Reaktionszone werden flr die weiteren Berechnungen zu Zone 1 zusammengefasst.

Die Kihlzone unter der Brennerebene bildet Zone 2.

Tabelle 4-1: Eingabeparameter fir die Simulation

Ofenparameter i Materialeigenschaften
Betriebsparameter
Innendurchmesser Massenstrom des Kalksteins Dichte
Lange der Kihizone Wassergehalt der Steine Spezifische -
Waéarmekapazitat

Hbhe des Schuttbettes

Zusammensetzung des
Kalksteins

Warmeleitfahigkeit

Feuerfestmaterial Partikeldurchmesser Porendiffusionskoeffizient
Lickengrad Reaktionskoeffizient
BrennStOffart Em|SS|onsgrad
Volumenstrom des Brenn-
stoffes bzw. Brennerleistung
Volumenstrom der Eintrittstemperaturen
Verbrennungsluft P
Volumenstrom der Kihlluft
z=0
A A
Zone 1
r
-
Hem T e
_IN
Zone 2
Y Y
z=L

Abbildung 4-3: Teilung des Ofens
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In der Berechnung wird die Oberkante des Schuttbettes als z=0 festgelegt. Die H6he
der Zone 2 wird mit L2 bezeichnet und ist festgelegt durch die Ofenkonstruktion. Die
HOhe des gesamten Schittbettes wird mit L bezeichnet und ist ein variabler
Betriebsparameter. Damit ergibt sich die Héhe der Zone 1 mit L1= L-La.

In der Zone 1 laufen verschiedene Prozesse gleichzeitig ab. Dazu zdhlen die
Verbrennung des Brennstoffes, die Zersetzung des Kalksteines, die
WarmeUbertragung zwischen dem Gas und den Steinen und der Warmeverlust durch
die Wand.

Der Einfluss der Prozesse auf die Temperaturen und den Umwandlungsgrad wird
durch die Differenzialgleichungen 4-1 bis 4-3 beschrieben. Die Randwerte fir die

Lésung dieser Gleichungen in der Zone 1 sind gegeben als:

T@.i(z = O) = ’Ts,in (4-1 0)
T,(z=L) =T, (4-11)
X, (z=0)=0 (4-12)

Far die Berechnung der Mischtemperatur Tgmix wird einerseits die vorgegebene
Temperatur des zugefihrten Brennstoffes und der zugefihrten Verbrennungsluft an
der Stelle z=L1 und andererseits die Kihllufttemperatur an der gleichen Stelle z=L1,

die nach der Berechnung der Kiihlzone bekannt ist, benétigt.

Es wurde angenommen, dass die Zersetzung der Steine und die Verbrennung des
Brennstoffes nur in der Zone 1 stattfindet. Somit reduzieren sich die Prozesse in der
Kihlzone auf die Warmelbertragung von den Steinen zum Gas, den
Strahlungsaustausch zwischen den Partikeln und den Warmeverlust durch die Wand.
Far die Berechnung dieser Zone werden daher nur die Differenzialgleichungen 4-1 und
4-2 bendtigt.

Die Randwerte fir die Lésung dieser Gleichungen in der Zone 2 sind gegeben als:

Tz=D=T, (4-13)
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T,(z=L)=T,

s,(b)i

(4-14)

Die Temperatur der zugefUhrten Kuhlluft an der Stelle z=L ist bekannt. Die
Temperaturen der Steine Ts,p)i an der Stelle z=L+ sind nach der Berechnung der Zone
1 bekannt. Das bedeutet, die Lésung der Zone 1 ist notwendig flir die Lésung der Zone
2 und umgekehrt. Die Berechnung der Differenzialgleichungen in den zwei Zonen ist

dadurch gekoppelt.

In der Abbildung 4-4 ist die Berechnungsmethode Uber dem gesamten Ofen
dargestellt. In der Abbildung 4-5 ist die Berechnungsmethode des Unterprogramms in
der Zone 1 verdeutlicht. Fir die erste Iteration wird in der Zone 1 die Mischtemperatur
einer friheren Berechnung verwendet. Nach der Berechnung der Zone 1 kann die
Berechnung der Zone 2 durchgefiihrt werden. Danach wird die Mischtemperatur neu
berechnet und die Energiebilanz des gesamten Ofens tberprift. Wenn die zugefiihrten
mit den abgefihrten Energien nicht Ubereinstimmen, wird die neu berechnete
Mischtemperatur als Startwert der nadchsten lteration verwendet. Ist die Energiebilanz
genau genug (Fehler unter 0,2 %), wird die lteration beendet und die Lésung fur

weitere Berechnungen in das Programm Ubernommen. Dazu z&hlen der Druckverlust,
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die Zusammensetzung des Abgases und die bei feuchten Steinen verringerte

/ Eingabeparameter /

v

Startlésung auswéhlen

v

Tg,mix und Xi aus der
Startlésung annehmen

Abgastemperatur.

»
»
\ 4

Berechnung der Vorwarm-
und Reaktionszone

v
Berechnung der Kihlzone
Tg,mix und Xi ¢
berechnet
Tg,mix berechnen

Nein

Energiebilanz ?

Druckverlust berechnen

v

Eingabeparameter

!

/ Ausgabe der Ergebnisse /

Abbildung 4-4: Beschreibung der Berechnungsmethode des Normal- Schachtofens.
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Start

\4

Berechnung der Temperaturen
Tsi und Tg mit BVP-Solver

\4

Xi berechnet

Berechnung der
Zersetzungsverlaufe
der Partikel Xi
mit ODE-Solver

Nein
Energiebilanz ?

Abbildung 4-5: Beschreibung der Berechnungsmethode in der Zone 1.

Die Auswahl einer geeigneten Startlosung ist fir die Stabilitait des
Simulationsprogramms von Vorteil. Deswegen werden die Eingangsparameter und
Simulationsergebnisse aller Berechnungen gespeichert. Vor dem Beginn einer neuen
Simulation werden die neuen Eingangsparameter mit allen gespeicherten verglichen.
Die Ldsung mit den ahnlichsten Parametern wird als geeignete Startlésung

ausgewabhilt.
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4.3 Simulationsergebnisse
4.3.1 Eingabeparameter fur die Simulation

Zur Analyse des Brennprozesses von Kalkstein in Normal-Schachtéfen wurde ein
Referenzofen mit einem inneren Durchmesser von 2,5 m und einer gesamten
Schittbetthbhe von 13 m verwendet. Die Kihlzone betrdgt davon 6 m. Die
angenommenen Werte flr die Simulation sind in Tabelle 4-2 zusammengefasst. Der
Ofendurchsatz des Kalksteins betragt 372 t/d. Es wird angenommen, dass der
Kalkstein trocken ist. Es sei angemerkt, dass die Feuchte des Kalksteins keinen
Einfluss auf den Prozess im Ofen hat, sondern lediglich zu einer niedrigeren
Abgastemperatur am oberen Ende des Ofens fuhrt. Der Kalkstein besteht aus 95
Gew.-% Kalziumkarbonat (CaCOs) und 5 Gew.-% Inerte. Der CO2-Antell
(Gewichtsverlust) betragt somit 41,8 Gew.-%. Die Verteilung der PartikelgroBe wird in
funf Klassen von 45 mm bis 85 mm unterteilt. In der Tabelle 4-3 sind die
Partikelklassen und die zugehérigen Durchmesser, Massenanteile und Massenstrome
des Kalksteines zusammengefasst. Der Sauter-Durchmesser dieses Schittbettes
betragt 65 mm. Der mittlere Lickengrad des Schuttbettes betragt 0,43. Weiterhin liegt
der Warmeleitkoeffizient des Kalkes bei 0,6 W/(m-K) und der Emissionsgrad bei 0,4.

Der zugeflihrte Brennstoff ist Erdgas mit einem Heizwert von 37,4 MJ/Nm3. Der
Volumenstrom des Brennstoffs betragt 942 Nm3/h. Die Leistung der Brenner ist somit
9,78 MW. Weiterhin wird eine Luftzahl von 1,3 angenommen. Diese ergibt einen
Volumenstrom der Luft von 12150 Nm3/h. In der Kihizone wird das mittlere
Warmekapazitatsstromverhaltnis des Kalks zur Luft gleich eins angenommen. Dieses
Kapazitatsstromverhaltnis gibt den Mindestwert fir die Kuihlluft wieder. Der
Volumenstrom der Kihlluft betragt 5900 Nm?3h. Die restliche zur Verbrennung
bendtigte Luft wird mit dem Brennstoff eingedlist. Dadurch erhalt man eine
gleichmaBigere Verteilung des Brennstoffs im Querschnitt.
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Tabelle 4-2: Angenommene Werte flir die Simulation.

Schittbetthéhe 13 m
Ofen- Lange der Vorwarm- und Reaktionszone 8 m
abmessung Lange der Kiihlzone 5 m
Innerer Durchmesser des Ofens 2,5 m
Brennstoffart Erdgas H -
Verbrennungs- Volumenstrom des Brennstoffes 942 m3stp/h
parameter
Heizwert des Brennstoffes 37,4 MJ/m3stp
Massenstrom des Kalksteines (Trocken) 372 t/d
Volumenstrom der Verbrennunsluft 6250 m3ste/h
Betriebs- Volumenstrom der Kihlluft 5900 m3stp/h
parameter
Eintrittstemperatur des Kalksteines 10 °C
Eintrittstemperatur der Luft 30 °C
CO2-Anteil im Kalkstein (Yco2) 0,418 -
Parameter der  LUckengrad im Schittbett 0,43 -
Steine Warmeleitkoeffizient des Kalkes 0,6 W/(m-K)
Emissionsgrad des Kalkes 0,4 -
Tabelle 4-3: Angenommene PartikelgréBenverteilung.
Partikelklasse 1 2 3 4 5
Partikeldurchmesser mm| 45 | 55 | 65 | 75 | 85
Massenanteil % | 12 | 18 | 22 | 25 | 23
Durchsatz des Kalksteines t/d [44,6| 67 [81,8| 93 |85,6

4.3.2 Temperaturprofile und Umwandlungsgrade

Abbildung 4-6 zeigt die berechneten Temperaturprofile des Gases und der

Oberflachen der Partikel in vertikaler Richtung des Ofens. In der Abbildung 4-7 sind

die axialen Profile der Kerntemperatur des Steins fir jede Klasse und die

Gastemperatur gezeigt. Die zugehoérigen Zersetzungsverlaufe sind in Abbildung 4-8

dargestellt. Zum besseren Versténdnis stellt die horizontale Achse die vertikale
Richtung dar. Die Koordinate 0 m ist die Oberseite des Schittbettes. In Tabelle 4-4
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sind charakteristische Werte der flinf Steinklassen aufgefiihrt. In der Tabelle 4-5 sind
charakteristische Werte des Prozesses zusammengefasst.

Der Kalkstein wird von oben in den Ofen mit der Umgebungstemperatur von 10 °C
geleitet. Die Steine werden in der Vorwdrmzone erwarmt. Die kleineren Partikel heizen
sich schneller auf als die groBeren Partikel und erreichen somit die
Zersetzungstemperatur (hier ca. 830 °C) nach ca. 2,7 m. In der Kiihlzone kihlen sich
die kleineren Partikel schneller ab als die gréBeren Partikel. Dies tritt auf, weil der
konvektive Warmeulbergangskoeffizient mit dem Durchmesser mit der Potenz 0,5
abnimmt. Wahrend der Zersetzung sind jedoch die Oberflachentemperaturen der
Steine nahezu gleich. Das liegt daran, dass zwischen den Steinen ein sehr hoher
Warmeaustausch durch Strahlung stattfindet. Auf Grund der sehr hohen Temperaturen
ist die Strahlung trotz relativ geringem Emissionsgrad des Kalkes (0,4) extrem hoch.
Die kleinen Steine erhalten vom Gas erheblich mehr Warme durch Konvektion als die
groBBen Steine. Sie strahlen die Warme jedoch sofort wieder an die gréBeren Steine
ab. GroBe Steine zersetzen sich also in einer Polydispersen-Schittung schneller als
in einer Monodispersen-Schittung. Aufgrund der Zersetzung wird die Masse der
Steine auf dem Weg nach unten sinken und die Masse des Gases auf dem Weg nach
oben steigen. In Abbildung 4-9 ist die Anderung der Massenstréme der Steine und des
Gases entlang des Normal-Schachtofens dargestellt.

Kurz vor Ende der Zersetzung werden die héchsten Temperaturen erreicht. Der Kalk
tritt mit einer Temperatur von etwa 800 °C bis 900 °C in die Kihlzone ein und wird
abgeklhlt. Aufgrund des Kapazitatsstromverhaltnisses von eins ist der
Temperaturverlauf anndhernd linear. Die geringe Abweichung vom linearen Verlauf ist
in der  Temperaturabhangigkeit der Stoffwerte und damit des
Warmeulbergangskoeffizienten begrindet. Die Austragtemperatur ist je nach
PartikelgréBe zwischen 67 °C bei den 45 mm Partikeln und 127 °C und bei den 85 mm
Partikeln.

Bei 8 m werden der Brennstoff und die sekundare Verbrennungsluft eingeduist. Es wird
eine perfekte Vermischung im Querschnitt angenommen. Die Mischtemperatur der
kalten Sekundarluft und der warmen Kuihlluft liegt bei 400 °C. Die Mischtemperatur ist
kalter als die Steintemperatur. Das Gas wird auf dem Weg nach oben sowohl durch
die Verbrennung als auch durch die Wéarmedbertragung durch die Steine schnell
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erwarmt. Der Kalk kihlt sich somit bereits vor Eintritt in die eigentliche Kihlzone ab.
Die Gastemperatur liegt nicht wesentlich héher als die Oberflachentemperaturen, da
der konvektive Wé&rmelbergang in Schittungen relativ groB3 ist. Die maximale
Gastemperatur liegt mit 1790 °C ca. 100 °C Uber den maximalen
Oberflachentemperaturen  der  Steine. Wenn die  Gastemperatur die
Oberflachentemperatur der Steine Uberschritten hat, wird Warme vom Gas zur
endothermen Zersetzungsreaktion tbertragen. Die Gastemperatur sinkt und das Gas
verlasst das Schiittbett mit einer Temperatur von 358 °C. Die Zusammensetzung des
Abgases ist in Tabelle 4-6 aufgefihrt.

Die Kerntemperaturen der verschiedenen Klassen unterscheiden sich im Gegensatz
zu den Oberflachentemperaturen erheblich voneinander. Gleichzeitig besteht eine
sehr hohe Temperaturdifferenz zwischen der Oberflache und dem Kern der Steine.
Dies kann unterschiedliche Reaktivitdten der Steinklassen zur Folge haben. Die
kleinste Klasse mit 45 mm erreicht die Zersetzungstemperatur zuerst und zwar nach
2,7 m und wird nach etwa 6,3 m zuerst zersetzt. Die Kerntemperatur steigt dann bis
zur Oberflachentemperatur. Nach 6,7 m wird die 55 mm Klasse zersetzt. Die
Kerntemperatur steigt dann wieder steil an. Entsprechend verhalt sich die 65 mm
Klasse. Hier ist die Gastemperatur noch im Anstieg begriffen und deutlich niedriger als
der Maximalwert. Folglich erreicht die Kerntemperatur der 65 mm Klasse nicht so hohe
Werte wie die kleineren Klassen. Die 75 und 80 mm Steine werden nicht mehr
vollstandig zersetzt und weisen einen Rest-CO2-Gehalt von 0,93 % und 4,72 % auf.
Der Kern dieser Steine weist deutlich geringere Temperaturen auf als der der anderen
Steine. Der Kalkaustrag ist vom Durchsatz des Kalksteines und dem Rest-CO2-Gehalt
abhéangig. Die Kalkaustragstemperatur ist umso niedriger, je kleiner die Steine sind.

Dieses Ergebnis ist in dem héheren konvektiven Warmetbergang begrindet.
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Abbildung 4-6: Temperaturprofile des Gases und der Oberflachen der Partikel.
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Abbildung 4-7: Temperaturprofile des Gases und der Kerne der Partikel.
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Abbildung 4-8: CO2-Gehalt in den Steinen.

In Tabelle 4-5 sind charakteristische Werte des Prozesses zusammengefasst. Der
Rest-CO2-Gehalt des gesamten Austrages betragt 1,6 %. Der Kalkdurchsatz liegt bei
220 t/g. Das Gas erreicht eine maximale Temperatur von 1790 °C und verlasst den

Schachtofen mit einer Temperatur von 358 °C.

Auf die anderen Werte, wie den spezifischen Energieverbrauch und den Druckverlust,
wird in den nachsten Abschnitten eingegangen.

Tabelle 4-4: Charakteristische Werte der fiinf Steinklassen.

Steinklasse 1 2 3 4 5

Partikeldurchmesser mm | 45 55 65 75 85

Massenanteil % | 12 18 22 25 23

Durchsatz des Kalksteines td | 41 | 616|752 | 855 | 78,7
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,00 | 0,00 | 0,93 | 5,72
Zersetzungsgrad % | 100 | 100 | 100 | 98,7 | 91,6
Durchsatz des Kalkes t/d | 26,0 | 39,0 | 47,6 | 54,6 | 52,8
Austragtemperatur °C | 67 80 93 | 107 | 127
Max. Kerntemperatur °C |1724 ({1721 | 1646 | 1089 | 1076
Max. Oberflachentemperatur °C [ 1724 ({1721 | 1694 | 1682 | 1672
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Tabelle 4-5: Charakteristische Werte des Prozesses.

Partikeldurchmesser mm 45-85
Leistung der Brenner MW 9,78
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schuttbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt % 1,6
Zersetzungsgrad Y% 97,9
Kalkdurchsatz t/d 220

MJ/kgkaik | 3,84
MJ/kgcao | 4,37

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 358
Maximale Gastemperatur °C 1790
Warmeverlust durch die Wand % 1,8
Druckverlust mbar 99

Tabelle 4-6: Zusammensetzung des feuchten und trocknen Abgases.

Abgaskomponente Feucht Trocken
CO:2 25,9 29,4
H20 11,8 0,0
O2 3,6 4.1
N2 58,7 66,6
2,60 =
~€ b
2,40 a— L
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Abbildung 4-9: Anderung der Massenstrdme des Solides und des Gases entlang des
Normal-Schachtofens.
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4.3.3 Druckverlust

Der Druckverlust ergibt sich aus dem Reibungs- und dem Tragheitswiderstand der
Stréomung und wird entlang der Schittbetth6he mit der Ergun-Gleichung ermittelt. Die

Berechnung wird in Kapitel 2 erldutert.

In der Abbildung 4-10 sind die Profile des lokalen Druckverlustes und des summierten
Druckverlustes entlang des Schuttbettes dargestellt. Es ist erkennbar, dass der
Druckverlust in der Kuihlzone aufgrund der niedrigen Temperaturen und der
Gasstromung (nur Kahlluft) relativ klein ist. In den Brenn- und Vorwarmzonen ist der
Druckverlust sehr viel hdher. Das hat zwei Griinde. Zum einen ist der Gasstrom
aufgrund der Zufiihrung des Brennstoffes und der Sekundarluft an der Brennerebene
und des CO2-Stroms aus der Zersetzung wesentlich héher und zum anderen ist die
Gastemperatur auch héher. Die Zufiihrung des Brennstoffes und der Sekundarluft an
der Brennerebene fuhrt zu einem Sprung im lokalen Druckverlust und zu einer

Erhéhung des Gradienten des Druckverlustes.

Der ermittelte Druckverlust im simulierten Schittbett betragt 99 mbar.
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Abbildung 4-10: Lokaler und summierter Druckverlust entlang des Normal-
Schachtofens.
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4.3.4 Wandverlust

Far die Simulation wurden zwei Schichten mit Dicken von 250 mm (A = 4,5 W/m/K)
und 250 mm (A = 0,5 W/m/K), leichter Wind, wolkenloser Himmel und 10 °C
AuBentemperatur angenommen. Der Warmeverlust durch die Wand betragt demnach
nur 1,8 % des Primarenergieeintrags. Es wurde allerdings nicht berlcksichtigt, dass
durch Risse im VerschleiBfutter heiBe Gase zwischen den beiden Schichten ungenutzt

nach oben stromen kénnen, was einen erheblicheren Warmeverlust ausmachen kann.

4.3.5 Energieverbrauch

Die Steine verlassen den Ofen mit Temperaturen zwischen 64 °C und 113 °C,
wohingegen das Abgas mit 358 °C austritt. Sind die Steine feucht, so wird ein Teil der
Abgasenthalpie zur Trocknung aufgewendet. Die Abgastemperatur nimmt folglich ab
und die Wasserdampfkonzentration im feuchten Abgas steigt an. Die
Zusammensetzung des trockenen Abgases bleibt jedoch gleich. Die Feuchtigkeit der

Steine kann im Programm verandert werden.

Flr den spezifischen Energieverbrauch werden zwei verschiedene Werte betrachtet.
Der erste Wert ist der Energieverbrauch bezogen auf das ofenfallende Produkt. Diese
Definition wird in der Praxis meistens verwendet. Das ofenfallende Produkt betragt hier
220 t/d, wodurch sich ein Wert von 3,84 MJ/kgkak ergibt. Dieser spezifische
Energieverbrauch ist abhangig von der Menge der inerten Bestandteile und des Rest-
CO2-Gehaltes. Je hoher beide Werte sind, desto geringer ist der spezifische
Energieverbrauch trotz gleicher Menge an ofenfallendem Produkt. Dieser spezifische
Energieverbrauch eignet sich nicht zum Vergleich der Prozesse verschiedener Ofen
oder verschiedener Kalksteinarten miteinander. Zu solchen Vergleichen ist der
Energieverbrauch bezogen auf den CaO-Anteil besser geeignet. Dieser ist das
gewtlnschte Produkt. Der Wert betragt hier 4,37 MJ/kgcao und ist somit héher. Fir
weiterfihrende Erlduterungen zur Definition des spezifischen Energieverbrauchs wird

auf [58] und [59] verwiesen.
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4.3.6 Temperaturprofile und Umwandlungsgrad in einer Monodispersen-
Schittung

Zur Analyse des Einflusses der PartikelgroBenverteilung auf den Brennprozess von
Kalkstein in Normal-Schacht6éfen wird der Prozess in demselben Schachtofen mit einer
Monodispersen-Schittung nochmal berechnet. Alle Eingabeparameter wurden schon
in der Tabelle 4-2 aufgefuhrt. Der Durchmesser der Partikel ist mit 65 mm gleich dem
Sauter-Durchmesser der PartikelgréBenverteilung in der Tabelle 4-3. Die Abbildung 4-
11 zeigt die berechneten Temperaturprofile des Gases, der Partikeloberflache, des
Partikelkerns und der Mitteltemperatur des Partikels in vertikaler Richtung des Ofens.
Der Verlauf der Kurven entlang des Ofens ist ahnlich wie bei der
PartikelgroBenverteilung. Die maximalen Temperaturen in der Monodispersen-
Schittung sind allerdings deutlich niedriger. In Tabelle 4-7 sind die charakteristischen
Werte des Prozesses fir die Monodispersen und Polydispersen-Schiittung aufgefihrt.
Der Rest-CO2-Gehalt des gesamten Austrages sinkt auf 0,8 %. Die maximalen Gas-
und Oberflachentemperaturen der Steine liegen ca. 160 °C unter den maximalen
Temperaturen in der Polydispersen-Schuttung. Die groBen Steine in der Schittung
sind schwieriger zu zersetzen und besitzen eine kleinere spezifische Oberflache.
Diese Steine verursachen den héheren Rest-CO2-Gehalt im Austrag und erhéhen die

Temperaturen in der Nahe der Brennerebene.

Um den Prozess im Normal-Schachtofen, insbesondere die maximalen Temperaturen
und den Rest-CO2-Gehalt, prazise simulieren zu kdénnen, muss die
PartikelgréBenverteilung der Steine bertcksichtigt werden. Daher wird der Einfluss der
Parameter mit einer Polydispersen-Schiittung sowie der Einfluss der Anderung der
PartikelgréBenverteilung auf den Prozess im Normalen-Schachtofen diskutiert.
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Abbildung 4-11: Temperaturprofile im Normal-Schachtofen mit einer Monodispersen-

Schittung
Tabelle 4-7: Simulationsergebnisse der Monodispersen und der Polydispersen-
Schittung

Partikeldurchmesser mm 45-85 | 65

Leistung der Brenner MW 9,78

Durchsatz des Kalksteines t/d 372

Schuttbetth6he m 13

Rest-CO2-Gehalt Y% 1,6 0,8

Zersetzungsgrad % 97,9 | 98,8

Kalkdurchsatz t/d 220 218

MJ/kgkak| 3,84 | 3,87
MJ/kgcao| 4,37 | 4,32

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 358 355
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1633
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,7
Druckverlust mbar 99 97
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4.4 Einfluss der Breite der PartikelgroBenverteilung

Aus unterschiedlichen Griinden andern die Ofen-Betreiber immer wieder die Breite des
Steinbandes. Die Breite des Steinbandes wird in der Regel durch zwei Siebe
festgelegt. Die PartikelgréBenverteilung dazwischen kdnnte sehr unterschiedlich sein.
Die Massenanteile der verschiedenen Steinklassen gleich zu halten, ist sehr
aufwandig. Dies verlangt die Steine in verschiedenen Steinklassen zu sieben. Jede
Steinklasse wird einzeln gewogen, um danach diese zusammenzumischen. Um den
Einfluss der Breite zu verdeutlichen, werden weitere Fraktionen mit jeweils funf

Partikelklassen mit verschiedenen Breiten simuliert.

4.4.1 Einfluss der Breite der PartikelgroBenverteilung bei gleichbleibenden
Sauter-Durchmesser

Als nachstes wird der Fall betrachtet, in dem das Kornband von beiden Seiten verengt
bzw. erweitert wird. In der Tabelle 4-8 sind die Partikelklassen und ihre Massenanteile
zusammengefasst. Die erste PartikelgroBenverteilung (PGV1) ist die vorherige
Referenzverteilung mit einer Breite zwischen 45 mm und 85 mm. Die Zweite (PGV2)
ist von 55 mm bis 75 mm mit einem Inkrement von 5 mm. Die Dritte (PGV3) ist von 35
mm bis 95 mm mit einem Inkrement von 15 mm. Die Massenanteile der verschiedenen
Klassen sind so eingestellt, dass der mittlere Sauter-Durchmesser des Bettes 65 mm
betragt.

Tabelle 4-8: Partikelklassen und ihren Massenanteile

1 2 3 4 | 5 | d
Partikeldurchmesser | mm| 45 55 65 75 85 65
Massenanteil | PGV1 | % | 12 18 22 25 23
Partikeldurchmesser | mm| 55 60 65 70 75 65
Massenanteil | PGV2 | % | 12 18 22 25 23
Partikeldurchmesser |mm| 35 50 65 80 95 65
Massenanteil | PGV3 | % 8 11 36 30 15
Die charakteristischen mittleren Prozessdaten von den drei

PartikelgroBenverteilungen sind in  der Tabelle 4-9 aufgefihrt. Die
Maximaltemperaturen im Ofen bei der engeren Fraktion (PGV2) betragen ca. 100 K
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weniger als die bei PGV1. Der gesamte Rest-CO2-Gehalt sinkt auf 1 %. Je enger die
Fraktion ist, desto mehr nahert sich diese an eine Monodispersen-Schiittung. Die
Temperaturen und der Rest-CO2-Gehalt sinken bei gleichbleibender Energiezufuhr.
Bei breiteren Fraktionen steigen hingegen die Temperaturen und der Rest-COz2-
Gehalt. In der Tabelle 4-10 sind charakteristische Werte der flnf Steinklassen der
breiteren Verteilung PGV3 zusammengefasst. In der Abbildung 4-12 sind die axialen
Profile der Kerntemperatur des Steins fir jede Klasse und die Gastemperatur der
breiteren Verteilung PGV3 dargestellt. Die kleinste Klasse mit 35 mm erreicht die
Zersetzungstemperatur zuerst und zwar nach 2,3 m und wird nach etwa 5,6 m zuerst
zersetzt. Die Kerntemperatur schief3t dann nach oben bis zur Oberflachentemperatur.
Erst nach 2,9 m erreicht die 95 mm Klasse die Zersetzungstemperatur. Die 80 mm und
95 mm Steine werden nicht mehr vollstandig zersetzt und weisen einen Rest-CO2-
Gehalt von 1,75 % und 9,14 % auf.

Tabelle 4-9: charakteristischen Daten von PGV1-PGV3

PartikelgréBenverteilung - PGV1 | PGV2 | PGV3
Partikeldurchmesser mm 45-85 | 55-75 | 35-95
Leistung der Brenner MW 9,78
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schuttbetth6he m 13
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 1,0 2,0
Zersetzungsgrad % 97,9 98,5 | 97,12
Kalkdurchsatz t/d 220 | 218,8 | 221

MJ/kgkak | 3,84 | 3,86 | 3,83
MJ/kgcao| 4,37 | 4,33 | 4,40

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 358 356 364
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1688 | 1813
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,7 1,80
Druckverlust mbar 99 98 99
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Tabelle 4-10: Charakteristische Werte der fiinf Steinklassen der PGV3.

Steinklasse 1 2 3 4 5
Partikeldurchmesser mm| 35 50 65 80 95
Massenanteil % 8 11 36 30 15
Durchsatz des Kalksteines t/d | 29,8 | 40,9 |133,9|111,6 | 55,8
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,00 | 0,00 | 1,75 | 9,14
Zersetzungsgrad % |100,0|100,0|100,0 | 97,5 | 86,0
Durchsatz des Kalkes td | 17,3 | 23,8 | 77,9 | 66,1 | 35,7
Austragtemperatur °C | 64 75 86 98 | 113
Max. Kerntemperatur °C [ 1751 | 1745 | 1709 | 1089 | 1072
Max. Oberflachentemperatur | °C | 1751 | 1745 | 1719 | 1704 | 1690
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Abbildung 4-12: Temperaturprofile des Gases und der Kerne der Partikel bei PGV3.

4.4.2 Einfluss der Breite der PartikelgréBenverteilung

Im Folgenden wird der Fall betrachtet, in dem das Kornband von einer Seite verengt

wird. In der Tabelle 4-11 sind die Partikelklassen und

ihre Massenanteile

zusammengefasst. Bei der PartikelgréBenverteilung PGV4 werden die 85 mm Partikel

der Verteilung PGV1 entfernt. Der Sauter-Durchmesser sinkt auf 60,7 mm. Bei der

PartikelgréBenverteilung PGV5 werden die 45 mm Partikel entfernt. Der Sauter-
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Durchmesser steigt auf 69,4 mm. Die Massenanteile beider Verteilungen wurden

prozentual angepasst.

Tabelle 4-11: Partikelklassen und ihren Massenanteile.
1 2 3 4 5 d

Partikeldurchmesser | mm | 45 55 65 75 85
Massenanteil | PGV1 | % 12 18 22 25 23

Partikeldurchmesser |mm| 45 | 55 65 75 .60:7

P

65

Massenanteil | PGV4 | % 16 23 29 32

Partikeldurchmesser | mm 55 65 75 85 69.4
Massenanteil | PGV5 | % 20 25 29 26 ’

Die charakteristischen mittleren Prozessdaten von den PartikelgréBenverteilungen
sind in der Tabelle 4-12 aufgefiihrt. Die Maximaltemperaturen im Ofen bei der Fraktion
PGV4 sind nur ca. 20 K héher als die bei PGV1. Hingegen sinkt der gesamte Rest-
CO2-Gehalt deutlich auf 0,5 %. Die Abgastemperatur sinkt auf 351 °C. Der
Druckverlust steigt auf 106 mbar. Bei der gréberen Fraktion PGV5 sinken die
Maximaltemperaturen um ca. 60 K und der Druckverlust. Die Abgastemperaturen und
der Rest-CO2-Gehalt steigen hingegen.

Tabelle 4-12: Charakteristische Daten von PGV1, PGV4 und PGV5.

PartikelgréBenverteilung - PGV1 | PGV4 | PGV5
Partikeldurchmesser mm 45-85 | 45-75 | 55-85
Leistung der Brenner MW 9,78
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schuittbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 0,5 2,35
Zersetzungsgrad Y% 97,9 | 99,3 | 96,6
Kalkdurchsatz t/d 220 | 217,6 | 221,7

MJ/kgkak | 3,84 | 3,88 | 3,81
MJ/kgcao| 4,37 | 4,30 | 4,42

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 358 351 369
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1811 | 1735
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,73 | 1,78
Druckverlust mbar 99 106 92
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In der Tabelle 4-13 sind charakteristische Werte der vier Steinklassen der gréberen
Verteilung PGV5 zusammengefasst. In der Abbildung 4-13 sind die zugehdrigen
Zersetzungsverlaufe fur jede Partikelklasse der Verteilung PGV5 dargestellt. Die
kleinste Klasse mit 55 mm erreicht die Zersetzungstemperatur zuerst und zwar nach
2,5 m und wird nach etwa 6,9 m zuerst zersetzt. Da die Fraktion enger ist, erreicht die
85 mm Klasse die Zersetzungstemperatur nur 30 cm spater bei 2,8 m. Die 75 mm und
85 mm Steine werden nicht mehr vollstandig zersetzt und weisen einen Rest-CO2-
Gehalt von 1,69 % und 6,85 % auf. Die Austragtemperatur betragt je nach
PartikelgréBe zwischen 83 °C bei den 55 mm Partikeln und 135 °C und bei den 85 mm
Partikeln.

Tabelle 4-13: Charakteristische Werte der vier Steinklassen der PGV5.

Steinklasse 1 2 3 4
Partikeldurchmesser mm | 55 65 75 85
Massenanteil % 20 25 29 26
Durchsatz des Kalksteines t/d | 29,8 | 40,9 | 133,9 | 111,6
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,00 | 1,69 | 6,85
Zersetzungsgrad % | 100,0 | 100,0 | 97,6 | 89,8
Durchsatz des Kalkes t/d | 43,3 | 54,1 | 63,9 | 60,4
Austragtemperatur °C | 83 97 113 | 135
Max. Kerntemperatur °C | 1654 | 1559 | 1080 | 1068
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Abbildung 4-13: CO2-Gehalt in den Steinen.
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4.5 Einfluss der Betriebsparameter

Viele Parameter haben Einfluss auf den Zersetzungsprozess in Schachtéfen. In der
Praxis wird der Ofenprozess normalerweise durch einige gemessene Parameter wie
beispielsweise die Abgastemperatur und den Druckverlust kontrolliert. Die Ofen-
Betreiber versuchen durch Anderung der Betriebsparameter die Anderung der
gemessenen Parameter entgegen zu wirken. Damit soll die Qualitdt des Kalkes
gewahrleistet werden. Die Qualitat des Kalkes wird allerdings erst einige Stunden
spater untersucht. So andern die Ofenmeister die Energiezufuhr und/ oder den
Durchsatz des Kalksteines. Weiterhin kann die Schittbetthéhe angepasst werden. Die
richtige Anderung bzw. Einstellung der Betriebsparameter erfordert Wissen iber die
Eigenschaften des Kalksteins und des Kalkes, der PartikelgréBenverteilung und ihren
Einfluss auf den Prozess.

Um den Einfluss der Energiezufuhr, des Durchsatzes des Kalksteines und der
Schuttbetth6he auf den Prozess zu verdeutlichen, wird zuerst eine grébere Fraktion
(PGV®6) fur den Ofenprozess vorbereitet. Die Durchmesser aller Partikelklassen in der
PartikelgréBenverteilung PGV1 werden um 20 mm nach oben verschoben. Die
Massenanteile bleiben erhalten. Auf Basis der ermittelten Simulationsergebnisse soll
nachfolgend gepruft werden, wie bei der Umstellung der KalksteingréBe der Prozess
geregelt werden muss, um eine gleichbleibende Produktqualitat zu gewahrleisten.
Hierfir soll fir die grébere Fraktion ein identischer Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % erreicht

werden. Die Anderung der Temperaturen im Ofen wird diskutiert.

4.5.1 Einfluss der SteingroBe

Zunéachst wird der Einfluss der SteingréBe betrachtet. In Abbildung 4-14 sind die
axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten Steine und die
Gastemperaturen der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 4-15 sind
die zugehdrigen mittleren Zersetzungsverlaufe aufgetragen. Die charakteristischen
Simulationsergebnisse sind in Tabelle 4-14 zusammengestellt. Die Steine werden im
Ofeneinlassbereich mit Umgebungstemperatur zugefiihrt. Die 45 mm Steine der
Fraktion PGV1 erwarmen sich in den ersten zwei Metern schneller als die 65 mm
Steine der Fraktion PGV6, da der Warmeibergang umso hoéher ist, je kleiner der
Partikeldurchmesser ist. Danach steigt jedoch die Temperatur der gréberen Fraktion
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PGV6 Steine starker an, da die Gastemperatur deutlich héher ist. Entsprechend
beginnt die Zersetzung der Fraktion PGV6 etwas friiher. Die Zersetzung endet, wenn
die Gastemperatur unter die Oberflachentemperatur der Steine sinkt. Die spezifische
Oberflache der Steine und der Warmeulbergang der gréberen Fraktion sind kleiner. Die
Steine geben weniger Energie an das Gas ab. Die maximalen Temperaturen der
Fraktion PGV6 sind deswegen niedriger und ihre Abgastemperatur ist héher. Die
Austragstemperatur der PGV6 féllt ebenfalls hdher aus, weil einerseits die
Eintrittstemperatur der Steine in der Kihlzone héher ist und andererseits die Masse
der Steine in der Kiihlzone héher ist, da die Steine mit 6,78 % einen deutlich héheren
Rest-CO2-Gehalt aufwiesen.

Der Energieverbrauch des ofenfallenden Produktes ist bei der PGV6 geringer, da auf
Grund des héheren Rest-CO2-Gehaltes mehr Masse ausgetragen wird. Wird dagegen
der Energieverbrauch auf den CaO-Anteil bezogen, weisen diese den héheren Wert
auf, da hier dieser Anteil entsprechend niedriger ist. Wie bereits erlautert, ist die
Abgastemperatur bei den groBen Steinen héher. Die Austragstemperatur der Steine
fallt ebenfalls héher aus.

Die Kuihlluftmenge bleibt hingegen konstant. Die maximalen Gas- und
Steinoberflachentemperaturen der gréberen Steine sind ca. 90 K niedriger. Hingegen
ist der Gastemperatur der gréberen Steine 4,4 Meter unter dem Steinspiegel ca. 135
K héher. Bei den kleinen Steinen ist der Druckverlust héher, da dieser reziprok von der
SteingréBe abhangt.
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Abbildung 4-14: Einfluss der SteingréBe auf die Gas- und Oberflachentemperatur.
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Abbildung 4-15: Einfluss der SteingréBe auf den CO2-Gehalt.
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Tabelle 4-14: Einfluss der SteingréBe.

Fraktion mm PGV1 | PGV6
Partikeldurchmesser mm 45-85 |65-105
Leistung der Brenner MW 9,78
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schittbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 6,78
Zersetzungsgrad % 97,9 | 89,9
Kalkdurchsatz t/d 220 | 232,3

) MJ/kgkak | 3,84 3,64
Energieverbrauch

MJ/kgcao | 4,37 | 4,75

Abgastemperatur °C 358 419
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1700
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,89
Druckverlust mbar 99 75

In der Tabelle 4-15 sind charakteristische Werte der flinf Steinklassen der gréberen
Verteilung PGV6 aufgefihrt. Nur die kleinste Klasse mit 55 mm wird vollstéandig
zersetzt. Die 105 mm Steine weisen einen Rest-CO2-Gehalt von 13,95 % auf. Der
Kalkaustrag ist vom Durchsatz des Kalksteines und dem Rest-CO2-Gehalt abhéngig.
Die Kalkaustragstemperatur der 105 mm Steine ist mit 217 °C ca. 100 K warmer als

die der 65 mm Steine.

Tabelle 4-15: Charakteristische Werte der fiinf Steinklassen der PGV6.

Steinklasse 1 2 3 4 5
Partikeldurchmesser mm| 65 75 85 90 105
Massenanteil % 12 18 22 25 23
Durchsatz des Kalksteines t/d | 44,6 | 67,0 | 81,8 | 93,0 | 85,6
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,16 | 0,09 | 9,27 | 13,95
Zersetzungsgrad % [100,0| 99,8 | 93,9 | 85,8 | 77,4
Durchsatz des Kalkes t/d | 25,98 | 39,03 | 49,71 | 59,66 | 57,87
Austragtemperatur °C | 117 | 185 | 159 | 187 | 217
Max. Kerntemperatur °C | 1582 | 1081 | 1067 | 1057 | 1047
Max. Oberflachentemperatur | °C | 1582 | 1565 | 1553 | 1544 | 1536
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4.5.2 Einfluss der Brennstoffzufuhr

Als erster Parameter wird die Energiezufuhr erhéht, um den Rest-CO2-Gehalt der
gréberen Fraktion PGV6 auf den gewilnschten Wert von 1,6 % herabzusenken. In
Abbildung 4-16 sind die axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten
Steine der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 4-17 sind die
zugehdrigen mittleren Zersetzungsverlaufe graphisch erfasst. In beiden Bildern sind
strichpunktartig die Verlaufe der Fraktion PGV1 mit aufgefihrt. Mit zunehmender
Brennstoffzufuhr steigt die Gastemperatur (hier nicht dargestellt) und somit die
Steintemperatur. Dadurch beginnt die Zersetzung friiher und es wird ein héherer
Zersetzungsgrad erreicht. In  Tabelle 4-16 sind die charakteristischen
Simulationsergebnisse wiederum als Zahlenwerte angegeben. Um den gewlinschten
Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % bei der gréberen Fraktion PGV6 zu erreichen, muss die
Energiezufuhr um ca. 20 % von 9,78 MW auf 11,67 MW erhdht werden. Der
spezifische Energieverbrauch, die Abgastemperatur, die maximale Gastemperatur
und die maximale Steintemperatur steigen mit der Brennstoffzufuhr. Die
Gastemperatur erreicht ein Maximum von 1838 °C. Diese ist nur 50 K héher als bei
PGV1. Hingegen ist der Gastemperatur der gréberen Steine 5 Meter unter dem
Steinspiegel ca. 370 K héher. Die Abgastemperatur ist mit 533 °C erheblich hoch. Die
Temperaturen und die Zersetzungszone im Ofen sind um ca. 1 Meter Richtung
Ofenkopf verschoben. Der Druckverlust wird erhéht, da mehr Gas durch den Ofen
stromt. Die Kalkaustragstemperatur nimmt hingegen ab, da durch den erhdhten

Zersetzungsgrad die Masse der Steine in der Kiihlzone abnimmit.
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Abbildung 4-16: Einfluss der Energiezufuhr auf die Oberflachentemperatur.
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Abbildung 4-17: Einfluss der Energiezufuhr auf den mittleren CO2-Gehalt.
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Tabelle 4-16: Einfluss der Energiezufuhr.

PartikelgroBenverteilung - PGV1 PGV6
Partikeldurchmesser mm 45-85 65-105
Leistung der Brenner MW 9,78 11,67
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schuttbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 6,78 1,6
Zersetzungsgrad % 979 | 89,9 | 97,9
Kalkdurchsatz t/d 220 | 232,3 | 220

MJ/kgkak| 3,84 | 3,64 | 4,59
MJ/kgcao| 4,37 | 4,75 | 5,21

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 358 419 533
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1700 | 1838
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,89 1,7
Druckverlust mbar 99 75 92

4.5.3 Einfluss des Durchsatzes des Kalksteins

In diesem Abschnitt werden zwei unterschiedliche Falle betrachtet. Beim ersten Fall
wird untersucht, wie bei gleichbleibender Energiezufuhr der Rest-CO2-Gehalt der
90 mm Steine durch Verringerung des Durchsatzes reduziert werden kann. Beim
zweiten Fall werden gleichzeitig der Durchsatz und die Energiezufuhr um den gleichen
Anteil reduziert.

4.5.3.1 Einfluss des Durchsatzes bei gleich bleibender Energiezufuhr

In Abbildung 4-18 sind die axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten
Steine der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 4-19 sind die
zugehdrigen mittleren Zersetzungsverlaufe graphisch erfasst. Die charakteristischen
Daten sind in der Tabelle 4-17 zusammengefasst. Ein Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % wird
demnach bei einer Absenkung des Durchsatzes um 10 % auf 335 Tonne pro Tag
erreicht. Allerdings wird dadurch auch der spezifische Energieverbrauch um etwa
diesen Wert erhéht. Die Maximaltemperatur des Gases steigt um fast 50 K an. Die
Maximaltemperatur der Steine steigt nur um 20 K an.
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Der Druckverlust bleibt fast unverandert. Durch die Reduzierung des Rest-COq-
Gehaltes steigt der Massenstrom des Abgases. Die Kurve des Zersetzungsgrades
wird in Richtung des Ofenkopfes verschoben. Der lokale Massenstrom des Gases
steigt in der ersten Halfte der Zersetzungszone und sinkt in der zweiten Halfte. Die
Kalkaustragstemperatur nimmt leicht ab, da durch den erhéhten Zersetzungsgrad der
Massenstrom der Steine in der Kuihlzone abnimmt. Das mittlere
Warmekapazitatsstromverhaltnis des Kalks zur Luft andert sich. Die Form der
Temperaturkurven in der Kihlzone verandert sich dementsprechend.
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Abbildung 4-18: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf die Oberflachentemperatur.
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Abbildung 4-19: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf den CO2-Gehalt.

Tabelle 4-17: Einfluss des Kalksteindurchsatzes

PartikelgréBenverteilung - PGV1 PGV6
Partikeldurchmesser mm 45-85 65-105
Leistung der Brenner MW 9,78
Durchsatz des Kalksteines t/d 372 354 335
Schuttbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt Y% 1,6 6,78 | 4,16 1,6
Zersetzungsgrad % 97,9 89,9 | 94,0 97,9
Kalkdurchsatz t/d 220 | 232,3| 215 | 198,1
Energieverbrauch MJ/kgkak | 3,84 | 3,64 | 3,93 | 4,27
MJ/kgcao| 4,37 | 4,75 | 4,78 | 4,85
Abgastemperatur °C 358 419 443 472
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1700 | 1755 | 1836
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,89 | 1,88 | 1,89
Druckverlust mbar 99 75 76 77
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4.5.3.2 Einfluss des Durchsatzes bei gleichbleibendem spezifischen
Energieverbrauch

Hier werden der Durchsatz des Kalksteines und die Energiezufuhr um 10 % bzw. 20%
reduziert. In der Abbildung 4-20 sind die Verlaufe der Oberflachentemperaturen der
kleinsten Steine der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 4-21 sind
die zugehodrigen mittleren  Zersetzungsverldufe  graphisch erfasst. Die
charakteristischen Daten sind in der Tabelle 4-18 zusammengefasst. Bei gleichzeitiger
Reduzierung des Durchsatzes und der Energiezufuhr bleiben die maximalen
Temperaturen im Ofen nahezu unverandert. Je kleiner der Durchsatz ist, desto langer
ist die Verweilzeit. Der Rest-COz2-Gehalt und die Abgastemperatur sinken. In diesem
Fall ist erkennbar, dass der Durchsatz um etwa 20 % abgesenkt werden muss, um
einen Rest-CO2-Gehalt von 4,6 % zu erhalten. Ein Rest-CO2-Gehalt von
1,6 % wird demnach bei einer Absenkung des Durchsatzes und der Energiezufuhr
nicht erreicht.
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Abbildung 4-20: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf die Oberflachentemperatur.
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Abbildung 4-21: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf den CO2-Gehalt.

Nur

durch Verringerung des Umsatzes bei

gleichbleibendem spezifischen

Energieverbrauch ist also keine wesentliche Verringerung des Rest-CO2-Gehaltes

erreichbar. Der Druckverlust sinkt ab, da weniger Gas durch den Ofen strémt.

Tabelle 4-18: Einfluss des Kalksteindurchsatzes.

PartikelgréBenverteilung - PGV1 PGV6
Partikeldurchmesser mm 45-85 65-105
Leistung der Brenner MW 9,78 8,81 7,83
Durchsatz des Kalksteines t/d 372 335 298
Schiittbetthéhe m 3
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 6,78 5,7 4,6
Zersetzungsgrad Y% 97,9 | 89,9 | 91,6 | 93,2
Kalkdurchsatz t/d 220 | 232,3 | 207 | 181,6

_ MJ/kgkak | 3,84 | 3,64 | 3,68 | 3,73
Energieverbrauch

MJ/kgcao| 4,37 | 4,75 | 4,67 | 4,58

Abgastemperatur °C 358 419 404 390
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1700 | 1698 | 1695
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,89 | 2,07 | 2,28
Druckverlust mbar 99 75 61 48
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4.5.4 Einfluss der Hohe des Schiittbettes

Um den Einfluss der Schuttbetthéhe zu erlautern, werden zwei Falle betrachtet. Dabei
wird die Lédnge der Vorwarm- und der Reaktionszone von 8 Meter jeweils um 1 Meter

auf 9 Meter bzw. 10 Meter erhéht. Die Lange der Kihlzone bleibt mit 5 m unverandert.

Den gréberen Steinen PGV6 steht dadurch mehr Zeit fir die Zersetzung zur
Verflgung. Folglich nimmt mit der Erh6hung der Rest-CO2-Gehalt ab. In der Abbildung
4-22 sind die Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten Steine der
Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 4-23 sind die zugehdrigen
mittleren Zersetzungsverlaufe graphisch erfasst. Die charakteristischen Daten sind in
der Tabelle 4-19 zusammengefasst.

Bei der Erhéhung um 1 m wird ein Rest-CO2-Gehalt von 5,26 % bzw. einen
Zersetzungsgrad von 92,3 % erreicht. Das bedeutet, dass sich der Zersetzungsgrad
um 2,7 % erhdht. Bei der Erhéhung um 2 m wird ein Rest-CO2-Gehalt von 3,85 %
erreicht. Dabei wird der Zersetzungsgrad nur um weitere 2,2 % erhdht. Der spezifische
Energieverbrauch und die Temperaturen andern sich nur unwesentlich. Es erhéhen
sich allerdings der Druckverlust und der Warmeverlust durch die Ofenwand. Demnach
ist fir die gréberen Steine PGV6 auch bei einer Erhdhung des Schuttbettes eine
Reduzierung des Rest-CO2-Gehaltes auf 1,6 % nicht mdglich.
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Tabelle 4-19: Einfluss der Schiittbetthdhe.

PartikelgroBenverteilung - PGV1 PGV6
Partikeldurchmesser mm 45-85 65-105
Leistung der Brenner MW 9,78

Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schuttbetthéhe m 13 14 15
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 6,78 | 5,26 | 3,85
Zersetzungsgrad % 97,9 | 89,9 | 92,3 | 94,2
Kalkdurchsatz t/d 220 | 232,3 | 228,5 | 225,2

MJ/kgkak | 3,84 | 3,64 | 3,70 | 3,76
MJ/kgcao| 4,37 | 4,75 | 4,63 | 4,52

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 358 419 396 380
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1700 | 1698 | 1780
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,89 | 2,04 | 2,20
Druckverlust mbar 99 75 84 93

4.6 Einfluss des Liuckengrades

Weiterhin  wird der Einfluss des Lickengrades bei gleichbleibenden
Betriebsparametern mit Tabelle 4-2 diskutiert. Es werden zwei weitere Schuttbetten
betrachtet. Der Lickengrad einer der Schittungen weist einen geringen Wert von 0,4
auf. Der andere hingegen weist einen hohen Wert von 0,46 auf. Die
Simulationsergebnisse sind in der Tabelle 4-20 zusammengefasst. Bei gleicher
Energiezufuhr sinkt der Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % auf nur noch 0,9 % bei der
dichteren Schittung. Das Temperaturniveau wird deutlich hinaufgesetzt. Die
Abgastemperatur sinkt. Der Druckverlust steigt um ca. 30 % auf 133 mbar.

Beim Verwenden der losen Schittung steigt der Rest-CO2-Gehalt auf 2,3 %. Der
Druckverlust sinkt auf 76 mbar. Um auf den Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % zu kommen,
wurde eine weitere Berechnung mit hdherer Energiezufuhr durchgefihrt. Die
Ergebnisse sind in der Tabelle 4-20 in der letzten Spalte zusammengefasst. Diese
zeigen, dass der Energieverbrauch um etwa 2,2 % angehoben werden muisste, um die
gewlinschte Qualitat zu erreichen. Die maximalen Temperaturen sind nahezu gleich.
Die Abgastemperatur steigt auf 380 °C. Der Druckverlust betragt 80 mbar.
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Tabelle 4-20: Einfluss der Art des Brenngases

PartikelgroBenverteilung - PGV1
Lickengrad - 0,4 0,43 0,46
Leistung der Brenner MW 9,78 10,0
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schuttbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt Y% 0,9 1,6 2,3 1,6
Zersetzungsgrad % 98,7 | 97,9 | 96,7 | 97,9
Kalkdurchsatz t/d 218,5 | 220 | 221,6 | 220

MJ/kgkax | 3,87 | 3,84 | 3,81 | 3,92
MJ/kgcao| 4,33 | 4,37 | 4,41 | 4,46

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 355 358 368 380
Maximale Gastemperatur °C 1826 | 1790 | 1766 | 1795
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,8 1,8 1,8
Druckverlust mbar 130 99 76 80

4.7 Einfluss der Kalksteinart (Warmeleitfahigkeit des Kalkes)

An einem Beispiel wird weiterhin gezeigt, welchen Einfluss die Herkunft des
Kalksteines hat. Der entscheidende Parameter ist hierbei die Warmeleitfahigkeit des
Branntkalkes. Es werden zwei weitere Kalksteine betrachtet. Der Branntkalk einer der
Kalksteine weist eine relativ geringe Warmeleitfahigkeit von 0,4 W/m/K auf. Der andere
hingegen weist eine relativ hohe Warmeleitfahigkeit von 0,8 W/m/K auf. Die
Simulationsergebnisse sind in der Tabelle 4-21 zusammengefasst. Bei gleicher
Energiezufuhr sinkt der Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % auf nur noch 0,4 % beim
Verwenden des Kalksteins, dessen Branntkalk eine héhere Warmeleitfahigkeit
aufweist. Das Temperaturniveau wird deutlich heraufgesetzt. Die Abgastemperatur
sinkt.

Beim Verwenden des Kalksteins, dessen Branntkalk eine niedrigere
Warmeleitfahigkeit aufweist, steigt der Rest-CO2-Gehalt erheblich auf 4,3 %. Um auf
den Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % zu kommen, wurde eine weitere Berechnung mit
héherer Energiezufuhr durchgefihrt. Die Ergebnisse sind in der Tabelle 4-21 in der
letzten Spalte zusammengefasst. Diese zeigen, dass der Energieverbrauch um etwa
8,2 % angehoben werden miusste, um die gewilnschte Qualitdt zu erreichen. Die
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maximalen Temperaturen sind ca. 75 K hoher als beim Kalk mit einer mittleren
Warmeleitfahigkeit von 0,6 W/m/K. Die Abgastemperatur ist mit 442 °C deutlich héher.

Der Druckverlust steigt entsprechend um 20 % auf 118 mbar.

Tabelle 4-21: Einfluss der Warmeleitfahigkeit des Kalkes

PartikelgréBenverteilung - PGV1
Warmeleitfahigkeit des Kalkes | W/m/K 0,8 0,6 0,4
Leistung der Brenner MW 9,78 10,59
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schittbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt Y% 0,4 1,6 4,3 1,6
Zersetzungsgrad % 99,5 | 97,9 | 93,7 | 97,9
Kalkdurchsatz t/d 217 220 | 226,2 | 220

MJ/kgkak | 3,89 | 3,84 | 3,74 | 3,16
MJ/kgcao| 4,29 | 4,37 | 4,56 | 4,73

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 346 358 389 442
Maximale Gastemperatur °C 1838 | 1790 | 1759 | 1864
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,8 1,9 1,8

Druckverlust mbar 98 99 100 118

4.8 Einfluss der Art des Brenngases

Weiterhin wird der Einfluss der Art des Brenngases bei gleichbleibenden
Betriebsparametern mit Tabelle 4-22 diskutiert. Verglichen wird Erdgas der Qualitat H
mit einem Biogas, das aus jeweils 50 % Methan und Kohlendioxid besteht. Bei gleicher
Energiezufuhr steigt der Rest-COz2-Gehalt erheblich auf 5,2 % an. Von Bes et al. [60]
wurde bereits der Einfluss der Brennstoffart auf den Energieverbrauch erlautert. Der
Beginn der Zersetzung hangt von der Gleichgewichtstemperatur des Kalksteins ab, die
wie ein sogenannter pinch point wirkt. Je héher der CO2-Gehalt des Abgases ist, desto
héher sind die Gleichgewichtstemperatur und damit die Abgastemperatur. Die
Gleichgewichtstemperatur des Kalksteins hangt auch von seiner Herkunft ab [14; 61].
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Tabelle 4-22: Einfluss der Art des Brenngases

Brennstoffart - Erdgas | Biogas | Biogas
Leistung der Brenner MW 9,78 9,78 | 10,83
Durchsatz des Kalksteines t/d 372
Schuttbetthéhe m 13
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 5,2 1,6
Zersetzungsgrad % 97,9 92,3 97,9
Kalkdurchsatz t/d 220 |228,47 | 220

_ MJ/kgkaik | 3,84 3,70 4,25
Energieverbrauch

MJ/kgcao | 4,37 4,63 4,84

Abgastemperatur °C 358 388 442
Maximale Gastemperatur °C 1790 | 1557 | 1658
Warmeverlust durch die Wand % 1,8 1,7 1,7
Druckverlust mbar 99 109 133
COz2-konzentration im Abgas % 25,9 29,2 28,6

Da Biogas einen wesentlich héheren CO2- Gehalt im Gas hat als Erdgas, sind folglich
die Gleichgewichtstemperatur und damit der Energieverbrauch hdéher. Die CO2-
Konzentration im Abgas steigt beim Biogas auf 29,2 %. Der Volumenstrom des
Biogases ist héher. Die maximalen Temperaturen sind deshalb Uber 240 K niedriger.
Der Druckverlust steigt trotzdem um 10 mbar.

Um auf den Rest-CO2-Gehalt bei Erdgas von 1,6 % zu kommen, wurde eine weitere
Berechnung mit héherer Energiezufuhr durchgefiihrt. Die Ergebnisse zeigen, dass der
Energieverbrauch um etwa 11 % angehoben werden muisste, um den gewlnschten
Rest-CO2-Gehalt zu erreichen. Die maximalen Temperaturen sind ca. 130 K niedriger
als die beim Erdgas. Die Abgastemperatur ist mit 442 °C deutlich héher. Der

Druckverlust steigt entsprechend um 35 % auf 133 mbar.
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Kapitel 5

Simulation der Kalksteinkalzinierung in GGR-Schachtofen

5.1  Einleitung und Literaturtibersicht

Der GGR-Ofen ist ein moderner Schachtofen mit zwei vertikalen Schachten, die Gber
einen Uberstrdmkanal bzw. -ring miteinander verbunden sind. Eine schematische
Darstellung des GGR-Ofens zeigt die Abbildung 5-1. Die Funktionsweise des GGR-
Ofens besteht aus zwei Perioden: Der Brenn- und der Umsteuerperiode. In der
Brennperiode werden die Verbrennungsluft am oberen Ende des Ofens und der
Brennstoff durch die Lanzen in einer der beiden Schéchte zugeflihrt. Dieser Schacht
wird als Brennschacht bezeichnet. Erst am Ende der Lanzen vermischt sich der
Brennstoff mit der durch die Steine vorgeheizten Verbrennungsluft und das Gemisch
entzlindet sich. Die Kuhlluft wird gleichzeitig in die beiden Schachte am unteren Ende
des Ofens zugefihrt. Die Verbrennungsgase und die Kuhlluft im Brennschacht
kommen am Uberstrdmkanal in Kontakt und strémen in den zweiten Schacht, der als
Vorwarmschacht oder Nicht-Brennschacht bezeichnet. Am Ende des Uberstrémkanals
vermischen sich die Gase aus dem Brennschacht mit der von unten zugeflihrten
Kihlluft im Vorwarmschacht und das Gemisch strémt nach oben im Vorwarmschacht.
Die Lanzen im Vorwarmschacht werden mit Luft geklhlt. Diese vermischt sich nach
dem Austritt aus der Lanzenmindung mit dem nach oben strémenden Gasgemisch.
In dieser Periode wird die Luft in beiden Schachten unter Druck zugefliihrt. Das
komplette Ofensystem steht dabei unter Druck. In der Umsteuerperiode, in der die
Schachte in Abhangigkeit von der Ofenkapazitdt entweder abwechselnd oder
gleichzeitig mit Steinen beschickt werden, ist der Ofen drucklos. Nach jeder
Umsteuerperiode werden der Brenn- und der Vorwarmschacht inre Funktion wechseln.
Die Temperaturen im Ofen &ndern sich dadurch zeitlich. Wahrend der Brennperiode
sinkt die Temperatur der Steine in der Vorwdrmzone im Brennschacht. Gleichzeitig
steigt diese im Vorwarmschacht.

Bastian Krause et al. [62] untersuchten die gekoppelte dreidimensionale DEM-CFD-
Simulation von Kalkschachtéfen. Die Simulation beschreibt die Kalzinierung, das
Gasphasenstromungsfeld, die Partikelbewegung und den Wérme- und Stofflibergang

zwischen den Phasen des Gesamtsystems. Der untersuchte GGR-Schachtofen hat
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eine Hohe von 18 m und eine KorngroBenverteilung des Kalksteins mit Partikeln von
50 mm bis 90 mm. Die Simulation zeigt eine nahezu gleichmaBige
Temperaturverteilung in der Kalzinierungszone, jedoch signifikante
Temperaturgradienten der inneren Partikel.

Hai Do und Specht [63] entwickelten ein numerisches Modell fir GGR-
Kalkschachtéfen mit einer Monodispersen-Schittung. Das Modell behandelt den
GGR-Ofen als einen Ein-Schachtofen. Alle Massen- und Volumenstréme wurden
halbiert. Die Verbrennungsluft und der Brennstoff werden zusammen an der obersten
Kante des Schuittbettes eingefligt. Das Modell bericksichtigt den Warme- und
Stofflbergang, um die mittleren Temperaturprofile von dem Gas und dem Stein und
das Umwandlungsprofil des Steins zu berechnen. Der Einfluss verschiedener
Parameter wurde diskutiert.

Ein geeignetes Modell zur Beschreibung des Kalkbrennens in der Polydispersen-
Schittung des GGR-Schachtofens, welches in den Unternehmen einsetzbar ist, ist
nach heutigen Erkenntnissen noch nicht veréffentlicht. Die Modellierung des
Prozesses in den GGR-Ofen ist aufgrund der zeitlichen Anderung der Temperaturen
sehr kompliziert. Nachfolgend wird daher ein Zwei-Schachte-Modell entwickelt,

welches die mittleren Temperaturen im Ofen simuliert.

5.2 Mathematisches Modell

Es wird ein mathematisches Zwei-Schachte -Modell zur Beschreibung und Simulation
des Prozesses der Kalzinierung in GGR-Ofen vorgestellt. Das Modell besteht im
Wesentlichen aus einem System von gewdhnlichen Differenzialgleichungen, die auf
Energie- und Massenbilanzen beruhen, gekoppelt mit diskreten Reaktionsmodellen
basierend auf dem Kern-Schale-Modell.

5.2.1 Voraussetzungen

Nach jeder Umsteuerperiode werden der Brenn- und der Vorwarmschacht ihre
Funktion wechseln. Die Temperaturen im Ofen andern sich dadurch zeitlich. Wahrend
der Brennperiode sinkt die Temperatur der Steine in der Vorwarmzone im
Brennschacht. Gleichzeitig steigt diese im Vorwarmschacht.
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Abbildung 5-1: Schematische Darstellung des GGR-Schachtofens.

Die Modellierung des Prozesses in den GGR-Ofen ist aufgrund der zeitlichen
Anderung der Temperaturen sehr kompliziert. Je kiirzer die Periodenzeit ist, desto
kleiner sind die Temperaturunterschiede zwischen der Brenn- und der Nicht-
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Brennperiode. Wenn die Periodenzeit sehr kurz ware, waren die Temperaturen der
Steine in den beiden Schéachten gleich. Diese Temperatur stellt die mittleren
Temperaturen im Ofen dar. Weiterhin wird die Umsteuerzeit auf null gesetzt. Das Zwei-
Schéchte-Modell des GGR-Ofens beinhaltet alle Volumen- und Massenstréme in den
beiden Schéachten, wie in Abbildung 5-1 schematisch dargestellt ist.

Fir die Modellierung wird weiterhin angenommen, dass der Brennstoff sich nach der
Eindlsung gleichmaBig im Querschnitt verteilt und der Ofen gleichmafig durchstrémt
wird. Dementsprechend stellen sich im Ofenquerschnitt eine gleiche Temperatur des
Gases und der Steine sowie ein gleicher Zersetzungsgrad ein. Der Prozess im Ofen
wird als stationar betrachtet. Die Kalksteinpartikel werden vereinfacht als kugelférmig

angenommen.

5.2.2 Zonen des GGR-Schachtofens

Wie die Abbildung 5-2 zeigt, wird jeder Schacht des GGR-Ofens durch seine

Konstruktion in drei Zonen geteilt:

Zone 1: Zwischen der oberen Kante des Schuttbettes und der Lanzenmundung (L+1).
Zone 2: Zwischen der Lanzenmiindung und dem Uberstrémkanal (L2).
Zone 3: Kihlzone (La).

Die Steine bewegen sich durch drei Zonen. Dazu zdhlen die Vorwarm-, die
Zersetzungs- und die Kihlzone. Der Anfang der Zersetzungszone ist von den
Temperaturen im Ofen abhangig, die wiederrum von den Betriebsparametern

abhangen.

Die Gase im GGR-Ofen strémen durch vier verschiedene Zonen, die auch durch die
Konstruktion und die Betriebsbedingungen entstehen. In Abbildung 5-2 werden diese
Zonen mit den Zeichen GZ1-4 gekennzeichnet. Im Brennschacht haben die Zonen
GZ1, GZ2 und GZ3 die Langen L1, L2 und Ls. Im Vorwadrmschacht sind es nur die
Zonen GZ3 und GZ4 mit den Langen Ls und La. In jeder dieser vier Zonen herrschen
unterschiedliche Bedingungen und Volumenstréme. Diese vier Zonen sind fir die
Simulation entscheidend.
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Abbildung 5-2: Zonen im GGR-Schachtofen.

5.2.3 Energiebilanz in den Zonen tiber der Lanzenmiindung (GZ1 und GZ4)

Die axialen Verlaufe der Temperatur der Luft, des Brennstoffes und des Solides
ergeben sich aus der differenziellen Energiebilanz far ein Langenelement dz. In der
Abbildung 5-3 ist ein solches Langenelement in den Zonen GZ1 und GZ4 schematisch
dargestellt.

Als differenzielle Energiebilanz gilt fir die Verbrennungsluft im Brennschacht:

dQ,,
T 1(7,)]: =0y, AI . (Tg](z) - Tl(z)) - AF : Z{a(z)i : Ai : Tg](z) - T ]}_ T() (5'1 )

dr.
E[Mgl<z>'cp,g1<z>' e SW(z)i

Die Anderung des Enthalpiestromes der Verbrennungsluft (Oberwind) ist gleich der
vom Stein an der Verbrennungsluft Ubertragenen Wa&rme, der von der
Verbrennungsluft an der Brennstoff in den Lanzen Ubertragenen Wéarme und der

ortlichen Wandverluste. In der Gleichung bedeuten I\'/Igl der Massenstrom, c , die

spezifische Warmekapazitdt der Verbrennungsluft, T, die Verbrennungsluft-

gl
temperatur, o, der Warmeubergangskoeffizient zwischen der Verbrennungsluft und

den Lanzen, A, die &uBere Flache der Lanzen in einer Meterléange, T, die Temperatur
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der Lanzen, o, der Warmetbergangskoeffizient der Partikelklasse i, A, die innere

Querschnittsflache des Ofens, A. die spezifische Oberflache der Partikelklasse i in

m2m3 (Gleichung 2-23), T, . die Oberflachentemperatur der Partikelklasse i und Q.

Wi

der ortliche Verlustwarmestrom durch die Ofenwand.

_ Brennstoffi, anzen) Kahluft,anzen)
OberWindin Mf ’ Cp“f(z) ' (TKZ) - Tf’“f' Mac ' 6p,ac(z) : (Tac(z) - Tacxef.)
Steine;, i Abgas
out

Ms(x)i “Cosi (Ts(x)i _Ts.ref )

Mgl(z) "Coai) .(Tgl(z) _Ta_.reﬂ)

"Cotery ” ng(l) - ng-fef-)

Brennschacht

GzZ1 Gz4
Oberind Steine, I
erwind,,, ) _
v = _ Ms(z+dz)i " Con(zran)i ( s(z+dz)i _Tuef.) Abgas,
M, 5. (T T A
gle+dz) | Upglerds)  \Tgleds) | aref M -T . ('1- -T )
\ ) fg pfe(z+dr) fe(z+dz) fggef.
Y
Brennstoffom(.anzen) MCO-,(t)i ’ dX(z)i : Ahco. \ 4 Kuh"Uf'tout(lanz(-)n)
Mf "Cotray ® (Tl(1+d1) _Tﬂref-) Mac 'Ep.ac(u-dz) '(Tac<z+dz) - Tauef)

Abbildung 5-3: Schematische Darstellung eines Langenelements dz im GGR-
Schachtofen in den Zonen GZ1 und GZ4.

Als differenzielle Energiebilanz gilt fir die Lanzen bzw. den Brennstoff in den Lanzen

im Brennschacht:

dr.-
a [Mf "Cot 'T1<z>]: Q) - A (Tg1<z> - Tl(z)) - Z[G'WS(Z)i A (T1<z) - Tsw(z)i )] (5-2)

Die Anderung des Enthalpiestromes des Brennstoffes ist gleich der vom Stein an die
Lanzen Ubertragenen Warme und der von der Verbrennungsluft an die Lanzen

(ibertragenen Warme. In der Gleichung sind M, der Massenstrom, c,, die spezifische
Warmekapazitat des Brennstoffes und o der Warmelbergangskoeffizient zwischen

den Partikeln und den Lanzen (Kapitel 2).

Flr das Abgas im Vorwarmschacht (GZ4) gilt die differenzielle Energiebilanz:
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de(y)
dz

Die Anderung des Enthalpiestromes des Abgases im Vorwarmschacht ist gleich der

% [Mfg “Cofen ng(z) ] = _AF ' Z[afgmi : Ai : (ng(y) - Tsw(z)i )]+ (5'3)

vom Stein an das Abgas Ubertragenen Warme und der 6rtlichen Wandverluste. In der
Gleichung sind Mfg der Massenstrom, c . die spezifische Warmekapazitat, T, die
Temperatur des Abgases und o, der Warmeibergangskoeffizient der Partikelklasse

Der axiale Verlauf der mittleren Temperatur der Partikelklasse i in den beiden
Schachten in dieser Zone ergibt sich aus der differenziellen Energiebilanz fur ein

Langenelement dz

dr.
o [Mh(z)i “Cosa)i | Ts(z)i]: AF ' Ai ' [a(z)i ’ (Tg(z) - Tsw(z)i )+ gy * (T @) _Tsw(zx) O Al ’ (Tl

dz e L

(z) - sw(z)i)

-2 AF : Z [8ik : Ai G- ( :v(z)i - T:v(z)k )]_MCOZ,(t)i : % ’ Ahco2 . (5'4)

Die Anderung des Enthalpiestromes der Partikelklasse i ist gleich der vom Gas im
Brennschacht und vom Abgas im Vorwarmschacht an die Steine Ubertragenen
Waérme, der von den Steinen an die Lanzen Ubertragenen Warme, der lGbertragenen
Wérme zwischen den Partikeln durch Strahlung und der fiir die Zersetzung benétigten
Enthalpie. In der Gleichung bedeuten ¢ der effektive Strahlungsaustauchgrad,
M der gesamte CO2-Massenstrom in der Partikelklasse i am Ofenkopf, dX,, die

CO,,(t)i (2)i
lokale Anderung des Zersetzungsgrades des Kalksteins und Ahco2 die spezifische
Zersetzungsenthalpie.

Die Berechnung der Anderung des Enthalpiestromes der Partikel stellt die Kopplung
zwischen den Differenzialgleichungen im Brennschacht und im Vorwarmschacht dar.
Weiterhin stellt die Berechnung der lokalen Anderung des Zersetzungsgrades des

Kalksteins dX, die Kopplung zwischen den Differenzialgleichungen und dem

basierend auf dem Kern-Schale-Modell diskreten Reaktionsmodell, das im Kapitel 2

beschrieben wurde, dar.
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s0

In der Gleichung 5- 5 sind W, die Geschwindigkeit des Schuttbettes, p,, die Dichte des
trockenen Kalksteins, d, der Durchmesser der Partikelklasse i, MS0 der Massenstrom
des trockenen Kalksteins am Ofenkopf, YC02 der Massenanteil an Kohlendioxid im

trockenen Kalkstein und Mc02 der lokale Massenstrom des Kohlendioxids durch die

Zersetzung. Die Berechnung des lokalen Massenstromes des Kohlendioxids wurde in

Kapitel 2 erlautert.

5.2.4 Energiebilanz in der Zone zwischen der Lanzenmiindung und dem
Uberstrémkanal (GZ2 und GZ4)

Die axialen Verlaufe der Temperatur des Gases und der Steine ergeben sich aus der
differenziellen Energiebilanz far ein Langenelement dz. In der Abbildung 5-4 ist ein
solches Langenelement in der Zone unter der Lanzenmindung schematisch

dargestellt.

Als differenzielle Energiebilanz gilt fir das Gas im Brennschacht:

dr. dM, dQ,,
E [Mg2(z) . prgz(z) . Tg2(z)]: d—Zt() . hu - AF : Z {O(’(z)i : Ai : [ng(z) - TSW(z)i ]}+ dZ( ) '

(5-6)

Die Anderung des Enthalpiestromes des Gases ist gleich der durch die Verbrennung
des Brennstoffs erzeugten Warme, der vom Gas an die Steine Gbertragenen Warme

und der ortlichen Wandverluste.
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Abbildung 5-4: Schematische Darstellung eines Langenelements dz im GGR-
Schachtofen in der Zonen GZ2 und GZ4.

Der axiale Verlauf der Temperatur der Partikelklasse i ergibt sich aus der

differenziellen Energiebilanz fir ein Langenelement dz

dr.
E [Ms(z)i “Cosle) Ts(z)i ] =Ap- A [a(z)i ’ (ng(z) - Tsw(z)i )"‘ Oty * (ng<z) ~ T )]

-2 Ap : Z[Sik . Ai O ( ! ~-T, )] _MCOZ,([)i : dX(Z)i ’ Ahco2 (5_7)

sw(z)i sw(z)k dZ

Die Anderung des Enthalpiestromes der Partikelklasse i ist gleich der vom Gas im
Brennschacht und vom Abgas im Vorwadrmschacht an die Steine (bertragenen
Waérme, der Ubertragenen Warme zwischen den Partikeln durch Strahlung und der fir

die Zersetzung benétigten Enthalpie.

Flr das Abgas im Vorwarmschacht gilt als differenzielle Energiebilanz die Gleichung
5-3.
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5.2.5 Energiebilanz in der Kiithizone

In der Kihlzone wird lediglich nur Warme vom Solid zur Kuhlluft Gbertragen. Zwischen

den Partikeln herrscht ein Strahlungsaustausch

dr.
E[Ms(z)i “Chs(a)i 'Ts(z)i]: Ag- {Ai "0y, '(Ta(z) _Tsw(z)i)_z'Z[Sak ‘Ao ( ;:v(,), _Tswmk )]} (5-8)

de(z)

d
[Ma<z pa(z>'Ta<z>]:_2‘AF'Z[°°<z>a‘Ai‘(Tau)—Tgw(z)i)]ﬂL 5 (5-9)

In den Gleichungen bedeuten M. der Massenstrom der Kiihlluft in beiden Schachten,

c,, die spezifische Warmekapazitat der Kahlluft und T, die Kahllufttemperatur.

5.2.6 Massenbilanz

Der Massenstrom des Gases im Brennschacht in der Zone GZ1 setzt sich aus der

Verbrennungsluft (Oberwind) und dem erzeugten Kohlendioxid zusammen:

gl(z) + Z( COz Wi (L)l) (5_1 0)

Der Brennstoff stromt in die Lanzen. Erst in der Zone GZ2 vermischt sich das Gas

aus der Zone GZ1 mit dem Brennstoff

M, =M, +M, +Y (M, - X, )=(1+1-L)-M +3 M, . -X,, (5-11)

82(z) COZ,(t)i

Der Massenstrom der Steine verringert sich infolge der Zersetzung geman:

(5-12)

s(z)i (2)i CoO, )

M, =M, (1-X_, Y
Der Massenstrom des Abgases im Vorwarmschacht ist konstant und besteht aus
dem Gas vom Brennschacht und der Kihlluft aus den zwei Kiihlzonen

M, = (1 2-L)- M, + 3 (Mg, X J+ M (5-13)
In der Gleichung ist X, .., der Zersetzungsgrad der Partikelklasse i am Ende der
Zone GZ2.

In der KUihlzone besteht der Massenstrom des Gases lediglich aus der Kuhlluft.
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5.2.7 Losungsverfahren, Beschreibung der Berechnungsmethode

Das Modell besteht im Wesentlichen aus einem System von gewdhnlichen
Differenzialgleichungen, die auf Energie- und Massenbilanzen beruhen, gekoppelt mit
einem diskreten Reaktionsmodell basierend auf dem Kern-Schale-Modell. Durch die
Lésung dieser Gleichungen erhédlt man die Temperaturprofile des Gases im Brenn-
und Vorwarmschacht (Nicht-Brennschacht), die Oberflachen- und Kerntemperatur und

den Umwandlungsgrad des Kalksteines.

Aufgrund des Sprungs im Volumenstrom des Gases am Ende der Lanzen und am
Uberstromkanal muss der Brennschacht fiir die Entwicklung von numerischen
Verfahren zur Lésung der Differenzialgleichungen in drei Zonen eingeteilt werden.
Abbildung 5-2 zeigt die drei Zonen GZ1, GZ2 und GZ3. Hingegen muss der

Vorwarmschacht in nur zwei Zonen GZ4 und GZ3 geteilt werden.

In der Berechnung wird die Oberkante des Schittbettes als z=0 festgelegt. Die Héhe
der Zone GZ3 bzw. der Kuhlzone (Ls) ist durch die Ofenkonstruktion festgelegt. Die
Hbéhe der Zone GZ2 bzw. der Brennzone (Lz) wird durch die Lange der Lanzen
definiert. Die Hohe des gesamten Schuttbettes wird mit L bezeichnet und ist ein
variabler Betriebsparameter. Damit ergibt sich die HOéhe der Zone GZ1 zu
(L1= L-L2-Ls). Die notwendigen Parameter fir die Lésung der Differenzialgleichungen
sind in der Tabelle 5-1 zusammengefasst.

Die Randwerte fir die Lésung der Differenzialgleichungen in der Zone GZ1 sind

gegeben als:

T,(z=0)=T, (5-14)
T (z=0)=T,, (5-15)
T(z=0)=T,, (5-16)
X (z=0)=0 (5-17)

FuUr die Kalksteine sind die berechneten Werte am Ende der Zone GZ1 die Randwerte
fir die Losung dieser Gleichungen in der Zone GZ2

Ts,i (Z = Ll) = Ti,Ll (5'1 8)

X (z=L)=X,,, (5-19)
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Der Brennstoff und das Gas aus der Zone GZ1 vermischen sich am Ende der Lanzen
und das Gasgemisch hat in der Zone GZ2 eine einheitliche Temperatur. Die
berechnete Mischtemperatur am Ende der Zone GZ1 ist der Randwert der Gleichung
(5-6)

T,(z=L)=T, (5-20)

,mix,L1

Tabelle 5-1: Eingabeparameter flr die Simulation

Ofenparameter Betriebsparameter

Innendurchmesser | Massenstrom des Kalksteins | Eintrittstemperatur des
Kalksteines

Lange der Vorwarmzone| Wassergehalt der Steine Eintrittstemperatur des
Uberwindes

Lange der Brennzone |Massenanteil CO2 im Kalkstein| ~Eintrittstemperatur des
Brennstoffes

Lange der Kiihlzone | Mittlerer Partikeldurchmesser |  Eintrittstemperatur der

Kuhlluft
Feuerfestmaterial Liickengrad Eintrittstemperatur der

Verbrennungsluft (Lanzen)

Eintrittstemperatur der

iale Brennstoffart
Materialeigenschaften Kaihlluft (Lanzen)

Volumenstrom des Brenn-

Dichte stoffes bzw. Brennerleistung
Spezifische Volumenstrom des
Warmekapazitat Oberwindes
Volumenstrom der
Warmeleitfahigkeit

Verbrennungsluft (Lanzen)

Porendiffusions- Volumenstrom der Kuhlluft je

koeffizient Schacht

Volumenstrom der Kihlluft
Reaktionskoeffizient

(Lanzen)

Am Ende der Zone GZ2 vermischt sich das Gas mit der Kihlluft. Eine weitere
Mischtemperatur Ttgmix wird berechnet. Flr die Berechnung der Mischtemperatur Tig,mix
wird einerseits die berechnete Gastemperatur am Ende der Zone GZ2 und
andererseits die Kihllufttemperatur an der gleichen Stelle z=L1+L2, die erst nach der
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Berechnung der Kihlzone bekannt wird, bendtigt. Diese Mischtemperatur ist der
Randwert fir die Berechnung der Abgastemperatur in der Zone GZ4

T,(z=L,+L,)=T,

g, mix *

(5-21)

Fdr die Berechnung der Kiihizone GZ3 werden nur die beiden Differenzialgleichungen
5-8 und 5-9 benétigt. Die Randwerte flr die Lésung dieser Gleichungen sind gegeben

als:
T(z=L)=T, (5-22)
T(z=L,+L,) =T, (5-23)

Die Temperatur der zugefuhrten Kuhlluft an der Stelle z=L ist bekannt. Die Temperatur
der Steine Tsp an der Stelle (z=L1+ L1) ist nach der Berechnung der Zonen GZ1 und
GZ2 und parallel dazu der Zone GZ4 bekannt. Das bedeutet, die Lésung der Zone
GZ1, GZ2 und GZ4 ist notwendig fir die Lésung der Zone GZ3 und umgekehrt. Die
Berechnung der Differenzialgleichungen in den vier Zonen ist dadurch gekoppelt.

In der Abbildung 5-5 ist die Berechnungsmethode Uber dem gesamten Ofen
dargestellt. In der Abbildung 5-6 ist die Berechnungsmethode des Unterprogramms in

der Zone 2 verdeutlicht.

Far die erste Iteration wird in den Zonen GZ1 und GZ2 die Mischtemperatur Tsgmix einer
friheren Berechnung als Randwert verwendet. Nach der Berechnung der Zone GZ1
kann die Berechnung der Zone GZ2 durchgefihrt werden. Danach wird die
Mischtemperatur neu berechnet und die Energiebilanz des gesamten Ofens Uberprift.
Wenn die zugeflhrten mit den abgeflhrten Energien nicht Gbereinstimmen, wird die
neu berechnete Mischtemperatur als Startwert bzw. Randwert der nachsten lteration
verwendet. Wenn die Energiebilanz genau genug (Fehler unter 0,2 %) ist, wird die
lteration beendet und die Ldsung fir weitere Berechnungen in dem Programm
Ubergeben. Diese sind der Druckverlust, die Zusammensetzung des Abgases und die
bei feuchten Steinen verringerte Abgastemperatur.
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/ Eingabeparameter /

v

Startlésung auswahlen

v

Tig,mix und X aus der
Startlésung annehmen

A4

Berechnung der Zonen
GZ1, GZ2 und GZ4

v

Berechnung der Kuhlzone
ng,mix und X *
berechnet

Trq,mix berechnen

Nein

Energiebilanz ?

Druckverlust berechnen

v

Eingabeparameter
und Lésung speichern

!

/ Ausgabe der Ergebnisse /

Abbildung 5-5: Beschreibung der Berechnungsmethode im GGR-Schachtofen.
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Start

A4

Berechnung der Temperaturen
Tsi ,Tg1 ,Tg2 und ng
mit BVP-Solver

Xi berechnet l

Berechnung der
Zersetzungsverlaufe
der Partikel Xi
mit ODE-Solver

Nein Energiebilanz ?

Abbildung 5-6: Beschreibung der Berechnungsmethode in den Zonen GZ1, GZ2 und
GZA4.

Die Auswahl einer geeigneten Startlosung ist fur die Stabilitait des
Simulationsprogramms von Vorteil. Die Eingangsparameter und
Simulationsergebnisse aller Berechnungen werden deswegen gespeichert. Vor dem
Beginn einer neuen Simulation werden die neuen Eingangsparameter mit allen
gespeicherten verglichen. Die Lésung mit den &hnlichsten Parametern wird als
geeignete Startlbsung ausgewahlt.
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5.3 Simulationsergebnisse
5.3.1 Eingabeparameter fur die Simulation

Zur Analyse des Brennprozesses von Kalkstein in GGR-Ofen wurde ein Referenzofen
mit einem inneren Durchmesser von 4 m und einer gesamten Schittbetthéhe von
16 m verwendet. Die Kiihlzone betragt davon 5 m. Der Steinspiegel liegt 5 m Uber der
Lanzenmlndung. Die angenommenen Werte fir die Simulation sind in Tabelle 5-2
zusammengefasst. Der Ofendurchsatz des Kalksteins betragt insgesamt 1014 Tonnen
pro Tag. Es wird angenommen, dass der Kalkstein trocken ist. Der Kalkstein besteht
aus

95 Gew.-% Kalziumkarbonat (CaCOs) und 5 Gew.-% Inerte. Der CO2-Antell
(Gewichtsverlust) betragt 41,8 Gew.-%. Die Verteilung der PartikelgroBe wird in fanf
Klassen von 55 mm bis 105 mm unterteilt. In der Tabelle 5-3 sind die Partikelklassen
und die zugehorigen Durchmesser, Massenanteile und Massenstrome des
Kalksteines zusammengefasst. Der Sauter-Durchmesser dieses Schittbettes betragt
80 mm. Der mittlere Lickengrad des Schittbettes betragt 0,43. Weiterhin liegt der
Warmeleitkoeffizient des Kalkes bei 0,6 W/(m-K) und der Emissionsgrad bei 0,4. Der
zugefiihrte Brennstoff ist Erdgas mit einem Heizwert von 37,4 MJ/Nm3. Der
Volumenstrom des Brennstoffs betragt 2206 Nm3/h. Die Leistung der Brenner ist somit
22,91 MW. Weiterhin wird eine Luftzahl im Brennschacht von 1,2 angenommen. Diese
ergibt einen Volumenstrom der Verbrennungsluft (Oberwind) von 26300 Nm?/h. In der
KlUhlzone wird das mittlere Warmekapazitatsstromverhaltnis des Kalks zur Luft gleich
eins angenommen. Dieses Kapazitatsstromverhalinis gibt den Mindestwert fir die
Kahlluft wieder. Der Volumenstrom der Kihlluft betrdgt 8100 Nm3/h/Schacht. Jeder
Schacht besitzt 25 Lanzen mit einem AuBendurchmesser von 40 mm. Dadurch erhalt
man eine gleichmaBigere Verteilung des Brennstoffs im Querschnitt.
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Tabelle 5-2: Angenommene Werte flr die Simulation.

Schuttbetthéhe 16 m
Ofen- Lange der Vorwarmzone 5 m
abmessung Lange der Reaktionszone 6 m
(pro Schacht) | ange der Kiihlzone 5 m
Innerer Durchmesser des Ofens 4 m
Brennstoffart Erdgas H -
Volumenstrom des Brennstoffes 2206 Nm?3/h
:)/aerr:rrﬁ:trgrmgs- Heizwert des Brennstoffes 37,4 MJ/Nm3
Anzahl der Lanzen pro Schacht 25 Lanze
AuBendurchmesser der Lanzen 40 mm
Massenstrom des Kalksteines (Trocken) 1014 t/d
Volumenstrom des Oberwindes 26300 m3stp/h
Volumenstrom der Kihlluft pro Schacht 8100 m3stp/h
p;}:arenbes‘:er \éfell:]r:se:hs;grp der Lanzenkdhlluft im 1000 rdstolh
xg:’wg(rargztéﬁ;ncgfr Lanzenkdhlluft im 1000 mdste/h
Eintrittstemperatur 10-30 °C
CaCOs-Anteil im Kalkstein 95 %
Parameter der | jjickengrad im Schiittbett 0,43 -
Steine Warmeleitkoeffizient des Kalkes 0,6 W/m/K
Emissionsgrad des Kalkes 0,4 -
Tabelle 5-3: Angenommene PartikelgréBenverteilung.
Partikelklasse 1 2 3 4 5
Partikeldurchmesser mm | 55 67 80 92 | 105
Massenanteil % 10 15 33 24 18
Durchsatz des Kalksteines t/d | 101,4 |152,1|334,6|243,4|182,5

5.3.2 Temperaturprofile und Umwandlungsgrad

Abbildung 5-7 zeigt die berechneten Temperaturprofile des Gases, des Brennstoffes

im Brennschacht, des Abgases im Vorwdrmschacht, der Kihlluft in der Kihlzone und
der Oberflachen der Partikel in vertikaler Richtung des Ofens. In der Abbildung 5-8
sind die axialen Profile der Kerntemperatur des Steins fiir jede Klasse und die

Gastemperaturen dargestellt. Die zugehdrigen Zersetzungsverlaufe sind in Abbildung

5-9 grafisch erfasst. Zum besseren Verstédndnis stellt die horizontale Achse die
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vertikale Richtung dar. Die Koordinate 0 m ist die Oberseite des Schuttbettes. In
Tabelle 5-4 sind charakteristische Werte der finf Steinklassen aufgeflhrt. In der

Tabelle 5-5 sind charakteristische Werte des Prozesses zusammengefasst.

Zunachst wird der Ofen am oberen Ende (0 m = Steinspiegel) mit Kalkstein bei
Umgebungstemperatur von 10°C beschickt. Der Stein wird vom Abgas im
Nichtbrennmodus vorgewarmt. Nach dem Umsteuern in den Brennmodus geben die
Steine diese Warme zur Vorwarmung der Verbrennungsluft ab. Die Lanzen werden
durch konvektive Warme und die Strahlung der Steine erwarmt. Somit steigen sowohl
die Steintemperatur als auch die Lufttemperatur und die Brennstofftemperatur im
Bereich der Vorwarmzone. Am Ende der Lanzen (5 m) beginnt die Brennzone, bei der
der Brennstoff zugefihrt wird. Zuerst vermischt sich der Brennstoff mit der warmen
Verbrennungsluft am Ende der Lanzen. Die Mischtemperatur betragt ca. 816 °C. Durch
die Verbrennung des Brennstoff-/Luftgemisches steigt die Gastemperatur. Mit
zunehmendem Brennstoffumsatz steigt die Gastemperatur starker an. Sie erreicht bei
6,3 m mit 1250 °C ihr Maximum. Vom Verbrennungsgas wird Warme dem Kalkstein
zugeflihrt, der eine Warmesenke darstellt. Infolgedessen sinkt die Gastemperatur. Im
Bereich des Uberstromkanals wird das Gas aus der Reaktionszone mit der
vorgewarmten Luft aus den Kihlzonen verdinnt und strdmt dann als Gemisch in den
Vorwarmschacht. Die Gastemperatur in dem Uberstrémkanal betragt 1049 °C. Das
Gasgemisch hat dann eine niedrigere Temperatur als die Steine. Es kihlt diese also
zunédchst und heizt sich dabei auf. Erst bei einer Lange von etwa 6,3 m Ubersteigt die
Temperatur des Abgases im Vorwarmschacht die der Steine und gibt dann Warme an
diese ab. Es findet somit ein Warmtransport durch das Abgas des Vorwarmschachtes
vom unteren in den oberen Teil des Brennschachtes statt. Das Abgas verlasst die
Vorwarmzone schlieBlich mit einer Abgastemperatur von 145 °C. Die
Zusammensetzung des Abgases ist in Tabelle 5-6 aufgefihrt. Die
Sauerstoffkonzentration im feuchten Abgas betragt 8,2 %. Sie ist im Vergleich zum
Normal-Schachtofen sehr hoch, da im GGR-Schachtofen die Kihlluft an der

Verbrennung nicht teilnimmt.
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Abbildung 5-7: Temperaturprofile des Gases und der Oberflachen der Partikel

Vom Abgas des Vorwarmschachtes wird Warme dem Kalkstein zugefuhrt, der eine
Waéarmesenke darstellt. Infolgedessen steigt der Steintemperatur, die eine
Reaktionstemperatur von 820°C bei 4,6 m erreicht. Flr die Zersetzung der Steine wird
der groBte Anteil der Warmemenge bendtigt (endotherme Reaktion). In dem Bereich
von 5 m bis 7 m ist die freigesetzte Energie durch die Verbrennung gréBer als die fur
die Zersetzung bendtigte Energie. Die Temperaturen der Steine und des Steinkerns
steigen in diesem Bereich stetig an. Danach verringert sich bis zum Ende der
Brennzone der Brennstoffumsatz. Die Energieabsenke durch die Zersetzung ist gréBer
als die Energiefreisetzung. Folglich fallen die Gas- und Steintemperatur ebenfalls ab.
In der Vorwarmzone sind jedoch die Oberflachentemperaturen der Steine nahezu
gleich. Das liegt an der Betriebsweise des GGR-Ofens. Weiterhin sind die
Oberflachentemperaturen der Steine wahrend der Zersetzung auch nahezu gleich.

113



Das liegt daran, dass zwischen den Steinen ein sehr hoher Warmeaustausch durch
Strahlung stattfindet. Die kleinen Steine erhalten vom Gas erheblich mehr Warme
durch Konvektion als die groBen Steine. Sie strahlen die Warme jedoch sofort wieder
an die grdBeren Steine ab. GroBBe Steine zersetzen sich also in einer Polydispersen-
Schittung schneller als in einer Monodispersen-Schiittung. Der Kalk tritt mit einer
Temperatur von etwa 1060 °C in die Kihlzone ein und wird abgekuhlt. Aufgrund des
Kapazitatsstromverhéltnisses von eins ist der Temperaturverlauf annéhernd linear. Die
geringe Abweichung vom linearen Verlauf ist in der Temperaturabhéngigkeit der
Stoffwerte  und damit im Warmelbergangskoeffizienten begrindet. Die
Austragtemperatur ist je nach Partikelgr6Be zwischen 69 °C bei den 55 mm Partikeln
und 127 °C und bei den 105 mm Partikeln.
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—— Stein-Kern, d=105 mm —— Oberwind

—— KUhlluft - - = Brennstoff-Lanzen

Abbildung 5-8: Temperaturprofile des Gases und der Partikelkerne.

Die Kerntemperaturen der verschiedenen Klassen unterscheiden sich im Gegensatz
zu den Oberflachentemperaturen erheblich voneinander. Gleichzeitig besteht eine
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sehr hohe Temperaturdifferenz zwischen der Oberflache und dem Kern der Steine.
Dies kann unterschiedliche Reaktivitaten der Steinklassen zur Folge haben. Die
kleinste Klasse mit 55 mm erreicht die Zersetzungstemperatur zuerst und zwar nach
4,6 m und wird nach etwa 7,4 m zuerst zersetzt. Die Kerntemperatur steigt dann bis
zur Oberflachentemperatur. Nach 8,4 m wird die 67 mm Klasse zersetzt. Die
Kerntemperatur steigt dann wieder steil an. Entsprechend verhalt sich die 80 mm
Klasse. Die 92 mm und 105 mm Steine werden nicht mehr vollstandig zersetzt und
weisen einen Rest-CO2-Gehalt von 1,76 % und 6,25 % auf. Der Kern dieser Steine
weist geringere Temperaturen auf als der der anderen Steine. Der Kalkaustrag ist vom
Durchsatz des Kalksteines und dem Rest-CO2-Gehalt abhangig. Die
Kalkaustragstemperatur ist umso niedriger, je kleiner die Steine sind. Dieses Ergebnis
ist in dem hbéheren konvektiven Warmelbergang begrindet. Die
Temperaturdifferenzen zwischen der Luft und dem Kalk sind aufgrund des hohen
konvektiven Warmeulbergangs relativ gering.
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Abbildung 5-9: CO2-Gehalt in den Steinen.

In Tabelle 5-4 sind charakteristische Werte des Prozesses zusammengefasst. Der
Rest-CO2-Gehalt des gesamten Austrages betragt 1,6 %. Der Kalkdurchsatz liegt bei
600 t/g. Das Gas erreicht eine maximale Temperatur von 1250 °C und verlasst den
Schachtofen mit einer Temperatur von 145 °C. Auf die anderen Werte, wie den
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spezifischen Energieverbrauch und den Druckverlust, wird in den

Abschnitten eingegangen.

Tabelle 5-4: Charakteristische Werte der finf Steinklassen.
Steinklasse 1 2 3 4 5
Partikeldurchmesser mm| 55 67 80 92 105
Massenanteil % | 10 15 33 24 18
Durchsatz des Kalksteines t/d |101,4 | 152,1|334,6 |243,4|182,5
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,00 | 0,00 | 1,76 | 6,25
Zersetzungsgrad % (100,0/100,0(100,0( 97,5 | 90,7
Durchsatz des Kalkes t/d | 59,0 | 88,5 |194,7|144,21113,3
Austragtemperatur °C | 69 81 95 110 | 127
Max. Kerntemperatur °C | 1136 | 1104 | 1063 | 1052 | 1050
Max. Oberflachentemperatur | °C | 1137 | 1128 | 1122 | 1119 | 1115

Tabelle 5-5: Charakteristische Werte des Prozesses.

Partikeldurchmesser mm 55-105
Leistung der Brenner MW 22,91
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 1,6
Zersetzungsgrad % 97,9
Kalkdurchsatz t/d 600
Energieverbrauch MIkgrar | 3,30
MJ/kgcao | 3,75
Abgastemperatur °C 145
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049
Maximale Gastemperatur °C 1250
Warmeverlust durch die Wand % 2,4
Druckverlust mbar 226

Tabelle 5-6: Zusammensetzung des feuchten und trocknen Abgases.

Abgaskomponente Feucht Trocken
CO2 18,9 20,5
H20 7,7 0,0
Oz 8,6 9,3
N2 64,8 70,2

116

nachsten



Da in der Vorwarmzone lediglich nur ein Warmetausch zwischen dem Gas und den
Steinen existiert, ergibt sich keine Anderung der Massenstrdome. Aufgrund der
Zersetzung in der Reaktionszone wird auf dem Weg nach unten die Masse der Steine
sinken und die Masse des Gases steigen. In Abbildung 5-10 ist die Anderung der
Massenstrome der Steine und der Gase entlang des GGR-Schachtofens dargestellt.
Der Massenstrom des Oberwindes betragt 1,36 kgLut’kgkak. Der Massenstrom des
Gases erreicht am Ende der Reaktionszone 2,17 Kkgaas/kgkak. Im Bereich des
Uberstrdmkanals wird das Gas aus der Reaktionszone mit der vorgewarmten Luft aus
den Kihlzonen verdinnt und strémt dann als Gemisch in den Vorwarmschacht. Das
Gasgemisch erreicht dann einen Massenstrom von
3,05 kgaas/kgkak. Am Ende der Lanzen im Vorwarmschacht tritt die Lanzenkihlluft aus,
was zu einer leichten Erhéhung des Massenstromes des Abgases flhrt.
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Abbildung 5-10: Anderung der Massenstrdme des Solides und des Gases entlang
des GGR-Schachtofens.
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5.3.3 Druckverlust

Der Druckverlust ergibt sich aus dem Reibungs- und dem Tragheitswiderstand der
Strémung und wird entlang der Strémungswege des Gases mit der Ergun-Gleichung
ermittelt, wie in Kapitel zwei gezeigt wurde. Im GGR-Schachtofen gibt es zwei
verschiedene Strdmungswege. Der erste und wichtigste ist der Oberwindstrom. Der
zweite ist die Kihlluft. Der Oberwind strémt von der Uberkante der Schiittung im
Brennschacht. Am Ende der Lanzen vermischt er sich mit dem Brennstoff. Am Ende
der Reaktionszone vermischt sich das Gas mit der Kuhlluft. Das gesamte Abgas stromt
durch das Schiittbett im Vorwarmschacht. Die Kihlluft strémt nach oben von der
untersten Kante des Ofens durch die Kihlzone und dann durch das Schuttbett im
Vorwarmschacht. Der Druckverlust dieser zwei Strdmungswege ist wichtig um den

Betriebsdruck an den Eintrittsstellen der Luft einzustellen.

In der Abbildung 5-11 sind die Profile des lokalen Druckverlustes und des summierten
Druckverlustes entlang des Schuttbettes dargestellt. Es ist erkennbar, dass der
Druckverlust im Brennschacht aufgrund der niedrigen Gasstrémung kleiner als im
Vorwarmschacht ist. So betragt der Druckverlust im Brennschacht ca. 60 mbar und im
Vorwarmschacht fir dieselbe Strecke ca. 166 mbar. Der Druckverlust im

Uberstromkanal wird nicht betrachtet.
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Abbildung 5-11: Lokaler und summierter Druckverlust entlang des GGR-Ofens.
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Der lokale Druckverlust sieht &hnlich wie die Temperaturkurve des Gases aus und
bekommt einen groBen Sprung an der Uberstrdmkanalebene aufgrund der
Vermischung mit der Kuhlluft. Dieser Sprung fuhrt zur Erhéhung der Gradienten des
Druckverlustes im Vorwarmschacht. Der ermittelte Druckverlust im simulierten
Schittbett betragt 226 mbar.

In der Abbildung 5-12 sind der lokalen Druckverlust und der Druckverlust des zweiten
Strdmungswegs dargestellt. Es ist erkennbar, dass der Druckverlust in der Kiihlzone
aufgrund der niedrigen Temperaturen und Gasstromung (nur Kahlluft) mit ca. 2 mbar
sehr klein ist. Der gesamte Druckverlust betragt hier ca. 165 mbar.
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Abbildung 5-12: Lokaler und summierter Druckverlust entlang des GGR-Ofens.

5.3.4 Wandverluste

Fdr die Simulation wurden zwei Schichten mit Dicken von 250 mm (A = 4,5 W/m/K)
und 250 mm (A = 0,5 W/m/K), leichter Wind, wolkenloser Himmel und 10 °C
AuBentemperatur angenommen. Der Warmeverlust durch die Wand betragt demnach
nur 2,4 % des Primarenergieeintrags. Allerdings wurden die Verluste im
Uberstrémkanal und die Verluste beim Aufladen der Schachte in der Umsteuerzeit

nicht berdcksichtigt.
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5.3.5 Energieverbrauch

Die Steine verlassen den Ofen mit Temperaturen zwischen 69 °C und 127 °C,
wohingegen das Abgas mit 145 °C austritt. Ein Teil der Abgasenthalpie wird bei
feuchten Steinen zur Trocknung aufgewendet. Die Abgastemperatur nimmt folglich ab
und die Wasserdampfkonzentration im feuchten Abgas steigt an. Die
Zusammensetzung des trockenen Abgases bleibt jedoch gleich.

Flr den spezifischen Energieverbrauch werden zwei verschiedene Werte betrachtet.
Der erste Wert ist der Energieverbrauch bezogen auf das ofenfallende Produkt. Diese
Definition wird in der Praxis meistens verwendet. Das ofenfallende Produkt betragt hier
600 t/d, wodurch sich ein Wert von 3,30 MJ/kgkak ergibt. Dieser spezifische
Energieverbrauch ist abhangig von der Menge der inerten Bestandteile und des Rest-
CO2-Gehaltes. Je hoher beide Werte sind, desto geringer ist der spezifische
Energieverbrauch trotz gleicher Menge an ofenfallendem Produkt. Dieser spezifische
Energieverbrauch eignet sich nicht zum Vergleich der Prozesse verschiedener Ofen
oder verschiedener Kalksteinarten miteinander. Zu solchen Vergleichen ist der
Energieverbrauch bezogen auf den CaO-Anteil besser geeignet. Dieser ist das
gewtlnschte Produkt. Der Wert betragt hier 3,75 MJ/kgcao und ist somit héher. Der
spezifische Energieverbrauch im GGR-Ofen ist deutlich niedriger als beim Normal-
Schachtofen. Der Grund dafiir ist vor allem die Vorwdrmung der Steine im
Vorwarmschacht, die zu einer niedrigeren Abgastemperatur fihrt.

5.3.6 Validierung der Ergebnisse

Zur Validierung der Simulationsergebnisse wurden mehreren GGR-Ofen aus der
Praxis simuliert. Die berechneten Werte fir die Abgastemperatur, Austragtemperatur,
Rest-CO2-Gehalt, Temperatur im Uberstrémkanal und Druckverlust aus den
Simulationsergebnissen wurden mit dem jeweiligen gemessenen Wert verglichen. Die
simulierten GGR-Ofen haben unterschiedliche Abmessungen, Durchsétze,
Kalksteinzusammensetzungen und Brennstoffmengen. Die Simulationsergebnisse
zeigten eine gute Ubereinstimmung mit den gemessenen Werten an den Ofen. In der
Tabelle 5-7 werden die Daten aus den Simulationen von zwei GGR-Ofen als Beispiel
mit den gemessenen Werten verglichen. Die Simulationsergebnisse geben jedoch
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etwa den Mittelwert aller Messergebnisse an. Der Prozess ist daher prinzipiell gut
beschreibbar. Insbesondere kann mit dem Programm der Einfluss aller Parameter
anschaulich dargestellt werden. Hierauf wird ausfihrlicher in dem nachsten Abschnitt
eingegangen.

Tabelle 5-7: Verglich der Simulationsergebnisse mit den gemessenen Daten.

GGR-Ofen 1 GGR-Ofen 2

Durchsgtz des t/d 480 820
Kalksteineses
Lange der Brennzone m 6 8
Innerer Durchmesser m 2,5 4

Simulation | Gemessen | Simulation | Gemessen
Rest-CO2-Gehalt % 2,1 2,1 1,8 1,8
Abgastemperatur °C 136 135 146 146
Austragtemperatur °C 130 125 86 84
Temperatur im °c | 1097 1093 933 932
Uberstromkanal
Druckverlust mbar 220 214 148 150

5.3.7 Temperaturprofile und Umwandlungsgrad in einer Monodispersen-
Schiittung

Zur Analyse des Einflusses der PartikelgréBenverteilung auf den Brennprozess von
Kalkstein in GGR-Schachtéfen wird der Prozess in demselben Schachtofen mit einer
Monodispersen-Schittung nochmal berechnet. Alle Eingabeparameter wurden schon
in der Tabelle 5-2 aufgeflhrt. Der Durchmesser der Partikel ist mit 80 mm gleich dem
Sauter-Durchmesser der PartikelgréBenverteilung in der Tabelle 5-3. Die Abbildung 5-
13 zeigt die berechneten Temperaturprofile des Gases, der Partikeloberflache und des
Partikelkerns in vertikaler Richtung des Ofens. Der Verlauf der Kurven entlang des
Ofens ist ahnlich wie bei der PartikelgréBenverteilung. Die maximalen Temperaturen
in der Monodispersen-Schittung sind allerdings deutlich niedriger. In Tabelle 5-8 sind
die charakteristischen Werte des Prozesses fur die Monodispersen und
Polydispersen-Schittung aufgeflihrt. Der Rest-CO2-Gehalt des gesamten Austrages
sinkt auf 1,2 %. Die maximalen Gas- und Oberflachentemperaturen der Steine liegen
nur ca. 25 °C unter den maximalen Temperaturen in der Polydispersen-Schittung. Die
Temperaturen in der Nahe des Uberstrdmkanals liegen hingegen deutlich unter den
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Temperaturen in der Polydispersen-Schittung. Die Temperatur im Uberstrémkanal ist
ca. 75 °C unter der Temperatur in der Polydispersen-Schuttung. Die groBen Steine in
der Schittung sind schwieriger zu zersetzen und besitzen eine kleinere spezifische
Oberflache. Diese Steine verursachen den héheren Rest-CO2-Gehalt im Austrag und
erhdhen die Temperaturen in der Nahe des Uberstrdmkanals. Die geringeren
Temperaturen fihren zum niedrigeren Druckverlust und niedrigeren Warmeverlust

durch die Ofenwand.

Um den Prozess im GGR-Schachtofen, insbesondere die maximalen Temperaturen,
die Temperatur im Uberstrémkanal und den Rest-CO2-Gehalt, prézise simulieren zu
kénnen, muss die PartikelgroBenverteilung der Steine bertcksichtigt werden. Daher
wird der Einfluss der Parameter mit einer Polydispersen-Schittung sowie der Einfluss
der Anderung der PartikelgréBenverteilung auf den Prozess im GGR-Schachtofen
diskutiert.
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Abbildung 5-13: Temperaturprofile im GGR-Schachtofen mit einer Monodispersen-
Schittung
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Tabelle 5-8: Simulationsergebnisse der Monodispersen und der Polydispersen-

Schittung
Partikeldurchmesser mm 55-105| 80
Leistung der Brenner MW 22,91
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 1,2
Zersetzungsgrad Y% 97,9 98,3
Kalkdurchsatz t/d 600 597,3

MJ/kgkak | 3,30 3,31
MJ/kgcao | 3,75 3,73

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 145 144
Temperatur im Uberstrémkanal °C 1049 973
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1226
Warmeverlust durch die Wand Y% 2,4 2,3

Druckverlust mbar 226 218

5.4 Einfluss der Breite der PartikelgroBenverteilung

Aus unterschiedlichen Griinden &ndern die Ofen-Betreiber immer wieder die Breite des
Steinbandes. Die Breite des Steinbandes wird in der Regel durch zwei Siebe
festgelegt. Die PartikelgréBenverteilung dazwischen kdnnte sehr unterschiedlich sein.
Die Massenanteile der verschiedenen Steinklassen gleich zu halten ist sehr
aufwandig. Dies verlangt die Steine in verschiedenen Steinklassen zu sieben. Jede
Steinklasse wird einzeln gewogen, um danach diese zusammenzumischen. Um den
Einfluss der Breite zu verdeutlichen, werden weitere Fraktionen mit jeweils finf

Partikelklassen mit verschiedenen Breiten simuliert.

5.4.1 Einfluss der Breite der PartikelgroBenverteilung bei gleichbleibenden

Sauter-Durchmesser

Als nachstes wird der Fall betrachtet, in dem das Kornband von beiden Seiten verengt
bzw. erweitert wird. In der Tabelle 5-9 sind die Partikelklassen und ihre Massenanteile
zusammengefasst. Die erste PartikelgroBenverteilung (PGV1) ist die vorherige
Referenzverteilung mit einer Breite zwischen 55 mm und 105 mm. Die Zweite (PGV2)
ist von 70 mm bis 90 mm mit einem Inkrement von 5 mm. Die Dritte (PGV3) ist von

40 mm bis 120 mm mit einem Inkrement von 20 mm. Die Massenanteile der

123



verschiedenen Klassen sind so eingestellt, dass der mittlere Sauter-Durchmesser des
Schittbettes 80 mm betragt.

Tabelle 5-9: Partikelklassen und ihren Massenanteile

1 2 3 4 | 5 | d
Partikeldurchmesser | mm | 55 67 80 92 | 105 80
Massenanteil PGV1 | % | 10 15 33 24 18
Partikeldurchmesser | mm | 70 75 80 85 90 80
Massenanteil [ PGV2 | % | 10 15 43 22 10
Partikeldurchmesser | mm | 40 60 80 100 | 120 80
Massenanteil | PGV3 | % 5 15 40 25 15
Die charakteristischen mittleren Prozessdaten von den drei

PartikelgroBenverteilungen sind in  der Tabelle 5-10 aufgefihrt. Die
Maximaltemperaturen im Ofen bei der engeren Fraktion (PGV2) betragen nur ca.
20 K weniger als die bei PGV1. Der gesamte Rest-CO2-Gehalt sinkt auf 1,26 %. Je
enger die Fraktion ist, desto mehr ndhert sich diese an eine Monodispersen-Schiittung.
Die Temperaturen und der Rest-CO2-Gehalt sinken bei gleichbleibender

Energiezufuhr.

Bei breiteren Fraktionen steigen hingegen die Temperaturen und der Rest-COo2-
Gehalt. In der Tabelle 5-11 sind charakteristische Werte der finf Steinklassen der
breiteren Verteilung PGV3 zusammengefasst. In der Abbildung 5-14 sind die axialen
Profile der Kerntemperatur des Steins firr jede Klasse und die Gastemperatur der
breiteren Verteilung PGV3 dargestellt. Die kleinste Klasse mit 40 mm erreicht die
Zersetzungstemperatur zuerst und zwar nach 4,5 m und wird nach etwa 6,5 m zuerst
zersetzt. Die Kerntemperatur steigt dann bis zur Oberflachentemperatur. Erst nach 4,7
m erreicht die 120 mm Klasse die Zersetzungstemperatur. Die 100 mm und 120 mm
Steine werden nicht mehr vollstandig zersetzt und weisen einen Rest-CO2-Gehalt von
2,13 % und 8,64 % auf.
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Tabelle 5-10: Charakteristischen Daten von PGV1, PGV2 und PGV3

PartikelgroBenverteilung - PGV1 | PGV2 | PGV3
Partikeldurchmesser mm 55-105| 70-90 |40-120
Leistung der Brenner MW 22,91
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 1,26 1,92
Zersetzungsgrad Y% 97,9 98,2 97,3
Kalkdurchsatz t/d 600 | 597,7 | 601,7

_ MJ/kgka | 3,30 | 3,31 3,29
Energieverbrauch

MJ/kgcao | 3,75 | 3,74 | 3,77

Abgastemperatur °C 145 144 147
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049 988 1090
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1230 | 1276
Maximale Steintemperatur °C 1137 | 1085 | 1187
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,3 2,43
Druckverlust mbar 226 219 231

Tabelle 5-11: Charakteristische Werte der finf Steinklassen der PGV3.

Steinklasse 1 2 3 4 5

Partikeldurchmesser mm | 40 60 80 100 | 120
Massenanteil % 5 15 40 25 15

Durchsatz des Kalksteines t/d | 50,7 | 152,1 | 405,6 | 253,5 | 152,1
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,00 | 0,00 | 2,13 | 8,64
Zersetzungsgrad % [100,0(100,0100,0| 97,0 | 86,8
Durchsatz des Kalkes t/d | 29,5 | 88,5 |236,1 |150,7 | 96,9
Austragtemperatur °C | 56 75 98 122 | 151

Max. Kerntemperatur °C | 1187 | 1173 | 1120 | 1093 | 1090
Max. Oberflachentemperatur | °C | 1187 | 1173 | 1161 | 1156 | 1151
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Abbildung 5-14: Temperaturprofile des Gases und der Kerne der Partikel bei PGV3.

5.4.2 Einfluss der Breite der PartikelgroBenverteilung

Im Folgenden wird der Fall betrachtet, in dem das Kornband von einer Seite verengt
wird. In der Tabelle 5-12 sind die Partikelklassen und ihre Massenanteile
zusammengefasst. Bei der PartikelgréBenverteilung PGV4 werden die 105 mm
Partikel der Verteilung PGV1 entfernt. Der Sauter-Durchmesser sinkt auf 76,2 mm. Bei
der PartikelgréBenverteilung PGV5 werden die 55 mm Partikel entfernt. Der Sauter-
Durchmesser steigt auf 84,4 mm. Die Massenanteile beider Verteilungen wurden
prozentual angepasst.
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Tabelle 5-12: Partikelklassen und ihren Massenanteile.
1 2 3 4 5 d

Partikeldurchmesser |mm | 55 67 80 92 | 105
Massenanteil | PGV1 | % 10 15 33 24 18

Partikeldurchmesser |mm | 55 67 80 92 6.
Massenanteil | PGV4 | % 12 18 40 30 ’

Partikeldurchmesser | mm 67 80 92 105 84 4
Massenanteil |PGV5 | % 16 37 27 20 ’

Die charakteristischen mittleren Prozessdaten von den PartikelgréBenverteilungen

P

80

sind in der Tabelle 5-13 aufgefiihrt. Die Maximaltemperaturen im Ofen bei der Fraktion
PGV4 sind nur ca. 20 K héher als die bei PGV1. Hingegen sinkt der gesamte Rest-
CO2-Gehalt deutlich auf 0,87 %. Die Abgastemperatur sinkt auf 139 °C. Der
Druckverlust steigt auf 236 mbar. Bei der gréberen Fraktion PGV5 bleiben die
Maximaltemperaturen nahezu gleich. Die Temperaturen in der Nahe des
Uberstromkanals sinken um ca. 20 K. Das liegt daran, dass die Fraktion PGV5 eine
kleinere spezifische Oberflache besitzt. Das Schuttbett im Vorwdrmschacht kann
weniger Energie aufnehmen. Die gespeicherte Energie im Schittbett sinkt und die
Abgastemperatur steigt. In der Brennzone nehmen die Steine wiederum weniger
Energie vom Gas auf. Die Differenz zwischen den maximalen Temperaturen der
Steine und der Gastemperatur steigt. Der Rest-CO2-Gehalt steigt. Der Druckverlust
sinkt.

In der Tabelle 5-14 sind charakteristische Werte der vier Steinklassen der gréberen
Verteilung PGV5 zusammengefasst. In der Abbildung 5-15 sind die zugehdrigen
Zersetzungsverlaufe fir jede Partikelklasse der Verteilung PGV5 dargestellt. Die
kleinste Klasse mit 67 mm erreicht die Zersetzungstemperatur zuerst und zwar nach
4,7 m und wird nach etwa 8,7 m zuerst zersetzt. Da die Fraktion enger ist, erreicht die
105 mm Klasse die Zersetzungstemperatur nur 10 cm spater bei 4,8 m. Die 92 mm
und 105 mm Steine werden nicht mehr vollstandig zersetzt und weisen einen Rest-
CO2-Gehalt von 2,55 % und 7,23 % auf. Die Austragtemperatur betragt je nach
PartikelgréBe zwischen 84 °C bei den 67 mm Partikeln und 132 °C und bei den 105

mm Partikeln.
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Tabelle 5-13: Charakteristische Daten von PGV1, PGV4 und PGVS5.

PartikelgréBenverteilung - PGV1 | PGV4 | PGV5
Partikeldurchmesser mm 55-105| 55-92 | 67-105
Leistung der Brenner MW 22,91
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt Y% 1,6 0,87 2,22
Zersetzungsgrad Y% 97,9 98,8 | 96,8
Kalkdurchsatz t/d 600 | 595,3 | 603,5
, MJ/kgkak | 3,30 3,32 3,28
Energieverbrauch
MJ/kgcao | 3,75 3,71 3,79
Abgastemperatur °C 145 139 152
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049 | 1032 | 1027
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1234 | 1253
Maximale Steintemperatur °C 1137 | 1121 1112
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,33 2,37
Druckverlust mbar 226 236 210
42 I [ 1
36 Erdgas H
E=22,91 MW \
° rhKaIkstein=-I 014 t/d \
32 30 Acar=0,6 W/(m.K) \
= W=0,43 \\\
524 \
g AN
3518 ——d=67 mm \\
> ——d=80 mm \\
~ 12 d=92 mm AN N
- \ N\
——d=105 mm \\\\\\ ~—_
6 - =\ittelwert \ \ \\.\.
0 | | | ~ I~ =
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11

Schittbetthéhe vom Ofenkopfin m
Abbildung 5-15: CO2-Gehalt in den Steinen der PGV5.
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Tabelle 5-14: Charakteristische Werte der vier Steinklassen der PGV5.

Steinklasse 1 2 &) 4
Partikeldurchmesser mm | 67 80 92 105
Massenanteil % 16 37 27 20
Durchsatz des Kalksteines t/d | 162,2 | 375,2 | 273,8 | 202,8
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,00 | 255 | 7,23
Zersetzungsgrad % | 100,0 | 100,0 | 96,4 | 89,1
Durchsatz des Kalkes t/d | 47,2 | 218,4|163,5|127,2
Austragtemperatur °C | 84 98 113 | 132
Max. Kerntemperatur °C | 1079 | 1035 | 1029 | 1027

5.5 Einfluss der Betriebsparameter

Viele Parameter Uiben einen Einfluss auf den Zersetzungsprozess in Schachtéfen aus.
In der Praxis wird der GGR-Ofenprozess normalerweise durch einige gemessene
Parameter wie beispielsweise die Uberstrdmkanaltemperatur und den Druckverlust
kontrolliert. Die Ofen-Betreiber versuchen durch Anderung der Betriebsparameter der
Anderung der gemessenen Parameter entgegenzuwirken. Damit soll die Qualitat des
Kalkes gewahrleistet werden. Die Qualitat des Kalkes wird allerdings erst einige
Stunden spater untersucht. So andern die Ofenmeister die Energiezufuhr und/ oder
den Durchsatz des Kalksteines. Die richtige Anderung bzw. Einstellung der
Betriebsparameter erfordert Wissen Uber die Eigenschaften des Kalksteins und des
Kalkes, der PartikelgréBenverteilung und ihren Einfluss auf den Prozess.

Um den Einfluss der Energiezufuhr und des Durchsatzes des Kalksteines auf den
Prozess zu verdeutlichen, wird zuerst eine grdobere Fraktion (PGV6) flir den
Ofenprozess vorbereitet. Die Durchmesser aller Partikelklassen in der
PartikelgréBenverteilung PGV1 werden um 20 mm nach oben verschoben. Die
Massenanteile bleiben erhalten. Auf Basis der ermittelten Simulationsergebnisse soll
nachfolgend geprift werden, wie bei der Umstellung der KalksteingréBe der Prozess
geregelt werden muss, um eine gleichbleibende Produktqualitat zu gewahrleisten.
Hierfar soll far die grébere Fraktion ein identischer Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % erreicht
werden. Die Anderung der Temperaturen im Ofen wird diskutiert.
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5.5.1 Einfluss der SteingréBe

Zunéachst wird der Einfluss der SteingréBe betrachtet. In Abbildung 5-16 sind die
axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten Steine und die
Gastemperaturen der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 5-17 sind
die zugehdérigen mittleren Zersetzungsverlaufe aufgetragen. Die charakteristischen
Simulationsergebnisse sind in Tabelle 5-15 zusammengestellt. Der Unterschied
zwischen den Temperaturen der Fraktion PGV6 und den Temperaturen der Fraktion
PGV1 sind in den Zonen iiber dem Uberstrémkanal nicht signifikant. Die Fraktion
PGV6 besitzt eine kleinere spezifische Oberflache. Das Schittbett im Vorwarmschacht
kann weniger Energie aufnehmen. Die gespeicherte Energie im Schiittbett sinkt und
die Abgastemperatur steigt. Im Brennschacht sinkt infolgedessen die
Oberwindtemperatur. Die Steine erreichen die Zersetzungstemperatur ca.
20 cm spater. In der Brennzone nehmen die Steine wiederum weniger Energie vom
Gas auf. Die Differenz zwischen den Temperaturen der Steine und der Gastemperatur
steigt. Die maximale Gastemperatur der Fraktion PGV6 ist mit 1298 °C ca. 50 K héher
als bei der Fraktion PGV1. Die Gastemperatur im Brennschacht sinkt auf dem Weg
nach unten und betragt im Uberstrdmkanal 1043 °C. Diese ist nur 6 K unter der
Temperatur der Fraktion PGV1. Der Rest-CO2-Gehalt steigt deutlich auf 5 %. Der
Massenstrom des Kalkes in der Kihlzone steigt somit. Die Kihlluftmenge bleibt
hingegen unverandert. Die Temperaturen der Fraktion PGV6 in der Kihlzone sind
folglich héher. Bei den kleinen Steinen (PGV1) ist der Druckverlust héher, da dieser

reziprok von der SteingréBe abhangt.

Der Energieverbrauch des ofenfallenden Produktes ist bei der PGV6 geringer, da
aufgrund des hoheren Rest-CO2-Gehaltes mehr Masse ausgetragen wird. Wird
dagegen der Energieverbrauch auf den CaO-Anteil bezogen, weisen diese den
héheren Wert auf. Dieser Anteil ist hier entsprechend niedriger. Wie bereits erlautert,
ist die Abgastemperatur bei der gréberen Fraktion héher. Die Austragstemperatur der
Steine féllt ebenfalls hdher aus.
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Tabelle 5-15: Einfluss der Steingréie.

PartikelgréBenverteilung - PGV1 | PGV6
Partikeldurchmesser mm 55-105 | 75-125
Leistung der Brenner MW 22,91
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 5,0
Zersetzungsgrad % 97,9 92,6
Kalkdurchsatz t/d 600 | 621,44
Energieverbrauch MIkgiar | 330 | 3,19
MJ/kgcao | 3,75 3,96
Abgastemperatur °C 145 176
Temperatur im Uberstrémkanal °C 1049 | 1043
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1298
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,43
Druckverlust mbar 226 174

In der Tabelle 5-16 sind charakteristische Werte der fiinf Steinklassen der gréberen
Fraktion PGV6 aufgeflhrt. Nur die beiden Klassen mit 75 mm und 87 mm werden
vollstandig zersetzt. Die 125 mm Steine weisen einen Rest-CO2-Gehalt von 11,43 %
auf. Der Kalkaustrag ist vom Durchsatz des Kalksteines und dem Rest-CO2-Gehalt

abhangig. Die Kalkaustragstemperatur der 125 mm Steine ist mit 185 °C ca. 80 K

warmer als die der 75 mm Steine.

Tabelle 5-16: Charakteristische Werte der flinf Steinklassen der PGV6.

Steinklasse 1 2 3 4 5

Partikeldurchmesser mm| 75 87 100 | 112 | 125
Massenanteil % 10 15 33 24 18

Durchsatz des Kalksteines t/d |101,4|152,1|334,6|243,4 | 182,5
Rest-CO2-Gehalt % | 0,00 | 0,00 | 0,27 | 7,30 | 11,43
Zersetzungsgrad % | 100,01 100,0 | 95,4 | 89,0 | 82,0
Durchsatz des Kalkes t/d | 59,0 | 88,5 |201,2|152,8 | 119,9
Austragtemperatur °C | 106 | 122 | 142 | 162 | 185
Max. Kerntemperatur °C | 1082 | 1047 | 1043 | 1041 | 1039
Max. Oberflachentemperatur | °C | 1126 | 1121 | 1117 | 1113 | 1111
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5.5.2 Einfluss der Brennstoffzufuhr

Als erster Parameter wird die Energiezufuhr erhéht, um den Rest-CO2-Gehalt der
gréberen Fraktion PGV6 auf den gewilnschten Wert von 1,6 % herabzusenken. In
Abbildung 5-18 sind die axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten
Steine der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 5-19 sind die
zugehdorigen mittleren Zersetzungsverlaufe graphisch erfasst. In beiden Bildern sind
strichpunktartig die Verlaufe der Fraktion PGV1 mit aufgefthrt. Mit zunehmender
Brennstoffzufuhr steigt die Gastemperatur (hier nicht dargestellt) und somit die
Steintemperatur. Dadurch beginnt die Zersetzung friiher und es wird ein hdherer
Zersetzungsgrad erreicht. Die neue Zersetzungskurve ist &ahnlich wie die
Referenzkurve von PGV1. In Tabelle 5-17 sind die charakteristischen
Simulationsergebnisse wiederum als Zahlenwerte angegeben. Um den gewlinschten
Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % bei der gréberen Fraktion PGV6 zu erreichen, muss die
Energiezufuhr um ca. 6,5 % von 22,91 MW auf 24,34 MW erhéht werden. Der
spezifische Energieverbrauch, die Abgastemperatur, die maximale Gastemperatur
und die maximale Steintemperatur steigen mit der Brennstoffzufuhr. Die
Gastemperatur erreicht ein Maximum von 1354 °C. Diese ist ca. 100 K héher als bei
PGV1. Dieser Unterschied bleibt bis zum Uberstrémkanal. Die Reaktivitit des Kalkes
ist von der Prozesstemperatur stark abhéangig. Hohere Temperatur bedeutet niedrigere
Reaktivitat. Die Abgastemperatur ist mit 194 °C erheblich hoch. Der Druckverlust wird
erhdéht, da mehr Gas durch den Ofen strémt. Die Kalkaustragstemperatur nimmt
hingegen ab, da durch den erhdhten Zersetzungsgrad die Masse der Steine in der

Kihlzone abnimmt.
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Abbildung 5-18: Einfluss der Energiezufuhr auf die Oberflachentemperatur.
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Abbildung 5-19: Einfluss der Energiezufuhr auf den mittleren CO2-Gehalt.
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Tabelle 5-17: Einfluss der Energiezufuhr.

PartikelgroBenverteilung - PGV1 PGV6
Partikeldurchmesser mm 55-105 75-125
Leistung der Brenner MW 22,91 24,34
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt Y% 1,6 5,0 1,6
Zersetzungsgrad % 979 | 92,6 | 97,9
Kalkdurchsatz t/d 600 | 621,4 | 600

MJ/kgkak | 3,30 | 3,19 | 3,51
MJ/kgcao | 3,75 | 3,96 | 3,99

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 145 176 194
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049 | 1043 | 1142
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1298 | 1354
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,43 2,38
Druckverlust mbar 226 174 205

5.5.3 Einfluss des Durchsatzes des Kalksteins

In diesem Abschnitt werden zwei unterschiedliche Falle betrachtet. Beim ersten Fall
wird untersucht, wie bei gleichbleibender Energiezufuhr der Rest-CO2-Gehalt der
90 mm Steine durch Verringerung des Durchsatzes reduziert werden kann. Beim
zweiten Fall werden gleichzeitig der Durchsatz und die Energiezufuhr um den gleichen
Anteil reduziert.

5.5.3.1 Einfluss des Durchsatzes bei gleichbleibender Energiezufuhr

In Abbildung 5-20 sind die axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten
Steine der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 4-21 sind die
zugehorigen mittleren Zersetzungsverldufe graphisch erfasst. Die charakteristischen
Daten sind in der Tabelle 5-18 zusammengefasst. Ein Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % wird
demnach bei einer Absenkung des Durchsatzes um 5,6 % auf 959 Tonnen pro Tag
erreicht. Allerdings wird dadurch auch der spezifische Energieverbrauch um etwa
diesen Wert erhéht. Die Maximaltemperaturen des Gases und der Steine steigen um
fast 50 K an. Héhere Temperatur bedeutet niedrigere Reaktivitat. Die Temperaturen
im GGR-Ofen sind ca. 20 K niedriger als beim Fall davor.

135



Durch die Reduzierung des Rest-CO2-Gehaltes steigt der Massenstrom des Abgases.
Der Druckverlust steigt um 9 mbar. Die Kurve des Zersetzungsgrades wird in Richtung
des Ofenkopfes verschoben. Der lokale Massenstrom des Gases steigt in der ersten
Halfte der Zersetzungszone wund sinkt in der zweiten Halfte. Die
Kalkaustragstemperatur nimmt leicht ab, da durch den erh6hten Zersetzungsgrad der
Massenstrom der Steine in der Kihlzone abnimmt. Das mittlere
Warmekapazitatsstromverhaltnis des Kalks zur Luft &ndert sich. Die Form der

Temperaturkurven in der Kuhlzone verandert sich dementsprechend.
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Abbildung 5-20: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf die Oberflachentemperatur.
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Abbildung 5-21: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf den CO2-Gehalt.

Tabelle 5-18: Einfluss des Kalksteindurchsatzes

PartikelgréBenverteilung - PGV1 PGV6
Partikeldurchmesser mm 55-105 75-125
Leistung der Brenner MW 22,91
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014 986 959
Rest-CO2-Gehalt Y% 1,6 5,0 3,28 1,6
Zersetzungsgrad Y% 97,9 92,6 | 953 | 979
Kalkdurchsatz t/d 600 | 621,4 | 593,6 | 567
Energieverbrauch MJ/kgkak | 3,30 | 3,19 | 3,33 | 3,49
MJ/kgcao | 3,75 | 3,96 | 3,96 | 3,97
Abgastemperatur °C 145 176 185 195
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049 | 1043 | 1068 | 1108
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1298 | 1317 | 1342
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,43 2,43 2,43
Druckverlust mbar 226 174 178 183
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5.5.3.2 Einfluss des Durchsatzes bei gleichbleibendem spezifischen

Energieverbrauch

Hier werden der Durchsatz des Kalksteines und die Energiezufuhr um 10 % bzw. 20%
reduziert. In der Abbildung 5-22 sind die Verlaufe der Oberflachentemperaturen der
kleinsten Steine der Fraktionen PGV1 und PGV6 dargestellt. In Abbildung 5-23 sind
die zugehérigen mittleren  Zersetzungsverldufe  graphisch  erfasst. Die
charakteristischen Daten sind in der Tabelle 5-19 zusammengefasst. Bei gleichzeitiger
Reduzierung des Durchsatzes und der Energiezufuhr sinken die Temperaturen im
Ofen. Je kleiner der Durchsatz ist, desto langer ist die Verweilzeit. Der Rest-CO2-
Gehalt, die Temperaturen im Ofen und die Abgastemperatur sinken. Der Druckverlust
sinkt ebenfalls. Der Warmeverlust durch die Ofenwand steigt prozentual. In diesem
Fall ist erkennbar, dass der Durchsatz um etwa 20 % abgesenkt werden muss, um
einen Rest-CO2-Gehalt von 4,2 % zu erhalten. Ein Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % wird

demnach bei einer Absenkung des Durchsatzes und der Energiezufuhr nicht erreicht.
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Abbildung 5-22: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf die Oberflachentemperatur.
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Abbildung 5-23: Einfluss des Kalksteindurchsatzes auf den CO2-Gehalt.

Nur durch Verringerung des Umsatzes bei gleichbleibendem spezifischen
Energieverbrauch ist also keine wesentliche Verringerung des Rest-CO2-Gehaltes
erreichbar. Der Druckverlust sinkt ab, da weniger Gas durch den Ofen strémt.

Tabelle 5-19: Einfluss des Kalksteindurchsatzes.

PartikelgréBenverteilung - PGV1 PGV6
Partikeldurchmesser mm 55-105 75-125
Leistung der Brenner MW 22,91 20,6 18,3
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014 913 811
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 5,0 4,6 4,2
Zersetzungsgrad % 97,9 92,6 93,3 93,9
Kalkdurchsatz t/d 600 | 621,4 | 556,3 | 492,8

MJ/kgkak | 3,30 | 3,19 | 3,20 | 3,21
MJ/kgcao | 3,75 | 3,96 | 3,93 | 3,91

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 145 176 171 164
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049 | 1043 | 1028 | 1012
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1298 | 1280 | 1259
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,43 2,67 2,96
Druckverlust mbar 226 174 141 112
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5.6 Einfluss des Liickengrades

In diesem Abschnitt wird der Einfluss des Lickengrades bei gleichbleibenden
Betriebsparametern mit Tabelle 5-2 diskutiert. Es werden zwei weitere Schittbetten
betrachtet. Der Lickengrad einer der Schittungen weist einen geringen Lickengrad
von 0,4 auf. Der andere hingegen weist einen hohen Wert von 0,46 auf. Die
Simulationsergebnisse sind in der Tabelle 5-20 zusammengefasst. Bei gleicher
Energiezufuhr sinkt der Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % auf nur noch 0,6 % bei der
dichteren Schittung. Die maximalen Temperaturen bleiben nahezu gleich. Die
Temperaturen steigen um ca. 40 K in Richtung des Uberstrdmkanals. Die
Abgastemperatur sinkt. Der Druckverlust steigt um ca. 35 % auf 303 mbar.

Beim Verwenden der losen Schittung steigt der Rest-CO2-Gehalt auf 2,72 %. Der
Druckverlust sinkt auf 171 mbar. Um auf den Rest-COz2-Gehalt von 1,6 % zu kommen,
wurde eine weitere Berechnung mit hdherer Energiezufuhr durchgefihrt. Die
Ergebnisse sind in der Tabelle 5-20 in der letzten Spalte zusammengefasst. Diese
zeigen, dass der Energieverbrauch um etwa 2 % angehoben werden musste, um die
gewlinschte Qualitét zu erreichen. Die Temperaturen sind um ca. 20 K gestiegen. Die

Abgastemperatur steigt auf 161 °C. Der Druckverlust betragt 180 mbar.

Tabelle 5-20: Einfluss der Art des Brenngases

PartikelgréBenverteilung - PGV1

Luckengrad - 0,4 0,43 0,46
Leistung der Brenner MW 22,91 23,34
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 0,6 1,6 2,72 1,6
Zersetzungsgrad % 99,1 97,9 | 96,1 97,9
Kalkdurchsatz t/d 593,8 | 600 | 606,7 | 600

MJ/kgkak | 3,33 | 3,30 | 3,26 | 3,36
MJ/kgcao| 3,70 | 3,75 | 3,82 | 3,83

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 135 145 156 161

Temperatur im Uberstrémkanal °C 1087 | 1049 | 1024 | 1067
Maximale Gastemperatur °C 1255 | 1250 | 1252 | 1272
Warmeverlust durch die Wand % 2,41 2,4 2,37 | 2,35
Druckverlust mbar 303 226 171 180
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5.7 Einfluss der Kalksteinart (Warmeleitfahigkeit des Kalkes)

An einem Beispiel wird weiterhin gezeigt, welchen Einfluss die Herkunft des
Kalksteines hat. Der entscheidende Parameter ist hierbei die Warmeleitfahigkeit des
Branntkalkes. Es werden zwei weitere Kalksteine betrachtet. Der Branntkalk einer der
Kalksteine weist eine relativ geringe Warmeleitfahigkeit von 0,4 W/m/K auf. Der andere
hingegen weist eine relativ hohe Warmeleitfédhigkeit von 0,8 W/m/K auf. Die
Simulationsergebnisse sind in der Tabelle 5-21 zusammengefasst. Bei gleicher
Energiezufuhr sinkt der Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % auf nur noch 1,37 % beim
Verwenden des Kalksteins, dessen Branntkalk eine hohere Warmeleitfahigkeit
aufweist. Das Temperaturniveau wird um ca. 20 K heraufgesetzt. Die Abgastemperatur

sinkt nurum 1 K.

Tabelle 5-21: Einfluss der Warmeleitfahigkeit des Kalkes

PartikelgréBenverteilung - PGV1
Warmeleitfahigkeit des Kalkes | W/m/K 0,8 0,6 0,4
Leistung der Brenner MW 22,91 23,1
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 1,37 1,6 2,07 | 1,60
Zersetzungsgrad % 98,1 979 | 971 97,9
Kalkdurchsatz t/d 598,3 | 600 | 602,6 | 599,7

MJ/kgkak | 3,31 | 3,30 | 3,28 | 3,33
MJ/kgcao| 3,74 | 3,75 | 3,78 | 3,78

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 144 145 147 149
Temperatur im Uberstrémkanal °C 1027 | 1049 | 1084 | 1109
Maximale Gastemperatur °C 1231 | 1250 | 1286 | 1298
Warmeverlust durch die Wand % 2,34 2,4 2,43 | 2,46
Druckverlust mbar 223 226 230 236

Beim Verwenden des Kalksteins, dessen Branntkalk eine niedrigere
Waérmeleitfahigkeit aufweist, steigt der Rest-COz2-Gehalt auf 2,07 %. Um auf den Rest-
CO2-Gehalt von 1,6 % zu kommen, wurde eine weitere Berechnung mit héherer
Energiezufuhr durchgefuhrt. Die Ergebnisse sind in der Tabelle 5-21 in der letzten
Spalte zusammengefasst. Diese zeigen, dass der Energieverbrauch um etwa 1 %
angehoben werden musste, um die gewlinschte Qualitat zu erreichen. Die maximalen

Temperaturen sind ca. 50 K héher als beim Kalk mit einer mittleren Warmeleitfahigkeit
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von 0,6 W/m/K. Die Abgastemperatur ist mit 149 °C etwas hdéher. Der Druckverlust
steigt entsprechend auf 236 mbar.

5.8 Einfluss der Art des Brenngases

In diesem Abschnitt wird der Einfluss der Art des Brenngases bei gleichbleibenden
Betriebsparametern diskutiert. Verglichen wird Erdgas der Qualitdt H mit einem
Biogas, das aus jeweils 50 % Methan und Kohlendioxid besteht. Die
Simulationsergebnisse sind in der Tabelle 5-22 zusammengefasst. Bei gleicher
Energiezufuhr steigt der Rest-CO2-Gehalt auf 3,8 % an. Die CO2- Konzentration im
Abgas steigt beim Biogas auf 21 %. Der Volumenstrom des Biogases ist héher. Die
Temperaturen sind deshalb ca. 50 K niedriger. Der Druckverlust sinkt trotzdem um
14 mbar.

Tabelle 5-22: Einfluss der Art des Brenngases

Brennstoffart - Erdgas | Biogas | Biogas
Leistung der Brenner MW 22,91 23,76
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 3,80 1,60
Zersetzungsgrad Y% 97,9 94,5 97,9
Kalkdurchsatz t/d 600 613,5 | 600

MJ/kgkak | 3,30 3,23 3,42
MJ/kgcao | 3,75 3,88 3,89

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 145 164 172
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049 997 1061
Maximale Gastemperatur °C 1250 1211 1242
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,37 2,33
Druckverlust mbar 226 240 263
CO2-Konzentration im Abgas % 18,9 21,0 21,2

Um auf den Rest-CO2-Gehalt bei Erdgas von 1,6 % zu kommen, wurde eine weitere
Berechnung mit héherer Energiezufuhr durchgefihrt. Die Ergebnisse zeigen, dass der
Energieverbrauch um etwa 4 % angehoben werden muisste, um den gewlnschten
Rest-CO2-Gehalt zu erreichen. Die Temperaturen sind &hnlich wie beim Erdgas. Die
Abgastemperatur steigt deutlich auf 172 °C. Der Druckverlust steigt um 16 % auf 263

mbar.
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5.9 Einfluss der Lange der Vorwarmzone (GZ1)

Die Lange der Vorwarmzone ist durch die Lange der Lanzen vorgegeben. Verklrzung
der Lanzen durch Abnutzung oder Abschneiden verlangert die Reaktionszone und
verkirzt die Vorwarmzone. Es werden zwei weitere Falle betrachtet. Die Lange der
Lanzen wird im ersten Fall um 0,5 Meter und um zweiten Fall um einen Meter gekirzt.
Die Héhe des Schittbettes bleibt mit 16 Meter unverandert. Die Simulationsergebnisse
sind in der Tabelle 5-23 zusammengefasst. Mit der Verklrzung der Vorwarmzone
verschieben sich die Flamme und die Position der maximalen Temperaturen nach
oben. Die Abgastemperatur steigt. Folglich steigt der Rest-CO2-Gehalt. Bei gleicher
Energiezufuhr steigt der Rest-CO2-Gehalt von 1,6 % auf
2,27 % bzw. auf 3,09 % beim Kirzen der Lanzen um 0,5 Meter bzw. einen Meter. Der
Oberwind hat eine kirzere Vorwarmzone. Die maximalen Gastemperaturen sinken.
Die Temperatur im Uberstrdmkanal sinkt um ca. 100 K beim Kiirzen der Lanzen um
einen Meter. Die Temperaturen in der Reaktionszone sinken. Die Lange dieser Zone

hingegen steigt. Der Druckverlust bleibt folglich nahezu unveréandert.

Tabelle 5-23: Einfluss der Lange der Lanzen

Lange der Zone GZ1 m 5 4,5 4
Lange der Zone GZ2 6 6,5 7
Leistung der Brenner MW 22,91
Durchsatz des Kalksteines t/d 1014
Rest-CO2-Gehalt % 1,6 2,27 3,09
Zersetzungsgrad Y% 97,9 96,8 95,6
Kalkdurchsatz t/d 600 | 603,8 | 608,9

MJ/kgkak | 3,30 3,28 3,25
MJ/kgcao | 3,75 3,79 3,84

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 145 153 163
Temperatur im Uberstromkanal °C 1049 995 953
Maximale Gastemperatur °C 1250 | 1234 | 1219
Warmeverlust durch die Wand % 2,4 2,39 2,40
Druckverlust mbar 226 225 225
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Kapitel 6

Zund- und Abbrandverhalten stickiger Kokse und
Anthrazite unter Schachtofenbedingungen

6.1  Einleitung

Stlckige Kokse und Anthrazite werden als Brennstoff in Schachtéfen zum Brennen
von Kalk in der Kalkindustrie, zum Brennen von Kalk fir die Soda- und
Zuckerherstellung, zum Schmelzen von Basalt fur die Herstellung von Mineralwolle
und zum Schmelzen von Gusseisen fir die Stahlherstellung verwendet. In der
Kalkindustrie werden die sogenannten mischgefeuerten Kalkschachtéfen zur
Herstellung von mittel verbranntem und hart verbranntem Kalk eingesetzt. In der
Zucker- und Sodaindustrie werden zwei Produkte, Kalk zur Herstellung von Kalkmilch
in Léschtrommeln und Kohlendioxidgas aus dem Ofenabgas, genutzt. Aufgrund des
Einsatzes von stlickigen Festbrennstoff ist ein hoher Anteil an Kohlendioxid im Gas
gegeben. Die PartikelgréBe liegt dabei zwischen 20 mm und 200 mm. Das
Abbrandverhalten der Kokse und Anthrazite Ubt einen starken Einfluss auf den
Ofenprozess aus. Der Abbrand ergibt sich aus den Wechselwirkungen zwischen der
chemischen Reaktionskinetik und dem Warme- und Stoffaustausch.

Die gestiegenen und standig schwankenden Weltmarktpreise fir Koks und Anthrazit
fuhren dazu, dass die Unternehmen oft den Brennstofflieferanten wechseln, um die
Produktionskosten zu senken. Damit ist haufig eine Anderung des Brennstoffes und
des Brennverhaltens verbunden, wodurch zeitweise auch instabile Fahrweisen des
Ofens entstehen kénnen, die sich negativ auf die Qualitat des jeweiligen Produktes im
Schachtofen auswirken.

Bei mischgefeuerten Kalkschachtéfen werden Feststoffe (Kalkstein und Koks bzw.
Anthrazit) und Verbrennungsluft im Gegenstrom gefihrt. Der Brennstoff wird
entsprechend dem Namen dem Kalkstein zugemischt und dann mit diesem von oben
dem Ofen zugeflhrt. Von unten wird Luft eingeblasen. Dadurch werden die
Brennstoffe in einem Verbrennungsgas aufgeheizt, das aufgrund einer Luftzahl im
Bereich von 0,9 bis 1,05 nur sehr wenig Sauerstoff und entsprechend viel Kohlendioxid

enthalt. Die Brennstoffe werden in einer sauerstoffarmen Umgebung geziindet und in
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einer sauerstoffreichen Umgebung ausgebrannt. In Feuerungen wird dagegen die
Kohle im Gleichstrom mit dem Gas gefiihrt und dadurch in einer Atmosphére geztindet,
die eine sehr hohe Sauerstoffkonzentration aufweist. Eine schematische Darstellung
des mischgefeuerten Kalkschachtofens und seiner verfahrenstechnischen
Zoneneinteilung sowie des Massenstromes vom Kohlenstoff und der Konzentrationen

der Gaskomponenten zeigt die Abbildung 6-1.
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Abbildung 6-1: Schematische Darstellung des mischgefeuerten Kalkschachtofens.

Zunachst besteht der Ofen aus der Vorwarm-, Reaktions- und Kihlzone. In der
Vorwarmzone werden zundchst durch das Abgas der Kalkstein und der Festbrennstoff
vorgewarmt. Bei Festbrennstoffen mit fllichtigen Bestandteilen, die auch brennbar sein
kénnen, werden diese zum gréBten Anteil in der Vorwarmzone ausgetrieben und mit
dem Abgas direkt wieder abgefihrt. Diese brennbaren fliichtigen Bestandteile nehmen
am Prozess nicht teil.
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Unter der Vorwarmzone liegt die sogenannte Boudouard-Zone, in der Kohlendioxid mit
heiBem Kohlenstoff zu Kohlenmonoxid umgesetzt wird. Diese Reaktion kann deshalb
stattfinden, da die Umgebung zwischen der Vorwarm- und der Kalzinationszone
sauerstoffarm ist. Es sei darauf verwiesen, dass die Kinetik der endothermen
Boudouard-Reaktion stark temperaturabhangig ist. Die Kalzination startet, wenn die
Kalzinationstemperatur erreicht wird. Die Verbrennung des Festbrennstoffes erfolgt in
der Oxidationszone und geht bis in die Kuihlzone hinein, um dort vollstandig
auszubrennen. Das Abbrandverhalten stlickiger Kokse und Anthrazite wird stark von
der sich ausbildenden Ascheschicht beeinflusst. Laut Definition endet die
Kalzinationszone dort, wo die Kalzination endet. Das bedeutet, dass die Verbrennung
des Festbrennstoffes in der Kihlzone nicht mehr gentgend Energie liefert, um die
Kalzination aufrecht zu erhalten. In der Kihlzone wird Kalkkihlluft zugefthrt, um den
Kalk zu kihlen. Die Kalkkuhlluft ist gleichzeitig die Verbrennungsluft.

Flr die Simulation des mischgefeuerten Kalkschachtofens wird zusatzlich noch das
individuelle Abbrandverhalten der stlckigen Festbrennstoffe, Koks oder Anthrazit,
bendtigt. Speziell in diesem Ofentyp spielt die Abbrandgeschwindigkeit des
Festbrennstoffes eine entscheidende Rolle. Die Abbrandgeschwindigkeit des
stlickigen Festbrennstoffes hangt in der Boudouard-Zone sehr stark von der Kinetik
der Boudouard-Reaktion ab. In der Oxidationszone héangt diese von der sich
ausbildenden Ascheschicht sowie vom Warme- und Stoffaustausch ab. Die Kinetik

spielt in dieser Zone eine untergeordnete Rolle.

6.2 Literaturiibersicht
6.2.1 Abbrandverhalten

Far pulverisierte Kohle bzw. Koks gibt es eine ganze Reihe an Forschungsergebnisse.
Einige Studien zur Verbrennung von Kohlenstaub in einem Ofen konzentrierten sich
auf die Verbrennung einzelner Partikel [64-69]. Die Verbrennung der einzelnen Partikel
wurde experimentell untersucht und modelliert. Andere Studien zur Verbrennung von
Kohlenstaub beschéftigten sich mit der Verbrennung von mehreren Partikeln [70-72].
Einige Forscher untersuchten die Verbrennung des Kohlenstaubes mit Sauerstoff [72-
74]. Verschiedene Modelle wurden eingesetzt, um die Verbrennung der einzelnen
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Kohlepartikel zu modellieren. Wahrend einige Modelle die Aschebildung
vernachlassigen [72-76], betrachten andere diese [67,77-78].

Der Einfluss verschiedener Parameter wurde untersucht. Bejarano und Levendis [79],
Khatami et al. [80] und Maffei et al. [76] untersuchten den Einfluss der
Umgebungstemperatur und der Sauerstoffkonzentration auf die Verbrennung
einzelner Partikel verschiedener Kohlen. Die Sauerstoffkonzentration variiert zwischen
21% und 100% durch Zumischung von Stickstoff oder Kohlendioxid. Durch die
Erhdhung der Sauerstoffkonzentration werden die Unterschiede zwischen den
verschiedenen Kohlen und den beiden Hintergrundgasen (N2 und CO2) weniger

bedeutend.

Die aus der Verbrennung der feinkdrnigen Kohlen resultierenden Erkenntnisse lassen
sich nur bedingt auf das Abbrandverhalten von grobkdrnigem Koks und Anthrazit unter
Schachtofenbedingungen Ubertragen. Kehse und Zelkowski [81] haben gezeigt, dass
sich insbesondere die Entwicklung der Reaktionsoberflache von grobkdrnigem Koks
von der Entwicklung der Reaktionsoberflache von feinkérnigem Koks unterscheidet.
Flr stickige Kokse und Anthrazite sind noch nicht alle Verbrennungseigenschaften

bekannt.

Jeremy Moon und Veena Sahajwalla [82] haben Versuche durchgefliihrt, um die Rolle
der Boudouard-Reaktion bei der carbothermischen Reduktion von Eisenoxid unter
verschiedenen Bedingungen zu untersuchen. Die Versuche fanden im
Temperaturbereich von 1000 °C bis 1200 °C und unter Verwendung kohlenstoffhaltiger
Materialien mit unterschiedlichen Oberflachen statt. Die flir diese Untersuchungen
verwendeten Proben waren zylindrische Briketts mit einem Durchmesser von 22 mm
und unterschiedlichen H6hen. Es wurde festgestellt, dass die Boudouard-Reaktion bei
moderaten Temperaturen von 1000 °C fir Briketts, Graphit und Koks eine nahezu
vollstandige Kontrolle zeigt. Durch das Erhéhen der Temperatur oder die Verwendung
von kohlenstoffhaltigen Materialien mit héheren Oberflachen sank der Grad der
Boudouard-Reaktionskontrolle. Es wurde allerdings keine Situation festgestellt, in der
die Boudouard-Reaktion keine Rolle als kontrollierende Reaktion spielt.

Jayasekara et al. [83] untersuchten die Kinetik der Boudouard-Reaktion. Dabei wurde
der im Labor hergestellte Koks im Temperaturbereich von 900 °C bis 1350 °C
untersucht. Fir diese Untersuchungen wurden zylindrische Proben mit einem
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Durchmesser von 18 mm und einer Hohe von 30 mm hergestellt. Fir den Koks wurden
zwei geschwindigkeitskontrollierende Zonen identifiziert. In dem Temperaturbereich
von 900 °C bis 1025 °C wird die Reaktionsgeschwindigkeit durch die chemische
Reaktion kontrolliert. Im Temperaturbereich von 1150 °C bis 1350 °C wird die
Reaktionsgeschwindigkeit hingegen durch die chemische Reaktion und die

Porendiffusion kontrolliert.

Yamazaki et al. [84] untersuchten die Anderung der Porositit der hergestellten
Koksproben (29 mm* 24 mm* 21 mm) nach 20% Massenverlust. Der Verlust trat
infolge der Boudouard-Reaktion unter einer Temperatur von 900 °C auf. Die
Reaktionsgaszusammensetzungen wurden im Verhéltnis von CO2/ CO auf 100/0 und
50/50 eingestellt. Es wurde nach den Versuchen mit den beiden
Reaktionsgaszusammensetzungen festgestellt, dass die Porositdt der Partikel
gestiegen und gleichmaBig entlang der radialen Richtung verteilt ist. Bei dem
Reaktionsgas CO2/CO= 50/50 war allerdings die Anderung der Porositét in der Nahe
der Oberflachen gréBer und die Reaktionszeit war um den Faktor 5 langer.

Ulzama [85] hat die Vergasung von Graphit und von zwei grobkérnigen Koksen
unterschiedlicher Herkunft in einer Umgebung von Kohlendioxid untersucht. Daflr
wurden zylindrische Proben mit einem Durchmesser von 20 mm und einer Héhe von
50 mm oder Platen (90 mm* 50 mm* 20 mm) aus Kokse und Graphit
herausgeschnitten. Die Experimente wurden in einem Rohrofen im Temperaturbereich
von 900 °C bis 1200 °C durchgefihrt. Die Untersuchungen zeigten, dass der Einfluss
des CO2-Partialdrucks auf den Prozess durch eine lineare Anndherung gut
beschrieben werden kann. Die Kokse verschiedener Herkunft besitzen
unterschiedliche Reaktivitdten. Der Unterschied der beiden Kokse ist im
Temperaturbereich von 950 °C bis 1050 °C signifikant. Bei Temperaturen = 1100 °C
ist die Vergasungsrate jedoch zu hoch und die Reaktion findet nur an der Oberflache
des Partikels statt. Die Reaktionsgeschwindigkeit der beiden Kokse ist nahezu gleich.

Zajdlik et al. [86] haben experimentelle und theoretische Untersuchungen zur
Verbrennung einzelner Kohlenpartikel mit einem Durchmesser von 7 mm bis 10 mm
durchgefihrt. Die untersuchten Partikel wurden zuerst getrocknet und die flichtigen
Bestandteile entfernt. Das zurtickgebliebene Koksteilchen wurde in der Luft bei einer
Umgebungstemperatur von 800 °C teilweise verbrannt. Nach dem

Verbrennungsprozess schien das Teilchen aus zwei Bereichen zu bestehen, dem nicht
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verbrannten Kern und der Ascheschicht. Die Verbrennung verursachte keine
Anderungen in der Porenverteilung und Porositat im Kern des teilweise verbrannten

Teilchens.

Chen und Kojima [87] untersuchten den Einfluss der Asche auf die Verbrennung von
Kokspartikeln (10 mm bis 18 mm) bei einer Umgebungstemperatur von 630 °C bis 930
°C. Es wurde festgestellt, dass die Reaktionsgeschwindigkeit eine wichtige Rolle beim
Modellieren des Anfangsstadiums der Verbrennung von Kohleteilchen spielt, selbst
wenn die Gesamtgeschwindigkeit durch die Diffusion der Ascheschicht gesteuert wird.
Sie beeinflusst indirekt die Spitzentemperatur. Die Kohleteilchen mit héherem
Aschegehalt brennen mit einer niedrigeren Spitzentemperatur und einer friiheren
Temperaturabnahme aufgrund der geringeren Porositat der Ascheschicht und des
niedrigeren Diffusionskoeffizienten der Ascheschicht. Es wird geschlussfolgert, dass
die Verbrennung mit hohen Aschepartikeln auBBer im Anfangsstadium der Verbrennung
durch die Diffusion der Ascheschicht gesteuert wird. Die Kohleteilchen mit niedrigerem
Aschegehalt werden hauptséachlich durch Reaktion bei niedriger
Umgebungstemperatur und durch Filmdiffusion bei h6herer Temperatur in der friiheren
Stufe gesteuert. In der letzten Stufe wird es jedoch durch die Diffusion der
Ascheschicht kontrolliert.

Einige Studien haben sich mit dem Einfluss der Hei3festigkeit und der Reaktivitat des
Kokses auf den Prozess im Hochofen beschaftigt. Es zeigt sich haufig, dass hohe
HeiBfestigkeiten mit geringen Reaktivitditen zusammenhangen [88,89]. Schaefer [90]
hat das Brennverhalten von grobkdrnigen Koksen unterschiedlicher Herkunft
untersucht. Zu den Schwerpunkten zahlten die Reaktivitdt und Festigkeit der Kokse.
Daftr wurden zylindrische Proben mit einem Durchmesser von 19,8 mm und einer
Hohe von 20 mm aus industriellen Koksen herausgeschnitten. Die
Experimenttemperatur betrug ca. 800 °C bis 850 °C und die betrachtete Reaktion ist
der Umsatz des Kohlenstoffes zu Kohlenmonoxid. Die Untersuchungen zeigten, dass
die Kokse unterschiedlicher Herkunft in ihnrem Brennverhalten, ihrer Reaktivitat und
ihrer Festigkeit voneinander abweichen. Es werden aber mehr Informationen bendtigt,
um eine klassische Brennstoffanalyse geben zu kdnnen. Damit kann das

Verbrennungsverhalten von Koks in Kalkschachtéfen verlasslich abgeschéatzt werden.
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Das Abbrandverhalten von Koks und Anthrazit Ubt einen starken Einfluss auf den
Ofenprozess aus. Verschiedene Koks- und Anthrazitsorten aus unterschiedlichen
Regionen bzw. Landern sind auf den Brennstoffmarkten verfigbar. Diese
unterscheiden sich in ihrer Zusammensetzung, Aschegehalt, Dichte, PartikelgréBe
und PartikelgréBenverteilung. Das fuhrt wiederum zu einem signifikanten Unterschied
in ihren Brenneigenschaften. Die klassischen Brennstoffanalysen wie z.B. chemische
Analyse, Bestimmung der Reaktivitdt CRI (Coke reactivity index) und der Reaktivitat
CSR (Coke strength after reaction) geben keine ausreichende Information Uber die
Qualitat des Brennstoffes und sein Abbrandverhalten. Gleichzeitig beziehen sich die
meisten neu entwickelten Labortests zur Bestimmung des Abbrandverhaltens von
Kohlen auf das Brennverhalten von Kohlestduben in einer Staubflamme. Die daraus
resultierenden Erkenntnisse lassen sich nur bedingt auf das Abbrandverhalten von
grobkdrnigem Koks und Anthrazit unter Schachtofenbedingungen Ubertragen. Die
Entwicklung einer Messmethode, mit der das Abbrandverhalten von stiickigem Koks
und Anthrazit unter Schachtofenbedingungen analysiert werden kann, ist ein weiteres
Ziel dieser Arbeit. Die Experimente wurden mit unterschiedlichen Koks- und
Anthrazitpartikeln unter verschiedenen Gasatmosphéaren durchgefiihrt. Die daraus
resultierenden Erkenntnisse werden direkt im Simulationsprogramm des

Koksschachtofens angewendet.

6.2.2 Verbrennungsmodelle

Bei der Verbrennung von Koks und Anthrazit in Schachtéfen handelt es sich um eine
heterogene Gas-Feststoff-Reaktion. Bei solchen Reaktionen muissen nicht nur
mikrokinetische Faktoren (z.B. Temperatur und Konzentration), sondern auch die
makrokinetischen Faktoren (z.B. Warme- und Stofftransport) in Betracht gezogen
werden [91]. Es bilden sich Konzentrationsverteilungen auf Grund von
Diffusionsprozessen [92]. Um solche heterogenen Reaktionen bei den Koksen und
Anthraziten, die jedoch einen nicht unerheblichen Ascheanteil haben, beschreiben zu
kénnen, werden zwei Basismodelle herangezogen. Dazu zahlen das homogene
Diffusions-Modell [93] und das fortschreitende Kern-Schale-Modell [94]. Das Diffusions-
Modell, auch Porenmodell genannt, beruht auf der Theorie, dass in den pordsen festen
Reaktanten die gasférmigen Reaktanten hinein und die gasférmigen Edukte hinaus

diffundieren. Dabei sind die Diffusionsraten wesentlich hoéher als die
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Reaktionsgeschwindigkeit. Die Reaktion findet dann auf der inneren Oberflache statt. Die
bei der Reaktion und dem Stofftransport auftretenden Vorgange, wie die Anderung der
Porenstruktur und der Reaktionsoberflache, kénnen in diesem Modell umfangreich
beschrieben werden. Diese Beschreibungen sind jedoch sehr komplex, um alle Parameter
berticksichtigen zu kénnen. Dieses Modell wird hauptsachlich fir sehr kleine
KorngréBen angewendet. Es ist aber auch fiir gréBere KorngréBen bei sehr langsamen
Reaktionen geeignet. Die Abbildung 6-2 zeigt schematisch das Porenmodell.
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Abbildung 6-2: Schematische Darstellung des Porenmodells.

Brennstoffe wie Koks aber auch Anthrazit haben einen nicht unerheblichen Ascheanteil,
der sich wahrend der Verbrennung um das Partikel als pordse Schicht ablagert. Die
experimentellen Untersuchungen belegen die Annahme, dass die Teilchengré3e nahezu
konstant bleibt. Die Verbrennungsreaktion des Kohlenstoffes hinterlasst inerte Asche, die
sich wie ein Mantel um das Partikel legt. Wahrend die Partikeldichte sinkt, bleibt die
geometrische Oberflache konstant. Die Porositat &ndert sich ebenfalls im Laufe der
Verbrennung [95]. Dieses Verbrennungsverhalten wird durch die pseudochemischen
Modellen am besten beschrieben. Fiir den Fall von Koks und Anthrazit beschreibt das
Kern-Schale-Modell, das schematisch in der Abbildung 6-3 dargestellt ist, die
Vorgénge am besten.

do
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Abbildung 6-3: Schematische Darstellung des Kern-Schale-Modells.

Beim Kern-Schale-Modell wird davon ausgegangen, dass die gasférmigen Reaktanten
lediglich auf der &uBeren Oberflache des Feststoffes reagieren. Die Geschwindigkeit der
heterogenen Reaktion ist dabei viel héher als die Diffusionsrate des gasférmigen
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Reaktionsmittels an der Porenoberflache. Der Durchmesser des Partikels andert sich
nicht. Der Durchmesser des Rest-Kokses im Inneren des Partikels andert sich dabei
proportional zum Massenverlust, unter der Annahme, dass die Dichte des noch nicht
verbrannten Kerns konstant ist. Dieses Modell wird hauptséachlich fiir groBe KorngréBBen
angewendet. Es ist aber auch flr etwas kleinere KorngréBen (Gber 1 mm) bei schnellen
Reaktionen wie der Verbrennung mit Sauerstoff geeignet.

Die Dicke der Reaktionsflache nah der Oberflache des Rest-Kokses ist von der
Reaktionsgeschwindigkeit und den Diffusionsvorgdngen abhéngig. Es wird vereinfacht
angenommen, dass die Reaktion nur an der auBeren Oberflache stattfindet. ,Es wird
also die Diffusion durch eine unbekannte Porenstruktur und die anschlieBende
Oxidationsreaktion an einer unbekannten Oberflache mit unbekannter lokaler
Sauerstoffkonzentration durch einen scheinbaren (aber messbaren) Reaktionsansatz an

einer messbaren Oberflache ersetzt* [Seite 42, Haas, 96].

Bei Brennstoffen wie Graphit, welches aus reinem Kohlenstoff ohne weitere Bestandteile
besteht, verringert sich mit fortschreitender Reaktion der Durchmesser der
Brennstoffpartikel bis es schlieB3lich vollstdndig verbrennt. Das sogenannte Kern-
Modell, das schematisch in der Abbildung 6-4 dargestellt ist, beschreibt die Vorgéange
fOr diesen Fall am besten.

> #’

Abbildung 6-4: Schematische Darstellung des Kern-Modells.

do

6.2.3 Reaktionskoeffizienten

Viele Studien haben sich mit der Bestimmung der Reaktionskoeffizienten von festen
Brennstoffen beschéatftigt. Die meisten haben den Reaktionskoeffizienten der Boudouard-
Reaktion bei pulverisierten Kohlen bzw. Koksen untersucht. Die starke Abhangigkeit des
Reaktionskoeffizienten von der Temperatur wird meistens durch die Arrheniusgleichung

K=K, e (6-1)

0
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beschrieben. In der Gleichung sind E die Aktivierungsenergie in kd/mol und Ko der
Frequenzfaktor, dessen Einheit von dem verwendeten Modell bestimmt wird. So hat der
Frequenzfaktor bei Specht [97] und Ulzama [85] die Einheit m/s, bei Schaefer [90]
kg/m?/s/pa®® und bei Vamvuka und Woodburn [98] 1/s und kg/m?/s/pa. Die kinetische
Reaktionsgeschwindigkeit bzw. der zeitliche Abbau des Kohlenstoffes wird pro
Reaktionsflache betrachtet. Wird die innere spezifische Oberflache betrachtet, so wird
vom wahren Reaktionskoeffizienten gesprochen. Wird die bekannte &uBere
Oberflache des Partikels betrachtet, so wird vom scheinbaren Reaktionskoeffizienten

gesprochen.
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Abbildung 6-5: Reaktionskoeffizienten der direkten Kohlenstoffoxidation fur Graphite.

Die von verschiedenen Autoren angegebenen Werte Gber den wahren und
scheinbaren Reaktionskoeffizienten fur Graphit wurden von Specht [97] in den
Abbildungen 6-5 und 6-6 zusammengefasst. In der Abbildung 6-5 sind die wahren
(links) und scheinbaren (rechts) Reaktionskoeffizienten der Reaktion C + 72 O2 — CO
fir Graphite und in der Abbildung 6-6 sind die wahren (links) und scheinbaren (rechts)
Reaktionskoeffizienten der Boudouard-Reaktion fiir Graphite gezeigt. Es st
erkennbar, dass die scheinbaren Reaktionskoeffizienten gréBer sind als die wahren

Reaktionskoeffizienten.
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Die Boudouard-Reaktion startet erst bei héheren Temperaturen und lauft langsamer
als die Oxidation zum Kohlenmonoxid ab. Bei einer Temperatur von 900 °C ist die

Oxidation zum Kohlenmonoxid ca. 200-mal schneller als die Boudouard-Reaktion.
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Abbildung 6-6: Reaktionskoeffizienten der Boudouard-Reaktion fur Graphite.

Ulzama [85] hat die Reaktivitdt von Graphit und von zwei grobkdrnigen Koksen
unterschiedlicher Herkunft in einer Umgebung von Kohlendioxid untersucht. Durch
seine Ergebnisse ist es ersichtlich, dass der Reaktionskoeffizient von den verwendeten
Koksarten abhangig ist und von der porésen Struktur der Probe beeinflusst wird.
Die Boudouard-Reaktion hat sogar bei einer Temperatur von 900 °C eine niedrige
Reaktionsgeschwindigkeit und die C-O2-Reaktion ist um mehrere GréBenordnungen
schneller als die C-CO2-Reaktion.

Die Werte der Aktivierungsenergie der Boudouard-Reaktion in der Literatur liegen
zwischen 100 kd/mol und 414 kd/mol. Die meisten Werte lagen zwischen 200 kJ/mol
und 260 kd/mol [85]. Die Aktivierungsenergie der scheinbaren Reaktionskoeffizienten
fir Graphit wird mit einem Wert von 226 kd/mol von Ulzama [85] und mit einem Wert
von 220 kd/mol von Specht [97] angegeben. Die Aktivierungsenergien der scheinbaren
Reaktionskoeffizienten fur je zwei Kokssorten wurden von Ulzama [85] mit Werten von
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141 kd/mol und 166 kd/mol und von Hallak at al. [99] mit Werten von 155 kJ/mol und
185 kJ/mol ermittelt.

Die Werte der Aktivierungsenergie der Oxidationsreaktion sind deutlich niedriger. Die
Aktivierungsenergie der scheinbaren Reaktionskoeffizienten far Graphit wird mit einem
Wert von 160 kd/mol von Specht [97] angegeben. Fir Kokse wurden die
Aktivierungsenergien der scheinbaren Reaktionskoeffizienten von Schaefer [90] mit
einem Wert von 43 kd/mol und von Hallak at al. [100] mit einem Wert von 100 kd/mol

ermittelt.

6.2.4 Reaktionsflache

Die GroBe der Reaktionsflache eines stiickigen Festbrennstoffes mit einem Gas hangt
vom Zusammenspiel zwischen Reaktion und Diffusion ab. Das Verhaltnis zwischen

den beiden wird durch die Thielezahl
_ ki .Om .ps .R2
= T

beschrieben. In der Gleichung sind ki die inneren Reaktionskoeffizienten, Om die

Th (6-2)

spezifische innere Oberflache in m?/g, p, die Dichte des Partikels und DP der

Porendiffusionskoeffizient. Bei Thielezahlen groBer 100 reagiert nur ein dinner
Bereich in der Nahe der Oberflache. Bei Thielezahlen kleiner 10 reagiert das Partikel
im gesamten Volumen [101]. Die fur die Berechnung der Thielezahl benétigte
spezifische innere Oberflache hangt von der Art, der Herkunft und dem Messverfahren
ab. So gibt es in der Literatur Werte zwischen unter 1 m?/g [102] und (iber 1000 m?/g
bei Aktivkohle [103]. Jeremy Moon und Veena Sahajwalla [82] haben die spezifische
innere Oberflache von Koks und Graphit gemessen. Verschiedene Kokse besitzen
eine unterschiedliche spezifische innere Oberflache (37 m?/g und 320 m?/g) und eine
deutlich hohere spezifische innere Oberflache als Graphit mit 11 m?/g. Xia und Xie
[102] untersuchten die Anderungen der Oberflacheneigenschaften von Kohle vor und
nach dem Erhitzen bei hoher Temperatur. Es wurden frische Anthrazite mit sehr
niedrigem Aschegehalt ausgewahlt. Die Messungen der spezifischen Oberflache von
Anthraziten vor und nach dem Erhitzen wurden mit dem BET-Verfahren der Adsorption
von Stickstoffgas durchgefiihrt. Die Oberflache des frischen Anthrazits war mit 0,24
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m?/g vor dem Erhitzen viel niedriger als die des erwarmten Anthrazits mit
4478 m?g. Es wurde festgestellt, dass eine Hochtemperatur die
Oberflacheneigenschaften von Anthrazit verédndert. Remiarova' at al. [93] haben die
innere spezifische Oberflache von entgasten Kohlen unter verschiedenen
Bedingungen gemessen. Die durch das BET-Verfahren der Adsorption von
Stickstoffgas gemessenen spezifischen Oberflachen von unverbrannten Koksen
betrugen ca. 100 m2/g. Davon sind 60 m?/g aus den Mikroporen, 30 m?/g aus den
Mesoporen und 60 m?/g aus den Makroporen. Die gemessene spezifische Oberflache
und die Teilung der Oberflachen der Poren veréndern sich mit der Temperatur und
dem Verbrennungsgrad. Die spezifische Oberflache der Mesoporen und der
Makroporen wurde zusatzlich mit Quecksilberpenetration vermessen. Mit dieser
Methode betrug die spezifische Oberflache von demselben unverbrannten Koksen ca.
7 m?/g. Davon sind 4 m?/g aus den 4 Mesoporen und 3 m?/g aus den Makroporen.

Es ist somit sehr aufwandig und schwierig die innere spezifische Oberflache von Koks
und Anthrazit und ihre Anderung in Anhangigkeit der Temperatur und der Reaktion

genau zu bestimmen.

6.3 Experimentelle Untersuchung und Versuchsaufbau

Zur Untersuchung des Abbrandverhaltens von Koks wurden Koksstlcke in ein
Metallrohr gehéangt, welches von auf3en elektrisch beheizt wird. Der Versuchsaufbau
ist in Abbildung 6-7 dargestellt. Der Gewichtsverlust, die Kerntemperatur der
Koksprobe, das Volumen des von unten in das Rohr strdmenden Gases und die
Konzentration des Kohlenmonoxids und des Sauerstoffes im Abgas wurden
gemessen. Durch Zumischung von Stickstoff wurde der Sauerstoffgehalt des
vorbeistrémenden Gases variiert. Weitere Versuche wurden unter Zufuhr von reinem
Kohlendioxid durchgefuhrt. Zudem wurden die Anstrdmgeschwindigkeit im Rohr, die
Aufheizgeschwindigkeit des Ofens sowie die Endtemperatur des Ofens, bei der die
elektrische Aufheizung beendet wird, eingestellt. Untersucht wurden Proben
unterschiedlicher Herkunft mit unregelmagiger, kugelférmiger und zylindrischer Form.
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Abbildung 6-7: Schematischer Aufbau der Versuchsapparatur.

6.4 Ergebnisse mit Luft
6.4.1 Versuchsdurchfithrung mit Luft

Zu Beginn des Versuches wird die Probe vorbereitet. Dazu wird ein Loch in die Probe
gebohrt, das bis zur Mitte geht. Nun wird der mittlere Durchmesser der Probe Uberpruft
und danach das Gewicht bestimmt. AnschlieBend wird die Probe in den dafir
vorgesehenen Behdlter eingeflihrt und das Thermoelement fir die Messung der
Kerntemperatur in das Loch eingebracht.

In Abbildung 6-8 ist eine Koksprobe vor dem Versuch und eine mit der nach der

vollstdndigen Verbrennung gebliebenen Ascheschicht dargestellt. Es ist zu erkennen,

dass die Form der Asche nach der vollstindigen Verbrennung identisch mit der
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Ausgangsform der Probe ist. Des Weiteren ist die GréBe der Probe im Rohzustand
ebenfalls identisch mit der Gr6Be der zurtickgebliebenen Asche. Es ist anzunehmen,
dass die unbrennbaren Bestandteile gleichmaBig im Brennstoff verteilt sind. Sie bilden

einen stabilen Mantel um den unverbrannten Kohlenstoffrest im Inneren.

Abbildung 6-8: Koksprobe vor dem Versuch und Koksprobe mit Ascheschicht nach
der vollstandigen Verbrennung.

In der Abbildung 6-9 sind Fotoaufnahmen vom Kokspartikel wahrend des Versuches
dargestellt. Der Gber dem Rohrofen befestigte Spiegel ermdglichte die Aufnahme der
Fotos. Die Zundung erfolgt bei einer Temperatur von ca. 550 °C. 10 Minuten nach der
Zandung (Bild oben links) erreicht die Temperatur der Probe ca. 650 °C. Der
Kokspartikel gliht und hat eine dunkelrote Farbung. Danach entwickelt sich die
Temperatur im Kern der Probe sehr schnell. Die Kerntemperatur steigt innerhalb von
10 Minuten um 350 °C. Die Probe leuchtet heller und ist umgeben von einer blaulichen
Flamme. Die Flamme ist ab einer Temperatur von ca. 800 °C flir etwa 15 Minuten klar
und deutlich um die Probe zu erkennen. Danach verschwindet die Flamme in der
wachsenden Ascheschicht und ist nur noch 6rtlich wie eine Zunge, die ab und zu aus
der Ascheschicht herausragt, zu sehen. Die Kerntemperatur steigt stédndig aber
langsam. Sie erreicht erst 50 Minuten nach der Zindung 1100 °C.

100 Minuten nach der Zindung ist die Ascheschicht dick. Das Partikel sieht trotz der
héheren Kerntemperatur dunkler aus.
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Abbildung 6-9: Fotoaufnahmen vom Kokspartikel wahrend des Versuches.

Abbildung 6-10 zeigt die gemessene Kern- und Ofentemperatur und den spezifischen
Massenverlust einer Koksprobe im beschriebenen Versuchsofen in Abhangigkeit von
der Zeit. Die Ofentemperatur steigt wahrend der ersten Aufheizperiode mit ca.
22 K/min auf eine Temperatur von etwa 440 °C. Die Temperatur wird fir 30 Minuten
gehalten und liegt nach der zweiten Aufheizperiode mit 14 K/min bei ca. 820 °C bis
zum Ende des Versuches.

Die Haltezeit dient zur vollstandigen Trocknung des Partikels, zum Ausgleich der
Temperatur im Partikel und zur besseren Kontrolle des Anstiegs der Ofentemperatur.
Die Schwankungen der Ofentemperatur in der Haltezeit sind betriebsbedingt. Der
Verlauf der Kerntemperatur &hnelt wahrend der ersten Aufheizperiode der
Ofentemperatur und erreicht einen Wert von ca. 340 °C. In der zweiten Aufheizperiode
ziindet die Probe nach etwa 61 Minuten bei ca. 560 °C und Uberschreitet 6 Minuten
spater die Ofentemperatur bei ca. 740 °C. Wahrend des Versuches erreicht die
Kerntemperatur einen Maximalwert von ca. 1150 °C. Es ist zu beobachten, dass der
Anstieg der Kerntemperatur schlagartig zunimmt, nachdem die Verbrennung bei
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61 Minuten gestartet hat. Zum Ende des Versuches sinkt die Kerntemperatur
(gestrichelte Linie), weil das Thermoelement nicht mehr im Kern des kleinen
Restkokses ist.
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Abbildung 6-10: Gemessene Temperaturprofile und Massenverlust.

Zu Beginn der Verbrennung steigt der spezifische Massenverlust sehr schnell an. Die
Steigung nimmt mit der Zeit ab, da durch die fortschreitende Verbrennung die
Ascheschicht, der limitierende Faktor des Stoffibergangskoeffizienten, immer starker
und gleichzeitig die Oberflache des Rest-Kokspartikels immer kleiner wird. Der
spezifische Massenverlust Xm ist wie folgt

Xy =M —q M (6-3)

My My
definiert. In der Gleichung 6-3 sind Mo die Ausgangsmasse der Probe und M:die Masse
der Probe zum Zeitpunkt t. Bereits 50 Minuten nach Beginn der Verbrennung erreicht
der  spezifische  Massenverlust einen Wert von 05 und ca.
130 Minuten spater ist der Verbrennung beendet. Der spezifische Massenverlust
erreicht am Ende des Versuchs einen Wert von ca. 0,9. Das bedeutet, dass der
Aschegehalt dieser Probe 10 % betragt.
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Aus dem gemessenen Massenverlust kann durch Bestimmung des Gradienten der auf
die Oberflache der Brennstoffprobe bezogene Umsatz in g/s/m? berechnet werden. In
Abbildung 6-11 ist der Umsatz der Koksprobe in Abhangigkeit von der Zeit dargestellt.
Nach der Zindung steigt der Umsatz schnell innerhalb von 10 Minuten auf sein
Maximum von 1,6 g/s/m? an. 40 Minuten spéter hat sich der Umsatz halbiert. Die
Verbrennungszeit der Probe betragt ca. 180 Minuten.
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Abbildung 6-11: Berechneter Umsatz aus dem Massenverlust in Abhangigkeit von der
Zeit.

In Abbildung 6-12 ist der Umsatz der Koksprobe in Abhé&ngigkeit von der
Kerntemperatur dargestellt. Der maximale Umsatz wird bei einer Kerntemperatur von
ca. 875 °C erreicht. Von der Zindung bis zum Maximum sind ca. 10% des
Kohlenstoffes verbrannt.
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Abbildung 6-12: Berechneter Umsatz aus dem Massenverlust in Abh&ngigkeit von
der Kerntemperatur.

Zur Reproduzierbarkeit der Versuchsergebnisse wurden diese unter denselben
Bedingungen mehrmals wiederholt. In die Abbildung 6-13 sind die Messergebnisse
bezlglich der Kerntemperatur, der Ofentemperatur und des Abbrandgrades vier
verschiedener Koksproben gleicher Herkunft in Abhangigkeit von der Zeit dargestellt.
Der Zeitpunkt der Zindung wird als Zeitpunkt null eingesetzt. Der Abbrandgrad wird

wie folgt
X, = Mo—Ma~Me _ 4 Mt (6-4)
€™ My-My Mo—Mp

definiert. In der Gleichung ist Ma die Masse der Asche in der Probe, die erst nach dem
Versuch gemessen wird. Der Durchmesser der Partikel ist gleich und betragt ca.
38 mm. Nach der Zindung sind die gemessenen Kerntemperaturen bis zu einer
Temperatur von ca. 900 °C nahezu gleich.

AnschlieBend trennen sich die Kurven. Bis zu einem Abbrandgrad von ca. 0,85 betragt
der maximale Unterschied zwischen den Kerntemperaturen ca. 60 °C. Danach weisen
die Kurven gréBere Unterschiede auf. Ursache hierfir liegt vor allem in der Position
des Thermoelements in der Probe.
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Die Abbrandgrade der vier Versuche zeigen keine groBen Unterschiede. Die

Verbrennungszeiten unterscheiden sich um 7%.
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Abbildung 6-13: Temperaturprofile und Massenverluste vier verschiedener
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In der Abbildung 6-14 ist der Umsatz in g/s/m? der vier Koksproben in Abhangigkeit

von der Zeit dargestellt. Die Kurven zeigen keine groBen Abweichungen. Nach der

Ziandung steigt der Umsatz schnell innerhalb von ca. 10 Minuten auf sein Maximum

von 1,5 g/s/m? bis 1,6 g/s/m2. Die Verbrennungszeit der Proben liegt zwischen ca.
180 Minuten und 195 Minuten. Somit wird bei

Reproduzierbarkeit der Messwerte erreicht.
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Abbildung 6-14: Umsatz vier verschiedener Koksproben gleicher Herkunft in
Abhéngigkeit von der Zeit.

6.4.2 Einfluss der Umgebungstemperatur auf das Abbrandverhalten

Um den Einfluss der Umgebungstemperatur auf das Abbrandverhalten von Koks zu
untersuchen, wurden weitere Versuche unter einer maximalen Ofentemperatur von ca.
620 °C bzw. 920 °C durchgefihrt. In Abbildung 6-15 sind die aus den
Messergebnissen berechneten Umsétze in g/s/m? in Abhangigkeit von der Zeit
dargestellt. Die Umsatze lassen sich in Abbildung 6-15 in zwei Gruppen einteilen. Die
Umsatzkurven der Versuche mit Toten = 920 °C und Toren = 820 °C verlaufen sehr nah
zueinander, wahrend bei den Versuchen mit Torn = 620 °C Abweichungen
festzustellen sind. Nach der Zindung steigt der Umsatz der ersten Gruppe schnell
innerhalb von 10 Minuten auf sein Maximum von 1,5 g/s/m? bis 1,7 g/s/m2. Bei dem
maximal erreichten Umsatz und der Verbrennungsdauer kann ein kleiner Einfluss der
Temperatur festgestellt werden. Bei Toren = 920 °C sind der mittlere maximale Umsatz
mit etwa 1,62 g/s/m?um ca. 3% hoher und die mittlere Verbrennungsdauer mit ca.
178 Minuten um etwa 4% kirzer. Bei Toren = 620 °C steigt der Umsatz nach der
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Zindung deutlich langsamer und die Versuche zeigen gréBere Unterschiede
untereinander. Bei einer der beiden Versuche erreicht der Umsatz sein Maximum von
ca. 1,2 g/s/m? erst ca. 33 Minuten nach der Ziindung. Bei dem zweiten Versuch wird
das Maximum des Umsatzes von ca. 1,07 g/s/m? erst 20 Minuten spéter erreicht. Die
Verbrennung dauert ca. eine Stunde langer.
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Abbildung 6-15: Einfluss der Umgebungstemperatur auf den Umsatz.

6.4.3 Einfluss der Geschwindigkeit des vorbeistromenden Gases auf das
Abbrandverhalten

Die  Koks-Schachtéfen  werden mit  verschiedenen  Luftmengen  bzw.
Luftvolumenstrébmen betrieben. Um den Einfluss der Geschwindigkeit des
vorbeistrémenden Gases auf das Abbrandverhalten von Koks zu untersuchen, wurden
weitere Versuche mit einer Luftgeschwindigkeit von 0,6 m/s durchgefihrt. In
Abbildung 6-16 sind die aus den Messergebnissen berechneten Umsétze in g/s/m? in
Abhangigkeit von der Zeit dargestellt. Die Kurven verlaufen &hnlich. Allerdings ist der
maximale Umsatz der neuen Versuche bei Halbierung der Luftgeschwindigkeit mit

1,35 g/s/m? um 12% gesunken. In den ersten 50 Minuten ist der Umsatz der Versuche
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mit einer Luftgeschwindigkeit von 0,6 m/s niedriger und danach bis zum Ende der
Verbrennung héher als der Umsatz der Versuche mit einer Luftgeschwindigkeit von

1,2 m/s. Die Verbrennungszeit verlangert sich um nur 5%.
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Abbildung 6-16: Einfluss der vorbeistrémenden Luftgeschwindigkeit auf den Umsatz.

6.4.4 Einfluss des Partikeldurchmessers auf das Abbrandverhalten

Die eingesetzten Kokspartikel in den Koks-Schachtdfen haben unterschiedliche
Durchmesser und werden nach einer bestimmten PartikelgroBenverteilung
zusammengemischt. Um den Einfluss der PartikelgréBe auf das Abbrandverhalten von
Koks zu untersuchen, wurden weitere Versuche mit unterschiedlichen
Partikeldurchmessern durchgefihrt. Es wurden fir die Versuche Partikel mit einem
Durchmesser von 25 mm, 30 mm und 60 mm verwendet.

Die aus den Messergebnissen berechneten Umsétze in g/s/m? sind in Abhangigkeit
von der Zeit in Abbildung 6-17 dargestellt. Nach der Ziindung verlaufen die Kurven bis
zum Erreichen der Maxima nahezu identisch. Danach trennen sich die Kurven je nach

Durchmesser. Es ist erkennbar, dass der maximale Kohlenstoffumsatz nahezu die
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gleichen Werte aufweist. Diese liegen im Bereich von 1,5 g/s/m? bis 1,6 g/s/m?.
Allerdings ist die Verbrennungszeit stark vom Partikeldurchmesser bzw. der
Ausgangsmasse abhangig. Das kleinste Partikel hat eine Ausgangsmasse von ca.
10 g und das gréBte Partikel von etwa 130 g. Das Verhaltnis der Verbrennungszeit
zum Partikeldurchmesser steigt je groBer das Partikel ist. Es betragt 4,4 bei dem
kleinsten und 6,6 bei dem groBten Partikel.
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Abbildung 6-17: Einfluss des Partikeldurchmessers auf den Umsatz.

6.4.5 Einfluss der Sauerstoffkonzentration im zugefihrten Gas auf das
Abbrandverhalten

Die Sauerstoffkonzentration im Schachtofen &ndert sich in der Reaktionszone in
Anhangigkeit vom Volumenstrom der zugefihrten Luft. Die
Verbrennungsgeschwindigkeit bzw. die Verbrennungsdauer des Kokses wird von der
Sauerstoffkonzentration beeinflusst. Um diesen Einfluss zu untersuchen, wurden
Versuche unter verschiedenen Sauerstoffkonzentrationen durchgeflhrt. Jeder
Versuch wurde mindestens einmal wiederholt. Durch die Vermischung von Luft und
bestimmten Mengen an Stickstoff wird der Sauerstoffgehalt der zugefuhrten Luft
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zwischen 9% und 21% variiert. In Abbildung 6-18 sind die gemessene Kerntemperatur
in Abhangigkeit von der Zeit und der Umsatz in Abhangigkeit von der Kerntemperatur
flr vier verschiedene Sauerstoffkonzentrationen dargestellt. Bis zu einer Temperatur
von ca. 600 °C liegen die Temperaturen dicht beieinander. AnschlieBend ist eine
Auffacherung je nach Sauerstoffgehalt erkennbar. Gut sichtbar sind auch die
Zindtemperaturen, die fur alle Sauerstoffkonzentrationen nahezu gleich sind. Die
Zuandtemperatur ist durch den Anstieg des Umsatzes zu erkennen und liegt im Bereich
zwischen 560 °C und 580 °C. Der Sauerstoffgehalt des vorbeistrémenden Gases
beeinflusst den Anstieg der Temperatur nach der Zindung. Mit sinkendem
Sauerstoffgehalt stellen sich bei gleich groBen Koksproben gleicher Herkunft kleinere
Temperaturen ein. Die Messwerte zeigen tendenziell eine Abnahme des Umsatzes mit
sinkender Sauerstoffkonzentration und eine relativ gute Reproduzierbarkeit. Der
maximal erreichte Umsatz sinkt von 1,6 g/s/m? bei einem Sauerstoffgehalt von 21%
auf ca. 0,8 g/s/m? bei einem Sauerstoffgehalt von 9%.
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Abbildung 6-18: Einfluss der Sauerstoffkonzentration im zugefihrten Gas auf das
Abbrandverhalten.
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6.4.6 Einfluss der Herkunft des Kokses auf das Abbrandverhalten

Um die Produktionskosten zu senken, wechseln die Unternehmen oft den
Brennstofflieferanten. Damit ist haufig eine Anderung des Brennstoffes und des
Brennverhaltens verbunden, worunter die Qualitdt des jeweiligen Produktes im
Schachtofen leiden kénnte. Dies liegt u. a. an den Eigenschaften Heizwert, Dichte,
Reaktivitat, Ascheverhalten und KorngroBenverteilung. Unterschiedliche Kokssorten
wurden untersucht. Die Dichte der untersuchten Kokse lag zwischen 940 kg/m?3 und
1160 kg/m3. Die Kokse hatten einen Aschegehalt von 8 bis 12%, wobei die
Schwankung je Sorte unter #20% bezogen auf den Durchschnittswert des
Aschegehaltes lag. Die aus den Messergebnissen von drei verschiedenen Kokssorten
berechneten Umsétze in g/s/m? sind in Abhangigkeit von der Zeit in Abbildung 6-19

dargestellt.
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Abbildung 6-19: Einfluss der Kokssorte auf das Abbrandverhalten.

Gleich nach der Zindung trennen sich die Kurven je nach Dichte des Kokses. Je
kleiner die Dichte des Kokses ist, desto steiler ist der Anstieg des Umsatzes bis zum
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Erreichen der Maxima. Die maximalen Kohlenstoffumsatze liegen im Bereich von
1,6 g/s/m? bis 1,7 g/s/m2. Die Verbrennungszeit ist von der Partikeldichte bzw. der
Ausgangsmasse abhangig. Das Partikel des Kokses 2 hatte eine Ausgangsmasse von
ca. 27 g und seine Verbrennungszeit betrug ca. 160 Minuten. Das Partikel des Kokses
3 hatte eine Ausgangsmasse von ca. 33 g und seine Verbrennung dauerte ca. 40

Minuten langer.

6.5 Ergebnisse mit Kohlendioxid
6.5.1 Versuchsdurchfiihrung mit Kohlendioxid

Die Koks-Schachtéfen werden auch unterstdchiometrisch betrieben. Viele Ofen
werden mit einer Luftzahl zwischen 0,9 und 1,02 gefahren. Bei der
unterstdchiometrischen Fahrweise entsteht unter der Vorwarmzone eine Boudouard-
Zone, in der kein Sauerstoff mehr vorhanden ist. Um das Umwandlungsverhalten von
Koks in der Boudouard-Zone zu untersuchen, wurden Versuche unter Kohlendioxid-
Atmosphéare durchgefuhrt. In Abbildung 6-20 sind die gemessene Kern- und
Ofentemperatur und der spezifische Massenverlust einer Koksprobe im
beschriebenen Versuchsofen in Abhangigkeit von der Zeit dargestellt. Zuerst steigt die
Ofentemperatur wahrend der ersten Aufheizperiode mit ca. 20 K/min auf eine
Temperatur von etwa 800 °C. Die Temperatur wird fir 10 Minuten gehalten und liegt
nach der zweiten Aufheizperiode mit 5 K/min bei ca. 1180 °C bis zum Ende des

Versuches.

Die Schwankungen der Ofentemperatur in der Haltezeit sind betriebsbedingt. Die
Haltezeit dient einerseits zum Ausgleich der Temperatur im Partikel und zur besseren
Kontrolle des Anstiegs der Ofentemperatur und ermdéglicht anderseits den Wechsel
des zugefihrten Gases unter denselben Bedingungen. Vom Beginn des Versuches
bis zur Halfte der Haltezeit wird Stickstoff im Ofen mit einer Geschwindigkeit von ca.
1,2 m/s zugefthrt. Danach wird anstelle von Stickstoff Kohlendioxid in den Ofen mit
derselben Geschwindigkeit injiziert. 150 Minuten nach Versuchsbeginn wird wieder
anstelle von Kohlendioxid Stickstoff in den Ofen mit derselben Geschwindigkeit
zugefuhrt. Der Verlauf der Kerntemperatur &hnelt wahrend der gesamten Versuchszeit
der Ofentemperatur und erreicht nach der ersten Aufheizperiode einen Wert von ca.
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750 °C. In der zweiten Aufheizperiode steigt die Kerntemperatur, bleibt aber wahrend
der Zufuhr des Kohlendioxids unterhalb der Ofentemperatur, da die Boudouard-
Reaktion eine endotherme Reaktion ist. Hierbei erreicht die Kerntemperatur einen

maximalen Wert von 1140 °C.

Mit der Zufuhr von Kohlendioxid beginnt die Reaktion, die durch den Massenverlust
erkennbar ist. Diese Reaktion ist zunachst sehr langsam, beschleunigt sich aber
schnell mit zunehmender Kerntemperatur. Mit der Zufuhr von Stickstoff endet die
Reaktion, die durch die konstante Masse und den Anstieg der Kerntemperatur
erkennbar ist. Der Rest-Koks im Ofen wird unter Zufuhr von Stickstoff auf

Raumtemperatur abgekuhlt.
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Abbildung 6-20: Gemessene Temperaturprofile und Massenverlust bei einem Versuch
mit Kohlendioxid.

In Abbildung 6-21 ist eine Koksprobe vor und nach dem Versuch dargestellt. Es ist zu
erkennen, dass die Form der Probe nach dem Versuch identisch mit der
Ausgangsform der Probe ist. Des Weiteren ist die Gr6Be der Probe im Rohzustand
ebenfalls identisch mit der GrdéBe der Probe nach dem Versuch. Es ist keine

Ascheschicht zu erkennen, sondern nur einige Ascheflecken. Es ist anzunehmen, dass
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die Reaktion gleichmaBig in der gesamten Koksprobe stattgefunden hat. Die Dichte
der Koksprobe verringert sich aufgrund der Boudouard-Reaktion.

Vor Nach

p=1090 kg/m3 p=700 kg/m3
Abbildung 6-21: Koksprobe vor und nach dem Versuch mit Kohlendioxid.

In Abbildung 6-22 wird der Umsatz des Versuches mit reinem Kohlendioxid mit dem
Umsatz des Versuches mit Luft als Reaktionsgas als Funktion der Kerntemperatur in
g/s/m? verglichen. Die Verbrennung des Kokses mit Luft startet bei einer
Kerntemperatur von ca. 550 °C und beschleunigt sich schnell mit zunehmender
Kerntemperatur. Hingegen startet die Boudouard-Reaktion erst bei ca. 740 °C und
beschleunigt sich langsam bis zu einer Temperatur von ca. 950 °C. Danach
beschleunigt sich diese sehr schnell mit steigender Temperatur. Dieses Verhalten
deutet auf eine starkere Abhangigkeit der Boudouard-Reaktion von der Temperatur
hin.

Zur Reproduzierbarkeit der Versuchsergebnisse wurden diese unter denselben
Bedingungen mehrmals wiederholt. In der Abbildung 6-23 ist der Umsatz in g/s/m? der
vier Koksproben in Abhangigkeit von der Kerntemperatur dargestellt. Die Kurven
zeigen keine grof3en Abweichungen.
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Abbildung 6-22: Vergleich zwischen dem Koksumsatz unter Luft- und CO2-

Atmosphére in Abh&ngigkeit von der Kerntemperatur.
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Abbildung 6-23: Umsatz vier verschiedener Koksproben gleicher Herkunft in

Abhangigkeit von der Kerntemperatur.
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6.5.2 Einfluss des Partikeldurchmessers auf das Abbrandverhalten

Um den Einfluss der PartikelgroBe auf das Abbrandverhalten von Koks zu
untersuchen, wurden weitere Versuche mit unterschiedlichen Partikeldurchmessern
durchgefihrt. Es wurden fir die Versuche Partikel mit einem Durchmesser von 25 mm,
38 mm und 60 mm verwendet.

Die aus den Messergebnissen berechneten Umsatze in g/h und in g/h/kg sind in
Abhangigkeit von der Kerntemperatur in Abbildung 6-24 dargestellt. Je gréBer das
Partikel ist, desto gréBer ist der Umsatz in g/h. Hingegen sind die auf das Volumen
bzw. die Masse der Partikel bezogenen Umsatze bis zu einer Temperatur von 900 °C
nahezu identisch. Danach trennen sich die Kurven voneinander und der Umsaiz ist
gréBer je kleiner das Partikel ist. Bei Temperaturen unter 900 °C ist der Reaktion sehr
langsam. Die Reaktion findet im ganzen Kérper statt. Bei hdheren Temperaturen steigt
der Reaktionsgeschwindigkeit. Die Eindringtiefe der Reaktion sinkt.
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Abbildung 6-24: Einfluss des Partikeldurchmessers auf den Umsatz in g/h und in
g/h/kg.

Die auf die Oberflache bezogenen Umséatze in g/s/m? sind in Abh&ngigkeit von der
Kerntemperatur in Abbildung 6-25 dargestellt. Die Umséatze sind sehr nah beieinander.
Danach trennen sich die Kurven voneinander. Im Temperaturbereich zwischen 850 °C
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und 1050 °C ist der Umsatz der 60 mm Partikel etwas hdoher als der Umsatz der
kleineren Partikel.
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Abbildung 6-25: Einfluss des Partikeldurchmessers auf den Umsatz in g/s/m?2.

6.5.3 Einfluss der Herkunft des Kokses auf das Abbrandverhalten

Es wurden drei unterschiedliche Kokssorten untersucht. Die Dichte der untersuchten
Kokse lag bei 970 kg/m3, 1070 kg/m3und 1120 kg/m?3. Die aus den Messergebnissen
von drei verschiedenen Kokssorten berechneten Umsatze in g/s/m? sind in
Abhangigkeit von der Zeit in Abbildung 6-19 dargestellt. Zur Reproduzierbarkeit der
Versuchsergebnisse wurden diese unter denselben Bedingungen mehrmals
wiederholt. Die Kurven jeder Sorte zeigen untereinander keine gro3en Abweichungen.
Jedoch ist der Trennung zwischen dem Umsatz der Kokssorten deutlich. So ist bei
Kerntemperaturen von 1000 °C die Reaktionsgeschwindigkeit der Kokssorte 1 doppelt
so grof3 wie die von der Kokssorte 2. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist nicht von der
Dichte des Kokses abhangig.
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Abbildung 6-26: Einfluss der Kokssorte auf den Umsatz in g/s/m2.

6.6 Abbrand-Modelle des Kokses unter Schachtofenbedingungen

Die Versuchsergebnisse zeigen, dass die Reaktion des Kokes mit dem Sauerstoff viel
schneller lauft als die Boudouard-Reaktion. Die umgebende sich bildende
Ascheschicht bleibt stabil. Der Sauerstoff wird von dem umgebenden Gas konvektiv
an die Oberflache Ubertragen und diffundiert dann durch die Ascheschicht zur
Reaktionsfront. Diese Reaktion wird durch das Kern-Schale-Modell beschrieben. Die
Boudouard-Reaktion ist viel langsamer. Die Reaktion findet auf der inneren Oberflache
statt. Diese Reaktion wird durch das Porenmodell beschrieben.
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6.6.1 Modellierung der Verbrennung des Kokses mit der Luft
(Kern-Schale-Modell)

Der Abbrand der Koks- und Anthrazitpartikel wird mit dem Kern-Schale-Modell
(shrinking core model) beschrieben, das in Abbildung 6-27 dargestellt ist. Es wird
davon ausgegangen, dass die Reaktionszone in dem porésen Koks sehr diinn ist und
somit gegenuber dem Durchmesser vernachlassigt werden kann. Der Kern verandert
somit seine Dichte nicht. Die umgebende sich bildende Ascheschicht bleibt stabil. Der
Sauerstoff wird von dem umgebenden Gas konvektiv an die Oberflache Ubertragen
und diffundiert dann durch die Ascheschicht zur Reaktionsfront. Der Kern nimmt die
Temperatur Ts an. Die erzeugte Warme wird durch die Ascheschicht zur Oberflache
geleitet, von der diese durch Konvektion an das Gas mit der Temperatur Ty und durch

Strahlung an die Ofenwand mit der Temperatur T. Ubertragen wird.

| dy

IR I I S

Abbildung 6-27: Schema des Kern-Schale-Modells

Far den konvektiv Gbertragenen Massenstrom des Sauerstoffs gilt

B

Ro, Tug

M02 =

“(Po,u — Po,w) " Aw (6-5)

wobei A,, die Oberflache der Ascheschicht ist. Fir den Stoffibergangskoeffizienten
gilt die Sherwoodfunktion

Sh = 2 + 0,664 - Re®5 - Sc03 (6-6)
mit
Sh = BDTG‘ Re = %0 (6-7)

Far die Porendiffusion gilt
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. 1 DP
Mo, = 25, Tw = (Po,w = Po,s) " 4. (6-8)

Der Porendiffusionskoeffizient DP berechnet sich mit

DP = Do, - ()™ - 2, (6-9)

2 273 T

wobei s die Porositat der Asche, t der Umwegfaktor, der auf Grund der sehr hohen
Porositat einen Wert von ca. 1,1 besitzt, und Do, der Diffusionskoeffizient des
Sauerstoffs in Luft bei To=273 K sind.

Fur die Reaktion wird der Ansatz verwendet

. K
Mo, = ROZO,ZTS "*Po,5 " As (6-10)

wobei ko, der scheinbaren Reaktionskoeffizient und As die Oberflache des Kerns sind.

Far den durch die Ascheschicht geleiteten Warmestrom gilt

Q=% 41 (Ts—Ty) , (6-11)

5 dg

wobei A, die Warmeleitfahigkeit der Ascheschicht ist. Hierflir werden in der Literatur
Werte von 0,02 W/m/K bis 1,9 W/m/K [104] angegeben. Fir die WarmeUlbertragung

von der Oberflache an die Umgebung gilt
Q=Ay-a (Ty—Tyg) + Ay e-0-(Tow —Tiky) . (6-12)

Der WarmeUlbergangskoeffizient wird aus der zur Sherwoodfunktion analogen
Nusseltfunktion berechnet. Der Warme- und Stoffstrom sind UOber die

Reaktionsenthalpie miteinander verknipft

. . . M
Q= dcAheo =5 Mo, 5= Aheo (6-13)

~

wobei Mc der reagierende Kohlenstoffmassenstrom und M, seine Molmasse sind.
Die gemessenen Konzentrationen des Kohlenmonoxids im Abgas bei den Versuchen
mit kalt zugefUhrter Luft zeigen im Vergleich zu dem gemessenen Gewichtsverlust,
dass fast der gesamte Massenstrom des Kohlenstoffes zu Kohlenmonoxid reagiert. Es

wird davon ausgegangen, dass der Kohlenstoff primér zu Kohlenmonoxid reagiert.
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Kohlenmonoxid reagiert erst anschlieBend in einer heiBen Gasphase mit dem
Sauerstoff zu Kohlendioxid weiter. Bei den Versuchen mit heiBer Luft war um die Kugel
eine blaulich leuchtende Flamme sichtbar. Daher ist Ahco die Reaktionsenthalpie fir
die Verbrennung zu Kohlenmonoxid. Der Durchmesser des Kerns wird aus der
Massenbilanz berechnet, bei der der reagierende Kohlenstoffstrom eine Abnahme des
Kerns hervorruft

Mc
Mo, *

) R .
pC.EISZIE:_qC:_MOZI (6-14)
Als Anfangsbedingung gilt 5(t=0) = do (Anfangsdurchmesser). Die Gleichungen des
Warme- und Stofftransportes sind Uber die Kern- bzw. Reaktionstemperatur Ts

miteinander gekoppelt und mussen iterativ gelést werden.

6.6.2 Modellierung der Reaktion des Kokses mit Kohlendioxid

Die Umwandlung der Koks- und Anthrazitpartikel durch die Boudouard-Reaktion soll
mit dem Porenmodell beschrieben werden, das in Abbildung 6-2 dargestellt ist. Die
Reaktion findet auf der inneren Oberflache statt. Die bei der Reaktion und dem
Stofftransport auftretenden Vorgédnge, wie die Anderung der Porenstruktur und der
Reaktionsoberflache, kénnen in diesem Modell umfangreich beschrieben werden.
Jedoch

. sind die Beschreibungen sehr komplex, um alle Parameter berlcksichtigen zu

kénnen.

. st es sehr aufwandig und schwierig die innere spezifische Oberflache von Koks
und Anthrazit und ihre Anderung in Anhangigkeit von der Temperatur und der
Reaktion genau zu bestimmen, wie im Abschnitt 6.2.3 gezeigt wurde.

. werden die meisten mischgefeuerten Koksschachtéfen mit einer Luftzahl
zwischen 0,9 und 1,02 gefahren, sodass nur ein kleiner Anteil der Koksmasse
in der Boudouard-Zone reagieren wird.

Deswegen wird ein vereinfachtes Modell vorgestellt, um die Reaktion des Kokses mit

dem Kohlendioxid zu beschreiben. Es wird davon ausgegangen, dass das Volumen

der Koksprobe sich nicht &ndert sondern die Dichte, wie die Versuche gezeigt haben.
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Flar den Massenstrom des Kohlenstoffes wird aufgrund der Boudouard-Reaktion der

Ansatz verwendet

S : M 1 Peon A, M
MC:qc'Ap:Mcoz'Mc — T T . C(;{ .
co, P 4 uwE )

’ (6-15)

worin A, die Oberflache der Koksprobe und k., der scheinbare Reaktionskoeffizient

der Boudouard-Reaktion sind.

Far die WarmeUbertragung von der Umgebung an die Oberflache gilt

Q=A, o (T -T, )+A -¢-c-(T'-T,). (6-16)

p u,

Der Warme- und Stoffstrom sind Uber die Reaktionsenthalpie miteinander verkniipft

Q = MC : A:hBoudouard = qC : AP : Al‘lBoudouard (6-1 7)

wobei Mc der reagierende Kohlenstoffmassenstrom und M, seine Molmasse sind.

Die Dichte der Partikel wird aus der Massenbilanz berechnet, bei der der reagierende

Kohlenstoffstrom eine Abnahme der Dichte hervorruft

oy Ldp 1 Pa 3

“Tae " de T, T, Ry, 24,
kco2 B

Als Anfangsbedingung gilt p(t=0) = po (Dichte des Kokses). Die Gleichungen des

M (6-18)

. MC
N[co2

Waérme- und Stofftransportes sind Uber die Kern- bzw. Reaktionstemperatur Tp

miteinander gekoppelt und missen iterativ gelést werden.
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6.7 Bestimmung des scheinbaren Reaktionskoeffizienten

Nach Festlegung der Abbrand-Modelle kdnnen die scheinbaren Reaktions-

koeffizienten der Oxidation und der Boudouard-Reaktion bestimmt werden.

6.7.1 Scheinbare Reaktionskoeffizienten der Boudouard-Reaktion

Aus der Gleichung 6-15 ergibt sich flr die Berechnung des scheinbaren Reaktions-

koeffizienten der Boudouard-Reaktion k, folgende Bestimmungsgleichung:

k. = ! 1
o pCOz,u . MC _ Tu,g . (6- 9)
Rco2 'TP qc Nlco2 T

P

™ | =

Aus der im Experiment gemessenen zeitlichen Anderung der Masse der Kokskugel
und der Kugeloberflaiche kann der Umsatz qc in kg/s/m? bestimmt werden. Der
Stoffibergangskoeffizient p wird mit der Gleichung (6-7) aus den bekannten

Anstrémbedingungen berechnet. Aus Messungen sind weiterhin die Temperaturen

und der Sauerstoffpartialdruck p., , bekannt. Weiterhin sind die Molmassen 1\7[C und

~

M, sowie die spezielle Gaskonstante R, gegeben. Somit kann der scheinbare

Reaktionskoeffizienten kCOZ aus den experimentellen Werten berechnet werden. Die
Ergebnisse sind in der Abbildung 6-28 dargestellt. Die logarithmische Auftragung von
ke, Uber dem Kehrwert der absoluten Temperatur erméglicht die Bestimmung der

Aktivierungsenergie Ea aus dem Anstieg der Kurven und dem Frequenzfaktor ko
geman Gleichung 6-1. Die berechnete Aktivierungsenergie Ea und der Frequenzfaktor
ko fir Kokssorte 1 sind in Tabelle 6-1 zusammengefasst. Diese werden aus der

Gleichung der linearisierten Verlaufe der berechneten Kurven enthommen.

Tabelle 6-1: Aktivierungsenergie Ea und Frequenzfaktor ko drei Proben der Koks1
Probe 1 2 3 Mittelwert

ko | mys 960 | 1420 | 7922 | 2210
EA | kJ/mol | 1385 | 1436|1604 | 1475
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Der Mittelwert des scheinbaren Reaktionskoeffizienten fiir diese Kokssorte lasst sich
durch

147500

koo, =2210-¢ *T [m/s] (6-20)

annahern.

Kerntemperatur in °C
1155 1060 977 903 838 780

—
o
o

Probe 3
y = 7922,3e1:9%

AuBerer Reaktionskoeffizient Kgo, in m/s
=

—
<
N
\l

7,5 8 8,5 9 9,5
104 Ty in 1/K

Abbildung 6-28: Scheinbare Reaktionskoeffizienten der Boudouard-Reaktion fir

Kokssorte 1.

Die Ergebnisse der drei Kokssorten sind in der Abbildung 6-29 dargestellt. Der
Mittelwert der berechneten Aktivierungsenergie Ea und des Frequenzfaktors ko sind in
Tabelle 6-2 zusammengefasst. Der Koks 1 hat die héchste Reaktivitat, wahrend Koks
2 die niedrigste Reaktivitat besitzt.

Tabelle 6-2: Mittelwert der Aktivierungsenergie Ea und des Frequenzfaktors ko der
drei Kokssorten

Kokssorte 1 2 3

ko m/s 2210 | 53320 | 6310
EA | kJ/mol 147,51 190,9 | 161,9
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Abbildung 6-29: Scheinbare Reaktionskoeffizienten der Boudouard-Reaktion

6.7.2 Scheinbare Reaktionskoeffizienten der Oxidation

Die durch Diffusion an die Oberflache der Kokskugel transportierte Menge an
Sauerstoff (Gleichung 6-5) und die durch Reaktion auf der Kugeloberflache
verbrauchte Menge an Sauerstoff (Gleichung 6-10) werden als zwei hintereinander
geschaltete Teilprozesse betrachtet, deren Mengen gleich sein missen. Unter dieser

Annahme ergibt sich fir die Berechnung des scheinbaren Reaktionskoeffizienten der

Oxidation k,, folgende Bestimmungsgleichung:

[

k, = -
o pOz,u Tu,g (6 21)

Roz'Ta'qc T

3

= |~

M,
M,,

Aus der im Experiment gemessenen zeitlichen Anderung der Masse der
Brennstoffkugel und der Kugeloberfliche kann der Umsatz qc in kg/s/m? bestimmt

werden. Aus Messungen sind die Temperaturen und der Sauerstoffpartialdruck p, ,
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bekannt. Weiterhin sind die Molmassen M_. und K/Iq sowie die spezielle

Gaskonstante R, gegeben. Somit kann der scheinbare Reaktionskoeffizienten Kk,

aus den experimentellen Werten berechnet werden. Die Ergebnisse sind in der
Abbildung 6-30 dargestellt.

Kerntemperatur in °C
1155 977 838 727 636 560 496

—

Koks 1

o
—

0,01

AuBerer Reaktionskoeffizient Ko, in m/s

0,001
7 8 9 10 11 12 13
104/ T e in 1/K

Abbildung 6-30: Scheinbare Reaktionskoeffizienten der direkten Kohlenstoffoxidation

fir Kokssorte 1.

Die aus den Versuchsergebnissen berechneten Werte der Aktivierungsenergie der
Kokssorte 1 liegen zwischen 95 und 110 MJ/kmol. Der Mittelwert fir diese Kokssorte
l&sst sich durch

100000

K, =7000-¢ *T [m/s] (6-22)

annahern. Der Mittelwert der Aktivierungsenergie Ea der anderen Kokssorten lag
zwischen 90 MJ/kmol und 110 MJ/kmol.
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6.8 Validierung der Abbrand-Modelle

Zur Validierung der Abbrand-Modelle wurden mit den obigen Gleichungen die
Kerntemperatur und der Gewichtsverlust der untersuchten Kokskugeln berechnet.
Dazu wurde die =zeitlich veranderliche Ofentemperatur, die gemessene
Geschwindigkeit und Temperatur des Gases sowie die jeweilige Dichte der Proben
eingesetzt.

6.8.1 Validierung des Oxidation-Modells

Abbildung 6-31 zeigt beispielhaft fur eine Kokskugel mit 38 mm Durchmesser die
berechneten und gemessenen zeitlichen Verlaufe der Kerntemperatur und des
spezifischen Massenverlustes, der durch Gleichung (6-3) berechnet wird. Als
Emissionsgrad der Ascheschicht wurde 0,9 angenommen. Die Kerntemperaturprofile
sind bis zum Massenverlust von ca. 0,8 bzw. bis zum Abbrandgrad von ca. 0,9 nahezu
identisch. Danach trennen sich die Kurven. Der Grund dafir liegt an der Position der
Spitze des Thermoelements. Bei einem Abbrandgrad dber 0,9 ist die Kugel des
Koksrestes im Kern so klein, dass ein Teil der Thermoelementspitze in die
Ascheschicht eintritt und somit niedrigere Temperaturen gemessen werden. Die
Verlaufe des Massenverlustes sind wahrend des gesamten Verbrennungsprozesses
nahezu identisch. Die durch die Simulation berechnete Verbrennungszeit ist mit der
aus dem Experiment ebenfalls identisch. Diese gute Ubereinstimmung wurde mit
einem Wert der Warmeleitfahigkeit der Asche von 0,35 W/m/K erreicht. Dieser Wert
dient also als Anpassungsparameter und wird flr die folgenden Betrachtungen zu
Grunde gelegt. Abbildung 6-32 zeigt den zugehoérigen Umsatz qc in g/s/m?. Die
Verlaufe des Umsatzes sind wahrend des gesamten Verbrennungsprozesses nahezu
identisch. Diese gute Ubereinstimmung wurde mit einem Wert des Umwegfaktors T in
der Asche von 1,17 erreicht.
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Abbildung 31: Simulation der Verbrennung des Kokses mit dem Kern-Schale-Modell.
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Abbildung 32: Simulation des Umsatzes des Kokses gc mit dem Kern-Schale-Modell.
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6.8.2 Validierung des Boudouard-Reaktion-Modells des Kokses

Abbildung 6-33 zeigt beispielhaft flir eine Kokskugel mit 38 mm Durchmesser die
berechneten und gemessenen zeitlichen Verldufe der Kerntemperatur und des
spezifischen Massenverlustes. Als Emissionsgrad des Kokses wurde 0,9
angenommen. Die Verlaufe der Kerntemperatur und des Massenverlustes sind
wahrend der gesamten Zeit nahezu identisch. Diese gute Ubereinstimmung wurde mit

dem dazugehdrigen ermittelten scheinbaren Reaktionskoeffizienten erreicht.
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Abbildung 33: Simulation der Boudouard-Reaktion.

6.9 Einfluss der Kinetik und der Diffusion auf das Abbrandverhalten

Die Abbrand von Koks wird sowohl von der Kinetik der chemischen Reaktion als auch
vom dem durch Diffusion bedingten Transport des Sauerstoffs bzw. Kohlendioxids an
die Verbrennungsoberflache gesteuert. Die Kinetik ist von der Temperatur abhangig.
Die Diffusion hangt hingegen von der Temperatur, der Gasgeschwindigkeit und dem
Partikeldurchmesser ab. Die Gasgeschwindigkeit in den mischgefeuerten Schachtéfen
ist ziemlich niedrig und liegt unter normalen Bedingungen im Bereich von 0,1 m/s bis
0,2 m/s. In der Abbildung 6-34 sind die bei verschiedenen Gasgeschwindigkeiten
berechneten Massentransportkoeffizienten B und die scheinbaren
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Reaktionskoeffizienten der Oxidation und der Boudouard-Reaktion in Abhangigkeit
von der Temperatur dargestellt. Der Partikeldurchmesser betragt 50 mm. Es ist
erkennbar, dass die Kinetik der Oxidation nur am Anfang im Temperaturbereich von
550 °C bis 850 °C von Bedeutung ist. Hingegen wird die Geschwindigkeit der

Boudouard-Reaktion von der Kinetik gesteuert.

0,4
0,35 W=0,3 m/s
—W=0,25 m/s
» 0,3 ——W=0,2 m/s
S W=0,15 m/s
£ 0,25 W=0,1 m/s
x8 0,2 _W=0,05 m/S
2 0,15
>
!é“ 0,1
< 0,05
0 e e

500 600 700 800 900 1000 1100 1200 1300 1400 1500 1600
Temperatur in °C

Abbildung 6-34: Einfluss der Kinetik und der Diffusion bei verschiedenen

Gasgeschwindigkeiten

In der Abbildung 6-35 sind die bei verschiedenen Partikeldurchmessern berechneten
Stofftransportkoeffizienten [ und die scheinbaren Reaktionskoeffizienten der
Oxidation und der Boudouard-Reaktion in Abhéangigkeit von der Temperatur
dargestellt. Die Gasgeschwindigkeit betragt 0,2 m/s. Es ist erkennbar, dass der
Temperaturbereich, in dem die Kinetik die Reaktionsgeschwindigkeit steuert, breiter
ist je kleiner die Partikeln sind. Bei sehr kleinen Partikel hat sogar die Kinetik der
Oxidation einen groBen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit. Allerdings sind in
mischgefeuerten Schachtéfen die kleinsten Kokspartikel in der Regel gréBer als

20 mm.
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Abbildung 6-35: Einfluss der Kinetik und der Diffusion bei verschiedenen
Partikeldurchmessern

6.10 Einfluss der Ascheschicht auf das Abbrandverhalten des Kokses
6.10.1 Experimentelle Untersuchung

Zur Untersuchung des Einflusses der Asche auf das Abbrandverhalten von Koks
wurden Versuchsreihen mit ca. 35 mm kugelférmigen Proben durchgefihrt. In einer
der Versuchsreihen wurde die Ascheschicht bei verschiedenen Abbrandgraden (40 %,
60 % und 80%) entfernt. Fir diese Versuchsreihe wurde eine Kokssorte mit geringen
Schwankungen im Aschegehalt verwendet. In Abbildung 6-36 sind die Ofentemperatur
und die Kerntemperaturen sowie der spezifische Masseverlust Xm von zwei Versuchen
Uber der Zeit dargestellt. Beide Versuche wurden unter derselben Bedingungen
durchgefihrt. Allerdings wurde bei dem Versuch mit der roten Kurve durch
behutsames Schlagen des Probenhalters mit der im Korb liegenden Brennstoffprobe
an die Innenwand des Rohrofens der gréBte Teil der bis dahin entstehenden
Ascheschicht entfernt. Die Entfernung der Ascheschicht folgte zu einem bestimmten
Abbrandgrad von 80%. Die Verringerung der Kerntemperatur infolge des Entfernens
der Asche ist deutlich zu erkennen. In diesem Versuch betragt die Temperaturdifferenz
vor und nach dem Abschlagen der Asche ca. 165 °C. Mit fortlaufender Verbrennung

und der Ausbildung einer neuen Ascheschicht steigt die Kerntemperatur wieder an.
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Die Entfernung der Ascheschicht beschleunigt die Verbrennung. Die gesamte

Verbrennungszeit verringert sich um ca. 20 min.
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Abbildung 6-36: Gemessene Temperaturprofile und Massenverluste.

Betrachtet man den Kohlenstoffumsatz wie in Abbildung 6-37, ist der Umsatz nach
dem Abschlagen der Asche wesentlich héher wie vorher. Dieser erhdhte
Kohlenstoffumsatz Iasst sich auch in Abbildung 6-36 anhand des gréBeren Anstieges
der Tangente des Masseverlustes nach dem Entfernen der Asche im Vergleich zum
Anstieg der Tangente des Masseverlustes vor dem Entfernen der Asche belegen.

In Abbildung 6-38 sind die Temperaturverlaufe des Kerns tber der Zeit dargestellt. Die
Verringerung der Kerntemperatur infolge des Entfernens der Asche ist deutlich zu
erkennen und ist umso gréBer je spater die Asche entfernt wurde. Die
Temperaturdifferenz vor und nach dem Entfernen der Asche betragt bei einem
Abbrandgrad von 40% ca. 25 K und bei einem Abbrandgrad von 80% ca. 165 K. Mit
fortlaufender Verbrennung und der Ausbildung einer neuen Ascheschicht steigt die
Kerntemperatur wieder an. Es bleibt anzumerken, dass wéahrend der Versuche die
Ascheschicht nicht vollstandig abgeldst werden konnte, so dass um den Koksrest eine
Schicht mit etwa 1mm Dicke haften blieb. Des Weiteren wurde festgestellt, dass die
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Ascheschicht bei kleinem Abbrandgrad stabiler gegen mechanische Einfllisse ist. So

anderten sich die Masse und die Temperatur bei einem Abbrandgrad unter 20% nicht.

1,8
1,6

Umsatz q, in g/s/m?

Abbildung 6-37: Umsatz in Abhangigkeit der Zeit.
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Abbildung 6-38: Einfluss der Ascheschicht auf das Abbrandverhalten des Kokses.
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Um den Einfluss der Ascheschicht zu verdeutlichen, wurden Versuche mit
Graphitproben als aschefreier Brennstoff unter unterschiedlichen Ofentemperatur
durchgefihrt. Die Abbildung 6-39 zeigt die gemessene Kerntemperatur und den
Abbrandgrad zweier Versuche unter einer maximalen Ofentemperatur von 820 °C und
950 °C. Die Verbrennung von Graphit startet erst bei einer Kerntemperatur von ca. 680
°C. Beim Vergleich der Kerntemperaturen von Graphit mit den Kerntemperaturen von
Koks kann festgestellt werden, dass die Kerntemperatur von Graphit deutlich niedriger
als die von Koks ist. Weiterhin beeinflusst die Erhdéhung der Ofentemperatur die
Verbrennungszeit sehr stark. Die Verbrennungszeit halbiert sich bei Erh6hung der
Ofentemperatur von 820 °C auf 950 °C. Beim Koks wurde die Verbrennungszeit bei
derselben Anderung der Ofentemperatur nur um 10 % verkiirzt. Die Ascheschicht
isoliert den noch nicht verbrannten Restkoks. Infolgedessen steigt die Kerntemperatur.
Gleichzeitig muss der Sauerstoff durch die Ascheschicht zur Reaktionsfront

diffundieren. Die Verbrennungszeit wird stark von der Ascheschicht beeinflusst.
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Abbildung 6-39: Einfluss der Ofentemperatur auf das Abbrandverhalten von Graphit.
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6.10.2 Form und Porositat der Ascheschicht und Aschegehalt

Wie in der Abbildung 6-40 zu erkennen ist, ist die Form der Asche nach einer
vollstandigen Verbrennung identisch mit der Ausgangsform der Probe. Die
durchgefihrten Versuche mit Koksproben unregelmafBiger Form zeigen dies am
deutlichsten. Scharfe Kanten, sowie tiefe Kerben sind sowohl im Rohzustand als auch
beim Endprodukt zu erkennen. Des Weiteren ist die Gré3e der Proben im Rohzustand
ebenfalls identisch mit der GréBe der zurlickbleibenden Asche. Es ist anzunehmen,
dass die unbrennbaren Bestandteile gleichmafig im Brennstoff verteilt sind. Sie bilden

einen stabilen Mantel um den unverbrannten Kohlenstoffrest im Inneren.

Koksproben Dichte 950-1150 kg/m?

Aschegehalt 8-11 %
Ascheschicht nach der Verbrennung

Abbildung 6-40: Koksproben vor und nach der Verbrennung.

Die untersuchten Kokssorten zeigen einen ziemlich homogenen Aschegehalt. Die
Kokse hatten einen Aschegehalt von 8 % bis 12 %, wobei die Schwankung je Sorte
unter £20% bezogen auf den Durchschnittswert des Aschegehaltes lag. Die Porositat
der Ascheschicht ist bei allen Proben mit Gber 95% sehr hoch. Die aus der Simulation
ermittelte Warmeleifahigkeit der Asche lag zwischen 0,2 W/m/K und 0,4 W/m/K.
Weiterhin lag der ermittelte Umwegfaktor t in der Asche zwischen 1,1 und 1,8.
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6.10.3 Anwendungsfall

Der Einfluss der Ascheschicht wird mit dem Anwendungsfall der Verbrennung in

Schachtéfen erlautert. Hier gilt als Sherwoodfunktion

sh=P9 112 Re™. 50 (1_—‘“} | (6-23)
D, \;

mit

Re= V4 (6-24)
v,y

g

Hierin ist @ der Lickengrad der Schittung (etwa 0,4) und w die Geschwindigkeit im
leeren Schacht. Diese liegt im Bereich von 0,1 m/s bis 0,12 m/s [7] bezogen auf den
Normzustand. In einem Schachtofen kénnen die Temperaturen des Festbettes und

des Gases als gleich angenommen werden.

6.10.4 Diffusionskontrollierter Abbrand

Zunachst wird die Annahme getroffen, dass die Reaktivitdt des Kokses so hoch ist,
dass mit k — o« der Abbrand nur vom Stofflibergang und der Porendiffusion kontrolliert
wird. Aus den obigen Gleichungen folgt als Abbrandzeit aus dem Kern-Schale-Modell

0.5 0,5
tw:R.e‘c.Tu-do. \U . 1 (l) _do + do ) (6_25)
* 6:M,-p,, ((-y)” L12:8"" (w) D, 4.D°

0,

Nimmt man zum Vergleich eine aschefreie Kugel an, wie z.B. eine Graphitkugel, so
berechnet sich die Verbrennungszeit analog aus dem Kern-Modell (shrinking particle
model). Hierbei muss in der Sherwood- und Nusseltfunktion anstatt des
Anfangsdurchmessers do der jeweilig zeitabhangige Partikeldurchmesser ¢ eingesetzt

werden. Es ergibt sich dann als Verbrennungszeit

15 0.5
(= Reperdy v vy T (6-26)
Y 3M,p,, D, (1-y)” (w) 112:Sc**

195



In Abbildung 6-41 wird das Verhaltnis zwischen den nach dem Kern-Schale-Modell tg,

und den nach dem Kern-Modell t, berechneten Verbrennungszeiten flr verschiedene

Luftgeschwindigkeiten bei einer Lufttemperatur von 1000 °C in Abhangigkeit vom
Partikeldurchmesser gezeigt. Je héher die Luftgeschwindigkeit und je gréBer der
Partikeldurchmesser ist, desto gréBer ist der Einfluss der Ascheschicht auf die
Verbrennungszeit. Bei einem Partikeldurchnmesser von 30 mm und einer
Luftgeschwindigkeit von 0,12 m/s verlangert die Asche die Verbrennungszeit um das
Vierfache. Bei kleinen Partikeln hat die Asche kaum Einfluss auf die
Verbrennungsgeschwindigkeit. Weitere Berechnungen zeigen, dass das Verhaltnis

tsc/tsp umso kleiner ist, je hdher die Lufttemperatur ist.

6
= |
3 —=—-w0=0,14m/s
2 5 —|{——w0=0,12m/s
g w0=0,1m/s »
B4 ——w0=0,08m/s 4%
g —— Schilttbett
=3 T,4=1000°C
o po=1000kg/m?
S 5 ¥=0,95
U'c) t=1,1
5
<
g 1
~ 0 10 20 30 40 50 60

Durchmesser in mm
Abbildung 6-41: Verhaltnis der Verbrennungszeiten von tsc (Kern-Schale-Modell) zu
tsp (Kern-Modell) fir verschiedene Luftgeschwindigkeiten

6.10.5 Verbrennungsverhalten unter Einbeziehung der Kinetik

Durch die hohe Warmeabgabe der Partikel in einer Schittung liegt die Kerntemperatur
bei Werten, bei denen die Reaktionskinetik berlicksichtigt werden muss. Die
Kerntemperatur verandert sich dann mit dem Abbrand, so dass die Gleichungen nur
noch iterativ gelést werden kénnen. In Abbildung 6-42 sind die Kerntemperatur und
der auf die jeweilige Oberflache bezogene Umsatz in Abhangigkeit von der
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Umgebungstemperatur fiir verschiedene Dicken der Ascheschicht dargestellt. Hierbei
wurde vereinfachend davon ausgegangen, dass die Gastemperatur flr den
konvektiven Warmelbergang gleich der Temperatur der Schittung fir den
Warmelbergang durch Strahlung ist. Der Durchmesser der Partikel wurde mit 35 mm

und die Gasgeschwindigkeit in Normzustand mit 0,12 m/s angenommen.

Wie die Abbildung 6-42 zeigt, startet die Verbrennung bei einer Temperatur von ca.
550 °C. Je héher die Umgebungstemperatur und die Aschedicke sind, desto héher ist
die Kerntemperatur. Mit Erhéhung der Umgebungstemperatur erhéht sich der Umsatz.

Bei Umgebungstemperaturen Ober 700 °C sinkt der Umsatz mit Zunahme der
Ascheschichtdicke.
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Abbildung 6-42: Kerntemperatur und Umsatz des Kokses fir verschiedene

Ascheschichtdicken in Abhangigkeit der Umgebungstemperatur.

Abbildung 6-43 zeigt das Verhéltnis zwischen den nach dem Kern-Schale-Modell t,.
und den nach dem Kern-Modell ts, berechneten Verbrennungszeiten unter
Einbeziehung der Kinetik fir verschiedene Umgebungstemperaturen bei einer
Luftgeschwindigkeit von 0,12 m/s in Abhangigkeit vom Partikeldurchmesser. Bei einer
Umgebungstemperatur von 1000°C steigt der Einfluss der Ascheschicht auf die
Verbrennungszeit mit gréBerem Partikeldurchmesser. Im Vergleich zu Abbildung 6-41

betragt das Verhaltnis tsc/tsp nur noch die Halfte aufgrund des Isolierungseffektes der
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Ascheschicht, der zur Erhéhung der Kerntemperatur und somit der
Reaktionsgeschwindigkeit flihrt. Bei niedrigeren Umgebungstemperaturen flhrt dieser

Effekt sogar zur Beschleunigung der Verbrennung.

" |Schiittbett
T h, =10000kJ/kg
i P wy=0,12m/s

k— 0

)
N

3 pc=1000kg/m3
¥=0,95
=1,1
2 YA/.
— | |T,,=T.,,=800°C

tsc (Kern-Schale-Modell) / tg, (Kern-Modell

0 10 20 30 40 50 60
Durchmesser in mm
Abbildung 6-43: Verhaltnis der Verbrennungszeiten von tsc (Kern-Schale-Modell) zu
tsp (Kern-Modell) fur verschiedene Umgebungstemperaturen und
Partikeldurchmesser

6.10.6 Entfernung der Ascheschicht im mischgefeuerten Schachtéfen

Wie stabil die Ascheschicht von Koksstiicken unter der Last der Steinschittung im
Ofen ist, ist nicht bekannt und kann experimentell auch nicht bestimmt werden. Man
kann jedoch davon ausgehen, dass die Ascheschicht an den BerUhrungsstellen mit
den Steinstlicken bei periodischen, ruckartigen Absinken der Schittung abgerieben
wird. Danach baut sich jedoch wieder eine Ascheschicht auf, wie die Vorversuche
zeigen. Die Schicht zum Bereich des Gasraumes durfte jedoch stets erhalten bleiben.
Somit kann davon ausgegangen werden, dass die Koksstlicke zumindest teilweise
stets mit Asche bedeckt sind. Kleinere Koksstiicke lagern sich in den Licken von
Steinen an. Die aufgegebenen Koksstilcke sind in der Regel nur halb so groB3 wie die
Steinsticke. In Licken erfahren die Koksstlicke keine starke Last von den Steinen.
Daher durfte bei kleinen Koksstlcken die Ascheschicht erhalten bleiben. In gewissem
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MaBe muss also stets ein Einfluss der Ascheschicht berlcksichtigt werden. Die
Abbildung 6-44 zeigt der Einfluss der nach der standigen Entfernung
zuruckgebliebenen Ascheschicht mit verschiedenen Dicken auf die Verbrennungszeit.
Bereits dinne Ascheschichten von 1 mm behindern den Sauerstofftransport zur
Reaktionsfront betrachtlich und verlangern die Verbrennungszeit um 26%. Es ist zu
erkennen, dass dieser Einfluss bei Partikeln gréBer als 20 mm vom
Partikeldurchmesser unabhangig ist. Ascheschichten von 2 mm verlangern die
Verbrennungszeit um 45%.

25
°
3 Schiittbett Ascheschicht komplet
= T,=1000°C
o) pc=1000kg/m?3
X 2 w=0,95 :
a T=1,1 Ascheschicht 5 mm
]
3
= Ascheschicht 2 mm
5 — - ’ '
<
O
N
c Ascheschicht 1 mm
g |
5 0 10 20 30 40 50 60

Durchmesser in mm

Abbildung 6-44: Verhaltnis der Verbrennungszeiten von tsc (Kern-Schale-Modell) zu tsp
(Kern-Modell) bei standige Entfernung der Ascheschicht.
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Kapitel 7

Simulation der Kalksteinkalzinierung in mischgefeuerten

Kalkschachtofen

7.1  Einleitung und Literaturiibersicht

Der sogenannte mischgefeuerte Normalschachtofen (NSO) ist einer der altesten
Kalkschachtéfen, in dem aus Kalkstein durch Austreiben des Kohlendioxidgases Kalk
gewonnen wird. Dieser Ofen wird mit stickigen Festbrennstoffen betrieben. Daraus
ergeben sich spezielle Besonderheiten, die den Ofen verfahrenstechnisch komplex
machen. Dieser Ofentyp wird in der Kalkindustrie eingesetzt, um sogenannten Mittel-
bis Hartbrannt herzustellen. In der Zucker- und Sodaindustrie ist dieser Ofen
hauptsachlich anzutreffen. Hierbei wird Kalk zur Herstellung von Kalkmilch in
Léschtrommeln und Kohlendioxidgas aus dem Ofenabgas verwendet. Aufgrund des
Einsatzes von stickigem Festbrennstoff ist ein hoher Anteil an Kohlendioxidgas
gegeben. Eine Besonderheit bei Koksschachtdfen in der Sodaindustrie besteht
teilweise darin, dass nur Kalksteine mit niedrigen Karbonatanteilen zur Verfligung
stehen. Das bedeutet, dass diese Kalksteine einen hohen Anteil an inerten
Bestandteilen enthalten, die bis zu 15 % betragen kdnnen. Ein weiteres Merkmal bei
den Prozessen der Sodaindustrie besteht auch darin, dass ein breites Kornband
eingesetzt wird und dass der Rest-COz2-Gehalt bis zu 20 % betragen kann. Nach dem
Léschen des Kalkes werden die gréBeren, nicht reagierten Kerne der Steine wieder
dem Ofen zugegeben.

Eine Besonderheit dieses Ofentyps besteht darin, dass der Brennstoff im Gegenstrom
zur Luft verbrannt wird. Bei allen anderen Ofentypen wird dagegen, wie auch bei
Feuerungen der Energietechnik, der Brennstoff im Gleichstrom mit der Luft umgesetzt.
Hierbei ist Beginn und Ende der Flamme weitgehend vorgegeben. Beim
Koksschachtofen hangen dagegen die Lange und die Lage der Verbrennungszone
entscheidend von der Luftzahl, der Dichte, der Reaktivitdt, dem Ascheverhalten und
der KorngréBenverteilung des Festbrennstoffs ab. Daher muss der Koksschachtofen
stets mit Luftzahlen um eins betrieben werden, um ausreichend lange
Verbrennungszeiten des Kokses zu gewahrleisten. Bei Luftzahlen gréBer als 1,05 wird
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die Verbrennungszone zu weit zum Ofenkopf verschoben, wodurch nicht mehr genug
Warme in der Kalzinationszone zur Verfligung steht und es entstehen sehr hohe
Abgastemperaturen. Bei Luftzahlen kleiner als eins kann der Brennstoff nicht mehr
vollstédndig oxidiert werden, was zu hohen CO-Konzentrationen im Abgas fuhrt. Dies
fihrt wiederum zu einem hdéheren Energieverbrauch und zu einem geringeren
Kalzinierungsgrad. Im Abgas von Koksschachtdéfen kann sowohl CO als auch O2
enthalten sein. Dies kann zum einen in einer ungleichmé&Bigen Durchstromung der
Schittung bzw. in einer ungleichmafBigen Brennstoffverteilung im Ofenquerschnitt
begrindet sein, wodurch Zonen mit Gber- und unterstéchiometrischen Bedingungen
auftreten kdnnen. Zum anderen kann dies auch in dem speziellen Reaktionsverhalten
des Festbrennstoffes begriindet sein. Der stlickige Brennstoff befindet sich beim
Eintritt in die Brennzone in einer sauerstoffarmen Zone. Damit besteht je nach
Sauerstoffgehalt in der Verbrennungsluft und je nach Gastemperatur die Mdglichkeit
das der Feststoff bzw. das primar gebildete Kohlenmonoxid unvollstandig verbrennt.
Die Vorgange im unterstdchiometrisch betriebenen mischgefeuerten Schachtofen
werden mit der Abbildung 7-1 erlautert. Der Ofen ist gedanklich in die Horizontale
gekippt, so dass die Feststoffe von links (A) nach rechts (F) flieBen. Dargestellt sind
die Verlaufe der Brennstoffreaktionen, der Kalksteinzersetzung, der Sauerstoff- und
Kohlendioxidkonzentration sowie der mittleren Gas-, Koks- und Steintemperatur. Der
Kalkstein und der Koks werden mit Umgebungstemperatur zugefihrt und vom Abgas
erwarmt. Bei C soll die Verbrennung des Kokses bzw. der Anthrazitstlicke beginnen
und bis E werden diese verbrannt. Die Kalksteinzersetzung beginnt erst wenn die
Kalksteine die Zersetzungstemperatur erreicht haben. Dies geschieht je nach
Betriebsparameter vor oder erst nach C. In der anschlieBenden Kihlzone wird die
Umgebungsluft am FuB3 des Ofens bei F zugeflhrt und kihlt den gebrannten Kalk. Der
Kapazitatsstrom der Luft ist dabei groBer als der des Kalkes.
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Verbrennung

" Boudouard- C+0, — CO,
Vorwarmung < ——>
!ﬁ Reaktion | Zersetzung ! Kihlung
| —» + 1 |
y, | C+COp> ! CaCO; CaO Coi,: :
C | 2c0 27 !
N !
X, i
- ——r
CO !
A
T
3/ Kalkstein|

Abbildung 7-1: Vorgange im mischgefeuerten Schachtofen.

Ab E wird die Temperatur der Luft durch die nun beginnende Verbrennung stark
erhéht. Bei C ist der Sauerstoff verbraucht und die Verbrennung abgeschlossen. Das
aus der Verbrennung und der Zersetzung entstandene Kohlendioxid reagiert nun mit
dem Festbrennstoff entsprechend der Boudouard-Reaktion C + CO2 — 2 CO. Da
diese Reaktion endotherm ist, kiihlt sich das Gas ab. Die Brennstoffstlicke haben in

der Vorwarmzone eine héhere Temperatur als die Steine, da deren Korngréi3e kleiner
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und somit der konvektive Warmeibergang héher ist. Die Verbrennung lauft in zwei
Stufen ab. Primar reagiert der Kohlenstoff zum Kohlenmonoxid CO (C + 2 O2 — CO).
Dieses CO reagiert dann in der Gasphase weiter zu CO2 (CO + V2 O2 — COg2). In der
Gasphase wird daher mehr Warme freigesetzt als an den Brennstoffstlicken. Da diese
zudem Warme stark abstrahlen, ist die Temperatur des Gases hdher als die des
Brennstoffs.

Der mischgefeuerte Schachtofen ist zwar von seiner Bauart her der einfachste
Schachtofen, von seiner betriebsweise her jedoch der komplizierteste Ofen. Dies ist
darin begrindet, dass die Abbrandlange des Festbrennstoffes nicht bekannt ist und
daher nicht gezielt geregelt oder eingestellt werden kann. Hallak et al. [58] [59] haben
durch die Massen- und Energiebilanz Uber den gesamten Koksschachtofen den
Einfluss der Kalksteinqualitat und der Betriebsparameter auf den Energieverbrauch
und CO2-Gehalt im Abgas analysiert. Der Energieverbrauch bezogen auf die Masse
des produzierten Kalziumoxids (CaO) und der CO2-Gehalt im Abgas sind vom Rest-
CO2 im Kalk fast unabhangig. Demgegenitber Ubt die Luftzahl im
uberstéchiometrischen Bereich einen wesentlichen Einfluss auf den Energieverbrauch
und den CO2-Gehalt im Abgas aus. So fuhrt eine Erhéhung der Luftmenge zu einer
Verringerung des CO2-Gehaltes und zu einer Erhéhung des Energieverbrauches. Im
unterstéchiometrischen Bereich von Luftzahlen 0,95 bis 1 erhdht sich der spezifische
Energieverbrauch steil linear mit abnehmender Luftzahl. Die CO2-Konzentration ist in
diesem Bereich jedoch nahezu unabhangig von der Luftzahl. Mit dem Anstieg der CO-
Konzentration im Abgas steigt der Energieverbrauch und der CO2-Gehalt im Abgas
sinkt. Der CO2-Anteil im Kalkstein hat keinen Einfluss auf den CO2-Gehalt im Abgas
und den Energieverbrauch, bezogen auf die Masse des produzierten Kalziumoxids
(Ca0). Hallak et al. [100] haben den Einfluss der Luftzahl auf die Verbrennungskurve
des Kokes unter den Bedingungen im mischgefeuerten Schachtofen diskutiert. Die
Abbrandzeit wird stark von der Luftzahl und der Boudouard-Reaktion beeinflusst. Die
Verbrennungszone des Kokses wird mit Erhéhung der Luftzahl einige Meter nach oben
verschoben.

Hallak et al. [99] haben den Einfluss der Herkunft des Kokses auf die
Verbrennungskurve des Kokes unter den Bedingungen im mischgefeuerten
Schachtofen diskutiert. Die Herkunft des Kokses hat einen groBen Einfluss auf das
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Verbrennungsverhalten im  Schittbett.  Unterschiedliche Koksarten haben
unterschiedliche Dichte und Reaktivitat. Die Verbrennungszone des Kokses wird je

nach Reaktivitat des Kokses einige Meter nach oben oder unten verschoben.

El-Fakharany [105] entwickelte ein numerisches Modell fir mischgefeuerte
Schachtéfen mit einer Monodispersen-Schittung, das den Warme- und Stofflibergang
berlcksichtigt, um die Temperaturprofile von dem Gas und dem Stein und das
Umwandlungsprofil des Steins im Gberstéchiometrischen Bereich zu berechnen. Der

Einfluss verschiedener Parameter wurde diskutiert.

In den mischgefeuerten Schacht6fen werden allerdings Kalksteine und Kokse
unterschiedlicher GréBe verwendet. Die PartikelgréBenverteilung des Kalksteines und
des Kokses bt einen groBen Einfluss auf den Ofenprozess aus. Ein geeignetes
Modell zur Beschreibung des Kalkbrennens in der Polydispersen-Schittung des
mischgefeuerten Schachtofens ist nach heutigen Erkenntnissen noch nicht
verodffentlicht. Daher wird nachfolgend ein mathematisches Modell zur Simulation der
Kalzinierung des Kalkes in der Polydispersen-Schittung des mischgefeuerten
Schachtofens vorgestellt.

7.2 Mathematisches Modell

Es wird ein mathematisches Modell zur Beschreibung und Simulation des
Kalzinierungsprozesses von Polydispersen-Schittungen in mischgefeuerten
Kalkschachtéfen vorgestellt. Das Modell besteht im Wesentlichen aus einem System
von gewolhnlichen Differenzialgleichungen, die auf Energie- und Massenbilanzen
beruhen, gekoppelt mit diskreten Zersetzungsmodell basierend auf dem Kern-Schale-
Modell und zwei Verbrennungsmodelle basierend auf dem Kern-Schale-Modell und
dem Porenmodell.

7.2.1 Voraussetzungen

Fiar die Modellierung wird angenommen, dass der Brennstoff gleichmaBig im
Querschnitt verteilt ist. Weiterhin wird angenommen, dass der Ofen gleichmaBig
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durchstromt wird. Dementsprechend stellt sich im Ofenquerschnitt eine konstante
Temperatur des Gases ein. Die Kalkstein- und Kokspartikel werden vereinfacht als

kugelférmig angenommen.

7.2.2 Energiebilanz

Die axialen Verlaufe der Temperatur des Gases und des Solides ergeben sich aus der
differenziellen Energiebilanz fir ein Langenelement dz. Fir die Partikelklasse j des
Kokses ergibt sich entsprechend

dMﬂ.h - dM

B(z)Bou 'h (7_1 )

dr.
E[Mfs(z)j'Cp.B<z>j'TB<z>j]:0‘(z>j'AF'AJ‘[Tg<z>‘TB<z)j]+ & u.0x . u.Bou

Die Anderung des Enthalpiestromes der Partikelklasse j des Kokses ist gleich der vom
Gas an den Brennstoff Ubertragenen Warme, der fur die Boudouard-Reaktion
bendtigten Enthalpie und der durch die Verbrennung des Brennstoffs erzeugten

Warme. In der Gleichung sind MBJ. der Massenstrom, ¢ die spezifische

p.Bj
Warmekapazitat, T, die mittlere Temperatur der Partikelklasse des Kokses j, A die

spezifische Oberflache der Partikelklasse j des Kokses in m?m3 im gesamten

Schiittoett (Gleichung 2-23),dM,, die Anderung des Massenstromes des Kokses

infolge der Verbrennung, dM, . die Anderung des Massenstromes des Kokses infolge

B.,Bou

der Boudouard-Reaktion, h,, der Heizwert der Verbrennung des Kohlenstoffes zu

Kohlenmonoxid und h_,  die Enthalpie der Boudouard-Reaktion. Die Berechnung der

lokalen Anderungen des Massenstromes des Kokses (dMB(Z),ox und dM,,, ) stellt die

Kopplung zwischen den Differenzialgleichungen, dem basierend auf dem Kern-
Schale-Modell diskreten Reaktionsmodell und dem Porenmodell, die im Kapitel 6
beschrieben wurden, dar. Die Strahlung zwischen dem Koks und dem Kalkstein wird
vernachlassigt.

206



Flr das Gas gilt

d ’ dM z X dM z ou M
E[Maz) “Coslz) ‘Tg<z>]: - ;z e 1\7IC: By~ 20t Ap - A '[Tgm — T I
0
- Z{a(Z).i A 'A.i ) [Tg(z) _TB(z)j ]}+ QW(Z) (7'2)

dz

Die Anderung des Enthalpiestromes des Gases ist gleich der durch die Verbrennung
des entstehenden Kohlenmonoxids erzeugten Warme, der vom Gas an den Kalkstein
Ubertragenen Warme, der vom Gas an den Koks Ubertragenen Warme und der

ortlichen Wandverluste. In der Gleichung sind hu,co der Heizwert des entstehenden

Kohlenmonoxids in der Verbrennungszone, A, die spezifische Oberflache der
Partikelklasse i des Kalksteins in m?/m3 im gesamten Schuttbett (Gleichung 2-23) und
QW der ortliche Verlustwarmestrom durch die Ofenwand. Weiterhin werden die

Partikelklassen des Kalksteines mit i und die Partikelklassen des Kokses mit |
bezeichnet. In der Vorwarm-und der Kuihlzone ist die Verbrennungswéarme
entsprechend null. Bei der unterstéchiometrischen Fahrweise ist diese
Verbrennungswérme in der Boudouard-Zone aufgrund des fehlenden Sauerstoffs

auch null.

Der axiale Verlauf der Temperatur der Partikelklasse i des Kalksteines ergibt sich aus

der differenziellen Energiebilanz flr ein Langenelement dz

'Ts(z)i]: Oy Ap A [Tg(z) _Tsw(z)i]

p.s(z)i

dr.
1 [Msmi 'C

+ Z[gik Ao (T4 - T, )] _MCOZ»(t)i ) % ' AhCOz (7_3)

sw(z2)i sw(z)k dZ

Die Anderung des Enthalpiestromes des Partikelklasse i des Kalksteines ist gleich der
vom Gas an das Solid Ubertragenen Warme und der fir die Zersetzung bendétigten
Enthalpie. Die Symbole in der Gleichung wurden schon im Abschnitt 4-2 erlautert. In
der Vorwarm- und Kuihlzone findet keine Zersetzung statt und der Term

(MCOQ’t -dX -Ahcoz) ist entsprechend null. Die Berechnung der lokalen Anderung des

Zersetzungsgrades des Kalksteins dX,, stellt die Kopplung zwischen den
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Differenzialgleichungen und dem basierend auf dem Kern-Schale-Modell diskreten

Reaktionsmodell, das im Kapitel 2 beschrieben wurde, dar.

7.2.3 Massenbilanz

Es wird vereinfacht angenommen, dass der Koks nur aus Kohlenstoff und Asche
besteht. Die Asche wird komplett mit dem Kalk ausgetragen. Der Massenstrom des
Gases setzt sich aus der Verbrennungsluft, dem erzeugten Kohlendioxid aus der
Zersetzung und dem reagierten Kohlenstoff aus dem Brennstoff zusammen:

Mg(z) = Ma + ZMcoz,(m 'X(z)i +ZMC(Z)J' (7-4)
mit
Meo, i =My - Yoo, = Y- M- Yo, (7-5)
und
MC(z)j = MB(z)j - Mash,j = MB(z)j - MBO,j ) Xash . (7'6)

In den Gleichungen sind M, der Massenstrom der Luft, X, der lokale

Zersetzungsgrad des Kalksteins, Msoider Massenstrom der Partikelklasse i am

der Massenstrom der

BO,j

Ofenkopf, Y, der Massenanteil der Partikelklasse i, M
Partikelklasse j des Kokses am Ofenkopf, MC_J. der Massenstrom des Kohlenstoffes in

der Partikelklasse j, M_, . der Massenstrom der Asche in der Partikelklasse j und X,

der Massenanteil der Asche im Koks. In der Kiihlzone besteht der Massenstrom des
Gases lediglich aus der Kuhlluft. Der Massenstrom des Kalksteins verringert sich
infolge der Zersetzung geman der Gleichung 4-6. Die Massenstrome des Gases und
des Solides sind in der Vorwarm- und Kihlzone konstant. Aufgrund der Zersetzung
andert sich der Massenanteil an Kohlendioxid im Stein je nach Durchmesser. Der
Massenanteil an Kohlendioxid in der Partikelklasse i entlang des Schachtofens wird
geman der Gleichung 4-7 berechnet. Der Massenanteil an Kohlendioxid im Austrag ist

der sogenannte Rest-CO2-Gehalt.
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Aufgrund der Oxidation und der Boudouard-Reaktion &ndert sich der Massenstrom des

Kohlenstoffes M, , je nach Durchmesser. Gleichzeitig &ndert sich der Massenstrom

des Sauerstoffes und des Kohlendioxids.

7.2.4 Verbrennungsverhalten bzw. Verbrennungskurve bei der
stochiometrischen und uberstochiometrischen Fahrweise des
Schachtofens

Das Abbrandverhalten von Koks unter den Schachtofenbedingungen wurde
ausfuhrlich im Kapitel 6 erlautert. Fir die Berechnung der Verbrennungskurve wird
angenommen, dass beide Reaktionen, Oxidation und Boudouard, gleichzeitig
stattfinden.

dMB(z) — B(z),Ox + B(z),Bou — ZdMg(z),Ox,j +ZdM](3:1(z),B0u,j . (7_7)
Z

dz dz dz zZ

Es wird davon ausgegangen, dass das entstehende Kohlenmonoxid gleich und
vollstandig zu Kohlendioxid verbrennt. Somit wird der Massenstrom des Sauerstoffes

entlang des Ofens wie folgt berechnet

M, M, s,
M

Oz) V0 c M

M

= (7L ) MC<z=0) - MC(z))' (7-8)

C C

Der Massenstrom des Kohlendioxids aus der Koksverbrennung wird entsprechend wie
folgt berechnet

: .M
M =M, —=—>. (7-9)

CO,(2),V. C(z) ) M

C

Der gesamte Massenstrom des Kohlendioxids entlang des Ofens &ndert sich auf
Grund der Verbrennung des Kokses und der Kalzination des Kalksteines

Mcozm - Mcoz(z),v. + Z[MCOZ,(t)i '(X(Z=L)i _X(z)i )] (7-10)
Der Massenstrom des Stickstoffes ist konstant und betragt
MN2 :Ma "X\, :MC(Z:O) ';VL'XNZ,a- (7-11)
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Aus den Massenstrémen des Sauerstoffes, des Kohlendioxids und des Stickstoffes
entlang des Ofens werden die Partialdriicke berechnet. Aufgrund der Boudouard-
Reaktion verringert sich die Dichte der Partikel (Gleichung 6-18). Aufgrund der
Oxidation verringert sich der Durchmesser der Partikel (Gleichung 6-14).

7.2.5 Verbrennungsverhalten bzw. Verbrennungskurve bei der unter-
stochiometrischen Fahrweise

Bei der unterst6chiometrischen Fahrweise entsteht eine Boudouard-Zone, in der der
Partialdruck des Sauerstoffes gleich null ist. Somit ist die Luftzahl in der
Verbrennungszone stets gleich 1.

In der Verbrennungszone herrschen stéchiometrische Verbrennungsbedingungen.
FOr die Berechnung der Verbrennungskurve in dieser Zone wird Gleichung (7-7)
verwendet. Die Masse des Kokses wird in der Boudouard-Zone in Folge der
Boudouard-Reaktion verringert. Der Massestrom des Kokses am Ende der

Boudouard-Zone M_, betragt

M, =AM, . (7-12)

Somit wird der Massenstrom des Sauerstoffes entlang der Verbrennungszone wie folgt
berechnet

. . M, (. . M
0,(2) = MOZ’L _MC(Z) ’ 1\7[02 = (MCI _MC(Z)). ~02 . (7'1 3)

C

M

=<

C

Die Massenstrome des Kohlendioxids und des Stickstoffes werden durch die
Gleichungen (7-10) und (7-11) berechnet. Der Massenstrom des Kohlendioxids am
Ende der Boudouard-Zone betragt

M

MCOZ(I) = Mc1 ’ K/ICOZ +Z|:MCOZ,(I)1 '(X(Z=L)i _X(z)i )] (7'14)
c

In der Boudouard-Zone sinkt die Masse des Kokses nur in Folge der Boudouard-
Reaktion. Fiur die Berechnung der Umwandlungskurve in dieser Zone wird folgende
Gleichung verwendet

210



dM, (o,
B(z) B(z),Bou B(z),Bou,j
= => : 7-15
dz dz dz ( )

Weiterhin sinkt der Massenstrom des Kohlendioxids

Mcoz<z> = Z[Mcoz»(t)i '(X(z:L)i _X(z)i )]"' [Mcn _<MC<z> _Mc1)]' K/;OZ (7-16)
C
Mcozm = Z[Mcoz,(t)i '(X(z=L)i _X(z)i )]"' [(2'7‘ ) MC<z=0> _Mcm)]' M . (7-17)
C
Der Massenstrom des entstehenden Kohlenmonoxids wird wie folgt berechnet
. . VM . . M
M, =2 (M, -M,) = =2, (M, -2 M, ) = (7-18)
C C

Aus den Massenstromen des Sauerstoffes, des Kohlendioxids, des Kohlenmonoxids
und des Stickstoffes entlang des Ofens werden die Partialdriicke berechnet. Aufgrund
der Boudouard-Reaktion verringert sich die Dichte der Partikel (Gleichung 6-18). Der

Durchmesser der Partikel verringert sich aufgrund der Oxidation (Gleichung 6-14).

7.2.6 Losungsverfahren, Beschreibung der Berechnungsmethode

Das Modell besteht im Wesentlichen aus einem System von gewdhnlichen
Differenzialgleichungen, die auf Energie- und Massenbilanzen beruhen, gekoppelt mit
zwei diskreten Reaktionsmodellen basierend auf dem Kern-Schale-Modell und einem
diskreten Reaktionsmodell basierend auf dem Porenmodell. Durch die Lésung dieser
Gleichungen erhalt man die Temperaturprofile des Gases, der mittleren
Kalksteintemperatur, den Umwandlungsgrad des Brennstoffes und den
Umwandlungsgrad des Kalksteines. Die notwendigen Parameter fir die L6sung sind
in der Tabelle 7-1 zusammengefasst.

In der Berechnung wird die Oberkante des Schittbettes als z=0 festgelegt. Die Héhe
des gesamten Schittbettes wird mit L bezeichnet und ist ein variabler
Betriebsparameter.
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Der mischgefeuerte Schachtofen wird als eine Zone betrachtet. In dieser Zone laufen
verschiedene Prozesse gleichzeitig ab. Dazu zahlen die Verbrennung des
Brennstoffes, die Boudouard-Reaktion, die Zersetzung des Kalksteines, die
WarmeUlbertragung zwischen dem Gas und den Steinen und der Warmeverlust durch
die Wand.

Tabelle 7-1: Eingabeparameter fir die Simulation

Materialeigenschaften

Ofenparameter i
P Betriebsparameter (Kalkstein und Koks)

Massenstrom des Kalksteins

Innendurchmesser und des Brennstoffes Dichte

Zusammensetzung des

Hohe des Schilttbettes Kalksteins und des Spezifische |
Waérmekapazitat
Brennstoffes
Feuerfestmaterial Partikeldurchmesser Warmeleitfahigkeit
Lickengrad Porendiffusionskoeffizient
V0|UmenStl’0m del’ KUh”Uft Reakt|onskoeff|z|ent
Eintrittstemperaturen Emissionsgrad

Der Einfluss der Prozesse auf die Temperaturen wird durch die
Differenzialgleichungen 7-1 bis 7-3 beschrieben. Die Randwerte fur die L6sung dieser

Gleichungen sind gegeben als:

T@,i(z = O) = ’Ts,in (7-1 9)
T, (z=0)=T,, (7-20)
T(=1)=T, (7-21)

Der Einfluss der Prozesse auf den Umwandlungsgrad des Kalksteines wird durch die
Differenzialgleichung 4-3 beschrieben. Der Randwert fir die Lésung dieser Gleichung

ist gegeben als:
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X (z=0)=0 (7-22)

Der Einfluss der Prozesse auf den Umwandlungsgrad des Kokses bei der
stéchiometrischen und Uberstéchiometrischen Fahrweise wird durch die
Differenzialgleichung 7-7 beschrieben. Die Randwerte flr die Lésung dieser Gleichung
ist gegeben als:

MB,Ox,j(Z = 0) = M (Z = 0) = MC,j(z:()) (7‘23)

B,Bou,j

Der Einfluss der Prozesse auf den Umwandlungsgrad des Kokses bei der
unterstdéchiometrischen Fahrweise wird in der Boudouard-Zone durch die
Differenzialgleichung 7-15 und in der Oxidationszone durch die Differenzialgleichung
7-17 beschrieben. Die Randwerte fir die Lésung dieser Gleichung sind gegeben als:

MB,Bou,j (Z = 0) = MC,j(z:()) (7'24)
MB,Ox,j(Z = LBou.) = MB,Bou,j (z= LBou.) = 1\./[c1 (7-25)

In der Abbildung 7-2 ist die Berechnungsmethode Uber dem gesamten Ofen
dargestellt. In der Abbildung 7-3 ist die Berechnungsmethode des Unterprogramms
verdeutlicht. FUr die erste Iteration werden die Temperaturen und die Partialdriicke
einer friheren Berechnung verwendet. Danach wird die Energiebilanz des gesamten
Ofens Uberpriaft. Wenn die zugefihrten mit den abgeflhrten Energien nicht
Ubereinstimmen, werden die neu berechneten Temperaturen und die Partialdriicke als
Startwert der nachsten lteration verwendet. Ist die Energiebilanz genau genug (Fehler
unter 0,2 %), wird die lteration beendet und die Lésung fur weitere Berechnungen in
das Programm Ubernommen. Dazu z&hlen der Druckverlust, die Zusammensetzung

des Abgases und die bei feuchten Steinen verringerte Abgastemperatur.
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Abbildung 7-2: Beschreibung der Berechnungsmethode des mischgefeuerten

Koksschachtofens.
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Abbildung 7-3: Beschreibung der Berechnungsmethode in der Zersetzungszone.

Die Auswahl einer geeigneten Startlésung ist flr die Stabilitit des
Simulationsprogramms von Vorteil. Deswegen werden die Eingangsparameter und
Simulationsergebnisse aller Berechnungen gespeichert. Vor dem Beginn einer neuen
Simulation werden die neuen Eingangsparameter mit allen gespeicherten verglichen.
Die Ldsung mit den ahnlichsten Parametern wird als geeignete Startlésung

ausgewahlt.

7.3 Simulationsergebnisse
7.3.1 Eingabeparameter fur die Simulation

Zur Analyse des Brennprozesses von Kalkstein in mischgefeuerten Schachtéfen
wurde ein Referenzofen mit einem inneren Durchmesser von 4 m und einer gesamten
Schittbetthbhe von 16 m verwendet. Die angenommenen Werte fur die Simulation
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sind in Tabelle 7-2 zusammengefasst. Der Ofendurchsatz des Kalksteins betragt
180 t/d. Es wird angenommen, dass der Kalkstein trocken ist. Der Kalkstein besteht
aus 95 Gew.-% Kalziumkarbonat (CaCOs) und 5 Gew.-% Inerte. Der COz-Anteil
(Gewichtsverlust) betragt somit 41,8 Gew.-%. Die Verteilung der PartikelgréBe wird in
finf Klassen von 55 mm bis 105 mm unterteilt. In der Tabelle 7-3 sind die
Partikelklassen und die zugehérigen Durchmesser, Massenanteile und Massenstrome
des Kalksteines zusammengefasst. Der Sauter-Durchmesser dieses Kalksteines
betragt 80 mm. Der mittlere Lickengrad des Schittbettes betragt 0,42. Weiterhin liegt
der Warmeleitkoeffizient des Kalkes bei 0,6 W/(m-K) und der Emissionsgrad bei 0,4.

Tabelle 7-2: Angenommene Werte flr die Simulation.

Ofen- Schuttbetthéhe 16 m
abmessung Innerer Durchmesser des Ofens 4 m
Brennstoffart Koks -
Verbrennungs- Massenstrom des Brennstoffes 470 kg/h
parameter
Heizwert des Brennstoffes 30,1 MJ/kg
Massenstrom des Kalksteines (Trocken) 180 t/d
. Volumenstrom der Verbrennunsluft 3800 m3str/h
Betriebs- -
parameter Eintrittstemperatur des Kalksteines und 10 oC
des Kokses
Eintrittstemperatur der Luft 30 °C
CO2-Anteil im Kalkstein (Yco2) 0,418 -
Parameter der = LUckengrad im Schittbett 0,42 -
Steine Warmeleitkoeffizient des Kalkes 0,6 W/(m-K)
Emissionsgrad des Kalkes 0,4 -

Der zugefliihrte Brennstoff ist Koks aus der Kokssorte 1 (Kapitel 6), der aus 90 Gew.-
% Kohlenstoff und 10 Gew.-% Asche besteht. Somit besitzt dieser Koks einen
Heizwert von 30,1 MJ/kg. Der Massenstrom des Kokses betragt 470 kg/h. Somit
betragt das Massenverhéaltnis des Kokses zum Kalkstein 6,3 %. Das
Volumenverhaltnis betragt hingegen 16 %, da die Dichte des Kokses mit 1050 kg/m3
deutlich niedriger als die 2700 kg/m® von Kalkstein. In der Tabelle 7-4 sind die
Partikelklassen und die zugehérigen Durchmesser, Massenanteile und Massenstréme
des Kokses zusammengefasst. Der Sauter-Durchmesser des Kokses betragt 52 mm.
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Weiterhin wird eine Luftzahl von 1,01 angenommen. Diese ergibt einen Volumenstrom
der Luft von 3800 Nm¥/h.

Tabelle 7-3: Angenommene PartikelgréBenverteilung des Kalksteins.

Partikelklasse 1 2 3 4 5
Partikeldurchmesser mm| 55 67 80 92 105
Massenanteil % 10 15 33 24 18
Durchsatz des Kalksteins t/d 18 27 59,4 | 43,2 | 324

Tabelle 7-4: Angenommene PartikelgroBenverteilung des Kokses.

Partikelklasse 1 2 3 4 5
Partikeldurchmesser mm | 30 43 55 67 80
Massenanteil % 6 30 32 18 14
Durchsatz des Kokses td | 0,68 | 3,38 | 3,61 | 2,03 | 1,58

7.3.2 Temperaturprofile und Umwandlungsgrade

Abbildung 7-4 zeigt die berechneten Temperaturprofile des Gases und der
Oberflachen des Kalksteins in vertikaler Richtung des Ofens. In der Abbildung 7-5 sind
die axialen Profile der Kerntemperatur des Kalksteins flr jede Klasse und die
Gastemperatur dargestellt. Die zugehérigen Zersetzungsverlaufe sind in
Abbildung 7-6 erfasst. Zum besseren Verstandnis stellt die horizontale Achse die
vertikale Richtung dar. Die Koordinate 0 m ist die Oberseite des Schittbettes. In
Tabelle 7-5 sind charakteristische Werte der finf Steinklassen aufgefihrt. In der
Tabelle 7-6 sind charakteristische Werte des Prozesses zusammengefasst.

Der Kalkstein wird von oben in den Ofen mit der Umgebungstemperatur von 10 °C
geleitet. Die Steine werden in der Vorwarmzone erwarmt. Die kleineren Partikel heizen
sich schneller auf als die gréBeren Partikel und erreichen somit die
Zersetzungstemperatur nach ca. 1,8 m. Die Zersetzungstemperatur betragt hier ca.
860 °C aufgrund der héheren Kohlendioxidkonzentration im Abgas. Danach steigt die
Temperatur langsamer und erreicht ein Maximum von 1210 °C bei 5,1 m. Die
Temperatur der Steine sinkt danach viel schneller als bei den anderen beiden
Schachtéfen, da die Gesamtmenge der Luft von unten injiziert wird, was zu einem Gas
zu Kalk Kapazitatsstromverhaltnis von ca. zwei fihrt. Bei 8 m haben die Steine nur

noch ca. 150 °C. Weiterhin kiihlen sich die kleineren Partikel schneller ab als die
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gréBeren Partikel. Wahrend der Zersetzung sind jedoch die Oberflachentemperaturen
der Steine nahezu gleich. Das liegt wie schon erlautert wurde daran, dass zwischen
den Steinen ein sehr hoher Warmeaustausch durch Strahlung stattfindet. Die kleinen
Steine erhalten vom Gas erheblich mehr Warme durch Konvektion als die grofBBen
Steine. Sie strahlen die Warme jedoch sofort wieder an die gr6Beren Steine ab. Grol3e
Steine zersetzen sich also in einer Polydispersen-Schiittung schneller als in einer
Monodispersen-Schittung. Kurz vor Ende der Zersetzung werden die hdchsten
Temperaturen erreicht. Die Kihlzone ist sehr lang. Bei 12 m ist die Temperatur aller
PartikelgréBen mit 30 °C gleich der Eintrittstemperatur der Luft. Danach andern sich
die Temperaturen nicht mehr.

Die Kerntemperaturen der verschiedenen Klassen unterscheiden sich im Gegensatz
zu den Oberflachentemperaturen erheblich voneinander. Gleichzeitig besteht eine
sehr hohe Temperaturdifferenz zwischen der Oberflache und dem Kern der Steine.
Dies kann unterschiedliche Reaktivitdten der Steinklassen zur Folge haben. Die
kleinste Klasse mit 55 mm erreicht die Zersetzungstemperatur zuerst und zwar nach
1,8 m und wird nach etwa 4,4 m zuerst zersetzt. Die Kerntemperatur steigt dann bis
zur Oberflachentemperatur. Nach 4,8 m wird die 67 mm Klasse zersetzt. Die
Kerntemperatur steigt dann wieder steil an. Entsprechend verhalt sich die 80 mm
Klasse. Hier ist die Gastemperatur noch im Anstieg begriffen und deutlich niedriger als
der Maximalwert. Folglich erreicht die Kerntemperatur der 80 mm Klasse nicht so hohe
Werte wie die kleineren Klassen. Die 92 und 105 mm Steine werden nicht mehr
vollstandig zersetzt und weisen einen Rest-CO2-Gehalt von 1,14 % und 5,23 % auf.
Der Kern dieser Steine weist deutlich geringere Temperaturen auf als der der anderen
Steine. Der Kalkaustrag ist vom Durchsatz des Kalksteines und dem Rest-CO2-Gehalt

abhéangig.

Weiterhin ist der Warmeverlust durch die Wand 3,8 % des Primarenergieeintrags. Der
ermittelte Druckverlust im simulierten Schittbett betragt nur 2 mbar. Das ofenfallende
Produkt betragt hier 106 t/d, wodurch sich ein spezifischer Energieverbrauch von 3,61
MJ/kgcao.
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Abbildung 7-4: Temperaturprofile des Gases und der Oberflachen der Partikel.
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Abbildung 7-5: Temperaturprofile des Gases und der Kerne der Partikel.

219



N
30 \\\

2

EU —d=55mm
524 1 ——d=67mm

2 ——d=80 mm
§18 | ——d=92mm

2 ——d=105 mm

- =\littelwert

Koks

E=3,93 MW

A=1,01

rhKalkstein=1 80 t/d

)‘Kalk=056 W/(m K) T

¥=0,42

ANAN

NN

0 1 2 3
Schttbetthéhe vom Ofenkopf in m

Abbildung 7-6: CO2-Gehalt in den Steinen.
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Tabelle 7-5: Charakteristische Werte der flinf Steinklassen.

8 9

Steinklasse

1

2 3

Partikeldurchmesser

mm| 55

67 80

92

105

Massenanteil

%

10

15 33

24

18

Durchsatz des Kalksteines

t/d

18

27 | 59,4

43,2

32,4

Rest-CO2-Gehalt

%

0,00

0,00 | 0,00

0,67

5,23

Zersetzungsgrad

%

100,0

100,0(100,0

99,1

92,3

Durchsatz des Kalkes

t/d

10,48

15,71 34,57

25,31

19,90

Austragtemperatur

°C

30

30 30

30

30

Max. Kerntemperatur

°C

1211

1210 | 1175

997

988

Max. Oberflachentemperatur

°C

1211

1210 | 1201

1194

1189

Tabelle 7-6: Charakteristische Werte des Prozesses.

Partikel- Kalkstein 55-105
durchmesser |Koks mm 30-80
Energiezufuhr MW 3,94
Durchsatz des Kalksteines t/d 180
Schuttbetthéhe m 16
Rest-CO2-Gehalt % 1,14
Zersetzungsgrad % 98,4
Kalkdurchsatz t/d 106
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MJ/KgKalk 3,21
MJ/kgcao 3,61

Energieverbrauch

Abgastemperatur °C 155
Maximale Gastemperatur °C 1238
Warmeverlust durch die Wand % 3,8

Druckverlust mbar 2

Der Koks wird von oben in den Ofen mit dem Kalkstein geleitet. Es wird eine perfekte
Verteilung des Kokses sowie des Kalksteines im Querschnitt angenommen.
Abbildung 7-7 zeigt die berechneten Profile der Kerntemperatur des Kokses flr jede
Klasse und die Gastemperatur in vertikaler Richtung des Ofens. In Abbildung 7-8 sind
die berechneten Temperaturprofile des Gases und der Oberflachen des Kokses
erfasst. Die zugehdrigen Abbrandverlaufe sind in Abbildung 7-9 dargestellt. Die
Kokspartikel werden in der Vorwarmzone schneller als die Kalksteinpartikel erwarmt,
da der Koks eine kleinere Dichte als der Kalkstein besitzt. Die kleineren Partikel heizen
sich schneller auf als die gréBeren Partikel und erreichen somit die
Verbrennungstemperatur nach ca. 0,9 m. Nach der Zindung steigt die Temperatur
erstmal langsam aufgrund des sehr niedrigen Sauerstoffpartialdrucks im Gas. Auf dem
Weg nach unten steigen der Sauerstoffpartialdruck im Gas und die Dicke der durch
die fortschreitende Verbrennung entstehenden Ascheschicht. Dadurch steigt die
Kerntemperatur ab ca. 2,3 m schneller. Kurz vor Ende der Verbrennung der 30 mm
Kokspartikel erreicht die Kerntemperatur dieser Partikel ein Maximum von 1320 °C bei
4,8 m. Die Kerntemperatur sinkt dann bis zur Gastemperatur. Nach 4,9 m erreicht die
Kerntemperatur der 43 mm Kokspartikel ihr Maximum von 1400 °C. Der Abbrandgrad
dieser Partikel betragt dabei ca. 87 %. Die vollstandige Verbrennung dieser Partikel
erfolgt erst bei 5,9 m. Danach sinkt die Kerntemperatur, da die Gastemperatur und die
Verbrennungsgeschwindigkeit sinken. Durch die fortschreitende Verbrennung wird die
Ascheschicht, der limitierende Faktor des Stoffibergangskoeffizienten, immer starker
und gleichzeitig die Oberflache des Rest-Kokspartikels immer kleiner.

Die Kerntemperatur der 80 mm Kokspartikel erreicht ihr Maximum von 1450 °C nach
5,2 m. Der Abbrandgrad dieser Partikel betragt dabei nur ca. 60 %. Die vollstandige
Verbrennung dieser Partikel erfolgt erst bei 7,8 m. An diese Stelle betragt die
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Lufttemperatur 180 °C. Die Oberflachentemperaturen der Kokspartikel sind niedriger
als die Kerntemperaturen. Nach Ende der Zersetzung bei ca. 6 m brennen immer noch
ca. 8 % der gesamten Koksmenge und erwarmen die von unten zugefihrte Kihlluft.
Das Gas wird auf dem Weg nach oben sowohl durch die Verbrennung als auch durch
die Warmeubertragung durch die Steine schnell erwarmt. Wenn die Gastemperatur die
Oberflachentemperatur der Steine Uberschritten hat, wird Warme vom Gas zur
endothermen Zersetzungsreaktion Ubertragen. In der Zersetzungszone liegt die
Gastemperatur etwas héher als die Oberflachentemperatur des Kalksteines und etwas
niedriger als die Oberflachentemperatur des Kokses, da der konvektive
Warmeibergang in Schittungen relativ groB3 ist. In der Vorwdarmzone werden der
Kalkstein und der Koks erwarmt. Die Gastemperatur sinkt und das Gas verlasst das
Schuttbett mit einer Temperatur von 155 °C.

[ [
1400 //\\ Koks -
s\\ E=3,93 MW
1200 \ A=1,01 —
Z” | \\\ | Metsm=igoud
£ 1000 \ Aayc=0,6 W/(m.K) |
< \\ W=0,42
g 800 \ \
S ——Koks-Kern, d=80 mm \\ \
GE, 600 Koks-Kern, d=67 mm
= —Koks-Kern, d=55 mm \ \
400 ——Koks-Kern, d=43 mm N\
—Koks-Kern, d=30 mm \\
200 ——Gas A
; [T —

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Schuttbetthéhe vom Ofenkopf in m

Abbildung 7-7: Temperaturprofile des Gases und der Kerne der Kokspartikel.
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Abbildung 7-8: Temperaturprofile des Gases und der Oberflache der Kokspartikel.
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Abbildung 7-9: Abbrandgrade der Kokspartikel.

223



Durch die niedrige Warmeleitfahigkeit der Asche von 0,35 W/m/K besteht eine sehr
hohe Temperaturdifferenz zwischen der Oberflache und dem Kern des Kokses. Diese
Temperaturdifferenz ist héher je hdher der Abbrandgrad bzw. je dicker die
Ascheschicht der Partikel ist. Abbildung 7-10 zeigt die Temperaturdifferenz zwischen
der Oberflache und dem Kern des Kokses fur jede Klasse in vertikaler Richtung des
Ofens. Die maximale Temperaturdifferenz zwischen der Oberflache und dem Kern der
30 mm Kokspartikel betragt ca. 80 °C. Bei dem Kern der 80 mm Kokspartikel ist diese
mit 275 °C deutlich héher.
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Abbildung 7-10: Differenz zwischen der Kern- und der Oberflachentemperatur der

Kokspartikel.

Auf dem Weg nach unten sinken die Masse der Steine aufgrund der Zersetzung und
die Masse des Kokses aufgrund der Verbrennung. Die Masse des Sauerstoffes wird
auf dem Weg nach oben aufgrund der Verbrennung sinken. Hingegen wird die Masse
des Kohlendioxids infolge der Verbrennung und der Zersetzung steigen. Die Masse
des gesamten Gases wird auf dem Weg nach oben steigen. In Abbildung 7-11 ist die
Anderung der Massenstrdme der Steine, des Kokses, des Sauerstoffes, des
Kohlendioxids und des gesamten Gases entlang des mischgefeuerten

Koksschachtofens dargestellt.
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Abbildung 7-11: Massenstrome entlang des mischgefeuerten Koksschachtofens.

Die Zusammensetzung des Abgases ist in Tabelle 7-7 aufgefiihrt. Die Konzentrationen
der Gaskomponente entlang des mischgefeuerten Koksschachtofens sind in
Abbildung 7-12 dargestellt. Die Konzentrationen sind in der Vorwarm- und Kihlzone
konstant. Die Konzentration des Kohlendioxids im Abgas betragt 43,6 %. Das
Kohlendioxid aus der Verbrennung macht ca. 34 % des gesamten Kohlendioxids im
Abgas.

Tabelle 7-7: Zusammensetzung des Abgases.

Abgaskomponente Y%
CO2 43,6

H20 0,0

O2 0,2
N2 56,2
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Abbildung 7-12: Die Konzentrationen der Gaskomponente entlang des
mischgefeuerten Koksschachtofens

7.3.3 Temperaturprofile und Umwandlungsgrad in einer Monodispersen-
Schiittung

Zur Analyse des Einflusses der PartikelgroBenverteilung auf den Brennprozess von
Kalkstein in einem mischgefeuerten Koksschachtofen wird der Prozess in demselben
Schachtofen mit einer Monodispersen-Schittung noch einmal berechnet. Alle
Eingabeparameter wurden schon in der Tabelle 7-2 aufgefiihrt. Der Durchmesser der
Kalksteinpartikel ist mit 80 mm gleich dem Sauter-Durchmesser der
PartikelgroBenverteilung in der Tabelle 7-3. Der Durchmesser der Kokspartikel ist mit
52 mm gleich dem Sauter-Durchmesser der PartikelgréBenverteilung in der
Tabelle 7-4. In Abbildung 7-13 sind die berechneten Temperaturprofile des Gases, der
Oberflache und des Partikelkerns des Kalksteins und des Kokses in vertikaler Richtung
des Ofens dargestellt. Der Verlauf der Kurven entlang des Ofens ist ahnlich wie bei
der PartikelgréBenverteilung. Die maximalen Temperaturen in der Monodispersen-
Schittung sind allerdings niedriger. In der Abbildung 7-14 werden die Abbrandgrad-
und Zersetzungskurven der Monodispersen und der Polydispersen-Schittung
verglichen. In Tabelle 4-7 sind die charakteristischen Werte des Prozesses fir die
Monodispersen und Polydispersen-Schiittung aufgefihrt. Der Rest-CO2-Gehalt des

226



gesamten Austrages sinkt auf 0,7 %. Die groBen Steine in der Schittung sind
schwieriger zu zersetzen und besitzen eine kleinere spezifische Oberflache. Diese
Steine verursachen den hoéheren Rest-CO2-Gehalt im Austrag, verlangern die
Zersetzungszone und erhdhen die Temperaturen. Die groBen Kokspartikel in der
Schittung sind schwieriger zu verbrennen und besitzen eine kleinere spezifische
Oberflache. Diese Kokspartikel verlangern die Verbrennungszone um 1,2 m,
verringern die Verbrennungsgeschwindigkeit am Ende der Verbrennungszone und
sinken die Temperaturen. Aufgrund der umgekehrten Wirkung von Koks und Kalkstein
auf die Temperaturen liegen die maximalen Gas- und Oberflachentemperaturen der
Steine nur ca. 60 °C unter den maximalen Temperaturen in der Polydispersen-
Schattung.
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Abbildung 7-13: Temperaturprofile im mischgefeuerten Koksschachtofen mit einer
Monodispersen-Schittung

Um den Prozess im Normal-Schachtofen, insbesondere die maximalen Temperaturen
und den Rest-CO2-Gehalt, prazise simulieren zu kénnen, muss die
PartikelgréBenverteilung der Steine berlcksichtigt werden. Daher wird der Einfluss der
Parameter mit einer Polydispersen-Schiittung sowie der Einfluss der Anderung der
PartikelgréBenverteilung auf den Prozess im Normalen-Schachtofen diskutiert.
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Tabelle 7-8: Simulationsergebnisse der Monodispersen und der Polydispersen-

Schittung
Partikel- Kalkstein 55-105 80
durchmesser |Koks mm 30-80 52
Energiezufuhr MW 3,94 3,94
Durchsatz des Kalksteines t/d 180 180
Schuttbetthéhe m 16 16
Rest-CO2-Gehalt % 1,14 0,7
Zersetzungsgrad % 98,4 99,1
Kalkdurchsatz t/d 106 105,5
Energieverbrauch MIkgrar | 3,21 3,22
MJ/kgcao 3,61 3,58
Abgastemperatur °C 155 152
Maximale Gastemperatur °C 1238 1180
Warmeverlust durch die Wand Y% 3,8 3,6
Druckverlust mbar 2 2
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7.4 Einfluss der Luftzufuhr

7.4.1 Uberstochiometrische Fahrweise des Koksschachtofens

Zur Analyse des Einflusses der Luftzufuhr auf den Brennprozess von Kalkstein in
einem mischgefeuerten Koksschachtofen bei Uberstéchiometrischen Fahrweise
werden zwei Falle berechnet und die Ergebnisse diskutiert:

Fall 1: Die zugefuhrte Luftmenge in demselben Koksschachtofen wird um 4 % auf
3950 m3/h erhoht, somit betragt die Luftzahl in diesem Fall A= 1,05.

Fall 2: Die Energiezufuhr und die zugefthrte Luftmenge werden erh6ht, um den
Rest-CO2-Gehalt auf den gewtinschten Wert von 1,1 % herabzusenken.
Weiterhin betragt hier die Luftzahl A= 1,05.

In Abbildung 7-15 sind die axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten
Klasse des Kalksteins mit 55 mm dargestellt. In Abbildung 7-16 sind die zugehdrigen
mittleren Zersetzungsverlaufe graphisch erfasst. In Abbildung 7-17 sind die axialen
Verlaufe der Kerntemperaturen der groBten Klasse des Kokses mit 80 mm dargestellt.
Die Abbildung 7-18 zeigt die zugehdrigen mittleren Abbrandverlaufe. Zusatzlich
werden in Abbildung 7-18 die aus dem Fall 2 berechneten Abbrandverldufe der
gréBten Klasse mit 80 mm und der kleinsten Klasse mit 30 mm dargestellt. In allen
Bildern sind strichpunktartig die Verlaufe des Referenzfalles mitaufgefihrt.

Zuerst werden die berechneten Ergebnisse des Falles 1 diskutiert. Mit zunehmender
Luftzufuhr steigt die Verbrennungsgeschwindigkeit, da der Partialdruck des
Sauerstoffes im Gas und die Gasgeschwindigkeit steigen. Die Verbrennungszone und
die damit verbunden Zersetzungszone werden in Richtung Ofenkopf verschoben. Die
Koksverbrennung startet ca. 0,5 m unter dem Steinspiegel. Wahrend die Gasmenge
steigt, sinken die maximalen Gas-, Stein- und Kokstemperaturen. Aufgrund der
héheren Gasmenge und der Verschiebung der Verbrennungszone nach oben, steigt
die Abgastemperatur deutlich auf 273 °C und somit auch der damit verbundene
Energieverlust. Der Rest-CO2-Gehalt steigt auf 6 %.

Um den Rest-CO2-Gehalt auf 1,1 herabzusenken, muss im Fall 2 bei gleichbleibender
Luftzahl die Energiezufuhr um ca. 15 % von 3,93 MW auf 4,5 MW erhdht werden.
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Diese entspricht einer Koksmenge von 537 kg/h. Somit erhdht sich die
Schuttbettgeschwindigkeit minimal um ca. 1 cm/h. Mit zunehmender Brennstoffzufuhr
steigt die Kokstemperatur und somit die Gastemperatur (hier nicht dargestellt) und die
Steintemperatur. Dadurch beginnt die Zersetzung friiher und es wird ein héherer
Zersetzungsgrad erreicht. In  Tabelle 7-9 sind die charakteristischen
Simulationsergebnisse wiederum als Zahlenwerte angegeben. Der spezifische
Energieverbrauch, die Abgastemperatur, die maximale Gastemperatur und die
maximale Steintemperatur steigen mit der Brennstoffzufuhr. Die Gastemperatur
erreicht ein Maximum von 1316 °C. Diese ist nur 80 K héher als bei dem Referenzfall.
Hingegen ist beim Fall 2 die Gastemperatur 3 Meter unter dem Steinspiegel ca. 340 K
héher. Die Abgastemperatur ist mit 358 °C erheblich hoch. Die Koksverbrennung
startet ca. 0,35 m unter dem Steinspiegel. Die 30 mm Kokspartikel werden innerhalb

von 2,8 m vollstandig verbrannt. Die 80 mm Kokspartikel brauchen hingegen ca. 5 m.
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Abbildung 7-15: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf die Oberflachentemperatur
der kleinsten 55 mm Steine.
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Abbildung 7-17: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf die Kerntemperatur der
gréBten 80 mm Kokspartikel.
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Abbildung 7-18: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf den Abbrandgrad.

Tabelle 7-9: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr.

Partikel- Kalkstein 55-105 | 55-105 | 55-105
durchmesser |Koks ™M 73080 | 3080 | 30-80
Energiezufuhr MW 3,94 3,94 4,5
Luftzahl - 1,01 1,05 1,05
Durchsatz des Kalksteines t/d 180
Rest-CO2-Gehalt % 1,14 6,1 1,14
Zersetzungsgrad Y% 98,4 91,0 98,4
Kalkdurchsatz t/d 106 111,5 106
Energieverbrauch MJ/KgKalk 3,21 3,05 3,67
MJ/kgcao 3,61 3,90 4,13
Abgastemperatur °C 155 273 358
Maximale Gastemperatur °C 1238 1112 1316
Warmeverlust durch die Wand % 3,8 3,3 2,8
Druckverlust mbar 2 2 2
O2-konzentration im Abgas % 0,2 0,73 0,67
CO2-konzentration im Abgas % 43,6 41,4 40,6

232



7.4.2 Unterstochiometrische Fahrweise des Koksschachtofens

Zur Analyse des Einflusses der Luftzufuhr auf den Brennprozess von Kalkstein in
einem mischgefeuerten Koksschachtofen bei unterstéchiometrischen Fahrweise
werden zwei Félle, Fall 3 und Fall 4, berechnet und die Ergebnisse diskutiert:

Fall 3: Die zugefuhrte Luftmenge in demselben Koksschachtofen wird um 5 % auf
3600 m3/h verringert, somit betragt die Luftzahl in diesem Fall A= 0,96.

Fall 4: Die Energiezufuhr und die zugefihrte Luftmenge werden erhdht, um den
Rest-CO2-Gehalt auf den gewtinschten Wert von 1,1 % herabzusenken.
Weiterhin betragt hier die Luftzahl A= 0,96.

Um den Brennprozess von Kalkstein in einem mischgefeuerten Koksschachtofen bei
unterstdéchiometrischer Fahrweise zu erlautern, werden zuerst die berechneten
Ergebnisse des Falles 3 diskutiert. In Abbildung 7-19 sind die axialen Verlaufe der
Oberflachentemperatur der kleinsten Klasse des Kalksteins mit 55 mm, der
Kerntemperaturen der gréBten Klasse des Kokses mit 80 mm und die Gastemperatur
dargestellt. Die Gastemperatur vom Referenzfall ist strichpunktartig mit aufgefihrt.

Der Kalkstein wird von oben in den Ofen mit der Umgebungstemperatur von 10 °C
geleitet. Die Steine werden in der Vorwarmzone erwarmt. Die Vorwarmzone wird
deutlich langer, da der Massenstrom des Gases kleiner ist und die Verbrennung des
Kokses aufgrund der Abwesenheit des Sauerstoffes erst spéater startet. Die Kalksteine
erreichen die Zersetzungstemperatur erst nach ca. 9,2 m. Danach steigt die
Temperatur langsamer und erreicht ein Maximum von 1085 °C bei 11,8 m. Danach
sinkt die Temperatur der Steine. Die Austragtemperatur betragt ca. 40 °C.

Der Koks wird mit dem Kalkstein von oben in den Ofen geleitet. Die gréBte Klasse
des Kokses mit 80 mm wird in der Vorwarmzone bis zu einer Temperatur von ca.
700 °C genauso schnell wie die kleinste Klasse des Kalksteins mit 55 mm erwarmt.
Bei 700 °C startet die Boudouard-Reaktion und die Kokstemperatur liegt unter der
Kalksteintemperatur. Am Ende der Boudouard-Zone beginnt die Verbrennung des
Kokses. Nach der Ziindung steigt die Temperatur des Kokses Uber die Gas- und
Kalksteintemperatur. Die Kerntemperatur der 80 mm Kokspartikel erreicht ihr
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Maximum von 1350 °C nach 11,9 m. Die vollstdndige Verbrennung dieser Partikel
erfolgt erst bei 14,6 m.

Nach Ende der Zersetzung bei ca. 12,8 m brennen immer noch ca. 8 % der gesamten
Koksmenge und erwdrmen die von unten zugefihrte Kihlluft. Das Gas wird auf dem
Weg nach oben sowohl durch die Verbrennung als auch durch die Warmeubertragung
durch die Steine schnell erwarmt. Wenn die Gastemperatur die Oberflachentemperatur
der Steine Uberschritten hat, wird Warme vom Gas zur endothermen
Zersetzungsreaktion Ubertragen. In der Zersetzungszone liegt die Gastemperatur
etwas hoher als die Oberflachentemperatur des Kalksteines und etwas niedriger als
die Oberflachentemperatur des Kokses (hier nicht dargestellt), da der konvektive
Warmelbergang in Schittungen relativ groB3 ist. In der Vorwarmzone werden der
Kalkstein und der Koks erwarmt. Die Gastemperatur sinkt und das Gas verlasst das
Schuttbett mit einer Temperatur von 75 °C.
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Abbildung 7-19: Temperaturprofile vom Fall 3.

Die den Fall 3 zugehdérigen Umwandlungsverldufe sind in Abbildung 7-20 dargestellt.

Am Ende der Boudouard-Zone hat die kleinste Klasse des Kokses mit 30 mm ca. 6 %

ihrer Masse verloren. Hingegen hat die gréBte Klasse des Kokses mit 80 mm nur ca.
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2 % ihrer Masse verloren. Der Koks hat insgesamt ca. 4 % seiner Masse in der
Boudouard-Zone verloren. Diese Abnahme verursacht das Kohlenmonoxid im Abgas.
Die Konzentrationen der Gaskomponente entlang des mischgefeuerten
Koksschachtofens sind in Abbildung 7-21 dargestellt. Die Konzentrationen sind in der
Vorwarm- und Kuhlzone konstant. Die Konzentration des Kohlendioxids erreicht am
Ende der Boudouard-Zone mit 43 % ihr Maximum. Auf dem Weg nach oben verringert
sich die Konzentration des Kohlendioxids und die Konzentration des Kohlenmonoxids
steigt infolge der Boudouard-Reaktion. Die Konzentration des Kohlenmonoxids im
Abgas betragt ca. 1,2 %. Die Konzentration des Kohlendioxids im Abgas betragt ca.
42,3 %.
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Abbildung 7-20: Umwandlungsgrade der Kokspartikel aus dem Fall 3.
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Abbildung 7-21: Die Konzentrationen der Gaskomponente entlang des

mischgefeuerten Koksschachtofens

In den folgenden Abbildungen werden die Ergebnisse der beiden Falle 3 und 4 mit
dem Referenzfall verglichen. In Abbildung 7-22 sind die axialen Verldufe der
Oberflachentemperaturen der kleinsten Klasse des Kalksteins mit 55 mm dargestellt.
In Abbildung 7-23 sind die zugehérigen mittleren Zersetzungsverldufe graphisch
erfasst. Die axialen Verlaufe der Kerntemperaturen der gréBten Klasse des Kokses mit
80 mm sind in Abbildung 7-24 dargestellt. Die Abbildung 7-25 zeigt die zugehdrigen
mittleren Abbrandverlaufe. In allen Bildern sind strichpunktartig die Verlaufe des
Referenzfalles mit aufgefihrt.

Im Fall 3 steigen die Energieverluste erstens durch die Ofenwand, wegen der
Verschiebung der Zonen auf 6,3 % und zweitens durch die CO-Konzentration im
Abgas. Diese flhrten wiederum zu einem héheren Energieverbrauch und zu einem
geringeren Kalzinierungsgrad. Der Der Rest-CO2-Gehalt steigt auf 4,9 %.

Um den Rest-CO2-Gehalt auf 1,1 % herabzusenken, muss im Fall 4 bei
gleichbleibender Luftzahl der Energiezufuhr um ca. 10 % von 3,93 MW auf 4,28 MW
erhéht werden. Dies entspricht einer Koksmenge von 513 kg/h. Somit erhéht sich die

Schuttbettgeschwindigkeit minimal um ca. 1 cm/h. Mit zunehmender Brennstoffzufuhr
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steigt die Kokstemperatur und somit die Gastemperatur (hier nicht dargestellt) und die
Steintemperatur. Dadurch beginnt die Zersetzung friiher und es wird ein héherer
Zersetzungsgrad erreicht. In  Tabelle 7-10 sind die charakteristischen
Simulationsergebnisse wiederum als Zahlenwerte angegeben. Der spezifische
Energieverbrauch, die Abgastemperatur, die maximale Gastemperatur und die
maximale Steintemperatur steigen mit der Brennstoffzufuhr. Die Gastemperatur
erreicht ein Maximum von 1265 °C. Diese ist nur 25 K héher als bei dem Referenzfall.
Hingegen ist beim Fall 4 die Gastemperatur 5 Meter unter dem Steinspiegel ca. 500 K
niedriger. Die Abgastemperatur ist mit 117 °C etwas niedriger als beim Referenzfall.
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Abbildung 7-22: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf die Oberflachentemperatur
der kleinsten 55 mm Steine.
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Abbildung 7-23:  Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf den CO2-Gehalt.
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Abbildung 7-24: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf die Kerntemperatur der
gréBten 80 mm Kokspartikel.
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Abbildung 7-25: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf den Umwandlungsgrad.

Tabelle 7-10: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr.

Partikel- Kalkstein 55-105 | 55-105 | 55-105
durchmesser |Koks ™M 73080 | 3080 | 30-80
Energiezufuhr MW 3,94 3,94 4,28
Luftzahl - 1,01 1,05 0,96
Durchsatz des Kalksteines t/d 180
Rest-CO2-Gehalt % 1,14 49 1,14
Zersetzungsgrad % 98,4 92,8 98,4
Kalkdurchsatz t/d 106 109,5 106
Energieverbrauch MJ/KgKalk 3,21 3,09 3,50
MJ/kgcao 3,61 3,83 3,92
Abgastemperatur °C 155 72 117
Maximale Gastemperatur °C 1238 1115 1265
Warmeverlust durch die Wand % 3,8 6,3 6,1
Druckverlust mbar 2 3 4
O2-konzentration im Abgas % 0,2 0 0,0
CO2-konzentration im Abgas % 43,6 40,6 42,6
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7.5 Einfluss der Erh6hung der Energiezufuhr bei gleichbleibender Luftzahl

Mit zunehmender Energie- und Luftzufuhr steigt der Massenstrom des Gases im
Schachtofen. Aufgrund der hdéheren Gasmenge kann das Gas mehr Energie in
Richtung Ofenkopf transportieren. Die Verbrennungszone und die damit verbundene
Zersetzungszone werden in Richtung Ofenkopf verschoben.

Bei uUberstochiometrischer Fahrweise des Koksschachtofens startet die
Koksverbrennung nah dem Steinspiegel und die maximalen Temperaturen werden in

Richtung Ofenkopf verschoben. Die Abgastemperatur erhdht sich erheblich.

Bei unterstochiometrischer Fahrweise des Koksschachtofens wird zur Analyse
des Einflusses der Erhéhung der Energiezufuhr bei gleichbleibender Luftzahl auf den
Brennprozess von Kalkstein ein weiterer Fall, Fall 5, berechnet und die Ergebnisse
diskutiert:

Fall 5: Die Energiezufuhr und die zugefiihrte Luftmenge des Falles 4 werden erhoht,
um den Rest-CO2-Gehalt auf null herabzusenken. Weiterhin betragt hier die
Luftzahl A= 0,96.

In Abbildung 7-26 sind die axialen Verlaufe der Oberflachentemperaturen der kleinsten
Klasse des Kalksteins mit 55 mm aus den Féllen 3, 4 und 5 dargestellt. In
Abbildung 7-27 sind die zugehdrigen mittleren Zersetzungsverlaufe graphisch erfasst.
Die Abbildung 7-28 zeigt die zugehoérigen mittleren Umwandlungsverlaufe des Kokses.
In allen Bildern sind strichpunktartig die Verlaufe des Referenzfalles mitaufgefihrt.

Um den Rest-CO2-Gehalt auf null herabzusenken, muss im Fall 5 bei gleichbleibender
Luftzahl die Energiezufuhr um ca. 3,4 % von 4,28 MW im Fall 4 auf 4,42 MW erhéht
werden. Dies entspricht eine Koksmenge von 530 kg/h. Mit zunehmender
Brennstoffzufuhr steigt die Kokstemperatur und somit die Gastemperatur (hier nicht
dargestellt) und die Steintemperatur. Dadurch beginnt die Zersetzung friher und es
wird ein hoherer Zersetzungsgrad erreicht. Die Kalksteine erreichen die
Zersetzungstemperatur nach ca. 6,2 m. Danach steigt die Temperatur schnell und
erreicht ein Maximum von 1830 °C bei 9,8 m. Dieses Maximum ist ca. 600 °C héher
als beim Fall 4. Die Reaktivitat des Kalkes ist von der Prozesstemperatur stark
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abhangig. Eine hohere Temperatur bedeutet eine niedrigere Reaktivitat. An dieser

Stelle, bei 9,8 m, ist der Zersetzung auch beendet.

Der Koks wird mit dem Kalkstein von oben in den Ofen geleitet und die Boudouard-
Reaktion startet nach ca. 2,5 m. Am Ende der Boudouard-Zone bei 6,3 m beginnt die
Verbrennung des Kokses. Die Koksverbrennung startet nach der Zersetzung. Das Gas
hat am Ende der Boudouard-Zone mehr Energie als fir die Boudouard-Reaktion
notwendig ist. Nach der Zindung steigt die Temperatur des Kokses (hier nicht

dargestellt) sehr schnell und erreicht ein Maximum von ca. 2040 °C bei 9,8 m.
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Abbildung 7-26: Einfluss der Energie- und Luftzufuhr auf die Oberflachentemperatur
der kleinsten 55 mm Steine.

Das Gas wird auf dem Weg nach oben sowohl durch die Verbrennung als auch durch
die Warmeubertragung durch die Steine schnell erwarmt. Nach Ende der Zersetzung
bei ca. 9,8 m brennen immer noch ca. 31 % (bei Fall 4 sind nur 8%) der gesamten
Koksmenge und erwdrmen die von unten zugefiihrte Kahlluft auf ein Maximum von
1860 °C. In der Vorwarmzone werden der Kalkstein und der Koks erwarmt. Die
Gastemperatur sinkt und das Gas verlasst das Schittbett mit einer Temperatur von
151 °C.
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7.6 Einfluss der Herkunft des Kokses

Die Untersuchungen im Kapitel 6 haben gezeigt, dass Kokse unterschiedlicher
Herkunft in ihrem Brennverhalten und ihrer Reaktivitat voneinander abweichen. Der
Abbrand von Koks wird sowohl von der Kinetik der chemischen Reaktion als auch von
dem durch Diffusion bedingten Transport des Sauerstoffs bzw. Kohlendioxids an die
Verbrennungsoberflache gesteuert. Die Kinetik ist von der Temperatur abhangig. Die
Diffusion hangt hingegen von der Temperatur, der Gasgeschwindigkeit und dem
Partikeldurchnmesser ab. Die Kinetik der Oxidation ist nur am Anfang im
Temperaturbereich von 550 °C bis 850 °C von Bedeutung. Hingegen wird die
Geschwindigkeit der Boudouard-Reaktion von der Kinetik gesteuert.

Bei Uberstochiometrischer Fahrweise des Koksschachtofens spielt die Reaktivitat
des Kokses eine kleine Rolle, da die Temperaturen in der Vorwarmzone schnell

ansteigen.

Bei unterstéchiometrischer Fahrweise des Koksschachtofens spielt die Herkunft
des Kokses eine sehr wichtige Rolle, da die Temperaturen in der Vorwarmzone
langsamer ansteigen und die Lange der Boudouard-Zone und somit die Position der
Zersetzung und Verbrennungszone von der Kinetik des Kokses gesteuert wird. Zur
Analyse des Einflusses der Herkunft des Kokses auf den Brennprozess von Kalkstein
in einem mischgefeuerten Koksschachtofen bei unterstdchiometrischer Fahrweise
wird der Fall 4 mit den Daten der Kokssorte 3 (siehe Kapitel 6) neu berechnet. In
Abbildung 7-29 sind die mittleren Zersetzungsverlaufe graphisch erfasst. Die
Abbildung 7-30 zeigt die zugehdrigen mittleren Umwandlungsverldufe des Kokses.
Kokssorte 3 besitzt eine niedrigere Reaktivitat als Kokssorte 1. Die Boudouard-
Reaktion startet erst ca. 0,5 m tiefer und die Boudouard-Zone ist ca. 1,5 m langer. Die
Verbrennungszone ist somit um ca. 2 m in Richtung Ofenboden verschoben. Die
Verbrennung des Kokses ist erst bei 15,3 m beendet. Der Kokssorte 2 regiert mit dem
Kohlendioxid langsamer als Kokssorte 1 bzw. Kokssorte 3. Kommt Kokssorte 2 in
diesem Koksschachtofen unter der Bedingungen von Fall 4 zum Einsatz, wird diese
Kokssorte innerhalb der 16 m Schittung nicht vollstandig verbrannt.
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