1 Technisch-technologische Zielstellung des Vorhabens

Branntkalk (CaO) wird in verschiedenen Wirtschaftszweigen bendtigt, darunter der Stahl-
industrie, Bauindustrie, Landwirtschaft sowie im Umweltschutz. Aufgrund des vielseitigen und
weiterhin bestehenden Einsatzes bleibt CaO ein wichtiger Rohstoff.

CaO wird nach dem aktuellen Stand der Technik [1] durch das Brennen von Calciumcarbonat
(CaCO03) nach Gl. (1-1) in Kalkschachtéfen unterschiedlicher Ausfiihrung hergestellt.
0 k]

CaC0; < Ca0 + CO, AHp =178 (1-1)
Dementsprechend werden beim Kalkbrennen (,Entsduerung“ bzw. ,Kalzinierung®) erhebliche
Mengen an prozessbedingtem Kohlendioxid (COz) freigesetzt, welches in die Atmosphéare
entweicht und zur globalen Erderwarmung beitragt. Die Kalzinierungsreaktion ist ein
endothermer Prozess, weshalb thermische Energie zugefihrt werden muss, um den Kalkstein
zu entsauern. In industriellen Kalkschachtéfen geschieht dies durch das Verbrennen von
fossilen Energietragern (Gas, Kohle, Ol, Koks, etc.), was zusatzlich brennstoffbedingte CO.-
Emissionen verursacht und damit die Umwelt belastet. Das Verbrennungsgas erhitzt das
Gestein und leitet so den Entsauerungsvorgang ein. Die prozessbedingten CO.-Emissionen
lassen sich ganzlich nur durch CCUS-Verfahren [2] (Carbon Capture Use and Storage)
vermeiden, was zuklnftig notwendig sein wird, um die Kalkindustrie klimaneutral zu gestalten.
Die brennstoffbedingten Emissionen kénnen hingegen durch den Einsatz alternativer, umwelt-
freundlicher Energietrager verringert werden. Wasserstoff (Hz) gilt hierbei als eine aussichts-
reiche Alternative. Dieser kann in groBem MafBstab durch eine mit regenerativem Strom
betriebene Wasserelektrolyse produziert werden. Hz verbrennt im Gegensatz zu fossilen,
kohlenstoffbasierten Energietragern CO»-frei und erzeugt dabei lediglich Wasser (H20) als
Reaktionsprodukt.

Bei einer Wasserelektrolyse entsteht neben H. ebenfalls nahezu reiner Sauerstoff (O.) als
Nebenprodukt, welcher ebenfalls fir den Verbrennungsprozess genutzt werden kann. Hierbei
kommt eine Oxyfuel-Verbrennung [3, 4] infrage, die sich dadurch kennzeichnet, dass als
Oxidationsmittel ausschlieBlich Sauerstoff anstelle von Umgebungsluft verwendet wird.
Aufgrund des fehlenden Stickstoffs (N2) flhrt die Oxyfuel-Verbrennung demnach dazu, dass
die COo-Konzentration im Verbrennungsgas deutlich ansteigt. Nachgeschaltete CCUS-
Verfahren sind deshalb weniger energieintensiv und gleichzeitig kostengtnstiger. Die Wasser-
elektrolyse bietet insofern einen Synergieeffekt, sodass beide Produkte (H> und O2) in
Industriedfen ihre Anwendung finden.



Der Einsatz von Hz und Oz in Thermoprozessen, wie z.B. im Rahmen der Kalkindustrie, bringt
eine Vielfalt von Herausforderungen mit sich. Die Herstellung, Speicherung und der Transport
der daflr benétigten Mengen von preiswertem ,griinen“ H> und O erfordert einen massiven
Ausbau der erneuerbaren Energien, der Infrastruktur und der installierten Elektrolyseleistung
in Deutschland. Daflir sind neben dem zunehmenden technologischen Fortschritt und einer
enormen Anlagenskalierung ebenfalls erhebliche Anpassungen in den strukturellen und
politischen Rahmenbedingungen notwendig.

Abgesehen von den Ubergeordneten wirtschaftlichen und politischen Randbedingungen sind
zudem wesentliche technische Fragestellungen zu I6sen. Die Prozessumstellung durch
Verwendung von Hz und O: beeinflusst die Verbrennungseigenschaften, die Warme-
Ubertragung sowie die Abgaszusammensetzung im Ofen. Das kann wiederum Auswirkungen
auf die Produktqualitdt und den gesamten Anlagenbetrieb haben. Die daraus resultierenden
Wirkzusammenhénge sind bislang kaum bekannt und daher der zentrale Gegenstand des
Vorhabens. Experimentelle Untersuchungen an einer industriellen Anlage oder kleineren
Pilotanlage sind allerdings aus verschiedenen Gegebenheiten nicht praktikabel. Zunachst ist
der Kalzinierungsvorgang im Ofen sehr trdge. Um Veradnderungen der Feststoffphase
feststellen zu kénnen, missen daher Gber mehrere Stunden Untersuchungen bei konstanter
Brennstoffzufuhr durchgefiihrt werden, was sehr kostenintensiv ist. Der Ofen ist zudem nur
schwer zuganglich aufgrund der sich darin befindlichen Schittung aus Steinen, die mehrere
Centimeter groB sind. Messungen von Parametern innerhalb der Schiittung sind aus diesem
Grund kaum moglich. Dartber hinaus muss die erforderliche in-situ Probenahme und
nachfolgende Messtechnik Temperaturen bis 1500 °C standhalten. Die Wirkzusammenhéange
werden deshalb auf Basis von Simulationen untersucht, welche eine vollstandige Auflésung

von ProzessgréBen im gesamten Ofenraum zu jedem Zeitpunkt ermdglichen.

Far die Simulation des Kalkschachtofens wird zun&chst ein vereinfachtes Prozessmodell
betrachtet, das auf der Annahme von Gleichgewichtszustédnden beruht. Mithilfe des Gileich-
gewichtsmodells kdnnen die globalen Massen- und Energiebilanzen sowie ein grobes
Temperaturprofil entlang des Kalkschachtofens fur verschiedene Betriebszustadnde berechnet
werden. Die Ergebnisse der Prozesssimulation werden anschlieBend flir ein detailliertes,
rigoroses CFD-Modell als Randbedingungen verwendet. Das CFD-Modell bildet das vor-
liegende Strdomungsverhalten, die Gasphasenverbrennung, die Warme- und Stoffibertragung
zwischen der Gas- und Feststoffphase sowie die Kalzinierungsreaktion im Ofen dynamisch
ab. Daraus kann der Kalzinierungsgrad, welcher im Wesentlichen die Produktqualitat
charakterisiert, innerhalb der Feststoffphase aufgelést werden. AuBerdem liefert das CFD-
Modell die Temperaturverteilung der beiden Phasen, die Gaszusammensetzung und ebenfalls
die bestehende Speziesverteilung, welche aus der Verbrennungsreaktion resultiert. Durch den



Vergleich zwischen der Prozess- und CFD-Simulation kann unmittelbar bestimmt werden, wie
weit der theoretisch ideale Zustand vom realen Zustand abweicht.

Es wird ein Referenzzustand definiert, der als Basis fur alle weiteren Betrachtungen dient. Von
diesem Zustand ausgehend wird schlieBlich schrittweise zunehmend H> bzw. O: in das
Ofensystem eingebracht, um die entsprechenden Auswirkungen auf den Prozess zu
bestimmen. Die Untersuchungen werden im Vorhaben zunéchst fir einen erdgasbefeuerten
Normalschachtofen durchgefiihrt. Das Modell dient dann zukilnftig als Grundlage fir die
Simulation komplexerer Ofensysteme wie mischbefeuerte Kalkschachtéfen und Gleichstrom-
Gegenstrom-Regenerativ-Ofen (GGR-Ofen).

Es ist bereits bekannt, dass die H>-Verbrennung grundsétzlich zu etwas héheren adiabaten
Verbrennungstemperaturen fiihrt als die Verbrennung von Erdgas. Der Oxyfuel-Prozess
verursacht zudem einen erheblichen Anstieg der Verbrennungstemperatur. Lokale ,Hotspots®
kénnen das Sintern des Feststoffs sowie unerwlinschte Nebenreaktionen einleiten, was
unbedingt vermieden werden muss. Die Randbedingungen werden daher optimiert, sodass
sich das Betriebsverhalten des Kalkschachtofens am Referenzzustand orientiert, um einen
sicheren Prozessbetrieb zu gewahrleisten. Dazu ist ein interaktiver Austausch zwischen der
Prozesssimulation und CFD-Simulation notwendig. Anhand der Simulationsergebnisse wird
im Abschluss kurz diskutiert, welche technischen Gegebenheiten zu bertcksichtigen sind, um

die Prozessumstellung zu Hz und O- zu realisieren.



2 Darstellung der erzielten Vorhabensergebnisse

Arbeitspaket 1: Prozesssimulation Referenzzustand

Es existieren verschiedene Ausfihrungen von Kalkschachéfen, darunter Ringschachtéfen,
mischbefeuerte Schachtéfen, Normalschachtéfen, Gleichstrom-Gegenstrom-Regenerativ-
Ofen sowie Drehrohrdfen. Zur naheren Betrachtung wurde ein erdgasbefeuerter Normal-
schachtofen als Referenzfall herangezogen, da hier die Substitution von Erdgas mit H> am
ehesten infrage kommt und der entsprechende Rechenaufwand begrenzt werden kann. Das
Schaubild sowie das zugehérige Prozessmodell des Normalschachtofens sind in folgender
Abbildung zu erkennen.
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Abbildung 1: Gleichgewichtsmodell eines gasbefeuerten Normalschachtofens in Aspen Plus™
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Der Ofen kann in drei Bereiche eingeteilt werden. In der Vorwarmzone werden die aufgege-
benen Partikel zunachst bis zur Kalzinierungstemperatur aufgewarmt. Das Gas kihlt sich hier
bis ca. 300 °C ab. In der Brennzone liegen deutlich hdhere Gastemperaturen vor. Hier findet
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die wesentliche Entsduerungsreaktion statt. Die Kihlzone bewirkt schlieB3lich ein schnelles
Abkihlen der Partikel, sodass Partikeltemperaturen von unter 100 °C erreicht werden. Die
Khlluft wird im Gegenzug erhitzt und strémt in die Brennzone.

Das Prozessmodell des Normalschachtofens wurde mit Aspen Plus™ erzeugt und basiert auf
einer in Reihe geschalteten Gleichgewichtsstufen, in denen Feststoff und Gas im Gegenstrom
zueinander verlaufen. Eine Gleichgewichtsstufe beinhaltet die Vermischung der Gas- und
Feststoffphase in einem Aspen Plus Gibbs-Reaktor. Im Gibbs-Reaktor wird das thermo-
dynamische und chemische Gleichgewicht zwischen den beiden Phasen berechnet. Dies
beruht auf einer Minimierung der Gibbs-Energie nach Gl. (2-1).

min{G(T,p,n;) = H — TS} (2-1)

Durch die Methodik wird ein thermodynamisch optimaler Zustand erreicht, welcher sich durch
eine vollstandige Kalzinierung, ideale Warmeulbertragung und damit minimalen Energiebedarf
auBert. Dafir ist eine hinreichend feine Diskretisierung des Ofens durch Gleichgewichtsstufen
nétig. Der numerische Algorithmus zur Berechnung der minimalen Gibbs-Energie ist in der
Software integriert. Als Randbedingungen wurden die Daten aus Tabelle 2-1 verwendet. Gkup
bezeichnet den spezifischen Kihlluftbedarf, der nicht vom Brennstoffmassenstrom, sondern
ausschlieBlich vom Produktmassenstrom (CaO) abhéngig ist.

Tabelle 2-1: Randbedingung fiir die Prozesssimulation des Referenzzustandes

Randbedingung Wert Einheit
Psystem 1,013 bar
TLutt, ein 25 °C
XN2/X02/XCc0o2 78,96 /21/0,04 %
Gkup 0,7 Nms3/kgp
AuB 1,3 -
TcHa, ein 25 °C
XCH4 100 Y%
Tcacos, ein 25 °C
YCaCo3 100 %

Far alle Eingangsstrome in den Prozess gilt die Annahme von Umgebungsbedingungen. Als
Brennstoff wird reines Methan eingesetzt, wobei das Verbrennungsluftverhaltnis 1,3 betragt.
Das Gestein besteht zu Beginn ausschlieBlich aus CaCOs und wird vollstandig kalziniert. Ein
Teil der zugeflihrten Luftmenge strémt als Kihlluft von unten in den Ofen ein. Um die Steine
stark genug abzukiihlen, wird ein Warmekapazitatsstromverhaltnis zwischen Gas- und
Feststoffphase von eins angenommen. Die restliche Luft wird zusammen mit dem Brennstoff

seitlich in Ofenraum eingedust. Der Brennstoffmassenstrom kann so reguliert werden, dass
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eine bestimmte Gleichgewichtstemperatur zwischen der Gas- und Feststoffphase erreicht
wird. Unter Berlcksichtigung dieser Randbedingungen sind der Temperaturverlauf im
Kalkschachtofen sowie spezifische Prozessparameter unabhangig vom eingehenden
Massenstrom. Insofern gelten die folgenden Betrachtungen fiir sémtliche Ofenkapazitaten.

Mithilfe des Gleichgewichtsmodells kann ein grober Temperaturverlauf im Schachtofen fir
verschiede Brennstoffmassenstréme abgebildet werden (siehe Abbildung 2).
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Abbildung 2: Temperaturverlauf im Kalkschachtofen in Abhéangigkeit des
Brennstoffmassenstroms

Daran ist zu erkennen, dass der Temperaturverlauf zunachst bis ca. 800°C ansteigt und sich
mit steigendem Brennstoffmassenstrom kaum andert. Das liegt daran, dass bei dieser
Temperatur die Kalzinierungsreaktion beginnt, weshalb die erzeugte Verbrennungswarme far
die erforderliche Reaktionsenthalpie benétigt wird. Liegt kein Edukt (CaCOs) mehr vor, fihrt

eine weitere Erhéhung des Brennstoffmassenstroms dazu, dass die Verbrennungswéarme in
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einer zusatzlichen Temperaturerhbhung der Stoffe resultiert. Daher liegt ein starker
Temperaturgradient vor, der abrupt ist und sich an der Stelle der Brennstoffeindiisung befindet.
Der Anstieg ist unrealistisch und kann im Bereich der Brennzone kaum den tatséachlichen
Temperaturverlauf im Ofen widerspiegeln, da die Warmemenge fir die Kalzinierung nicht
unmittelbar vollstdndig aufgenommen wird, sondern Uber einen gewissen Hbhenabschnitt
verteilt ist. Deshalb fallt der Temperaturpeak im realen Prozess moderater aus und ist starker
Uber die Hohe verteilt. Unabhangig davon wird die globale Energiebilanz des Prozesses aber
dadurch nicht beeinflusst. Fir den Referenzzustand ergeben sich die in Tabelle 2-2
aufgefihrten Ergebnisse.

Tabelle 2-2: Ergebnisse fiir die Prozesssimulation des Referenzzustandes

Parameter Wert Einheit
Tca0, aus 70 °C
Taas, aus 300 °C

Tad 2125 °C
Tig 79,76 kgcha te!
myy 631,8 Nm3pyi tp!
Qn 3,8 MJ kgp™
YCa0, aus 100 %

Die ideale Warmeubertragung fuhrt zu einer Gas- und Feststofftemperatur am Ausgang von
ca. 300 °C und 70 °C. Die adiabate Verbrennungstemperatur liegt bei ca. 2.125 °C. Die
ermittelten Massenstrome des Brennstoffs und der Verbrennungsluft dienen als Rand-
bedingung fir die CFD-Simulation in Arbeitspaket 2.

Arbeitspaket 2: CFD-Simulation Referenzzustand
Grundvoraussetzungen

Das Gleichgewichtsmodell aus Arbeitspaket 1 erméglicht eine schnelle und approximative
Berechnung der Gleichgewichtszustédnde im Kalkschachtofen, kann jedoch keine Aussage
Uber Limitierung durch die unter anderem vorliegende Reaktionskinetik und Wé&rmeuber-
tragungsrate machen. Dies soll mithilfe des detaillierteren CFD-Modells geschehen. Dazu
werden die Ergebnisse aus dem Gleichgewichtsmodell als Randbedingungen dem CFD-
Modell Gbergeben, um schlieBlich diese Effekte zu untersuchen.

Der urspringlich gewéahlte Ansatz zur Modellierung der Feststoffphase in Form eines reinen
porésen Mediums wurde nicht weiterverfolgt. Der Grund dafir ist, dass der Ansatz eines
Kontinuums raumlich konstante Eigenschaften der Feststoffphase innerhalb einer ,CFD-Zelle®

voraussetzt, was fur den vorliegenden Prozess allerdings keine angemessene Annahme ist.
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Die Steine bzw. Partikel haben eine hinreichend groBe raumliche Auflésung von einigen
Centimetern, sodass hier eine innere Temperaturverteilung auftritt, die eine wichtige Rolle
spielt. Die Warme muss zunachst durch Warmeleitung von auBBen in das Innere der Partikel
Ubertragen werden, bevor die Temperatur hoch genug ist, dass die Entsduerung stattfindet.
Solche dynamischen Vorgange werden bei einer reinen Kontinuumsbetrachtung nicht
berlcksichtigt. Daher ist die Darstellung diskreter Partikel erforderlich. Diese Tatsache fuhrt
zu einem erheblich héheren Modellierungsaufwand, der alle folgenden Zusammenhange
grundlegend beeinflusst.

CAD-Modell

Aufgrund der Berlcksichtigung diskreter Partikel muss das betrachtete Rechengebiet soweit
reduziert werden, dass der hohe numerische Rechenaufwand noch vertretbar ist, wahrend die
vorliegenden Wirkungsmechanismen hingegen dadurch nicht beeinflusst werden. Auf Basis
mehrere Testlaufe wurde ein CAD-Modell des Normalschachtofens mit den in Tabelle 2-3

angegebenen Dimensionen entworfen.

Tabelle 2-3: Dimensionen des betrachteten Normalschachtofens

Dimension Wert Einheit
Hohe 10,3 m
Durchmesser 2 m
Hobhe Disen 4 m
Innerer Disendurchmesser (Brennstoff) 50 mm
AuBerer Diisendurchmesser (Verbrennungsluft) 100 mm

Brennstoff und Verbrennungsluft treten raumlich getrennt voneinander in Ofenraum ein. Die
dafiir vorgesehene Diise besitzt einen inneren Durchmesser, Uber dessen Offnung der
Brennstoff zugefuhrt wird sowie einen duBeren Ring fir die Zufuhr der Verbrennungsluft. Die
Dusen sind auBerdem ringférmig und gleichmaBig Gber die Ofenwand verteilt. Zur weiteren
Reduktion des Rechengebietes wird daher nur ein rotationssymmetrischer Ausschnitt von 45°
betrachtet.



Abbildung 3: CAD-Modell und Gittergenerierung zur Erzeugung des Rechengebietes

Der Ausschnitt dient als Grundlage fur die darauffolgende Gittergenerierung zur Erzeugung
der entsprechenden CFD-Domaéane. Das vollstandige CAD-Modell, der Teilausschnitt sowie
das CFD-Gitter sind in Abbildung 3 dargestellt.

Das generierte CFD-Modell wird schlieBlich als Basis fir die CFD-Berechnungen nach ANSYS
Fluent 2021 R2 importiert.

DEM-Modell

Im Kalkschachtofen befindet sich ein Schuttbett aus Steinen unterschiedlicher GréBe. In
Normalschachtéfen liegen PartikelgréBen von 30 — 150 mm vor [5]. Fir die Simulationen wird
die in der folgenden Abbildung gegebene PartikelgréBenverteilung verwendet. Sehr grof3e und
sehr kleine Partikel wurden aufgrund ihrer geringen Massenfraktionen nicht einbezogen.
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Abbildung 4: PartikelgréBenverteilung im betrachteten Kalkschachtofen

Das DEM-Modell soll folgenden Zwecken dienen:

—_

Erzeugung einer dicht gepackten Schittung aus Partikeln verschiedener GréBenklassen

)
2) Zufallige Verteilung der Partikel im Ofen
3) Bewegung des Schittbetts mit einer vordefinierten Schittbettgeschwindigkeit
4) Kontinuierliche Beflllung des Ofens mit neuen Steinen, ohne dass dieser Uberflllt wird

5) Konstante Partikelzahl und PartikelgréBenverteilung im Ofen
ANSYS Fluent beinhaltet ein bereits existierendes DEM-Modell, dass die Simulation der
Partikelbewegung im Ofen ermdglicht. Der zugrundeliegende Ansatz wurde urspriinglich von
Cundall und Strack [6] entwickelt und wird hier kurz erlautert. Dabei ist zunachst vorab zu
erwahnen, dass ausschlieBlich sphéarische Partikel betrachtet werden. Der numerische
Aufwand zur Berechnung von Schittungen aus Partikeln beliebiger Komplexitat ist weitaus zu
hoch fir Untersuchungen gesamter Ofensysteme.

Die Partikelkollisionen beruhen auf einem StoBmodell, das durch ein Federgesetz beschrieben
wird. Treffen zwei Partikel aufeinander, (iberlappen diese kurzzeitig um eine kurze Uber-
lappungsdistanz §. Mithilfe der Distanz wird eine resultierende Kraft berechnet, die beide
Partikel wieder auseinandertreibt (vgl. Gl. (2-2) und (2-3)).

ﬁ1 = K&é,, (2-2)

F,=—F, (2-3)
Hierbei ist K eine materialspezifische Federkonstante und é,, der Einheitsvektor zwischen den
Mittelpunkten der spharischen Partikel. Aus dem 3. Gesetz von Newton ergibt sich zudem,
dass die wirkenden Kréfte auf die Partikel exakt gleich gro3 und entgegengesetzt sind. Es gibt
alternative Ausfiihrungen von Gl. (2-2), darunter die Verwendung eines zusatzlichen Dampf-

ungskoeffizienten y nach Gl. (2-4)
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Fy = (K8 +y(912612))12 (2-4)
Gl. (2-4) wurde fir die DEM-Simulationen im Vorhaben angewendet. Fiir eine detaillierte
Berechnung des Dampfungskoeffizienten sei auf das Ansys Fluent Handbuch [7] verwiesen.

Damit die Uberlappungsdistanz zwischen den Partikeln sehr klein bleibt, muss der Zeitabstand
bzw. die Zeitschrittweite, mit welcher die Partikeltrajektorien berechnet werden, ebenfalls
gering sein. Andernfalls fiihrt dies zu unrealistischen groBen Uberlappungen und dadurch sehr
hohen wirkenden Gegenkraften, die wiederum hohe Partikelgeschwindigkeiten zufolge haben.
SchlieBlich wirden die Partikel nicht zur Ruhe kommen und sich permanent durch den Ofen
in beliebige Richtungen bewegen. Kleine Zeitschrittweiten bedeuten hingegen auBerst lange
Rechenzeiten fir die DEM-Simulation. Um diesbezliglich einen Kompromiss zu schaffen, wird
die DEM-Simulation durch eine maximal erlaubte Partikelgeschwindigkeit stabilisiert. Damit
sind grébere Zeitschrittweiten méglich, weil die maximal mégliche Uberlappungsdistanz pro
Zeitschritt wegen der limitierten Geschwindigkeiten kleiner ausfallt. Diese Vorgehensweise ist
vertretbar, da sich das gesamte Schittbett aus makroskopischer Sicht ohnehin mit einer sehr
geringen Geschwindigkeit von ca. 2 m/h [5] (= 0,555 mm/s) den Ofen hinunter bewegt und
hohe Partikelgeschwindigkeiten bis auf den Beflllvorgang daher generell ausgeschlossen
sind.

Das kontinuierliche Beflllen des Ofens wird dadurch realisiert, dass Partikel am unteren
Ofenende nach einer bestimmten Aufenthaltszeit wieder am oberen Ende aufgegeben werden.
Dies passiert nicht automatisch, weshalb ein zusatzlicher Programmcode (,User Defined
Function®, UDF) entwickelt wurde, um die Funktionalitat zu gewahrleisten. Die Partikel werden
dazu lediglich in der Héhe verschoben, sodass sie sich kurz oberhalb der Schittung befinden.
Neben der Relokalisierung werden auBerdem die Eigenschaften (Masse, Temperatur,
Kalzinierungsgrad, etc.) in den Ursprungszustand versetzt. Das Beflllen ist so schnell, dass
die durchschnittliche Schittbettgeschwindigkeit von ca. 2 m/h erreicht wird.

Das DEM-Modell inklusive der verwendeten UDF erflllt die oben genannten Zwecke. Neben
der Betrachtung sphérischer Partikel werden au3erdem folgende Annahmen getroffen:

- Die Entsauerung verandert die PartikelgréBe nicht. Der Durchmesser bleibt erhalten. [8]
- Die Partikel werden durch die Gasstrdmung aufgrund ihrer Masse nicht beeinflusst.

Die Annahmen sind weitgehend valide und erlauben es, dass die reine DEM-Simulation
unabhéngig von der CFD-Simulation betrachtet werden kann, da die GréBe und Position der
Partikel wahrend des gesamten Kalzinierungsvorgangs durch die Wirkzusammenhénge
zwischen der Gas- und Feststoffphase kaum beeinflusst werden. Insofern wird die relativ
aufwendige DEM-Simulation nur ein einziges Mal durchgefiihrt und bleibt anschlieBend fur alle
weiteren Untersuchungen gleich. Unter Berlicksichtigung der PartikelgréBenverteilung aus

Fehler! Verweisquelle konnte nicht gefunden werden. wurde der Ofen mit Partikeln befullt.
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Der Ausgangszustand sowie die Zustadnde nach 6000 und 30000 Sekunden werden in
Abbildung 5 gezeigt. Insgesamt befinden sich 15300 diskrete Partikel im Ofenausschnitt, die
mit den IDs 1 — 15300 durchnummeriert sind.

0 Sekunden 6000 Sekunden 30000 Sekunden

Abbildung 5: Momentaufnahme der DEM-Simulation zu verschiedenen Zeitpunkten.
Darstellung der Partikel-IDs von 1 — 15300.

Neben der Verschiebung der Partikel Gber die Zeit ist ein deutlicher Randeffekt zu erkennen.
Die Partikel in Wandnahe bewegen sich langsamer nach unten als die Partikel in der
Ofenmitte. Hinzu kommt, dass einige Partikel starker oder schwacher durch die zuféllige
Schittbewegung vermischt werden. Beide Effekte beeinflussen den Entsduerungsgrad Uber
die Zeit. Der Lickengrad bzw. die Porositat der Schiittung betragt durchschnittlich 0,377. Die
Partikelpositionen wurden zu jeder Sekunde gespeichert und kénnen wahrend der CFD-

Simulation aktualisiert werden.

Um den Warme- und Stofftransport innerhalb der Partikel zu modellieren, wird ein Schalen-
modell verwendet, das bereits unter anderem von Takkinen et al. [9] und Sandaka [10]
diskutiert wurde. Die spharischen Kugeln werden durch eine Anzahl von Schalen mit
konstanter rdumlicher Verteilung diskretisiert. Die Schalen tauschen Masse und Energie durch
Gasdiffusion und Warmeleitung aus. Dadurch ergibt sich eine rdumliche Auflésung der

Temperaturen, Gaskonzentrationen und Feststoffzusammensetzung.
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CFD-Modell

Das CFD-Modell beinhaltet die gesamte Modellierung der reaktiven Gasphasenstrémung. Es
werden die allgemeinen Gleichungen der Massen-, Impuls- und Energieerhaltung [11, 12]
gelést. Die verschiedenen Gas-, Strébmungs- und Verbrennungsmodelle werden von der
Software umfangreich bereitgestellt. Insofern war die Implementierung weiterer Modelle nicht
notwendig. Es wurden lediglich einige nicht vorhandene Stoffdaten erganzt. Dies betrifft die
temperaturabhangigen Warmeleitfahigkeiten, Viskositaten und Warmekapazitaten der zu
berlcksichtigen Stoffe. Eine Zusammenfassung der verwendeten Modelle und Rand-
bedingungen liefern Tabelle 2-4 und Tabelle 2-5.

Tabelle 2-4: Verwendete Modelle fiir die CFD-Simulation

Konzept Modell
Zustandsgleichung Inkompressibles ideales Gas
Turbulenz k-w SST [7]
Verbrennung Non-premixed combustion [7]

Tabelle 2-5: Randbedingungen der CFD-Simulation des Referenzzustandes

Randbedingung Wert Einheit
Geschwindigkeit Vg | Uy, | Vg, 13/28/0,4 m/s
Hydraulischer Durchmesser dyp/dyve ! dyk 0,05/0,05/1,00 m
Turbulenzintensitat Ig /Iy, | Iy, 20/20/5 %
Temperatur Tg =Ty, =Txs 25 °C

Die Randbedingungen ergaben sich einerseits aus dem Gleichgewichtsmodell, andererseits
auf Basis von bereits durchgefthrter Studien [13—15] hinsichtlich der Erdgasverbrennung in
Kalkschachtéfen. In Abbildung 6 ist das Ergebnis einer transienten CFD-Simulation der
reaktiven Gasphasenstrémung im porésen Medium zu erkennen. Die Warmeubertragung
zwischen den Partikeln und der Gasphase wurde fir diese Betrachtung zun&chst deaktiviert.
Es wurde lediglich der Impulsaustausch zwischen den Phasen auf Basis eines pordses
Medium bericksichtigt (siehe DEM-CFD-Kopplung). Dabei wurde zwischen 100 % und 50 %

der zugefuhrten thermischen Leistung unterschieden.
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temperature
Static Temperature

2.00e+03
1.80e+03
1.60e+03
1.41e+03
1.21e+03
1.01e+03
8.15e+02
6.18e+02
4.20e+02
2.23e+02
2.50e+01

[C]

Abbildung 6: Temperatur der reaktiven Gasphasenstromung im porésen Medium fiir 100 %
(links) und 50 % (rechts) der thermischen Leistung.

An der Abbildung zu erkennen, dass Flammentemperaturen von bis zu 2.000°C bei der
Verbrennung vorliegen, was typisch fur die Verbrennung von Methan ist. Fir 50 % der
thermischen Leistung ergeben sich entsprechend geringere Temperaturen. Die maximale
Flammentemperatur liegt hier bei ca. 1.700 °C. Das porése Medium (DEM-Partikel) erzeugt
einen erheblichen Strémungswiderstand flr die einstrdmenden Gase im Bereich der Dusen.
Die Gasgeschwindigkeit wird daher Uber eine kurze Strecke stark reduziert. Das
Verbrennungsgas wird danach durch die aufsteigende Kihlluft nach oben getragen und kann
insofern die Ofenmitte nicht erreichen. Daher existiert dort ein kiihler Ofenbereich.

DEM-CFD-Kopplung

Die Gas- und Feststoffphase sind durch mehrere relevante Wirkungsmechanismen eng
miteinander gekoppelt und stehen im permanenten Massen-, Impuls- und Energieaustausch.
Auf die einzelnen Effekte wird kurz im néheren eingegangen

Strémung und Impulsaustausch

In der Realitat strémt das Gas durch die feinen Freirdume zwischen den Partikeln und erfahrt
dort einen Druckverlust aufgrund von Reibung und Turbulenzen. Um die Strémung auf solch
einer mikroskaligen Ebene aufzulésen, waren schatzungsweise einige Milliarden CFD-Zellen

notwendig, was zu einem nicht vertretbaren numerischen Aufwand fihrt. Der Impulsaustausch
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und auch Wéarmeaustausch zwischen beiden Phasen kdnnen stattdessen nur mit Ersatz-
modellen auf makroskopischer Ebene beschrieben werden. Ergun [16] hat eine semi-
empirische Korrelation (vgl. Gl. (2-5)) zur Berechnung des Druckverlustes durchstrémter
Schittungen entwickelt, die fir eine Vielzahl verschiedener Applikationen anwendbar ist. Die
Feststoffphase wird hierbei als ein kontinuierliches poréses Medium betrachtet.

Ap 150u (1 —€)? 175p(1—¢€)
L Voo —vd (2-3)
L D3 €3 D, €3

a = - > = hd =

T (pv) + V- (pvv) =—-Vp+ V() +pg+F (2-6)

Der Druckverlust geht als zusatzlicher Quellterm in die allgemeine Impulserhaltungsgleichung
(2-6) ein, der durch F dargestellt wird. Hierbei entspricht D,, dem Sauter-Durchmesser Dg der

Schattung und kann nach Gleichung (2-7) ermittelt werden.

D = 622 @7)

Vy,ges Und A4, 4. sind das Gesamtvolumen sowie die Gesamtoberflache der Partikelschittung

und kénnen aus der DEM-Simulation bestimmt werden. € ist die Pordsitat der Schittung und
kann ebenfalls mithilfe der diskreten Partikel berechnet werden.

Die Partikel stellen nach dem Modell keinen realen Widerstand fiir die Gasphase dar. Das Gas
stromt durch die Partikel hindurch und erféahrt lediglich einen durchschnittlichen Druckverlust
Uber eine bestimmte zurlickgelegte Strecke. Dabei ist das porése Medium im vorliegenden
Fall isotrop und bewirkt daher in alle Richtungen den gleichen Strémungswiderstand.

Warmeaustausch

Der Warmeaustausch auBert sich durch mehrere Mechanismen. Allgemein treten Warme-
leitung, Warmekonvektion und Warmestrahlung im Ofen auf. Warmeleitung liegt an den
Beriihrungspunkten der Partikeln vor. Die Warmekonvektion wird durch das Uberstrémen der
Partikeloberflache verursacht. AuBerdem tritt Gasphasenstrahlung sowie Strahlung zwischen
den Partikeln auf.

Die Warmeubertragung durch Warmeleitung ist gering und kann vernachlassigt werden [17].
Ebenso spielt die Gasphasenstrahlung eine untergeordnete Rolle, da trotz der hohen
Temperaturen relativ geringe Emissionskoeffizienten vorliegen. Die Partikel-Partikel-Strahlung
ist hier im Wesentlichen ausschlaggebend.

Zur Berechnung der konvektiven Warmeubertragung werden die Korrelationen von Gnielinski
[18] herangezogen. Diese beruhen auf der Ermittlung des Warmeubertragungskoeffizienten
zwischen Partikeln einer Schiittung und dem Fluid, das die Schittung durchstrédmt. Der

Warmestrom zwischen Gas und Feststoff wird nach Gleichung (2-8) bestimmt.
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QKonv = aAp(Tf - Tp,A) (2-8)
Der Warmedbertragungskoeffizient a ist von der Nusselt-Zahl abhangig (Gl. (2-9))
_ Nu A
a= d,

Die Nusselt-Zahl wird wiederum aus einem Formfaktor und der Nusselt-Zahl einer

(2-9)

Uberstromten Einzelkugel berechnen (Gl. (2-10)).

Nu = f, NuEinzelkugel (2-10)
Beide GrdBen werden empirisch durch folgende Gleichungen ermittelt.

NuEinzelkugel =2+ \/Nulzam + Nu?urb (2-11)
Nuygm = 0,664,/Re, V/Pr (2-12)

0,037 Re2® Pr
Nuturb = (2_1 3)

-0,1 Z
1+ 2,443 Re, (Pr3 —1)

Re = W%dk (2-14)

\Y
Pr=— (2-15)
fi=1+15(1—¢) (2-16)

Die benétigten Stoffdaten sind in den Datenbanken von Ansys Fluent enthalten.

Der Strahlungsaustausch zwischen den Partikeln wird durch GlI. (2-17) bestimmt [19, 17].

Qraa = 0emAp(Thap — Tpa) (2-17)
Hierbei beschreiben ¢ die Stefan-Boltzmann-Konstante (= 5,67-10% W m2 K*) und &, den
Emissionsgrad der Partikel, der als konstant (g,, = 0,93 [20]) angenommen wird. Eine
detaillierte Auswertung des Strahlungsaustauschs erfordert die Ermittlung von Sichtfaktoren
zwischen den Partikeln, was ebenfalls numerisch sehr aufwendig und derzeit flr
Berechnungen von gesamten Partikelschittungen nicht praktikabel ist. Der hier verwendete
Modellansatz geht von einem ,Strahlungswirkungsbereich® um das betrachtete Partikel aus.
In diesem Bereich steht das Partikel mit allen anderen darin befindlichen Partikel im
Strahlungsaustausch. Es ergibt sich infolgedessen eine durchschnittiche Umgebungs-
temperatur T,,q, der umliegenden Partikel, welche zur Bestimmung der Nettostrahlung-

swarme Qrqq herangezogen wird. Trqa,p €rgibt sich durch Gl. (2-18) als gewichtetes Mittel der

Oberflachentemperaturen der benachbarten Partikel.

A
._bn, . T4
4 Zn g 2 &n Tp,A,n
Trad,p = A
Y g oBR. g

n 2 n

(2-18)
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Der Strahlungswirkungsbereich des betrachteten Partikels ist definiert als eine Kugel, dessen
Radius das 1,5-fache des Partikeldurchmesser betragt (rzqq = 1,5d,). Alle umliegenden
Partikel, deren Mittelpunkte sich innerhalb des Bereichs befinden, werden schlieBlich durch
Gl. (2-18) einbezogen.

Die Implementierung der Warmeaustauschmechanismen ist nicht ohne Weiteres moglich.
Hinsichtlich des konvektiven Warmeaustauschs nehmen diejenigen CFD-Zellen am Wéarme-
austausch teil, die sich raumlich an derselben Stelle befinden wie die Partikel. Die Bestimmung
der Uberlappenden Zellen wird von der Software nicht durchgefuhrt. Ebenso ist fir den
Strahlungswarmeaustausch unbekannt, welche umliegenden Partikelnachbarn im Strahlungs-
wirkungsbereich liegen. Fir beide Prinzipien wurden zusatzlich sehr aufwendige UDFs
entwickelt, welche diese Funktionalitdten von Ansys Fluent erweitern. Auf den genauen
Programmcode kann aufgrund der Komplexitdt und des Umfangs hier nicht weiter einge-

gangen werden.

Die Kopplung des DEM-Modells und CFD-Modells mithilfe des entwickelten Programmcodes
fir den interaktiven Massen-, Impuls- und Energieaustausch ergibt schlieBlich die in Abbildung

7 dargestellten Zustande.

particl e-temperature

temperature ParticlaT emperature
Static Temperature :
cao-mass-fraction
1.51e+03 1.30e+03 User Value 13
1.36e+03 1.17e+03 1.00e+00
1.21e+03 1.05+03 il
— i 9.50e-01
- 1.06e+03 - 9.18e+02
9.25¢-01 -
F 9.16e+02 L 7.90e+02
9.00e-01
- 7.67e+02 L 6.63e+02
8.75¢-01
- 6.18e+02 , L 5.350+02
8.50e-01
4.69e+02 > -
| 4.08Be+02 a5a01 4
3.20e+02
2.80e+02 £.00e-01
1.71e+02 1.53e+02 7.75¢-01
2.15e+01

2.50e+01 7.50e-01

[C]

-

Abbildung 7: Gastemperatur, Oberflachentemperatur der Partikel und Kalzinierungsgrad im
Ofen fiir den Referenzfall eines mit Methan befeuerten Kalkschachtofens
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Links ist die Temperaturverteilung im axialen Querschnitt des Ofens zu sehen. Die
Temperaturen reichen bis ca. 1500 °C, wobei diese im Wesentlichen in der Mitte des Ofens
lokalisiert sind. Ansonsten ist die Gastemperatur im Ofen bis auf das obere und untere Ende
sehr homogen verteilt bei ca. 800 °C, was auf das Einsetzen der Kalzinierungsreaktion
zurlckzufiihren ist. Die Reaktion auBert sich als Warmesenke im System und verhindert eine
starke Uberhitzung der Partikel, solange keine vollstandige Kalzinierung vorliegt. Eine &hnliche
Temperaturverteilung ist insofern auch auf die Partikelschittung zurtickzufihren. Dargestellt
ist der seitliche Anblick des 45°-Ausschnittes. Zu sehen sind lediglich die &uBeren Partikel, da
die Sicht auf die innenliegenden Partikel entsprechend blockiert wird. Auch hier ist eine
homogene Temperaturverteilung der Partikeloberflache bei ca. 800 °C in der Vorwarmzone
und Kihlzone festzustellen, da die Entsduerungsreaktion dem System Energie entzieht und in
einem Gleichgewicht mit der von auBBen zugeflhrten Warmeenergie steht. In der Brennzone
erreichen die Partikel Temperaturen von ca. 1.300 °C, welche sich aufgrund der Warme-
strahlung gleichmaBig tber die Schittung verteilt.

Der Kalzinierungsgrad der Partikel ist rechts abgebildet (man beachte die Auflésung: 0,75 —
1,00) und ist wie folgt definiert (Gl. (2-19)):

Meqo (L) (2-19)
MCaO
M CacCos

Cc =

Mcaco, (to) *

Die aktuelle Masse von Calciumoxid zum Zeitpunkt t wird auf die maximal mégliche Masse an
Calciumoxid des Partikels bezogen, welche wiederum von der urspriinglichen Masse des
Kalksteinpartikels abhangig ist. Die kleineren Partikel (45 — 60 mm) werden vollstandig
kalziniert. Einige dieser Partikel erreichen bereits Kalzinierungsgrade von Utber 0,8 oberhalb
der Brenner. Die Kalzinierung der gréBeren Partikel (75 — 85 mm) ist durch deren Gré3e und
Masse limitiert. Einerseits dauert der Warmetransportprozess langer, um den Partikelkern zu
erreichen. Andererseits erwarmt sich das Partikel langsamer, da bei gréBeren Partikel generell
mehr Masse vorhanden ist. Deshalb erreichen solche Partikel nur Kalzinierungsgrade von 0,85
— 0,95. Die Berechnungen sind sehr rechenintensiv und bendétigen mit den derzeitig zur
Verflgung stehenden Rechenkapazitdten zu lange, um umfangreiche Parameterstudien
durchfihren zu kénnen.

Arbeitspaket 3: Prozesssimulation H2-Einsatz

Mithilfe des Gleichgewichtsmodells aus Arbeitspaket 1 konnte die Erhéhung des Wasser-
stoffanteils im Brennstoff untersucht werden. Zunachst ist zu erwahnen, dass der
volumetrische Heizwert von Wasserstoff (10,78 MJ/Nm3) nur ca. 30% des volumetrischen
Heizwerts von Methan (hier: H-Gas, 35,8 MJ/Nm3) betragt. Daher wird flr denselben
Energieeintrag ein Wasserstoffvolumen bendtigt, das mehr als dreimal so hoch ist.
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Andererseits wird fur die Verbrennung von Wasserstoff lediglich 25% des Luftbedarfs der
Erdgasverbrennung bendétigt. Dies fuhrt schlieBlich insgesamt zu einer Abnahme des
Gasdurchsatzes im Ofen. Daraus resultiert unmittelbar weniger thermischer Ballast, welcher
erwarmt werden muss, wodurch die Energieeffizienz des Ofens steigt. Dies ist in folgender
Abbildung veranschaulicht.

4,10
4,05

4,00

3,95 Ublich: 3,8-4,8 MJ/kgc,.o

3,90

Energieeinsparung

3,85 von bis zu 9%!

Energiebedarf / MJ/kdcao

3,80
3,75

3,70
0,0 0,1 0,2 0,3 04 0,5 0,6 07 0,8 0,9 1,0

Volumenanteil von H, im Brennstoff / -

Abbildung 8: Thermischer Energiebedarf des Kalkschachtofens in Abhéngigkeit des Ha-
Volumenanteils im Brennstoff

Durch die Wasserstoffverbrennung erhéht sich hingegen die adiabate Verbrennungs-
temperatur um ca. 265°C. Um dem entgegenzuwirken, ist es notwendig, zusétzlichen
thermischen Ballast in das System einzubringen, was durch eine Erhéhung der Luftzahl oder
einer Abgasrezirkulation realisiert werden kann. Dadurch steigt wiederrum der thermische
Energiebedarf. Fir die Bereitstellung des Wasserstoffs wurde eine alkalische Elektrolyse
modelliert. Das Schaubild in Abbildung 9 zu sehen.

Eine wassrige KOH-Lésung (25 Gew.-%) wird auf der Anoden- und Kathodenseite des
Elektrolyseurs im Kreislauf gepumpt. Ein Teil der Losung wird elektrolysiert, wodurch Hz auf
der Kathodenseite nach Gl. (2-17) entsteht.

2H,0 + 2e~ — H, + 20H™ (2-20)
Die OH—lonen wandern durch die Zellmembran zur Anodenseite und werden dort zu H-O und
Oz rekombiniert (Gl. (2-21)).

1
ZOH_—>§02+H20+28_ (2‘21)
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Die beiden Gase liegen schlieBlich wasserdampfgeséttigt an den Elektroden vor. Deshalb ist
jeweils eine nachgeschaltete Kihlung, Phasentrennung und Trocknung notwendig.

H2-DRYER

H2COOLER

SEP-2 MIXHEAT1

H20(IN)

FLASHH2
MIXER-2

VALVE1

SPLIT1

—>g_

PUMP1

Q<

PUMP2

! ! MIXER-1

Abbildung 9: ProzessflieBbild der alkalischen Elektrolyse

Die resultierende Massen- und Energiebilanz wird durch das BlockflieBbild widergespiegelt.
Aufgrund von Irreversibilitaten tritt eine zusatzliche Verlustleistung und damit verbundene
Warmeerzeugung im Elektrolyseur auf, welche mit den reinen verfahrenstechnischen
Grundoperationen nicht bestimmt werden kann. Daflir wird eine gekoppelte Berechnungs-
routine verwendet. Die relevanten Kenndaten des Elektrolyseurs sind in Tabelle 2-6 hinterlegt.

Tabelle 2-6: Kenndaten des alkalischen Elektrolyseurs

Parameter Wert Einheit
Betriebstemperatur 80 °C
Betriebsdruck 1 atm
4,72 kWh/Nm3
Elektrischer Energiebedarf (System)
52,4 kWh/kg
Elektrischer Wirkungsgrad (Urev / Uzelie) 67,3 %
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Unter der Annahme einer Anlagenkapazitat des Schachtofens von 200 t/dcao ergibt sich ein
maximaler Wasserstoffbedarf von ca. 2.950 Nm3/h und eine installierte Elektrolyseleistung von
mindestens 14 MW bei vollstandiger Brennstoffsubstitution. Dies setzt voraus, dass die
Elektrolyse permanent (8.760 h/a) betrieben wird. Demnach wird eine Strommenge von
ca. 122 GWh/a benétigt, was &aquivalent der Energiemenge entspricht, die ca. 10 neu

errichtete Windkraftanlagen pro Jahr produzieren.
Arbeitspaket 4: CFD-Simulation Hz-Einsatz

Entsprechend Arbeitspaket 2 kann nun Erdgas mit Wasserstoff substituiert werden. Abbildung
10 zeigt zunachst die reaktive Gasstrdomung im porésen Medium ohne Bericksichtigung des

Warmeaustausches fur verschiedene Randbedingungen.

temperature
Static Temperature
2.20e+03

1.98e+03
1.76e+03
1.55e+03
1.33e+03
1.11e+03
8.95e+02
6.78e+02
4.60e+02
2.42e+02

2.50e+01
[C]

0%H, 25%H, 50 % H, 100% H, 100 % H,
angepasst

Abbildung 10: Temperaturverteilung im Kalkschachtofen fiir die H>-Verbrennung bei
verschiedenen Substitutionsraten und konstanten Volumenstrémen.

Die Volumenstréome von Brennstoff und Verbrennungsluft wurden nicht verandert. Die
Erh6hung des Hz-Anteils im Brennstoff zeigt, dass der kuhle Bereich innerhalb der Flamme
zunehmend verschwindet, was auf eine hoéhere Luftzahl und den damit verbundenen
Sauerstoffiiberschuss zurtickzufiihren ist. Der Brennstoff ist dementsprechend friiher aufge-
braucht. Das Verbrennungsgas vermischt sich schlieBlich lediglich mit der Umgebungsluft. Flr
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die Substitutionsrate von 100 % H: ist der Brennstoff am schnellsten verbraucht und resultiert
in einer vergleichsweise hbéheren Flammentemperatur (ca. 2.150 °C) als bei der Methan-
verbrennung. Die thermisch zugeflihrte Leistung betrégt hierbei nur noch ca. 30 % der
ursprunglichen Leistung. Daher wurden die Volumenstréme von Brennstoff und Verbren-
nungsluft so angepasst, dass die notwendige thermische Leistung und die Luftzahl von 1,3
erhalten bleiben. Fir die Anpassung wurde das Gleichgewichtsmodell als Abschatzung
herangezogen. Das zugehérige Ergebnis ist ebenfalls in Abbildung 10 (ganz rechts)
dargestellt. Die Temperaturverteilung ist vergleichbar mit dem Resultat der Substitutionsrate
von 25 % Ha, allerdings sind wiederum die absoluten Flammentemperaturen héher.

Der mithilfe der CFD-DEM Kopplung berechnete interaktive Warmeaustausch ist in Abbildung
11 veranschaulicht.

particl etemperatu re
ParticleT emperature X
cao-mass-fraction

temperature
Static Temperature 1,30e+03 User Value 13
1.55e+03 1.00e+00
1.17e+03
1.40e+083 0.756.01
1.05e+03
1.25e+03 S e
1.09e+03 - 9.18e+02
F 9.25e-01
9.42e+02 - 7.90e+02
I 9.00e-01
7.89e+02 | 6.636+02
- 8.75e-01
6.36e+02 | &s86:02
4.83e+02 - 850e-01
4.08e+02
3.31e+02 + 2.25e-01
2.80e+02
1.78e+02 2.00e-01
2.50e+01 L 7.756-01
[C] 2.50e+01
: 7.50e-01
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Abbildung 11: Gastemperatur, Oberflaichentemperatur der Partikel und Kalzinierungsgrad im
Ofen fiir die vollstiandige Substitution von Methan mit Wasserstoff

Die Ergebnisse ahneln denen der reinen Methanverbrennung. Allerdings sind leicht h6here
Temperaturen der Gas- und Feststoffphase zu verzeichnen. Die Partikel aller GréBenklassen
werden vollstandig kalziniert und kénnen daher héhere Temperaturen erreichen, da keine
Warmesenke mehr vorhanden ist. Der Energieeintrag in das System scheint diesbeziiglich

etwas zu hoch zu sein. Dies kdnnte auf das Gleichgewichtsmodell zurlickgefiihrt werden, das
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den thermodynamischen Gleichgewichtszustand nur unzureichend vorhersagen kann. Er-

wartungsgeman sollten in diese

r Hinsicht nicht alle Partikel zu 100 % kalziniert werden,

vorausgesetzt der theoretisch minimale Energiebedarf wurde korrekt berechnet.

Arbeitspaket 5: Prozesssimulation O2-Anreicherung

Entsprechend der Arbeitspakete

1 und 3 wurde fiir Arbeitspaket 5 ebenfalls das Gleich-

gewichts-Modell verwendet, um vereinfachte und schnelle Berechnungen fir den Betriebs-

zustand des Prozesses durchflihr

en zu kdnnen. Dieses basiert auf einer in Reihe geschalteter

Gibbs-Reaktoren. Fir jeden einzelnen Reaktor wird eine Minimierung der Gibbs-Enthalpie

durchgeflihrt, sodass die vorliegenden Gas- und Feststoffphasen stets im thermodynamischen

und chemischen Gleichgewicht stehen. Das Modell ist in Abbildung 12 skizziert.
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Abbildung 12: Sauerstoffanreicherung im Gleichgewichtsmodell
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Aufgrund der héheren Verbrennungstemperaturen, die durch eine Sauerstoffanreicherung
entstehen, ist eine Abgasrezirkulation notwendig. Das Abgas kann allerdings nicht in die
Kuhlzone eingebracht werden, da dies im Hinblick des hohen CO2-Anteils zu einer Recarbon-
atisierung des Calciumoxids flihren wiirde. Deshalb kommt die Rezirkulation ausschlieBlich far
die Eindisung im Brennerbereich infrage. Entgegen der bisherigen Auffassung kommt die
Verwendung von reinem Sauerstoff in der Kihlzone ebenfalls nicht infrage, da die
erforderlichen Mengen daflir viel zu groB3 sind. Hinzu kommt, dass dadurch ein hoher
Sauerstoffanteil im Abgas vorhanden ware, was nicht zielfiihrend im Sinne einer COo-
Anreicherung ist. Fir bestehende Kalkschachtéfen ergibt sich als mdgliche Prozessvariante,
weiterhin Umgebungsluft fir die Kihlung des Calciumcarbonats zu verwenden und Abgas in
die Brennzone zu zirkulieren (vgl. Abbildung 12).

Zur Kontrollierung der vorliegenden Temperaturen kann die adiabate Verbrennungs-
temperatur des Gasgemisches herangezogen werden. Diese ist abhangig von der
Abgasrezirkulationsrate. Der Zusammenhang ist in Abbildung 13 dargestellt.
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Abbildung 13: Adiabate Verbrennungstemperatur in Abhéngigkeit der Abgasrezirkulationsrate

Die adiabate Verbrennungstemperatur sinkt linear mit steigender Rezirkulationsrate. Um zu
hohe Temperaturen zu vermeiden, sollte die Rezirkulationsrate mindestens 0,2 betragen. Der

Wert orientiert sich an der adiabaten Verbrennungstemperatur des Referenzfalls.
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AP6: CFD-Simulation O>-Anreicherung

Die CFD-Simulation des reinen Sauerstoffeinsatz anstelle der Verbrennungsluft wurde in
Anlehnung an Arbeitspaket 2 durchgefihrt. Dabei wurden die Volumenstréme bzw. Eintritts-
geschwindigkeiten der Gase nicht verandert, der Stickstoffanteil der Verbrennungsluft jedoch
vollstandig durch Sauerstoff ersetzt. Die mithilfe der CFD-Simulation erzeugten Temperatur-
verteilung der reaktiven Gasphasenstromung wird in Abbildung 14 gezeigt. GemalR den
anderen CFD-Berechnungen wurde auch hier zunachst der Warmeaustausch isoliert, um den
direkten Einfluss von Sauerstoff separat zu betrachten.
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Abbildung 14: Vergleich der konventionellen Befeuerung des Kalkschachtofens mit dem
Einsatz von reinem O: anstelle der Verbrennungsluft

Es erschlieBt sich, dass das Methan zum einen schneller aufgebraucht ist und zum anderen
héhere Verbrennungstemperaturen vorliegen. Das liegt daran, dass der Sauerstoff an der
Reaktionsfront vollstdndig reagiert und die Abwesenheit von Stickstoff eine Temperatur-
erhéhung der Reaktionsprodukte (im Wesentlichen HO / CO2) verursacht. Es werden
Temperaturen von ca. 2.600 °C erreicht. Dies deckt sich ebenfalls mit dem Ergebnis des
Gleichgewichtsmodells fiir eine Verbrennung mit reinem Sauerstoff ohne Rezirkulation (vgl.
Abbildung 12).
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Die CFD-DEM Simulation des vorliegenden Falls wurde hingegen unterbrochen. Abbildung 15
zeigt, dass bereits nach ca. 4.400 Sekunden weitaus zu hohe Temperaturen sowohl in der
Gasphase als auch in der Feststoffphase erreicht werden. Diesmal wurde die Frontansicht
zugrunde gelegt. Die Duse fiir die Zufuhr von Brennstoff und Verbrennungsluft ist durch den
kUhleren Bereich innerhalb Brennzone gekennzeichnet.

1.608.:08
cao-mass-fraction
User Value 13
temperature

Static Temperature
2.13e+03

1.44e+(8
1.00e+00
1.28e+8 %

9.75e01

1.92e+03

Fo1.13er@

1.70e+03 0.50601

1.49e+03 Plesahin |

1.28e+03 L 2118402

I 9.00e01

1.06e+03

I 6.8es02 | 875001

8.52e+02

6.39e+02 + 495er02 L 85001

4.26e+02 338e+02 8.25001

2.13e+02
" 1.8Dev02 { R00e01

0.00e+00

219801 Y el

(1

- ‘ [C] 7.80601

Abbildung 15: Teilausschnitt der Gastemperatur, Oberflaichentemperatur der Partikel und des
Kalzinierungsgrads im Ofen fiir die Substitution der Verbrennungsluft durch reinen Sauerstoff
bei Erhaltung des Volumenstroms nach ca. 4400 s

Das Gas erreicht Temperaturen von Uber 2.000 °C, was kritisch fir die Brennaggregate und
die Ofenwande ist. Darliber hinaus steigt die Partikeltemperatur auf bis zu 1.600 °C. Bei diesen
Temperaturen ist mit einem Sinterungsprozess zu rechnen. Dabei wird das Material
,=Zusammengebacken®, was schliellich zu einer Blockade des Ofens fuhrt. Insofern ist der
vorliegende Betriebszustand unangemessen. Es ist somit zwingend notwendig, eine Abgas-

rezirkulation zu integrieren.
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AP7: Optimaler Betriebspunkt

Flr die Ermittlung eines optimalen Betriebspunktes spielen verschiedene Faktoren eine
entscheidende Rolle, darunter der thermische Energiebedarf, Warmeverluste, die Temperatur-
verteilung innerhalb der Phasen sowie der Kalzinierungsgrad der Partikel. Neben solchen
ProzessgréBen sind auBerdem die Designparameter des Ofens (Durchmesser, Hohe,
Brennerkonfiguration, PartikelgréBenverteilung) entscheidend.

Aufgrund der vielen verschiedenen Optimierungsmadglichkeiten sind Parameterstudien seitens
der CFD-DEM Simulation im Hinblick auf den damit verbundenen hohen Rechenaufwand
bislang kaum mdoglich gewesen. Daflr muss der zugrundeliegende UDF-Code zusatzlich
angepasst und weiterentwickelt werden. Deshalb wurde die Bestimmung von optimalen
Betriebspunkten mithilfe des Gleichgewichtsmodells sowie unter Berlcksichtigung der
bisherigen Ergebnisse anhand unterschiedlicher Félle durchgefuhrt, die wie folgt definiert sind:

1) Referenzfall

2) 50 % H»-Substitution

3) 100 % Hz-Substitution

4) Oxyfuel 0 % Hz-Substitution

5) Oxyfuel 50 % H2-Substitution
6) Oxyfuel 100 % H»>-Substitution

Die Betriebsparameter der verschiedenen Falle sind in Tabelle 2-7 hinterlegt.

Tabelle 2-7: Betriebsparameter der betrachteten Félle 1 — 6

Parameter Einheit 1 2 3 4 5 6
CO:2 (Abgas) Vol.-% 26,50 26,01 24,39 38,04 37,03 33,27
H20 (Abgas) Vol.-% 11,87 13,89 16,57 16,55 16,55 16,56
N2 (Abgas) Vol.-% 58,04 56,61 55,62 40,33 41,40 45,44
O:2 (Abgas) Vol.-% 3,60 3,48 3,41 5,08 5,02 4,72
Energiebedarf MJ/kgcao 4,13 4,04 4,02 4,11 4,11 4,08
Kuhlluftbedarf Nm3/kgcao 0,70 0,70 0,70 0,70 0,70 0,70
Verbrennungsluftbedarf Nm3kgcao 0,75 0,66 0,47 0,155 0,14 0,10
Luftzahl - 1,3 1,3 1,3 1,3 1,3 1,3
Adiabate Verbrennungs- °C 2109 2162 2159 2082 2076 2089
temperatur

Abgastemperatur °C 333 314 312 341 342 333
Feststofftemperatur °C 59 59 59 59 59 59
Geschwindigkeit

Kihlluft m/s 0,39 0,39 0,39 0,39 0,39 0,39
Verbrennungsluft 27,70 24,46 17,44 5,75 5,32 3,80
Brennstoff 12,90 19,56 421 12,90 19,92 42,74
Rezirkulationsverhaltnis % 0 0 7,5 25 26 28

Spez. CO2-Emissionen kgcoz/kgcao 1,01 0,95 0,78 1,01 0,96 0,78
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Die Kuhlluftmenge sowie die Luftzahl (bzw. das Verhéltnis von Sauerstoffeinsatz zu Mindest-
sauerstoffbedarf) wurde fiir alle Falle konstant gehalten. Die CO»-Konzentration im Abgas wird
durch die Wasserstoffverbrennung nur leicht verringert. Die H>O-Konzentration steigt
hingegen bei zunehmender Brennstoffsubstitution fir die Verbrennung mit Umgebungsluft,
wahrend sich diese bei den Oxyfuel-Fallen nicht veréandert. Der Energiebedarf betragt fir alle
Falle ca. 4,1 MJ/kgcao, Wobei zu erwahnen ist, dass diesbeziglich keine Warmeverluste tber
die Ofenwande bericksichtigt wurden. Der Wasserstoffeinsatz und die Oxyfuel-Verbrennung
haben einen sehr starken Einfluss auf den Verbrennungsluftbedarf bzw. Sauerstoffbedarf am
Duseneintritt. Dies hat wiederrum eine Auswirkung auf die vorliegenden Gasgeschwindig-
keiten. Inwieweit dadurch das Verbrennungsverhalten im Detail beeinflusst wird, bedarf
weiterer Untersuchungen. Um diese Fragestellung angemessen beantworten zu kdnnen, ist
eine sehr feine Auflésung der Partikel sowie der reaktiven Gasphasenstrémung in der Nahe
der Disen erforderlich. Fir die vollstandige Brennstoffsubstitution mit H. ist bei der
Verbrennung mit Umgebungsluft eine Abgasrezirkulation aufgrund der erhéhten Verbren-
nungstemperaturen zu empfehlen. Hierbei ergab sich ein Rezirkulationsverhaltnis von 7,5 %.
Das Rezirkulationsverhaltnis unter Betrachtung einer Oxyfuel-Verbrennung betragt 25 — 30 %.
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Arbeitspaket 8: Schlussfolgerungen und Handlungsempfehlungen

Auf Basis der Ergebnisse der einzelnen Arbeitspakete wurden verschiedene MaBnahmen zur
praktischen Umsetzung des Hz- und O2-Einsatzes diskutiert. Es ergaben sich die folgenden
wesentlichen Standpunkte:

- Der volumetrische Heizwert von H:z ist deutlich geringer im Vergleich zu Methan und der
Luftbedarf wird erheblich reduziert. Dies fiihrt zu einer starken Anpassung der damit
verbundenen Volumenstréme. Deshalb muss die Mess-, Steuer- und Regelungstechnik (MSR)
der Ofenanlage angepasst bzw. erneuert werden.

- Wasserstoff weist eine geringere Explosionsgrenze und Ziindenergie sowie hdhere Verbren-
nungsgeschwindigkeiten als Methan auf und ist insofern unter Sicherheitsaspekten als
LKritischer” einzustufen, was zusatzliche SicherheitsmaRnahmen erfordert. Neben einem Gas-
analysator zur Detektion von Hz am Gasaustritt ist zudem die Einteilung der Anlagen in
verschiedene Gefahrdungszonen zu berdenken.

- Hinsichtlich des abweichenden Verbrennungsverhaltens von H2 kann die Optimierung der
Brennzone zu einem besseren Betriebsverhalten der Anlage flhren. Dies beinhaltet die
Veranderung des Volumenstroms der Verbrennungsluft und eine Designanpassung des
Brennersystems.

- Die Hz-Bereitstellung erfordert, unabhangig von der Hz-Erzeugung, eine zuséatzliche Gasleitung
(Pipeline) zum Brennersystem des Schachtofens. Wird Hz durch eine Wasserelektrolyse vor Ort
erzeugt, ist ein zusatzlicher Hz-Speicher notwendig, der das sehr stationare Betriebsverhalten
des Kalkschachtofens von dem durchaus dynamischen Lastverhalten der Wasserelektrolyse
entkoppelt. Um Risiken bei der Bereitstellung und Speicherung von Hz zu begegnen, sind
zusétzlich Hz-Sensoren im peripheren Anlagenbereich erforderlich.

- Fur die Oxyfuel-Verbrennung ist die Installation einer Gasaufbereitung und -riickfiihrung
zwingend notwendig, um die vorherrschenden Verbrennungstemperaturen zu kontrollieren.
Dazu gehért eine Warmeriickgewinnung zur Erhéhung der Anlageneffizienz, eine Gastrocknung,
und eine anschlieBende Vermischung mit frischem O2. Hier ist wiederum die entsprechende
Mess-, Steuer- und Regelungstechnik zu beriicksichtigen.

Eine Gasruckfuhrung im Falle einer reinen Wasserstoffverbrennung ist ebenfalls denkbar.
Hierdurch kénnten lokale Temperaturpeaks (Hotspots) und eine damit verbundene Sinterung
des Materials unmittelbar vermieden werden.

- Die vollstdndige Substitution von Erdgas mit Wasserstoff unter den derzeitigen Rahmenbe-
dingungen erscheint zun&chst nicht rentabel zu sein. Der zusétzliche enorme Strombedarf sowie
die Investitionskosten fiir eine Elekirolyseanlage sind im Hinblick auf den wirtschaftlichen
Spielraum von Kalkwerkbetreibern zu hoch. Eine anteilige Substitution ware im Rahmen eines
politisch geférderten Demonstrationsprojektes aber durchaus denkbar. Ansonsten sind
Kalkwerkbetreiber auf den externen Bezug von grinem H: angewiesen. Aktuell ist dieser
allerdings weder in den bendétigten Mengen, noch zu einem akzeptablen Preis verfligbar.
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