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1 Zusammenfassung

Beim Carbonate-Looping-Verfahren handelt es sich um einen effizienten Prozess zur CO,-
Abscheidung aus Abgasen fossiler Verbrennungsprozesse. Dabei wird Kalkstein als
Absorbens eingesetzt, wobei dem Prozess aufgrund einer fortschreitenden Deaktivierung ein
stetiger Makeup-Strom an Kalkstein zugeflinrt bzw. ein entsprechender Feststoffstrom
entzogen werden muss. Ziel dieses IGF-Vorhabens war zu untersuchen, ob eine Verwertung
des abgezogenen Feststoffs in der Zementindustrie mdglich ist.

Zunachst wurden Versuche im semi-industriellen MaRstab an einer 1 MWy, Carbonate-
Looping-Versuchsanlage der TU Darmstadt bestehend aus zwei gekoppelten zirkulierenden
Wirbelschichtreaktoren durchgefiihrt. Zur optimierten Entnahme von Feststoff-Proben aus
den Wirbelschichtreaktoren wurde eine Feststoffentnahmeschleuse konstruiert. Versuche im
Batchbetrieb zeigten, dass die CO,-Konzentration im Abgas bis zur Gleichgewichts-
konzentration reduziert werden kann. Versuche im kontinuierlichen Betrieb zeigten, dass mit
dem Carbonate-Looping-Verfahren CO,-Abscheideraten von lUber 90 % realisiert werden
kénnen. Durch die Zugabe von geringen Mengen an frischem Kalkstein wurden Verluste des
Feststoffinventars ausgeglichen, welche mit dem Abgas aus den Wirbelschichtreaktoren
ausgetragen wurden. Wahrend und nach den Versuchskampagnen wurden Feststoffproben
an unterschiedlichen Positionen (Reaktoren, Staubfilter) der Versuchsanlage entnommen
und zur weiteren Analyse an das Forschungsinstitut der Zementindustrie Gbermittelt.

Fur die Berechnung der 1 MW, Versuchsanlage wurde ein Prozessmodell entwickelt. Zur
Modellierung der COx-Einbindung im zirkulierenden Wirbelschichtreaktor wurde ein
eindimensionales analytisches Modell fur ,schnelle” Wirbelschichten (engl. ,fast fluidization®)
implementiert. Mit dem Prozessmodell wurden Simulationen der Versuchskampagnen in der
1 MWy, Versuchsanlage durchgefihrt. Die berechnete CO,-Abscheiderate zeigte eine gute
Ubereinstimmung mit den Messergebnissen.

Anhand der aus der 1 MW, Versuchsanlage entnommenen Feststoffproben wurde die
Verwertung des deaktivierten Sorbens im Klinkerbrennprozess untersucht. Analytisch-
chemische Bestimmungen der Hauptkomponenten und auch von Spurenbestandteilen
ergaben, dass aus stofflicher Sicht ein Einsatz als alternatives Rohmaterial in
Zementofenanlagen moglich ist. Erganzend dazu wurden aus den Sorbensproben und
notwendigen Korrekturstoffen Laborklinker gebrannt, die chemisch-mineralogisch
charakterisiert wurden. Dabei zeigte sich, dass die relevanten Klinkerphasen gebildet wurden
und auch ein Geflige ausgebildet wurde, das einem technisch hergestellten Zementklinker
gleichkommt. Aus dem Laborklinker hergestellte Zemente erreichten die Druckfestigkeiten
von marktiblichen Zementen. Darlber hinaus wurden mit einem bestehenden
Prozessmodell geprift, welche Auswirkungen der Einsatz des deaktivierten Sorbens auf den
Produktionsprozess haben kdnnte. Neben einer signifikanten Minderung der CO,-Emission
und des Energiebedarfs wirden Verschiebungen der Temperaturprofile im Drehrohrofen
auftreten. Daher ware es angebracht, an bestehenden Ofenanlagen die Substitutionsrate
unter 30% zu begrenzen.

Insgesamt kann festgestellt werden, dass die Anwendung des Carbonate-Looping-Verfah-
rens in Kraftwerken und die Verwertung des ausgeschleusten Sorbens in der
Zementindustrie deutliche Synergieeffekte zwischen beiden Branchen ermdéglicht.

Das Ziel des Vorhabens wurde somit erreicht.
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2 Wissenschaftlicher und technischer Stand

2.1 Das Carbonate-Looping-Verfahren

Eine Moglichkeit zur Verminderung von CO,-Emissionen aus der Verbrennung fossiler
Brennstoffe ist die Abspaltung wahrend des Energieumwandlungsprozesses und
anschlielfende Lagerung bzw. Verwertung von CO,. Zum Zeitpunkt der Projektbeantragung
wurden mehrere Verfahren zur CO,-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen untersucht [1], wie
z.B. a) ein Gasturbinenprozess mit integrierter Vergasung bzw. Reformierung zur
Abtrennung des CO, vor der Verbrennung, b) die Verbrennung mit reinem Sauerstoff, auch
,Oxyfuel“ genannt [2, 3] oder c) eine Abspaltung des CO, aus dem Rauchgas mit der sog.
MEA-Wasche. All diese Verfahren haben bei Kraftwerken jedoch den Nachteil enormer
WirkungsgradeinbufRen von ca. 10-14 %-Punkten.

Eine vielversprechende Alternative ist das sogenannte Carbonate-Looping-Verfahren (CL).
Hierbei handelt es sich um eine Absorption von CO, durch CaO, welches aus Kalkstein
gewonnen wird. Das bei der Absorption entstandene CaCO; wird in einem Calcinator unter
Zufuhr von Warme wiederum regeneriert, wobei das CO, freigesetzt und anschlielend
gespeichert werden kann. Dieses Verfahren ist schematisch in folgender Abbildung
dargestellt:

CO, zur
Verdichtung

Entkarbonisiertes
Abgas

Make-up
CaCOs
CARBONATOR CALCINATOR
i ° ° B toff
T=650°C T>900 °C . rennsto

Abgas eines
Zementwerks und Kalk

Abbildung 1: Prinzip des Carbonate-Looping-Verfahrens

Das Carbonate-Looping-Verfahren wurde bereits fur einen Einsatz bei der integrierten
Reformierung untersucht [4, 5]. FUr den Einsatz des Carbonate-Looping-Verfahrens zur
Absorption von CO; aus den Rauchgasen der Kohleverbrennung gab es zum Zeitpunkt der
Projektbeantragung nur wenige Studien. Fir die Carbonisierung und Calcinierung bieten sich
Wirbelschichtreaktoren an [6-8].

Die Reaktion der Carbonisierung verlauft exotherm. Hierbei fallt eine groRe Warmemenge
an, die im realen Prozess zur Dampferzeugung genutzt werden kann. Bei der Calcinierung
handelt es sich um das sogenannte Kalkbrennen. Es ist eine endotherme Reaktion, d.h. es
muss Warme bereitgestellt werden, damit die Reaktion ablauft. Diese Warmezufuhr kann
z.B. durch eine Kohleverbrennung mit reinem Sauerstoff erfolgen. Eine Verbrennung mit Luft
wirde den abzuscheidenden CO,-Volumenstrom durch die damit verbundene Zufuhr von
Stickstoff stark verdliinnen.
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Die Rauchgase aus der vorgeschalteten Kraftwerksanlage werden in den Carbonator
eingeleitet. Hier erfolgt die CO,-Einbindung. Dabei kann der Rauchgasstrom auf einem
entsprechend niedrigen Temperaturniveau (Ublicherweise 65°C bis 170°C) "am kalten Ende"
des Dampferzeugers in den Carbonator eingeleitet werden. Die Reaktion von CaO und CO,
ist stark exotherm, so dass die Temperatur im Carbonator ansteigt und zuséatzlich noch
Warme entzogen werden muss, um die optimale Betriebstemperatur von 650 °C einhalten zu
kénnen. AnschlieRend verlassen ein an CO, abgereicherter Rauchgasstrom, sowie ein
Feststoffstrom (im Wesentlichen bestehend aus CaCOj3;) den Reaktor. Die Feststoffe treten in
den sog. Calcinator ein, in dem dann das CO, aus dem CaCO; freigesetzt wird.

Fir das CaO-CO, System unter den typischen Bedingungen der Wirbelschichttechnik geht
man davon aus, dass der Diffusionswiderstand fir die Stofflibertragung in der Gasphase
vernachlassigbar ist. Deshalb wird die Reaktionsgeschwindigkeit von der Wechselwirkung
zwischen den Partikeln und dem CO; an der Partikeloberfliche bzw. innerhalb der Partikel
bestimmt [9]. In diesem Sinne kann die heterogene Reaktion zwischen CaO und CO, unter
zwei verschiedenen Regimes erfolgen: Zu Beginn (hauptsachlich mit frischem CaO) erfolgt
die COo-Einbindung durch eine rasche, rein chemische, an der Partikeloberflache
stattfindende Reaktion, indem sich eine aus CaCOs-Kristallen bestehenden Schicht
entwickelt. Nach dieser ersten unter kinetischer Kontrolle ablaufenden Stufe geht die
Reaktion unter diffusiver Kontrolle langsamer voran, da das CO, zuerst durch die
bestehende CaCOs-Schicht diffundieren muss, um mit CaO in Kontakt treten zu kbnnen. Die
optimalen Bedingungen fur die CaO-Konversion herrschen bei Temperaturen von ca.
650 °C.

Zur Berechnung der im Carbonator erreichbaren Abscheidungsraten kénnen die
mathematischen Modelle von Kunii und Levenspiel [10] fir katalytische Reaktionen
herangezogen werden. Die Mdglichkeit der Ubertragbarkeit der Modelle fiir katalytische
Reaktionen auf die Gas-/ Feststoffreaktion zwischen CO, und CaO wurde von Abanades et
al. [6] durch den Vergleich von experimentellen Daten mit einem Berechnungsmodell fiir ein
blasenbildendes Wirbelbett gezeigt.

Die CO,-Freisetzung aus Kalkstein hangt unter anderem von der Temperatur und dem CO,-
Partialdruck ab. Im hier betreffenden Temperaturbereich kann die CO,-Konzentration beim
Gleichgewicht berechnet werden [11]. Bei 900 °C betragt der Partialdruck von CO, beim
Gleichgewicht ca. 1 bar, d.h. unter atmospharischen Bedingungen liegt das CaO/CaCOs-
Gleichgewicht auf Seite von CaO. Wird der Calcinator mit reinem Sauerstoff als Oxidans
betrieben, so muss die Temperatur bei ca. 900 °C liegen, da die Dekomposition von
Kalkstein bei einem CO,-Partialdruck von ca. 1 bar nur oberhalb dieser Temperatur ablauft
[12]. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist unter diesen Bedingungen jedoch relativ gering, so
dass entweder die Temperatur erhoht oder der CO.-Partialdruck erniedrigt werden sollte
[12]. Die Temperatur sollte jedoch nicht zu hoch gewahlt werden, da dies die Versinterung
des Kalksteins fordert. Als optimaler Temperaturbereich wird 900-950 °C angenommen. Flr
das Brennen von Kalkstein wurde bereits eine kohlebefeuerte zirkulierende Wirbelschicht
eingesetzt [13]. Eine mit Sauerstoff gefeuerte Wirbelschicht stand zum Zeitpunkt der
Projektbeantragung in der Entwicklung [14, 15].

Mit zunehmender Zyklenzahl von Carbonisierung und Calcinierung ist das im System
befindliche CaO immer weniger in der Lage, CO, einzubinden [16]. Diese Deaktivierung
resultiert aus einer Versinterung der Poren des CaO-Korns. Dadurch verkleinert sich die
reaktive Oberflache auf ein Minimum. Das Material deaktiviert jedoch nicht vollstandig. In
Laborversuchen wurde auch nach sehr hoher Zyklenzahl eine Restreaktivitat von ca. 15-
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20 % festgestellt [17], d.h. es bleiben ohne eine Zufuhr an frischem Material (Make-up)
immer zumindest 15-20 % des im System befindlichen CaO an der CO,-Einbindung beteiligt.
Um signifikante CO,-Abscheidungsraten zu gewahrleisten, muss dem Prozess stetig ein
frischer Strom an CaO bzw. CaCO; zugefihrt werden. CaCOs; ist in Form von natlrlichem
Kalkstein sehr kostengunstig verfugbar und wird im Kraftwerksbetrieb bei Wirbelschicht-
anlagen zur Direktentschwefelung eingesetzt. Kalkstein hat jedoch den Nachteil, dass das
Makeup erst gebrannt werden muss, bevor es zur CO,-Abscheidung verwendet werden
kann. Fdr einen Kkontinuierlichen Prozess mit vorgegebenem Makeup-Strom und
zirkulierendem CaO-Strom haben Abanades et al. [7] eine Korrelation fir den aktiven Anteil
von CaO hergeleitet.

Ein glnstiges Verhalten scheint Dolomit zu zeigen [5, 18]. Es wird ein sehr stabiles Verhalten
berichtet, d.h. es findet nur ein geringer Abfall der Reaktivitat Uber der Zyklenzahl statt. Die
Reaktivitat stabilisiert sich auf einem héheren Niveau als bei Kalkstein. Ein groer Nachteil
von Dolomit ist, dass Magnesium nicht an der Reaktion teilnimmt und somit einen
zusatzlichen Ballast fur die zirkulierenden Feststoffe darstellt. Auf3erdem sind durch das
Magnesium die Verwertungsmaoglichkeiten von ausgeschleustem Material gegenlber reinem
Kalkstein stark eingeschrankt.

Abgesehen von der CO,-Einbindung kommt es auch zur Einbindung von SO, durch CaO.
Dadurch wird Calciumsulfat (Gips, CaSO,4) gebildet. Diese Reaktion ist im relevanten
Temperaturbereich irreversibel und erhéht deswegen den Bedarf an frischem Kalkstein
(Make-up). SO, und CO, interagieren nicht unabhangig voneinander mit Kalk, sondern jede
Spezies beeinflusst die Fahigkeit, das andere einzubinden: das CO, fordert die Reaktivitat
des Kalks mit SO,, wobei das SO, die Einfangrate von Kalk fiir CO, verringert. Mittels
thermogravimetrischer Messungen fir kommerzielle Absorbentien haben Sun et al. [19]
festgestellt, dass SO, das CO,-Einbindungsvermdgen vom Feststoff bei héheren Zyklen-
zahlen verringert, obwohl die GroRenordnung der SO,-Konzentration um ein Vielfaches
niedriger ist als die der CO,-Konzentration im Rauchgas. Dieser nachteilige Einfluss von SO,
wurde von Ryu et al. [20] bei Experimenten einer stationdren Wirbelschicht bestéatigt. Die
Carbonisierungsreaktion ist durch die Porenverstopfung infolge des groReren Molarvolumens
vom entstehenden CaSO, im Vergleich mit dem urspringlichen Kalkstein beeintrachtigt.
Vorhergehende Studien haben allgemein belegt, dass es bei Carbonisierung-Calcinierung-
Zyklen als Auswirkung des zwischenstufigen CaO-Sinterns zur Eliminierung von Mesoporen
in der Gréflke unter 220 ym kommt, wobei Makroporen mit Durchmesser >220 um erzeugt
werden. Die Zunahme des Makroporenanteils kann eine Erhéhung der Diffusivitat in Bezug
auf die Sulfatisierung mit sich bringen. Absorbensfraktionen, die schon eine hohe
Zyklenanzahl erlebt haben und die deswegen flr die weitere CO,-Einbindung als erschopft
gehalten werden, kénnen infolge der resultierenden ginstigeren Porenstruktur fur die SO,-
Abscheidung wirtschaftlich weiter verwendet werden. Somit ist es prinzipiell méglich, dass
das aus dem Carbonate-Looping-Prozess anfallende CaO, welches aufgrund der geringen
KorngrofRe und/oder des niedrigen CO.-Einbindevermdgens nach einer hohen Zyklenanzahl
immer noch eine ausreichende Reaktivitat zur SO,-Einbindung besitzt, als Einsatzgut in einer
Rauchgasentschwefelungsanlage verwendet werden kann.

Prinzipiell gibt es Mdoglichkeiten der Regenerierung von deaktiviertem Absorbens. Eine
Moglichkeit zur Regeneration von erschopftem Calciumoxid ist die Behandlung mit Wasser-
dampf. Uber die Bildung von Calciumhydroxid kommt es zu einer KornvergréRerung, womit
eine Reaktivierung der Kornoberflache erfolgt. Dieses Verfahren hat sich bei der
Verwendung von Calciumoxid zur SO.-Einbindung bewahrt. Eine Verwertung von deakti-
viertem CaO ware grundsatzlich in der Zementindustrie madglich.

5
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Neben der chemischen Reaktivitat ist das mechanische Verhalten (Kornzerfall, Abrieb) der
Absorbentien von entscheidender Bedeutung [21]. Ab einer gewissen Korngréfie kann der
Feststoff nicht mehr im Kreislauf gehalten werden und wird mit dem Gasstrom ausgetragen.
Das heifdt im Extremfall ist zwar das Absorbens noch reaktiv, aber die KorngroRle ist bereits
nach wenigen Zyklen so klein, dass es fir das System aus CO,-Absorber und Calcinator
zunachst unbrauchbar ist.

Zur Bestimmung des erforderlichen energetischen Aufwands und damit des Wirkungsgrad-
verlustes ist der Fokus auf den Calcinator zu richten. Der Vorgang der Calcinierung ist ein
endothermer Prozess, d.h. dem Reaktor muss Energie zugefiihrt werden, was z.B. durch
eine Zusatzfeuerung mit Kohle und Sauerstoff geschehen kann [7]. Letztendlich kann aber
die Warme wieder ausgekoppelt und genutzt werden (z.B. zur Dampferzeugung), da diese
auf einem hohen Temperaturniveau freigesetzt wird. Der eigentliche energetische Verlust
des Prozesses entsteht durch die Bereitstellung von Sauerstoff fir den Betrieb des
Calcinators. Berechnungen haben ergeben, dass ca. 1/3 der gesamten Kohlemenge fiir den
Calcinator aufgebracht werden muss [8]. Wenn man fur eine reine Oxyfuel-Anlage von einem
Wirkungsgradverlust von 9 % zur Bereitstellung von Sauerstoff ausgeht, so lasst sich der
entsprechende Verlust fur das Carbonate-Looping-Verfahren mit ca. 3 % abschatzen, da nur
1/3 der Sauerstoffmenge bendtigt wird. Dieser Wert wurde anhand von Prozess-
bilanzierungen der Forschungsstelle 1 bestatigt [22, 23].

Hinzu kommt der Aufwand fir die Komprimierung des CO,-Gasstromes, wie es bei allen
CO,-Abscheidungsverfahren der Fall ist. Wahlt man als Referenzwert einen Druck von
100 bar (Temp. von 30 °C), so kommen je nach Verfahrensvariante 2,5 bis 4 %-Wirkungs-
gradverlustpunkte hinzu. Somit liegt in Summe der Wirkungsgradverlust des Carbonate-
Looping-Prinzips inklusive der CO,-Kompression bei 5-8 %-Punkten. Im Vergleich hierzu
liegen die Wirkungsgradverluste der anderen momentan untersuchten Verfahren (Oxyfuel-
Prozess bzw. MEA-Wasche) wesentlich héher.

Berechnungen von Abanades et al. [7] fir ein Kraftwerk mit 100 MW thermischer Leistung
und einem Referenzwirkungsgrad von 46 % ergaben bei einer CO,-Abscheidungsrate von 90
% inklusive Kompression einen Gesamtwirkungsgrad von 38,8 % bei einem mit Sauerstoff
betriebenen Calcinator. Der Gesamtwirkungsgrad eines entsprechenden Kraftwerks mit
reiner Oxyfuel-Feuerung wurde mit 33,6 % angegeben.

Ein weiterer Vorteil gegenliber anderen Verfahren ist die Wirtschaftlichkeit des Carbonate-
Looping-Prozesses. Im Falle einer Nachristung eines bestehenden Kohlekraftwerks mit
300 MW, werden CO.-Vermeidungskosten in Hohe von 14,5 €/tCO, angegeben [24].

Das Carbonate-Looping-Verfahren wurde im Projekt ,C3-Capture” im 6. EU-Rahmen-
programm untersucht. In diesem Projekt werden umfangreiche Laboruntersuchungen
hinsichtlich Auswahl und Verbesserung von Absorbermaterialien, CO,- und SO,-Einbindung,
sowie Prozessevaluationen durchgefihrt. Am IFK der Universitat Stuttgart wurde zum
Zeitpunkt der Projektbeantragung eine Technikumsanlage im Mafstab von 200 kW, mit
direkter Forderung des Unternehmens EnBW konzipiert und aufgebaut. Diese Anlagengrofle
ermoglicht zwar umfangreiche Parametervariationen bei verhaltnismaRig geringem Aufwand.
Aufgrund der geringen Reaktordurchmesser (ca. 200 mm) dominieren jedoch Wandeffekte
die Zweiphasenstromung in einer Wirbelschichtanlage dieser GréRenordnung, so dass eine
direkte Ubertragung der Ergebnisse auf eine groRtechnische Anwendung nicht méglich ist.
Erst bei Wirbelschichtreaktoren ab einer GréRRenordnung von 1 MWy, (600 mm Durchmesser)
spielen Wandeffekte eine untergeordnete Rolle, so dass verlassliche Daten fir die
Auslegung einer GroRpilotanlage (>20 MW4,) bzw. der gro3technischen Anwendung erzeugt

6
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werden kénnen. In Rahmen eines vom BMWi unter COORETEC geférderten Vorhabens
wurde am EST eine Versuchsanlage mit einer thermischen Leistung von 1 MWy, aufgebaut.

2.2 Verwertung der Absorbentien

Eine Verwertung von deaktiviertem CaO ware grundsatzlich in der Zementindustrie moglich.
Durch den Einsatz von solchen so genannten Sekundarrohstoffen koénnen natirlich
vorkommende Ressourcen eingespart werden. Da diese Rohmaterialkomponente bereits
entsauert ist, wirde gleichzeitig eine Verminderung des Energieverbrauchs und der CO,-
Emissionen des Zementklinkerbrennprozesses erreicht. Die stoffliche Eignung des
deaktivierten Calciumoxids ist aber noch zu klaren, insbesondere im Hinblick auf mogliche
Verunreinigungen bzw. Anreicherungen. Der Zementherstellungsprozess erfordert definierte
Rohmaterialmischungen, die nur im begrenzten Male ohne Qualitatsauswirkungen auf das
Produkt variiert werden kénnen. Nebenbestandteile wie Schwefel, Alkalien, Phosphat u. a.
kénnen die Zementeigenschaften z.T. erheblich verandern. Toxische Stoffe, wie v. a.
Schwermetalle, sind unter 6kologischen Aspekten zu bewerten.

Beim Einsatz von Dolomit anstelle von reinem Kalkstein als Absorbens wird der hohe Anteil
an Magnesium die Verwertungsmdglichkeiten von ausgeschleustem Material stark beein-
flussen. Beim Klinkerbrennprozess weist die Schmelze bei der Sintertemperatur nur eine
begrenzte Aufnahmefahigkeit flir das aus dem Dolomit freigesetzte MgO auf. Hohere
Gehalte an freiem MgO (Periklas) wie auch an freiem CaO sind unerwunscht, da sie zu so
genanntem Magnesiatreiben bzw. Kalktreiben flihren und dadurch die Raumbestandigkeit
des Zements beeintrachtigen konnen. Daher ist der MgO-Anteil von potentiellen Sekundar-
rohstoffen zu limitieren.

Die Herstellung von 1 t Zementklinker ist mit der Emission von ca. 0,85 t CO, verbunden.
Davon stammen ca. 0,53 t aus der Entsduerung des Kalksteins im Rohmaterial. Eine
Teilsubstitution des Kalksteins wilrde also zu einer entsprechenden Minderung der
rohstoffbedingten CO.-Emission flihren. Da die Entsduerung des Kalksteins die wesentliche
endotherme Reaktion des Brennprozesses ist, kdnnte dartber hinaus auch ein signifikanter
Anteil des brennstoffbedingten CO, eingespart werden.

Im Rahmen dieses IGF-Vorhabens sollte untersucht werden, wie sich die Wahl des
Absorbens und die Betriebsparameter einer Carbonate-Looping-Anlage in einem Kraftwerk
auf die Verwertungsmoglichkeiten von ausgeschleustem Feststoff in der Zementindustrie
auswirken. Hierzu sollten Versuche an einer 1 MW-Versuchsanlage durchgefiihrt und
Feststoffproben hinsichtlich der Anforderungen an die Verwertung in der Zementindustrie
charakterisiert werden. Begleitend dazu sollte ein Modell zur Vorhersage der stofflichen
Zusammensetzung des ausgeschleusten Feststoffes entwickelt werden.
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3 Verwendung der Zuwendung und Ergebnisse

3.1 AP1 - Experimentelle Untersuchungen in der 1 MW,-Versuchsanlage

3.1.1 Ziele

Ziel dieses Arbeitspakets war die Untersuchung des Einflusses verschiedener Betriebs-
parameter der 1 MW-Versuchsanlage (Temperaturen im Carbonator bzw. Calcinator,
umlaufender Feststoff-Massenstrom, Makeup-Massenstrom, Absorbens) auf die
Verwertungseigenschaften des Absorbens. Hierzu sollten mehrere Versuchskampagnen im
Detail geplant und vorbereitet sowie im Dauerbetrieb durchgeflihrt werden. Dabei sollten
kontinuierlich die Druck- und Temperaturprofile der Reaktoren, die Gaszusammensetzung
vor und nach den Reaktoren sowie die Feststoffstrdome gemessen werden. Aullerdem sollten
an mehreren Stellen (Filterasche, Bodenascheabzug u. a.) der Anlage in regelmafigen
Abstanden Feststoffproben entnommen und zur weiteren Untersuchung an das FIZ
Ubergeben werden. Die Messergebnisse sollten ausgewertet, graphisch aufgearbeitet und
zur Validierung des in AP2 entwickelten Simulationsprogramms bereitgestellt werden.

3.1.2 Beschreibung der Versuchsanlage

In Rahmen eines vom BMWi unter COORETEC geférderten Vorhabens wurde am EST eine
Versuchsanlage mit einer thermischen Leistung von 1 MWy, aufgebaut. Die Anlage stand fiir
die im Rahmen dieses IGF-Projekts durchgefuhrten Untersuchungen zur Verfigung.
Abbildung 2 zeigt den schematischen Aufbau der Versuchsanlage.
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Abbildung 2: Schematischer Aufbau der 1 MWy, Versuchsanlage des EST
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Die Versuchsanlage besteht aus zwei miteinander gekoppelten zirkulierenden
Wirbelschichtreaktoren. Zur Untersuchung des Prozesses kann der Versuchsanlage sowohl
ein Gemisch aus Luft und CO, aus einer Tankanlage, dem ,synthetischem Rauchgas* als
auch ein reales Rauchgas aus einer Kohlebrennkammer zugefihrt werden. Wahrend das
synthetische Rauchgas durch Mischen von Luft und Kohlendioxid dargestellt wird, ist fur die
Erzeugung des realen Rauchgases eine aufwendige Anlagentechnik vorgeschaltet, die fir
die Versuchsanlage eine Art ,Modellkraftwerk® darstellt. Das kohlestdmmige Rauchgas wird
hierzu in einer Brennkammer mit einer thermischen Leistung von 1 MW durch Verbrennung
einer staubformigen Steinkohle erzeugt und zunachst in einem Warmetubertrager abgekiihlt,
bevor es entstaubt und dem Carbonator, elektrisch auf bis zu 350°C erwarmt, zugefiihrt wird.

Die CO,-Einbinding im Carbonator ist stark exotherm und lauft idealerweise bei einer
Temperatur von 650°C ab. Um zu vermeiden, dass diese Temperatur Uberschritten wird,
kann dem Prozess durch das Eintauchen von Kiihlstdben gezielt Warme entzogen werden.
Nach der Carbonisierung wird das COs-arme Rauchgas in einem Warmeubertrager
abgekuhlt und in einem Schlauchfilter entstaubt, bevor es an die Atmosphéare abgegeben
wird. Das ausgetragene Material wird prozessintern in einem Zyklonabscheider vom
Gasstrom getrennt und ber eine Umlaufschleuse in den Carbonator zurlickgefiihrt. Ein Teil
des mit CO,-angereicherten Bettmaterials wird in den Calcinierungsreaktor geférdert, um das
eingebundene CO, dort wieder freizusetzen.

Im Calcinator wird das eingebundene CO, bei einer Temperatur von 950°C wieder aus dem
Sorbens ausgetrieben. Im Gegensatz zur Carbonisierungsreaktion ist dieser Prozess
endotherm, d.h. es muss Energie aufgewandt werden, um sowohl die nétige Energie fur die
CO.-Abtrennung bereitzustellen als auch eventuelle Warmeverluste auszugleichen. Dies
geschieht durch Befeuerung des Calcinators mit Kohle. Fir die Verbrennung wird reiner
Sauerstoff zugeflhrt und der Reaktor somit im ,,Oxyfuel-Modus* betrieben. Die zuzufiihrende
Kohlemenge betragt gemal Energie- und Massenbilanz 50-150 kg/h. Dies entspricht bei der
verwendeten Kohle einer Leistung von ca. 400-1000 kWy,. Die Kohle wird stlickig vorgesiebt
angeliefert und in einer Mahlanlage pulverisiert, so dass eine Korngréfienverteilung von 99%
kleiner 90 um entsteht. Das calcinierte Material wird anschlieBend wieder Uber eine
Umlaufschleuse in den Carbonator zurlickgefihrt und steht wieder zur Absorption von CO,
zur Verfugung.

Da es beim Betrieb aufgrund der chemischen Reaktionen und durch Abrieb stets zu einem
Inventarverlust kommt, besteht die Mdglichkeit, dem Reaktor Uber ein gravimetrisches
Dosiersystem Material zuzufiihren. Das Dosiersystem ist fir eine Férdermenge von bis zu
300 kg/h ausgelegt.

3.1.3 Ergebnisse der Versuchskampagnen

3.1.3.1 Versuche im Batchbetrieb

Zunachst wurden sogenannte ,Batch-Versuche® am CFB600 (Carbonator) durchgefiihrt, um
zunachst die COjx-Einbindung und -Freisetzung entkoppelt zu untersuchen. Die
Versuchskampagne wurde ununterbrochen im 3-Schicht-Betrieb Gber einen Zeitraum von 1
Woche durchgefiihrt. Fir diese Versuche wurde ein einzelner Reaktor (CFB 600)
abwechselnd zur COx-Einbindung und zur CO,-Freisetzung verwendet. Zu diesem Zweck
wurde der Reaktor mit ca. 220 kg Bettmaterial (CaCO;) gefiillt. Dieses Material wurde in
einem ersten Schritt calciniert, um CaO fur die CO,-Einbindung zu erhalten.

Bei den Batchversuchen wurden mehrmals folgende Schritte durchgefiihrt:
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1. CO»-Einbindung aus synthetischem Rauchgas
2. Aufheizen auf 800°C

3. Calcinierung bei 800°C

4. Abkuhlen auf 700°C

5. Beginn mit Phase 1

Dabei wurden insbesondere die CO,-Konzentration am Reaktorauslass, der Bettdruck als ein
Malfd flir das Bettinventar, die Betttemperatur und der CO,-Massenstrom naher betrachtet.
Das folgende Diagramm gibt einen Uberblick Uber alle sechs Zyklen von CO,-Einbindung
und Freisetzung, die durchgeflihrt wurden.
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Abbildung 3: Ergebnisse der Batchversuche

Jeder Zyklus besteht aus den 4 genannten Phasen. Zu Beginn der Phase 2 wurde der
Reaktor aufgeheizt. Die CO,-Konzentration entsprach hier den Emissionen des Brenners. In
Phase 3 begann die CO,-Freisetzung aus dem CaCO; im Bettmaterial. Die CO,-
Konzentration stieg deutlich an, gleichzeitig sank der Bettdruck, da die Bettmasse um das
Gewicht des freigesetzten CO, abnahm. In Phase 4 wurde der Reaktor heruntergekuhilt.

In Phase 1 wurde die CO,-Einbindung aus einem synthetischen Rauchgas in der
Wirbelschicht untersucht. Hierzu wurde der Primarluft ein konstanter CO,-Strom zugegeben.
Der CO,-Massenanteil betrug ca. 25% am Eintritt (dies entspricht ca. 20 Volumen %). Das
CO; wurde in diesem Schritt eingebunden und die verbleibende Konzentration am Austritt
gemessen. Die CO.-Konzentration blieb zunachst konstant, bis das reaktionsfahige CaO
weitgehend zu CaCO3; umgesetzt war. Danach nahm die CO,-Einbindungsrate stetig ab, so
dass die CO,-Konzentration am Auslass entsprechend anstieg. Der Bettdruck nahm zu, da
sich die Bettmasse um das Gewicht des eingebundenen CO, erhéhte.
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Besonderes Augenmerk wurde bei der Auswertung auf die Carbonisierungsphasen gelegt
(gekennzeichnet durch den CO,-Strom). Hier wurde die gemessene CO,-Konzentration mit
der theoretischen moglichen Gleichgewichtskonzentration verglichen. Die Gleichgewichts-
konzentration gibt die maximal mdgliche CO,-Einbindung an, geringer kann die gemessene
Konzentration nicht werden. Der Vergleich zwischen Messwerten und theoretischen Konzen-
trationen ist im folgenden Diagramm noch einmal explizit dargestellt.
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Abbildung 4: Abweichung vom CO»-Gleichgewicht wéhrend der Batchversuche

Es ist zu erkennen, dass die Gleichgewichtskonzentration wahrend der
Carbonisierungsphasen bis auf wenige Zehntel Prozentpunkte erreicht werden konnte. Die
Konzentration wurde dementsprechend von 20 Vol. % am Eingang auf ca. 3 Vol. % am
Austritt verringert. Das chemische Gleichgewicht ist, wie im obigen Diagramm zu sehen,
temperaturabhangig. Zum Zeitpunkt der Inbetriebnahme bestand noch keine Mdglichkeit der
Temperaturregelung durch kontrollierten Warmeentzug aus dem Reaktor (die im Reaktor
vertikal verfahrbaren Kihistdbe stehen beim spateren gekoppelten Versuchsbetrieb zur
Verfugung). Es ist davon auszugehen, dass sich die CO,-Einbindung mit spater vorhandener
Temperaturregelung weiter verbessert, da das chemische Gleichgewicht bei 650°C bei ca.
1,2 Vol. % liegt.

Wahrend der Batchversuche wurde in regelmafiigen Abstdnden an verschiedenen Stellen
(Reaktor, Multizyklon) Feststoffproben entnommen. Diese Feststoffproben wurden
anschlieltend zur Analyse an den Projektpartner FIZ geschickt.

3.1.3.2 Optimierte Feststofforobenahme

Zur optimierten Entnahme von CaO/CaCOs;-Proben aus den Wirbelschichtreaktoren des EST
wurde eine Feststoffentnahmeschleuse konstruiert, die flr die Betriebstemperaturen von
650°C bzw. 950°C geeignet ist (siehe Abbildung 5). Das Material wird aus den
Umlaufschleusen der Wirbelschichtreaktoren enthommen, indem der Schieber V1 gedffnet
wird. Dabei rutscht Material in das Volumen zwischen V1 und V2. V1 wird geschlossen und
V2 gedffnet. Das enthommene Material rutscht nun weiter in eine bereitgestellte Blechdose,
die sofort geschlossen werden kann. Fir die Gewinnung einer Probe muss der Vorgang des
Ausschleusens aufgrund des Totvolumens oberhalb von V1 etwa dreimal wiederholt werden,
bis ,frisches” Material aus der Umlaufschleuse austritt. Nach Abschluss des Ausschleusens
wird V1 leicht gedffnet und die Kihlung mit Stickstoff gedffnet (V3). Das Material, das sich im
Volumen zwischen V1 und V2 befindet, kiihlt nun relativ schnell aus und kann die Schieber
nicht mehr durch die hohe Temperatur schadigen. Die Kihlung kann auch verwendet
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werden, um eventuelle Verstopfungen in der Entnahme zu beseitigen. Sie dient dann als
Materialfluidisierung.

Umlaufschleuse

V1

l N2-Fluidisierung/

Kiihlung
Blechdose

Abbildung 5: Schema der optimierten Feststoffprobenahme

3.1.3.3 Versuche im kontinuierlichen Betrieb (2011)

Im Juli 2011 wurden direkt im Anschluss an die gekoppelte Inbetriebnahme von Carbonator
und Calcinator die ersten Versuche zur CO,-Einbindung durchgefihrt. Die Versuchs-
anordnung ist Abbildung 6 dargestellt.
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Abbildung 6: Anordnung der 1 MWy-Versuchsanlage im kontinuierlichen Betrieb.

Die Primarluft des Carbonators wurde dabei mit CO, aus einem Tank bis auf einen CO,-
Anteil von 12 Vol.-% angereichert. Der Calcinator wurde mit Propan und Luft beheizt. Um
genlgend Propan zur Calcinierung verbrennen zu kdnnen und gleichzeitig die
Geschwindigkeit im Calcinator zu begrenzen, wurde die Primarluft des Calcinators zusatzlich
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mit Sauerstoff aus einem Tank angereichert. Der Carbonator hielt seine Betriebstemperatur
allein durch die bei der CO,-Einbindung freigesetzte Reaktionswarme. Um zu verhindern,
dass seine Temperatur zu hoch fur einen optimalen Betrieb anstieg, wurde Uber Kihllanzen
sogar Warme in-situ aus dem Reaktor abgezogen.

Der interne Ricklauf des Calcinator-Loopseals war wahrend der Versuche verschlossen, so
dass das Bettmaterial nach dem Austrag aus dem Riser des Calcinators direkt in den
Carbonator transportiert wurde. Vor den Versuchen wurden ca. 2t Kalkstein batchweise
vorcalciniert und bei ca. 1000 °C getempert, um die mechanische Stabilitat des Kalks zu
erhéhen.

Wahrend der Versuche wurde 60 — 150 kg/h Make-up zudosiert, um den Materialverlust
durch den Abgasstrang des Calcinators auszugleichen. Dieser Materialverlust konnte in
spateren Versuchen auf eine Gasrickstromung durch das Loopseal unter dem Zyklon
zurlckgefuhrt werden. In der ersten Halfte des Versuchszeitraums bestand das Make-up aus
CaO und wurde danach durch frisches CaCO; ersetzt. Zu Beginn wurde das CaO
verwendet, welches im Vorfeld der Versuchskampagne im Carbonator erzeugt und zur
Erhéhung der mechanischen Stabilitdt getempert wurde. Im weiteren Verlauf wurde als
Make-up-Material zugeflihrt, welches Uber den Abgasstrang des Calcinators verloren-
gegangen und im Abgaswarmetauscher abgeschieden worden war.

In der Zeit vom 11. bis 13. Juli 2011 wurde durchgehend CO, aus dem synthetischen
Rauchgas eingebunden. Hierbei wurden CO, Abscheideraten von 62 — 78 % im Carbonator
erreicht, was einer Gesamtabscheiderate von 76 — 86 % entspricht. Von insgesamt 19,1 t
CO; im Primargas des Carbonators wurden 13,3 t abgeschieden.

Abbildung 7 zeigt fur einen Zeitraum von 13 Stunden die CO,-Einbinderate im Carbonator
die sich aus der Differenz der CO,-Konzentrationen am Ein- und Ausgang des Carbonators
ergibt. Zum Vergleich ist die chemische Gleichgewichtskonzentration — die kleinstmdgliche
erreichbare Konzentration an CO, — aufgetragen, die hauptsachlich von der ebenfalls darge-
stellten Temperatur im Reaktor abhangt.
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Abbildung 7: Ergebnisse wéhrend 13 h stabilen Betriebs der 1 MWy,-Versuchsanlage
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Zu sehen ist, dass die Ausgangskonzentration an CO, wahrend dem gezeigten Zeitraum nur
um 2 %-Punkte von der kleinstmdglichen CO,-Konzentration abweicht. Nach 13 Stunden ist
ein positiver Ausschlag bei der Einbinderate zu erkennen, wahrend parallel dazu die
Temperatur, die CO,-Ausgangskonzentration und der Wert flir das chemische Gleichgewicht
sinken. Vermutlich hat sich zu diesem Zeitpunkt hochreaktives aber kalteres Material, das
sich in einem toten Winkel der Anlage abgelagert hatte, geldst und zu einer verbesserten
Einbindung gefuhrt. Durch die dadurch zusatzlich frei werdende Reaktionswarme steigt die
Temperatur auf ein héheres Niveau als zuvor, was zu einer Absenkung der Einbinderate
fuhrt.

Fir eine detailliertere Analyse wurden sieben Zeitintervalle mit mindestens einer Stunde
konstantem Anlagenbetrieb aus den Versuchsdaten herausgefiltert und miteinander
verglichen. Wie im folgenden Bild zu erkennen ist, wurden die Intervalle | bis Ill aus der
ersten Phase der Versuche entnommen, als das Make-Up aus CaO bestand, wahrend sich
die Intervalle IV bis VII in der zweiten Phase mit CaCO; als Make-Up befinden. Neben der
Make-Up-Zusammensetzung unterscheiden sich die gewahlten sieben Punkte auch in der
Make-Up-Menge, die zudosiert wurde, sowie in der COs-Eingangskonzentration des
Carbonators.
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Abbildung 8: Ergebnisse der 1 MWy,-Versuchsanlage vom Juli 2011

Die Analyse der Versuchsergebnisse zeigte, dass die CO,-Abscheiderate wahrend der
Versuche stark von der Zusammensetzung des Make-ups abhing. Allgemein wurden in der
zweiten Versuchsphase, in der CaCO; als Make-up verwendet wurde, héhere Abscheide-
raten erreicht als in der ersten Phase. Als Grund hierfur wird vermutet, dass die Oberflache
des CaO beim Tempern vor der Versuchsphase versinterte, was zu einer geringeren
Oberflache der CaO-Partikel und damit zu einer verringerten Reaktivitat fihrte. Hinzu kam,
dass das Make-up wahrend der ersten Phase aus CaO bestand, das bereits mehrere
Carbonisierungs-Calcinierungszyklen durchlaufen hatte. Da die Reaktivitdt des Materials mit
jedem Zyklus weiter abnimmt, fihrte die Anreichung von altem Material im Prozess zu einer
abnehmenden CO,-Einbinderate, wohingegen die Zugabe von frischem Material wahrend
der zweiten Phase zu zunehmenden Einbinderaten flhrte.

Weiterhin zeigte sich, dass auch die CO,-Konzentration im Primargas des Carbonators einen
starken Einfluss auf die Abscheiderate hat. Dies ist damit zu erklaren, dass die Carboni-
sierungsreaktion nur bis zu einer Mindestkonzentration an CO, im Reaktor ablaufen kann, da
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dann das chemische Gleichgewicht zwischen Einbindung und Freisetzung des CO, erreicht
ist. Die Lage dieses chemischen Gleichgewichts ist temperaturabhangig. Da die Temperatur
im Carbonator wahrend der Versuche annadhernd gleich und durch den hohen Make-up-
Strom immer genigend reaktives Material vorhanden war, fihrte eine héhere CO,-
Konzentration im Primargas des Carbonators direkt dazu, dass auch mehr CO, eingebunden
werden konnte, was die Abscheiderate verbesserte.

Wahrend der Versuche wurde in regelmafligen Abstdanden an verschiedenen Stellen
(Reaktor, Multizyklon) Feststoffproben entnommen. Diese Feststoffproben wurden
anschlieftend zur Analyse an den Projektpartner FIZ geschickt.

3.1.3.4 Versuche im kontinuierlichen Betrieb (2012)

Im Januar/Februar 2012 wurden weitere Versuche zur CO,-Einbindung durchgefiihrt. Die
Versuchsanordnung entsprach weitgehend der Anordnung wahrend der Kampagne im Juli
2011 (siehe Abbildung 6). Dem Carbonator wurde ein synthetisches Rauchgas aus Luft und
CO; zugefiihrt. In den Calcinator wurde mit Sauerstoff angereicherte Luft als Fluidisierungs-
medium und Oxidans eingedist. Im Vergleich zur letzten Kampagne wurde hier ausschliel3-
lich frischer Kalkstein als Bettmaterial und Makeup verwendet. Im ersten Teil der Versuchs-
kampagne wurde der Calcinator weitgehend mit Propan befeuert. Anschlieliend wurden
Versuche mit einem kohlegefeuerten Calcinator durchgefuhrt. Hierbei wurde zunachst im
propangefeuerten Modus begonnen und dann schrittweise die mit dem Propanbrenner
zugefeuerte Leistung durch Kohle substituiert. Eine Zugabe der Kohle verandert die
Geschwindigkeits- und Druckverhaltnisse im Calcinator zum Teil deutlich.

Im Zeitraum vom 27.01. bis 01.02.2012 wurde der Calcinator mit Propan befeuert und
durchgehend CO, aus synthetischem Rauchgas eingebunden. Hierbei wurden Abscheide-
raten von 60 — 85 % im Carbonator erreicht. Im kompletten Zeitfenster von ca. 120 Stunden
wurde im Mittel 60 kg/h Make-up zudosiert, und von 18,4 t zudosiertem CO, wurden 11,9 t
abgeschieden. In folgender Abbildung sind die Ergebnisse wahrend eines Zeitraums von 12
Stunden exemplarisch dargestellt:
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Abbildung 9: Ergebnisse der 1 MWy,-Versuchsanlage mit Propan befeuertem Calcinator.

Die CO,-Abscheidung wahrend der 12 Stunden lag kontinuierlich oberhalb von 80 %, wobei
die Makeup-Rate in dieser Zeit bei etwa 30 kg/h lag. In diesem Zeitraum ergibt sich die
Gesamtabscheidung zu annahernd 90 %. Die im Juli 2011 aus den Versuchen gewonnenen
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Erkenntnisse konnten bestatigt werden. Dariber hinaus zeigte eine Auswertung der
Betriebsdaten eine deutliche Abhangigkeit der CO,-Abscheidung von der Temperatur im
Calcinator. Es zeigte sich, dass die optimale Temperatur zur CO,-Abscheidung in diesem
Fall bei ca. 640°C lag. Sowohl ein Absenken, als auch eine Temperaturerhhung
verringerten die Abscheiderate. Es liegen zwei temperaturabhangige Einflussfaktoren auf die
CO,-Abscheidung vor. Zum einen eine Kkinetische Limitierung, d.h. bei niedrigen
Temperaturen lauft die chemische Reaktion langsamer ab, wodurch weniger CO,
eingebunden werden kann. Andererseits existiert bei hohen Temperaturen eine
Beschrankung Uber das chemische Gleichgewicht, d.h. hier verschiebt sich das chemische
Gleichgewicht der Einbindereaktion zu hdheren COx-Konzentrationen. Da die CO,-
Konzentration nicht unter die Gleichgewichtskonzentration fallen kann, steigt dement-
sprechend die gemessene Konzentration am Reaktorausgang mit héheren Temperaturen.

Beim Betrieb mit Kohle im Calcinator konnte die thermische Leistung, die im Propanbetrieb
aufgrund der Verdampfungsleistung der Propantanks bedingt durch niedrige Umgebungs-
temperaturen zeitweise auf 400 kW4, limitiert war, auf 500 bis 750 kW, erhoht werden.
Dadurch konnte eine Reaktortemperatur von bis zu 930 °C realisiert werden. Bei diesen
hohen Temperaturen und groRen Leistungen und den damit verbundenen Luftmengen stieg
jedoch die Geschwindigkeit im Calcinator deutlich an. Dies hatte unmittelbar einen
vergrofRerten Feststoffumlauf zur Folge. Der Umlauf erhéhte sich von ca. 2t/h im
Propanbetrieb auf ca. 2,8 t/h im Kohlebetrieb. Um die Geschwindigkeit im Calcinator zu
begrenzen, erfolgte eine Sauerstoffanreicherung im Reaktor auf bis zu 50 % Vol. Hierbei
traten keinerlei betriebliche Probleme auf. Trotz dieser hohen Sauerstoffanreicherung und
Sauerstoffkonzentrationen von 6 — 8 % Vol. im Abgas war ein vollstandiger Kohleausbrand
nicht zu erreichen, wodurch die real in den Reaktor eingebrachte Leistung geringer als die
oben genannten 500 — 750 kW, ausfallt. In folgender Abbildung sind die Ergebnisse wahrend
eines Zeitraums von 22 Stunden exemplarisch dargestellt:
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Abbildung 10: Ergebnisse der 1 MW;,-Versuchsanlage mit Kohle befeuertem Calcinator.
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Wahrend eines 20stlindigen Kohlebetriebs wurde die Anlage nahezu ohne Zugabe von
Makeup betrieben. Die Makeup-Rate lag hier im Mittel bei 8 kg/h. Von den eingebrachten 4,4
t CO, wurden 2,8 t abgeschieden. Wahrend der ersten 12 Betriebsstunden wurden von 1,7 t
CO; 81 % bzw. 1,4 t im Carbonator abgeschieden. Das entspricht einer Gesamt-
abscheiderate von Uber 90 %. Danach verringerte sich die Einbinderate vermutlich aufgrund
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der Deaktivierung des Kalksteins, der zunehmenden Gipsbildung im System und der damit
einhergehenden Verringerung des verfigbaren Sorbensmaterials.

Wahrend des Versuchsbetriebs wurden zahlreiche Feststoffproben an verschiedenen Stellen
der Versuchsanlage (Reaktor, Warmetauscher, Filter) entnommen und anschlielend an das
FIZ zur weiteren Analyse Ubermittelt.
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3.2 AP2 - Entwicklung eines Modells fur den Carbonate-Looping-Prozess

3.2.1 Ziele

Ziel des Arbeitspakets war die Abbildung der 1 MWy-Versuchsanlage mit dem Simulations-
programm ASPEN PLUS™. Eigenschaften des CaCO3/CaO bzgl. Reaktionsraten und Deak-
tivierung aus der Literatur sollten in das Programm eingebunden werden. In Zusammenarbeit
mit dem FIZ sollte festgelegt werden, welche Stoffe und Reaktionen fir die Verwertung in der
Zementindustrie relevant sind. Fur die Verwertung in der Zementindustrie relevante Stoffe
sollten mit dem Simulationsprogramm bilanziert werden. Fir die beiden Wirbelschicht-
reaktoren sollten eindimensionale Modelle zur Berechnung der relevanten Reaktionen
entwickelt und in das Simulationsprogramm implementiert werden. Durch Parameter-
variationen sollten die optimalen Stoff- und Energiestrome bzgl. CO.-Einbindung und
Verwertung der Feststoffe ermittelt werden. Die in AP1 durchgefiuhrten Versuchsreihen
sollten mit dem Simulationsprogramm berechnet und die Modelle anhand von Messdaten
validiert werden.

3.2.2 Literaturrecherche

Zunachst wurde eine umfangreiche Literaturrecherche bezlglich der Stoffe und Reaktionen,
die fir das Carbonate-Looping-Verfahren und der Verwertung der Absorbentien in der
Zementindustrie relevant sind, durchgefihrt.

Die naturlichen Eigenschaften des Kalksteins spielen eine sehr wichtige Rolle, unter ande-
rem seine chemische Zusammensetzung, Korngrofie, Porendurchmesser und —verteilung
usw. Partikel mit kleinen Poren haben eine hdhere Aufnahmekapazitat aufgrund der
groleren spezifischen Oberflache. Partikel mit gréReren Poren haben jedoch eine hdhere
mechanische Festigkeit. Mit zunehmender Anzahl an Carbonisierungs-/Calcinierungszyklen
vergroRern sich die Poren, so dass die Aufnahmefahigkeit abnimmt.

Die Calcinierungsbedingungen sind entscheidend fiir die Zersetzung von CaCO; und die
Reaktivitdit des gebildeten Calciumoxids. Eine hohe Temperatur ist ginstig fir die
Zersetzung. Bei einer Temperatur Uber 1.200 °C kommt es zum sogenannten ,over-burning®
oder ,dead-burn®. Unter diesen Umstanden beginnen die Partikel zu sintern. Als Ergebnis
erhoht sich die Partikeldichte wahrend sich Porenanzahl und reaktive Oberflache verringern,
was zur Deaktivierung des produzierten Calciumoxids fuhrt. Wahrend zu hohe Temperatur
schadlich ist, ist zu niedrige Temperatur auch nicht erwiinscht. Fir Temperaturen unter 800
°C ist die Zersetzung von Calciumcarbonat sehr langsam und die mechanische Festigkeit
nimmt ab. Der Partialdruck des CO, in dem System ist sehr wichtig. Sobald der CO.-
Partialdruck seinen Gleichgewichts-Partialdruck Uberschreitet, wird eine weitere Zersetzung
von Calciumcarbonat zu CO, behindert.

Die Calcinierung ist eine endotherme Reaktion. Warme aus der Verbrennung von Kohle wird
bendtigt, um diese Reaktion zu ermdglichen. Deswegen sollte die fur Kohleverbrennung
relevante Kinetik neben der Kinetik der Calcinierung auch im System berticksichtigt werden.
Sind Mineralstoffe/Verunreinigungen in der Kohle und im Kalkstein vorhanden, sollte deren
Interaktion mit CaCO3; und CaO ebenfalls beriicksichtigt werden. Bei der Kohleverbrennung
entsteht eine Atmosphare mit Gasspezies wie CO, CO,, HCI, H,S und SO,. Wie nachfolgend
dargestellt ist, reagieren diese Spezies mit CaCO; und CaO.

Bei der Kohleverbrennung ist auch der Einfluss der Luftzahl der Kohleverbrennung auf die
Produktion von CaO zu bertcksichtigen. Aligemein gilt, bei hdherer Luftzufuhr wird mehr O,
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zu Verfligung gestellt, als Folge erhoht sich die Temperatur und mehr CO wird zu CO,
umgewandelt. Mit dem Anstieg der CO,-Konzentration wird die Calcinierung verlangsamt,
weniger CaO wird produziert.

Eine grofle Menge an Schwefel kann in Form von SO, (mehrere tausend ppm) im System
durch die Verbrennung von Kohle gebildet werden. SO, ist wegen seiner direkten und
indirekten Sulfatierung mit CaCO; zu Bildung von CaSO, nicht glinstig. Der Nachteil der
Sulfatierung ist eindeutig; einerseits wird mehr Kalkstein bendtigt, doch andererseits ist die
Bildung von CaSO, ebenfalls unerwinscht. CaSO, hat ein gréReres Molarvolumen als
CaCO; und CaO. Die Bildung von CaSO, auf der Oberflache der Partikel CaCO5;/Ca0O wird
die Poren dieser Partikel verstopfen. Als Folge wird die weitere Zersetzung oder Reaktionen
mit anderen Spezies blockiert, d.h., das Calciumoxid wird deaktiviert. Bei Temperaturen
zwischen 500 °C und 800 °C kommt es zur direkten Sulfatierung von CaCOs.

Im Gegensatz zu Schwefel, wurde in vielen Experimenten nachgewiesen, dass eine
bestimmte Menge von Alkalien (z.B. CaCl,, NaCOj3;, KCI) vorteilhaft ist. Die positive Wirkung
der Alkalien kommt meist aus den physikalischen Modifikationen des Kalksteins aufgrund der
Anwesenheit der Alkalien. Die Anwesenheit von Alkalien verbessert die Porenverteilung des
Kalksteins und vergréRert seine Porendurchmesser; dadurch ergibt sich eine bessere
Diffusivitat fir das Reaktionsgas, also eine Verbesserung der Reaktionsfahigkeit. Wahrend
sich eine bestimmte Menge an Alkalien positiv auswirkt, ist eine zu hohe Zugabe dieser
Substanzen jedoch nachteilig. Zum Beispiel wird berichtet, dass die Zugabe von NaCl bis 0,5
Gew.% die Reaktivitat von 20% auf 90% erhoht. Uberschreitet man diese Grenze, kommt es
zu widersprlchlichen Auswirkungen, bis der negative den positiven Effekt aufgrund des
UbermaRigen Verlusts von reaktiver Oberflache bei Sintern dominiert.

Aus experimentellen Untersuchungen mit Kalkstein verschiedener Zusammensetzungen ist
bekannt, dass sich Eisenoxid in gewissem Male positiv auf die Reaktivitat von Calciumoxid
auswirkt. Siliziumdioxid und Aluminiumoxid sind unerwinscht, weil sie verglasen und somit
die Poren von CaO bei einer Temperatur oberhalb 1.030 °C verstopfen.

Wichtige Spezies und relevante Reaktionen sind in Tabelle 1 aufgelistet.

Tabelle 1: Wichtige Spezies und relevante Reaktionen im Carbonate-Looping-Prozess

Gruppe Spezies

Kohleverbrennung Kohle, Koks, O, CH,4, CO, CO,, H,0, H,S, SO,, SO3, HCI, N,
Calcination CaCQOg;, CaO

Mineralien SiO,, AlL,Os, Fe,03, NaCl, KCI, CaCl,

Gruppe Reaktionen

Kohleverbrennung

Pyrolyse und Koksverbrennung (C + 0.50, - CO)
Verbrennung der Fliichtigen (detaillierte Gasphasenkinetik fir C-, H-, O-,
N-, S- und Cl-Verbindungen)

Calcination

CaCO; - CaO + CO,

Interaktion mit
Kohleverbrennung

CaO0 + 2HCI - CaCl, + H,0O

CaO + SO, + 0.50, > CaSO,

Ca0 + SO3 > CaSO4

CaCO; + SO, + 0.50, > CaSO,4 + CO,

Reaktionen mit
Mineralien

Ca0 + 2510, > Ca0(Si0,),
3Ca0 + A|203 > (CaO)3A|203

4Ca0 + A|203 + F6203 9(C30)4 A|203F9203
CaO + F8203 éCaOFe203
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3.2.3 Beschreibung des Prozessmodells

Mit der Software ASPEN PLUS wurde ein Prozessmodell erstellt, welches die Bilanzierung
dieser Stoffe ermdglicht. Im Speziellen wurde ein FBR-Code (Fluidized Bed Reactor-Code)
entwickelt, der den Carbonator, eine zirkulierende Wirbelschicht, in ASPEN PLUS darstellt.
Dieser Code ist in FORTRAN geschrieben und basiert auf den Reaktionsgleichungen fur
katalytische Fluid-/Feststoffreaktionen und Carbonate Looping spezifischen Formeln. Die
Simulation wird wie in einem normalen ASPEN PLUS-Modell durchgefihrt, mit dem Unter-
schied, dass in jedem Durchgang der Berechnungsschleife in ASPEN PLUS vor dem
Berechnen des Carbonators der FBR-Code ausgefihrt wird. Dieser berechnet den Anteil des
umzusetzenden Kohlenstoffdioxids und gibt die Ergebnisse an ASPEN PLUS weiter. Der
FBR-Code wird von ASPEN PLUS kompiliert, als externes FORTRAN-Programm gespei-
chert und vor jeder Berechnung des Carbonators mit den bendtigten Variablen aufgerufen.
Dem FBR-Code werden alle Gas- und Feststoffstrome, die dem Carbonator zugefuhrt
werden, Ubergeben.

Der FBR-Code unterteilt sich in drei Teile. Der erste Teil dient der Berechnung der
Partikelverteilung im Carbonator; insbesondere ist hierbei die Berechnung der Hohe der
dichten und diinnen Phase von Interesse, da diese fiir die spatere Berechnung der Carboni-
sierungsrate von Bedeutung sind. Im zweiten Teil des Codes wird eine Bilanzierung des
Carbonatorraums bezulglich CO, CaO und CaCO; vorgenommen. Der dritte Teil beschreibt
die Reaktionskinetik und die Einbindung des CO,. Hierflr wird der Reaktor in eine diinne und
dichte Phase eingeteilt, deren Héhen im ersten Teil des Codes berechnet wurden. Uber eine
Schleife wird dann die Ausgangskonzentration des CO, in den jeweiligen Phasen berechnet.
Die Feststoffverteilung im Reaktor wird mit den Gleichungen [1] und [2] bestimmt.

E =& .
L. (1-&,)= Sda *+Hey-H(eg - &) 1]

=5+ (e &) " [2]

¢ s

se

&, gibt den Feststoffvolumenanteil am Ausgang des Carbonators an und mit &, wird der
maximale Feststoffvolumenanteil beschrieben, der von einem Gas pneumatisch beférdert
werden kann. Anders gesagt beschreibt ¢, den Feststoffvolumenanteil, wenn die Hohe der

dinnen Phase H, gegen unendlich ginge. Zur Bestimmung von &, ist im FBR-Code ein

Austragungsmodell integriert, das den Partikelaustrag in Abhangigkeit der Gasdichte, der
Leerrohrgeschwindigkeit und der minimalen sowie Austragungsgeschwindigkeit bestimmt.
Das Austragungsmodell nach Geldart ist wie folgt definiert:

(—5.4~u7— )

G =237 p,-Uy-e * 3]

Das Modell wurde an einem Kaltmodell an der TU Darmstadt mit dem fir die Versuchs-
kampagnen eingesetzten Material validiert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 8 dargestellt.
Es fallt auf, dass die Abweichungen bei steigendenden Geschwindigkeiten abnehmen.
Trotzdem wurde im FBR-Code der berechnete Austrag je nach Geschwindigkeit um 25-50 %
reduziert.
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Abbildung 8: Berechneter Partikelaustrag nach Geldart im Vergleich zu experimentell
ermittelten Massenstromdichten an einem Kaltmodell der TUD. Kalkstein
entspricht dem Material der Versuchskampagnen; Partikel 100-300 um.

Mit Kenntnis der spezifischen Massenstromdichte kann &, berechnet werden.

P A (4]
(UO _UT)'ps

&4 Qibt den Feststoffvolumenanteil in der dichten Phase der Wirbelschicht an, a ist eine

Abklingkonstante fur den Feststoffanteil in der dinnen Phase. H, beschreibt die Hohe der
dinnen Phase und L. gibt die Hohe des Bettes bei minimaler Fluidisierung an. Fur L. muss
zunachst ein Startwert gesetzt werden. Zur genauen Berechnung von L. ist aber die
Kenntnis des Inventars notwendig. Das Inventar kann mit Hilfe des Druckverlaufs p im
Reaktor aus den Messdaten ermittelt werden. Aus dem Gesamtinventar W, ergibt sich dann
mit Kenntnis der HoOhen fir die dinne und dichte Phase das Inventar fir die
unterschiedlichen Bereiche im Reaktor. Am Ende wird iterativ der richtige Wert flr Ly
bestimmt.

w=PA_w w [5]
g
Wo=Ar-ps-Hy- ey [6]
o (6 —€s)
W=A p H g+~ " 7
i t ps / gs H,'a []
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&, beschreibt den Gasvolumenanteil bei minimaler Fluidisierung und H; die Gesamthdhe des

Carbonators. Um den Feststoffvolumenanteil ¢, am Ausgang des Carbonators und die Hohe
der dinnen Phase zu berechnen, werden Gleichungen 1 und 2 zusammengefasst.

* * 7H
2 _(85 +(‘gsd —85)'8 ‘ I)

me (1_ Emnt ) = a

+Hey - H (&g '5:) (8]

Nach Umformung der Gleichung ergibt sich die in Formel [9] dargestellte Abhangigkeit.

Ly @-&y)-a—H, -64-a—&y+&,
mf( mf) t *sd sd s :_eebH,_Hl‘a [9]

S

Egq — €

Da die Werte auf der linken Seite der Gleichung [9] alle bekannt und konstant sind, kann der
Bruch auch als Konstante dargestellt werden.

me(l_gmf).a_Ht.(ciSd'a_gsd—"—g;:C [10]

S

Ey —€

Es folgt nach Umstellung von Gleichung [9], unter Bericksichtigung der Konstante aus
Gleichung [10], folgender Zusammenhang.

f(Ha)=—e*" -H,-a-c=0 [11]

Diese Gleichung kann mit Hilfe des Newton-Verfahren zur Nullstellenbestimmung gemaR in
[10] dargestellter Abhangigkeit geldst werden.
_fx)

X=X f00) [12]

Als Startwert wird —c gesetzt. Als Ergebnis erhalt man einen Wert flrH, -a, der, dividiert

durch die Abklingkonstante a, die Hohe der diinnen Phase ergibt. Die dichte Phase H, ergibt
sich aus Kenntnis von H, und der Gesamthdhe des Reaktors. Die HOhen kdnnen wiederum in
Gleichung [4] und [5] eingesetzt werden und somit iterativ zur Bestimmung von L, beitragen.

Die Partikelverteilung im Reaktor und die Kenntnis Uber die Hohen der dichten und dinnen
Phase ist die Grundlage zur Berechnung der Kohlenstoffdioxideinbindung. Der Kohlenstoff-
dioxidumsatz in der dichten Zone kann mit folgender Formel berechnet werden.

CCOZ‘AO

_k, Mo

COy ag uO

In [13]

Der Term auf der linken Seite gibt das Verhaltnis der Konzentration von Kohlenstoffdioxid am
Anfang (A¢) und Ende (Ay) der dichten Phase an. Mit H; wird die Hohe der dichten Phase
bezeichnet und u, ist die Leerrohrgasgeschwindigkeit. & beschreibt den Kernanteil des
Reaktors (gesamte Flache des Carbonators ohne Grenzschicht) und kann folgendermalen
berechnet werden:

d

wall

=0.05- D% [14]
Dy ist der Durchmesser des Reaktors und d,,,;; gibt die Dicke der Grenzschicht an. Mithilfe
der Dicke der Grenzschicht ergibt sich die Flache der Grenzschicht zu:

(Dli _(DR _2'dwall)2 T
4

Awall = [19]

22



IGF-Vorhaben 361 ZN — Schlussbericht

Die Gesamtflache des Reaktors betragt:

2
_ 7Dy

A
R 4

[16]

Damit ergibt sich der Kernanteil des Reaktors zu:

S = Ae = Avar

A [17]

Die Konstante Ky, die den gesamten Widerstand des Bettes berlicksichtigt, definiert sich zu

1

1 1
e
Koe 7w Kg

Ky =7, K + [18]

Dabei sind y,. und y,, die Anteile der Partikel im Kern bzw. im Randbereich des Reaktors.
Nach von Kunii und Levenspiel empirisch ermittelten Daten liegen diese fir y, bei 0.01 und
fur y,, bei 0.1-0.2. K, berlicksichtigt den Gasaustausch zwischen der partikelarmen, schnell-
aufsteigenden Kernregion der Wirbelschicht und der partikelreichen Wandregion, wahrend K,
eine Gesamtreaktionskonstante flir die Carbonisierungsreaktion in der Emulsionsphase ist
und sich mit wie folgt naher definieren Iasst.

Ko 1 [19]

g d 1

P 4
6-k, K,

n

Hierbei ist kg der Stoffubergangskoeffizient von CO, zwischen den Partikeln in der Emul-
sionsphase und wird mithilfe der Sherwood-Zahl berechnet.

D
Sh=—%%_-2.¢  +Re’.Sc% [20]
ky-d,
Sc——Hos [21]
pgas : DCO
u_.-d -
Re,, = o Poas [22]
:ugas

Dco2 beschreibt das Gasdiffusionsvermdgen von Kohlenstoffdioxid in Luft. ., ist die kine-
matische Viskositat des Gases, py,s die Gasdichte und u,,; beschreibt die minimale Fluidi-
sierungsgeschwindigkeit. K, ist die Geschwindigkeitskonstante fir die Carbonisierungs-
reaktion.

K —k .SO'Xb,N Poao (1= X)*°

n S
MCaO

[22]

Sy ist die Flache eines CaO-Partikels zum Zeitpunkt t=0. X,y beschreibt den theoretisch
aktiven Anteil von CaO im Carbonator und X bestimmt den Umsatz von CaO zu CaCO; der
durch die im Code integrierte Massenbilanzierung berechnet wird. Mc.o beschreibt die Mol-
masse des Calciumoxids. K ist definiert als Konstante fiir die Carbonisierung in der
Emulsionsphase und wird wie von Bathia und Perlmutter beschrieben zu
5,95-10"° m*(smol) gesetzt. GemaR Literaturangaben wird die Flache Sy mit 1.7- 10" m?/m?3
angenommen. In einer modifizieten Form des FBR-Codes wurden die Formeln zur
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Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit um eine durch [Sun2008] erforschte Abhangigkeit
erweitert. Ist die Differenz des CO,-Partialdrucks zum CO,-Gleichgewicht kleiner als ein
kalksteinabhangiger Wert Ap.,

APco, = Pco, ~ Pco, ,, [kPa] (23]

dann ist die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante nach Gleichung [24]Fehler! Verweisquelle
konnte nicht gefunden werden. 1. Ordnung (n=1). Ist die Differenz gréRRer als dieser Wert
ist die Reaktion gleich 0. Ordnung (n=0).

_ - . mol -
k,=1.67-107 exp(Rt ‘Tj fir (Peo, — Fro,,,)>5kPa und n=0, [mZS (kPa)™] [24]
L - . mol -
k,=1.67-10" exp RT fur (Feo, —Pcozveq)<5kPa und n=1, [m—zs(kPa) ] [25]

Die Aktivierungsenergie E, ist gleich 24 kJ/mol. Dieser Sachverhalt wurde von Sun [2008]
experimentell ermittelt, siehe Abbildung 9. Die quadratischen Markierungen stellen die
Ergebnisse bei 850 °C dar, die Markierungen mit Dreiecken die Ergebnisse bei 600 °C. Die
Reaktionsgeschwindigkeit zum Zeitpunkt Null ist Gber der Differenz der CO,-Konzentration
und dem CO,-Gleichgewicht aufgetragen. Die Ergebnisse wurden von Sun durch Geraden
approximiert. RSME stellt die mittlere quadratische Abweichung der Geraden von den
Versuchsergebnissen dar. FiUr die Simulationen wurde 5 kPa als Grenzwert flr den
Umschlag der Reaktionsordnung genommen. Dieser Wert korreliert mit den Ergebnissen aus
der Kurve fir 600 °C. Fur Simulationen mit der von Sun ermittelten Abhangigkeit muss
Gleichung [22] durch folgenden Zusammenhang ersetzt werden:

K, = 3-r-(1- X)2/3 'Xb,N =Mc,o - Ks '('Dco2 _Pcoz‘eq )’ 'So 'Xb,N [26]

Da sich die Einheiten der spezifischen Oberfliche zu den von Bhatia und Perlmutter
verwendeten Einheiten unterscheiden, muss die Flache S, in m?/g angegeben werden. Nach
Umrechnung wurden je nach Kalkstein Werte zwischen 18 und 29 m?%qg flr die Simulation
eingesetzt.

y = 0.09x - 3.2537
RMSE = 0.097

1 y=1.0532x-0.3418
RMSE = 0.15
_3_5 -
il

S 4 o S Sl §
£
7 \ y = 0.0332x - 3.9483
55 y=1.0172x - 1.0361 RMSE = 0.051
RSME = 0.123
’6 T T T T
5 4 -3 2 1 0

In [(Pco2-Pco2,eq)/100]

Abbildung 9: Ergebnisse der Reaktionsgeschwindigkeit zum Zeitpunkt Null von Sun [2008]
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Der durchschnittliche Anteil von aktivem Calciumoxid X,y nach mehreren Calcinie-
rungs/Carbonisierungs Zyklen ist nach Abanades definiert als:
fo - (1=1F,) My

X = tn(1 +f, [27]
o Myy + mCaO,rec : (1 - fm)

wobei myy der zugefihrte Strom an Makeup und mMicao, rec der zurlckgefuhrte Strom an CaO
aus dem Calcinator ist. f,, und f, sind kalksteinspezifische Kenngrofien, die fur den in den
Versuchskampagnen verwendeten Kalkstein auf f,, = 0.77 und f, = 0.10 angenommen
wurden. Die Endreaktivitat f,, beschreibt die molare Konversion des Calciumoxids nach einer
grolRen Anzahl an Calcinierungs- und Carbonisierungszyklen. Je groRer der Wert dieser
KenngrofRe, desto gréler ist die theoretisch an der Carbonisierungsreaktion teilnehmende
Fraktion an Calciumoxid. Fir die Simulationen wurde unter anderem dieser Wert variiert.

Nach der Berechnung des Kohlenstoffdioxidumsatzes in der dichten Phase wird im FBR-
Code die Einbindung in der dinnen Phase berechnet.

In der diinnen Phase gilt folgender Zusammenhang zwischen der Eingangs- und Ausgangs-
konzentration:

CCOz,Ad _ (1 — & )bed i Kr . (1 . e—aH/ )_ 1- 771?ed . (1 _ e—(a+a' H, [28]
Cco, ., U, -a 1+ aé

Der Bruch im Logarithmus gibt das Verhalinis der Kohlenstoffdioxidkonzentration am Ende
der dichten Phase (Aq) zum Ende des Reaktors (Ae) an. 1-¢¢ beschreibt den Gasvolumen-
anteil im Bett, a ist die bereits beschriebene Abklingkonstante des Feststoffanteils in der
dinnen Phase und a’ ist eine Abklingkonstante von Clustern. Die Werte wurden von Kunii
und Levenspiel empirisch fur grofe Fluidisierungsgeschwindigkeiten ermittelt und in den
FBR-code integriert. Mit ;.4 wird die Kontaktfahigkeit zwischen Partikeln und Blasen in der
dinnen Phase beschrieben.

In

s 1 ) 5
77bed 7/core L N i (1 _ 5,« )
Kbe )/wall

[29]

Der Kohlenstoffdioxidumsatz in der dinnen Phase wird analog zu den fir die dichte Phase
vorgestellten Gleichungen [14] bis [29] berechnet.

Aufgrund der sich permanent mit der CO,-Konzentration dndernden Reaktionsgeschwin-
digkeit wird es nétig, die CO,-Konzentration in jeder Hohe des Reaktors zu bestimmen.
Hierflir wurde eine Schleife in den FBR-Code implementiert, die den Carbonator in 1 cm
grolle Langenabschnitte einteilt und fur jeden Zentimeter die neue CO,-Konzentration
berechnet.

Um das an die Anlage angepasste ASPEN PLUS-Modell zu validieren, wurde das
Auswertungsprogramm um eine integrierte Simulationsroutine erweitert. Der Ablauf der
Simulationsroutine ist in Abbildung 10 dargestellt. Die exportierten Messwerte werden
aufbereitet und importiert, danach als Randbedingungen an das ASPEN PLUS-Modell
Ubergeben und die Simulation durchgefihrt. Die Simulationsergebnisse werden ausgelesen
sowie tabellarisch und visuell aufbereitet. Die Kopplung von ASPEN PLUS ermdglicht es, die
Betriebspunkte der Versuchstage zu simulieren. Dabei wurden mehrere tausend Simu-
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lationen durchgefihrt. Weiterhin bietet es die Moglichkeit, Parameter aus dem Modell oder
dem FBR-Code zu variieren und somit Parameterstudien zu automatisieren.

KRIS? Client
Messwerte - » exportieren der
Messwerte

/ Carbonate Looping VBA Programm \

ASPEN PLUS

Ergebnisse iiber
Simulation der Zeit

Ubergabe der RB - * Anlagenkennwerte
Simulieren * Massenfliisse
Auslesen der * Tabellarisch und

Ergebnisse visuell aufbereit

@ Ergcbnisse

Importieren und
aufbereiten der

Messwerte

. Programmexterne .Carbonate Looping
Vorgédnge VBA Programm

Abbildung 10: Schematischer Ablauf der ASPEN PLUS-Simulationsroutine aus dem
Carbonate Looping VBA-Programm

3.2.4 Ergebnisse der Prozesssimulationen

Mit dem Aspen-Modell und dem integrierten FBR-Wirbelschichtcode wurden zwei Versuchs-
kampagnen nachsimuliert. In der ersten Kampagne von Juli 2011 wurde der Calcinator mit
Propan gefeuert. In einer weiteren Kampagne von Februar 2012 wurde Kohle in einer
sauerstoffangereicherten Atmosphare verbrannt. Da in den gasgefeuerten Versuchen keine
Asche oder Gips in das System eingetragen wurde, konnte deren Auswirkung auf das Modell
gut mit den kohlegefeuerten Versuchen verglichen werden. In Abbild 11 ist das Ergebnis der
Feststoffverteilung der gasgefeuerten Versuchskampagne mit einem Inventar von 200 kg
und die Mittelung der Versuchsergebnisse zum Vergleich abgebildet. Der Feststoffanteil der
dichten Phase hat die Standardeinstellung von 0,24. Das Profil der dinnen Phase
konvergiert am Anfang langsamer und nach oben hin schneller gegen die Mindestbeladung
des Gasstromes im Vergleich zu den Ergebnissen aus der Carbonate Looping Anlage. Man
kann aber erkennen, dass die Feststoffverteilung sehr gut durch die Simulationen abgebildet
werden konnte, zumal auch nur vier Feststoffverteilungen Uber die finf Druckmessungen
berechnet werden konnten (siehe Abbildung 11).
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Abbildung 11 Berechnete Feststoffverteilung, Reaktionsrate und CO, Konzentrationsverlauf
aus dem FBR-Code mit 200 kg Inventar und der gemittelte Feststoffanteil aus dem Versuch
aufgetragen lber die Reaktorhéhe.

In Abbildung 12 ist die simulierte Feststoffverteilung mit einem mittleren Inventar von 250 kg
im Vergleich zu den Messwerten der kohlegefeuerten Versuchskampagne abgebildet. Man
kann erkennen, dass die Hohe der dichten Phase in den kohlegefeuerten Versuchen mit ca.
0,3 m etwas zu niedrig berechnet wird. In den gasgefeuerten Versuchen aus Abbildung 12 ist
die Hbéhe der berechneten dichten Phase ca. 1 m. Dieser Wert stimmt gut mit den Mess-
werten Uberein. Ein weiterer wesentlicher Unterschied ist der Volumenanteil der Partikel in
der dichten Phase. In der kohlegefeuerten Kampagne wurde ein Partikelvolumenanteil von
ca. 0,48 errechnet, es handelt sich demnach um eine sehr dichte aber kleine Phase. Im
Vergleich wurde bei der Gaskampagne ein Volumenanteil von ca. 0,24 errechnet, der sich
Uber die Hohe des Reaktors aber nicht so schnell abbaut wie bei den kohlegefeuerten
Ergebnissen. Man kann erkennen, dass in Abbildung 13 der Partikelvolumenanteil in der
Mitte des zweiten Messkontrollvolumens schon bei unter 0,05 liegt. Im Vergleich lag der
Messwert bei der Gaskampagne noch bei tber 0,1. Es muss beachtet werden, dass bei den
gasgefeuerten Versuchen im Juli 2011 Kalkstein mit einem mittleren Partikeldurchmesser
von 430 um eingesetzt wurde, wohingegen bei den kohlegefeuerten Versuchen feinerer
Kalkstein mit ca. 180 ym zum Einsatz kam. Das Fluidisierungsverhalten der Partikelklassen
hat unmittelbaren Einfluss auf die Ausbildung der Wirbelschichtzustdnde. Bei der Gas-
kampagne konnten sich grébere Partikel im Bett angesammelt haben, wohingegen feinere
Partikel sofort ausgetragen wurden. Demnach konnte sich eine gréRere, wenn auch lichtere
untere Phase ausbilden. Bei den feineren Partikeln aus der Kohlekampagne haben sich
keine grollen Partikel in der unteren Reaktorregion angesammelt, da die grobsten Partikel
lediglich 300 um grof® waren. Es kdénnte hingegen zu Agglomerationen im unteren Bereich
gekommen sein. Erwahnt werden muss auch, dass der Carbonator in den gasgefeuerten
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Versuchen mit ca. 4 m/s betrieben wurde, wohingegen die Leerrohrgeschwindigkeit in der
Kohlekampagne mit mittleren 2,4 m/s eher niedrig war.
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Abbildung 12: Berechnete Feststoffverteilung aus dem FBR-Code mit 250 kg Inventar und
der gemittelte Feststoffanteil aus dem Versuch aufgetragen (iber die Reaktorhéhe.

In Abbildung 13 sind die Abscheideeffizienz der Versuche vom Juli 2011 und die Simula-
tionsergebnisse mit denselben Randbedingungen Uber die Zeit aufgetragen. In den ersten
anderthalb Tagen mit getemperten CaO als Makeup ist die simulierte Abscheideeffizienz
besser als die tatsachliche. Dies bestatigt, dass das getemperte Material eine schlechtere
Reaktivitat oder eine langsamere Reaktionskinetik als frisches Material hat. In den zweiten
anderthalb Tagen mit frischem CaCO; als Makeup hingegen liegen die tatsachliche und die
simulierte Abscheideeffizienz nahe beieinander.

Ab dem Makeup-Wechsel gleichen sich die beiden Abscheideeffizienzen an und tberlagern
sich in grofRen Teilen. Beurteilt man den qualitativen Verlauf der beiden Ergebnisse, fallt auf,
dass sie grofRtenteils sehr dhnlich verlaufen und denselben Ausschlag nach oben oder unten
haben. Betragt der Makeup-Strom null, konvergiert die Simulation gegen null, weil sich kein
Umlauf in der Simulation einstellt. Weiter wurde in den ersten anderthalb Tagen die
Abscheideeffizienz mit frischem CaO simuliert, um einen Vergleich zum getemperten
Material zu ziehen. Hier ist der Unterschied durch die groRere Molanzahl, die pro Kilogramm
Makeup in die Anlage gefahren wird, noch groéRer.

Innerhalb der Versuchszeit wurden in Abbildung 13 signifikante Punkte markiert, deren
Verlaufe im Folgenden kurz erlautert werden. Bei Markierung 1 sieht man, wie die Simulation
die Messwerte qualitativ gut nachsimuliert. Hier hat lediglich der Abfall des Makeup-Stroms
am Ende von Markierung 1 im Modell groRere Auswirkung auf die Abscheidung als in den
Versuchen. Der Grund dafir liegt darin, dass ein Makeup Abfall Gber Gleichung [27] im FBR-
code einen direkten Rickgang der theoretisch aktiven Fraktion von CaO zur Folge hat. In

28



IGF-Vorhaben 361 ZN — Schlussbericht

den Versuchen macht sich ein Riickgang von Makeup kurzfristig nicht bemerkbar sondern

verandert die Aktivitat mit zeitlicher Verzégerung.
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Abbildung 13: Versuchs- und Simulationsergebnisse der Versuchstage. Die ersten
anderthalb Tage wurden sowohl mit CaO als auch mit CaCO3 als Makeup aufgetragen

Im Punkt 2 wird der Makeup-Strom von 73 kg/h auf 90 kg/h erhéht und danach wieder auf
67 kg/h reduziert. Die simulierte CO2-Abscheidung folgt dem Verlauf. Es zeigt sich wiederum,
dass dynamische Effekte eine direkte Auswirkung auf das Modell haben, wohingegen der
Effekt in der Realitat kurzfristig nicht zu sehen ware. Die um 5 % ansteigende Abscheide-
effizienz der Anlage am Ende von Markierung 2 wird durch eine Temperaturabsenkung der
Primarluft um 33 °C verursacht. In den Simulationsergebnissen spiegelt sich dies nicht
wieder, weil die Absenkung des Makeups die Temperaturreduktion im Carbonator mehr als
kompensiert.

Markierung 3 zeigt die Reaktion der Anlage und der beiden Simulationen auf eine Redu-
zierung der CO,-Konzentration am Eingang des Reaktors um 2 Vol.-%, von 11 Vol.-% auf
9 Vol.-%. Alle drei Verlaufe zeigen eine ahnliche Reaktion, die simulierte Abscheideeffizienz
mit CaCO; als Makeup reagiert etwas starker als die simulierte Abscheideeffizienz mit CaO.
Durch die geringere eingebundene Menge an CO, steigt die durchschnittliche Masse an
aktivem CaO in der Simulation mit CaCOj; im Verhaltnis mehr als im simulierten Fall mit CaO
als Makeup.

In Abschnitt 4 wird das Makeup von 60 kg/h auf 120 kg/h erhéht, was eine Inventarerhéhung
von 180 kg auf 200 kg zur Folge hat. Die dadurch verbesserte CO,-Abscheidung wird von
den Simulationen gut abgebildet. Diese beiden Parameteranderungen beeinflussen die
Simulation sofort, die Anlage wird jedoch nur durch die Inventarsteigerung sofort beeinflusst.
Langfristig steigt die Abscheideeffizienz der Anlage wegen der Makeup-Erhéhung und auch
wegen des Makeup-Wechsels. Das Anlagenverhalten wird zusatzlich noch durch andere
Effekte und Stérungen Uberlagert. Das lokale Minimum und Maximum der Stérung wurde
durch die langere Mittelung gedampft und von der Simulation ignoriert. Am Ende von
Markierung 4 sinkt die simulierte Abscheideeffizienz durch eine Makeup-Reduzierung um
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30 kg/h sehr schnell. Kurz nach Markierung 4 steigt das Makeup langsam wieder um ca.
40 kg/h bis auf 140 kg/h an und die Abscheideeffizienz der Simulation erhéht sich gleicher-
malen, bis die Abscheideeffizienzen der Simulation und der Versuche Ubereinander liegen.

Bei Markierung 5 liegen die Abscheideeffizienzen der Versuche und der Simulation
grofitenteils Ubereinander, mit kleinen Makeup- und Inventar-abhangigen Ausreillern der
Simulation. In diesem Zeitraum wurde die Anlage nur mit kleinen Parameterdnderungen
relativ konstant gefahren. Das Minimum am Anfang von Markierung 5 wird durch eine
Inventarschwankung von -50 kg hervorgerufen und dann wieder durch eine Erhéhung des
Makeups um +40 kg/h und des Inventars um +20 kg kompensiert. Am Ende von Markierung
5 wurde das Makeup um 30 kg/h erhéht, was den Sprung nach oben erklart.

Wie bereits angesprochen, ist das grolite Problem beim Vergleich der Simulationen mit den
Versuchen der Unterschied zwischen der instationaren Anlage und den stationaren
Simulationen von ASPEN PLUS. Die Abscheiderate der Anlage ist immer vom vorherigen
Betrieb abhangig, die Simulation in ASPEN PLUS simuliert nur mit konstanten Rand-
bedingungen. Wenn man den Carbonate Looping-Prozess genauer betrachtet, reagiert der
Prozess auf unterschiedliche Gradienten von Randbedingungen unterschiedlich schnell.
Eine Anderung der Temperatur im Carbonator hat einen sofortigen Einfluss auf die
Abscheiderate und die Anlage kann sich relativ schnell in den neuen stationaren Betriebs-
punkt bewegen. Der Makeup-Strom ist der Parameter, auf den der Carbonate Looping-
Prozess am langsamsten reagiert. Das Inventar weist eine durchschnittliche Reaktivitat nach
Gleichung [27] von Abanades [2004] auf, die groRtenteils abhdngig von Umlauf und Makeup
ist. Da aber ein veranderter Makeup-Strom bei einer Grofie von 5 %, 10 % und 30 % des
Inventars der Anlage pro Stunde ca. 44 h, 21 h und 6 h braucht, um Uber 90% des Inventars
auszutauschen, verandert sich die Reaktivitdt dementsprechend langsam in Richtung des
neuen stationdren Betriebspunktes. Hingegen reagiert die Simulation direkt auf die neuen
Randbedingungen.

Um diesen Effekt auszugleichen, wurde eine Routine entwickelt die einen zum instationaren
Verhalten der Anlage aquivalenten konstanten Makeup-Strom ausgibt. Diese Routine
berechnet das Alter in Umlaufen n;,,,, des gesamten Inventars in Abhéangigkeit der
zeitlichen Verlaufe von Makeup-Strom m,,, Inventar m;,,, und Umlauf r1g, siehe Formel [29].
Der vom Produktoperator eingeschlossene Teil in Formel [29] berechnet den Anteil des
Inventars in der Zeitspanne At zum Zeitpunkt —i, welcher zum Zeitpunkt i = 0 noch immer in
der Anlage ist. Dieser Anteil wird mit der Anzahl an Umldufen multipliziert. Die Anzahl der
Umlaufe berechnet sich mit dem Quotienten aus Umlauf und Inventar zum Zeitpunkt —i
multipliziert mit der Zeitspanne At. Das Ergebnis jeder Zeitspanne wird aufsummiert und
ergibt das Alter des Inventars der Anlage in Umlaufen zum Zeitpunkt i = 0. In einem
nachsten Schritt der Routine wird ein konstanter Makeup-Strom mittels der Gleichung [30]
und einer lteration des Makeups-Stromes berechnet, mit dem sich das gleiche Alter des
Inventars zum Zeitpunkt i = 0 einstellen wirde. In Gleichung [30] sind Inventar und Umlauf
gleich dem betrachteten Betriebspunkt und nicht mehr variabel mit dem zeitlichen Verlauf.

Pge = &Atﬁp —MH [29]

i=0 L m|nv,7i i=0 mInv —i
n _ C mS,O Atf[ [1 _ mM,constantAtJ [30]
loops
i20| Mo -0 Mo
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In Abbildung 14 sieht man den Vergleich zwischen dem real in der Anlage eingestellten
Makeup Strom, sowie dem berechneten aquivalenten Makeup. Man sieht, dass der
berechnete Makeup-Strom den starken Schwankungen der Versuchseinstellung langsam
folgt. Starke Ausschlage werden gedampft und somit wird die langfristige Auswirkung der
Makeup Anderung auf die Simulation Ubertragen.
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Abbildung 14: Aquivalentes Makeup und tatséchliches Makeup iiber die Versuchstage
aufgetragen

In Abbildung 15 wurden die Versuche mit aquivalentem Makeup anstatt mit realem Makeup
simuliert. Auf den ersten Blick sieht man, dass der Graph der simulierten Abscheideeffizienz
glatter verlauft und die Simulationsergebnisse mit null Abscheidung nicht mehr existieren.
Dies liegt an dem sich langsamer andernden aquivalenten Makeup-Strom und daran, dass er
nicht mehr null wird. Die Abscheideeffizienz trifft jetzt auch an den kritischen Stellen die
Versuchsergebnisse, der Unterschied zwischen stationarer Simulation und instationarer
Anlage ist meistens geringer geworden
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Abbildung 15: Abscheideeffizienz der Versuche und der Simulation (iber die Versuchstage
aufgetragen. Simulationen wurden mit dquivalentem Makeup durchgefiihrt.

In Abschnitt 1 konnten keine signifikanten Verbesserungen der Simulation erzielt werden, da
das aquivalente Makeup zu diesem Zeitpunkt nur sehr wenig sinkt und dadurch nur einen
geringen Einfluss auf die Simulation austbt. Der Abfall der Abscheideeffizienz am Ende von
Markierung 1 wird fast nur durch die steigende Temperatur im Carbonator erzeugt. Die
unterschiedlichen Gradienten der Abscheidung zwischen Versuchen und Simulation zeigt,
dass der Temperatureinfluss im Modell nicht so stark ist wie in der Realitat. Der schwéchere
Einfluss der Temperatur in der Simulation kommt unter anderem durch das nicht
implementierte Temperaturprofil des Carbonators zustande.

Markierung 2 zeigt dieselbe Stelle wie Markierung 2 in Abbildung 14. Mit dem aquivalenten
Makeup folgt diesmal die simulierte Abscheidung dem Verlauf der Anlage. Die kurzzeitige
Makeup-Erhéhung wird von dem &quivalenten Makeup praktisch ignoriert, wie auch in
Abbildung 15 zu sehen ist

Markierung 3 zeigt eine Phase, in der die Simulation und die Versuchsergebnisse parallel
zueinander verlaufen; hier erzeugt der gegen 60 kg/h konvergierende aquivalente Makeup-
Strom eine den Versuchen angepasste Reduzierung der Sorbensaktivitat. Der Unterschied
zwischen Simulation und Versuchsergebnissen wird hier nur durch die schlechtere Aktivitat
des in den Versuchen benutzten getemperten Materials verursacht. Die qualitative
Abweichung der Simulationsergebnisse von den Versuchsergebnissen durch kurzzeitige
Makeup-Erhéhungen wird durch das aquivalente Makeup ignoriert, ein Beispiel daflr ist
Markierung 4.

Bei Markierung 5 ist der Einfluss des konstant steigenden &quivalenten Makeups im Ver-
gleich zu den Versuchsergebnissen zu sehen. Mit dem aquivalenten Makeup konvergiert die
simulierte Abscheideeffizienz langsamer gegen die tatsachliche Abscheideeffizienz als mit
dem tatsachlichen Makeup-Strom. Die Anlagenstérungen bei Markierung 6 kdnnen mit dem
aquivalenten Makeup sehr gut nachsimuliert werden und Simulationsergebnisse mit null
Abscheidung werden komplett vermieden.
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Die folgenden Diagramme zeigen die Simulationsergebnisse der kohlegefeuerten Versuche
vom Februar 2012. Der betrachtete Zeitraum umfasst ca. 30 Stunden. Der FBR-code basiert
auf den in Kapitel 3.2.3 beschriebenen Gleichungen. Hierbei wurden zundchst Simulationen
mit der von Sun veroffentlichten Korrelation der sich andernden Reaktionsordnungen
durchgefihrt (vgl. Gleichung 23-26). Als Vergleich wurden die Versuche erneut mit der von
Abanades beschriebenen Korrelation flir die Umsatzrate simuliert (vgl. Gleichung 22). Um
die Auswirkung des FBR-Codes auf die Simulation zu verdeutlichen, wurden die Versuche
ebenfalls ohne Wirbelschichtmodell im Carbonator mit festen angenommenen Konversionen
simuliert. Dargestellt werden hierbei jeweils die Abscheidung im Carbonator sowie die
Gesamtabscheidung des Prozesses. Die Abscheidungsraten sind unterschiedlich, da zusatz-
lich zur Abscheidung im Carbonator noch das gesamte CO, aus der Kohleverbrennung im
Calciner abgeschieden wird. Abbildung 16 zeigt die Simulationsergebnisse flir die Kohle-
kampagne mit den von Sun beschriebenen Gleichungen fur die Reaktionskinetik.
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Abbildung 16: Abscheideeffizienz der kohlegefeuerten Versuche von Februar 2012 und der
Simulation (ber die Versuchstage aufgetragen. Simulationen wurden mit &quivalentem
Makeup und der Korrelation nach SUN durchgefiihrt. Annahme von 30 % vor und 40 %
Asche nach Massenstromreduzierung.

Man kann erkennen, dass die Simulationen sehr gut mit den Messwerten Ubereinstimmen.
Eine fir die Prozesssimulation wichtige Randbedingung ist der Ascheanteil am umlaufenden
Massenstrom. Da wahrend der Versuche das Probenentnahmesystem der Versuchsanlage
noch nicht ausgereift war, konnte keine sichere Erkenntnis Uber den Ascheumlauf erlangt
werden. Aus diesem Grund wurde fir die Simulation durch selektive Ascheausschleusung
der Anteil der Asche am umlaufenden Massenstrom variiert. Da innerhalb der 30 Stunden
mit hoher Wahrscheinlichkeit kein stationarer Betriebspunkt in Bezug auf den Ascheanteil
erreicht werden konnte, wurde der Ascheanteil im System dynamisch angenommen und von
30% auf 40% gesteigert. Man sieht deutlich, dass es nach ca. 16 h zu einem generellen
Abfall der Abscheidungen kommt. Der Grund dafiir liegt im Rickgang der Schnecken-
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forderung und des damit verbundenen umlaufenden Massenstroms. Auflierdem wurde relativ
lange kein Makeup in die Anlage gefahren. Die Reduzierung des Umlaufs und die
schlechtere CO,-Abscheidung verringerte wiederrum die Temperatur im Carbonator, worauf-
hin auch die Reaktionsgeschwindigkeit gesunken ist. Aulerdem wurde das Carbonator-
Inventar durch die beschriebenen Effekte reduziert. Abbildung 17 und Abbildung 18 zeigen
die Effekte, die fir den generellen Riickgang der Abscheidung verantwortlich sind.
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Abbildung 17: Umlaufender Massenstrom, eingebrachtes Makeup und &quivalenter Makeup
Massenstrom fiir die kohlegefeuerten Versuche von Februar 2012
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Abbildung 18: Temperatur und Inventar im Carbonator flir die kohlegefeuerten Versuche von
Februar 2012
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Im Wirbelschichtcode ist fir die theoretisch an der Reaktion teilnehmende Fraktion an
Calciumoxid eine Korrelation hinterlegt (vgl. Gleichung 27), die vom umlaufenden
Massenstrom, vom zugefihrten Makeup und von Kkalksteinspezifischen Kenngrélien
abhangig ist. Eine dieser KenngréfRen ist die Endreaktivitat £, die fir die Simulationen nach
Vorgabe des Kalksteinlieferanten Rheinkalk auf 10 % festgesetzt wurde. F,, ist die molare
Konversion des Calciumoxids nach einer groRen Anzahl an Calcinierungs- und Carbo-
nisierungszyklen. Je grofRer der Wert dieser KenngrofRRe, desto groRer ist die theoretische an
der Carbonisierungsreaktion teilnehmende Fraktion an Calciumoxid. Eine weitere Mdglichkeit
die molare Konversion des Kalksteins zu beeinflussen ware gewesen, die Endreaktivitat 7, zu
erhéhen. In der Literatur sind ebenfalls Werte zwischen 15-20 % zu finden. Als Folge hatte
man daraufhin den Ascheanteil verkleinern kénnen.

In einer zweiten Simulation mit der Korrelation von Sun wurde die Asche dynamisch von 0 %
auf 40 % erhoht. Die Ergebnisse sind in Abbildung 19 zu sehen.
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Abbildung 19: CO,-Abscheideeffizienzen der kohlegefeuerten Versuche von Februar 2012
und der Simulation (ber die Versuchstage aufgetragen. Simulationen wurden mit
adquivalentem Makeup und der Korrelation nach SUN durchgefiihrt. Annahme einer
dynamischen Ascheanhé&ufung von 0-40% (ber die Versuchszeit.

Die Ergebnisse sind flir eine Simulation ebenfalls sehr passabel, allerdings verschlechtern
sich die Simulationsergebnisse im Vergleich zu den in Abbildung 16 dargestellten Werten. Es
fallt auBerdem auf, dass sich die Gesamtabscheidungen zwischen Simulation und Versuch
in beiden Fallen weniger stark unterscheiden, als die Abscheidungen im Carbonator. Der
Grund hierfur liegt in der Tatsache, dass systembedingt eine grolte Warmemenge fiir die
Calcinierung bereitgestellt und demnach viel Kohle in das System eingebracht werden
musste. Das Verhaltnis zwischen abgeschiedenem CO, im Carbonator und durch die Kohle-
verbrennung direkt abgeschiedenen CO, im Calcinierer lag wahrend der ausgewerteten 30
Stunden mehr auf der Seite des Calcinierers.
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Als Vergleich wurden die Versuche ebenfalls mit der von Abanades veroffentlichten Umsatz-
rate aus Gleichung 22 simuliert. Hierbei wurde fur die temperaturabhangige Reaktions-
konstante ks ein fester Wert eingesetzt. Dieser Wert wurde von Bhatia und Perimutter
veroffentlicht und gilt fir 650 °C. Da sich die Temperatur im Carbonator, wie in Abbildung 18
zu sehen, allerdings verandert, kommt es hierbei zu einem zu erwartenden Fehler. Abbildung
20 zeigt die Simulationsergebnisse fir die kohlegefeuerte Versuchskampagne. Die
Simulationen wurden mit der Annahme einer dynamischen Aschezunahme von 10 % auf
20 % durchgeflhrt (die Simulationen mit mehr Asche und einer dynamischen Zunahme von
0 % auf 40 % zeigten groRere Abweichungen).
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Abbildung 20: Abscheideeffizienz der kohlegefeuerten Versuche von Februar 2012 und der
Simulation (ber die Versuchstage aufgetragen. Simulationen wurden mit &quivalentem
Makeup und der Korrelation nach Abanades durchgefiihrt. Annahme von 10% vor und 20%
Asche nach Massenstromreduzierung.

Man sieht einen deutlichen Rickgang der Ubereinstimmung zwischen Versuch und
Simulationsergebnissen. Die Trends und Schwankungen konnten durch die Sun-Korrelation
wesentlich besser abgebildet werden. Man sieht allerdings direkt nach Rickgang der
Schneckenférderung einen Bereich mit konstanter Temperatur, der gute Ubereinstimmung
zeigt.

Um den Einsatz des FBR-Codes zu legitimieren, wurde eine weitere Simulation der Kohle-
kampagne durchgefuhrt, bei der die molare Konversion auf einen bestimmten Wert
festgesetzt und der Wirbelschichtcode nicht eingesetzt wurde. Die Ergebnisse sind in
Abbildung 21 dargestellt. Die Simulationen wurden mit einer mittleren molaren Aktivitat von
5 % und 10 % durchgefuhrt. Man sieht deutlich, dass das Verhaltnis von eingebundenem
CO; zu umlaufendem CaO zwischen den angesetzten Werten liegt. AuRerdem wird klar
erkennbar, dass die Messwerte ohne den Wirbelschichtcode nur vom generellen Trend her
richtig nachsimuliert werden. Der Einsatz des FBR-Codes mit der Abbildung der hydrodyna-
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mischen Verhaltnisse einer zirkulierenden Wirbelschicht ist unmittelbare Voraussetzung flr
eine erfolgreiche Simulation der Versuchsergebnisse.
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Abbildung 21: Abscheideeffizienz der kohlegefeuerten Versuche von Februar 2012 und der
Simulation (ber die Versuchstage aufgetragen. Simulationen wurden ohne FBR-code
durchgefiihrt und die molare Konversion wurde auf 5 % und 10 % festgesetzt. Konstanter
Ascheanteil im System.
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3.3 AP3 - Verwertung der Feststoffe in der Zementindustrie

Im Arbeitspaket 3 war die Frage zu klaren, ob deaktiviertes Sorbens aus dem Carbonate-
Looping-Prozess als alternativer Rohstoff fir die Herstellung von Zementklinker zu verwerten
ist. Im herkdmmlichen Klinkerbrennprozess werden die Rohmaterialien Kalkstein, Ton und
Kalkmergel in Steinbriichen gewonnen und anschlieRend aufbereitet. Je nach Lagerstatte
kann es erforderlich sein, dass der Rohmaterialmischung gewisse Korrekturstoffe wie z.B.
Eisenoxidtrager oder Siliciumdioxidtrager zugefiigt werden, um die gewinschte Rohmehl-
zusammensetzung zu erreichen. Fur die Zusammensetzung von Rohmehlen aus deutschen
Zementwerken koénnen die folgenden Spannbreiten [25] angegeben werden (siehe
Tabelle 2).

Tabelle 2: Chemische Zusammensetzung deutscher Zementrohmehle [25]

Bestandteil Gehalt in M.-%

max. %] min.
CO, 38,0 34,5 31,0
H,O 1,5 1,0 0,5
CaO 45,0 42,5 40,0
Sio, 16,0 14,0 12,0
Al,O4 50 3,5 2,0
Fe,O; 3,0 1,8 0,5
MgO 2,5 1,0 0,5
Mn,O3 0,4 0,05 0,02
TiO, 0,3 0,2 0,1
P,05 0,15 0,08 0,01
K>,O 1,2 0,7 0,2
Na,O 0,25 0,10 0,01
SO;3 1,5 0,5 0,05

Bei dem deaktivierten Sorbens aus dem Carbonate-Looping-Prozess handelt es sich in der
Regel um teilweise oder Uberwiegend entsduerte Kalksteine. Dieses Material kénnte einen
Teil der Ublichen Rohmaterialmischung ersetzen. Die Tatsache, dass das Sorbens zum Telil
bereits calciniert ist, wirde bei einer Verwertung im Klinkerbrennprozess zu einer Vermin-
derung der CO,-Emissionen und zu einem geringeren Energieverbrauch flhren.

Um die Verwertungsmdglichkeiten beurteilen und anschlieBend weiter untersuchen zu
kénnen, wurde die chemische Zusammensetzung von Proben aus der 1 MW-Versuchs-
anlage bestimmt. Zundchst wurden die Hauptkomponenten mittels Réntgenfluoreszenz-
analyse (bzw. IR flr CO,/H,O und Gravimetrie fiir Glihverlust) analysiert. Nachfolgend sind
die Analysendaten von Proben aus der Messkampagne im Februar 2012 zusammengestellt,
bei der die Feuerung des Calcinators mit Kohle erfolgte. In diesen Proben ist auch die Asche
aus der Kohleverbrennung enthalten, die im Klinkerbrennprozess stofflich verwertet werden
kann.
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Die Probenahmen wurden an folgenden Stellen durchgeflihrt (siehe auch Abbildung 2):

e Calcinator (CFB 400)

e Carbonator (CFB 600)

e Filter nach Calcinator (Filter 400)
e Filter nach Carbonator (Filter 600)
e Calcinator Boden

e Carbonator Boden

Die Ergebnisse der Analysen sind in der nachfolgenden Tabelle 3 zusammengestellt. Die in
typischen Rohmehlen enthaltenen oxidischen Komponenten (siehe Tabelle 2) sind auch in
den Sorbensproben enthalten. Je nach Probenahmestelle ist der Entsauerungsgrad der
Proben sehr unterschiedlich, was sich in den sehr verschiedenen CaO- und CO,-Gehalten
bzw. den unterschiedlichen Glihverlusten zeigt.

Tabelle 3: Chemische Zusammensetzung von Proben aus der Messkampagne im Februar
2012

Parameter Einheit Calcinator | Calcinator Filter Carbonator | Carbonator Filter

(CFB 400) Boden 400 (CFB 600) Boden 600
Kohlendioxid M.-% 41,7 13,5 5,59 5,68 16,6 8,82
Wasser M.-% 0,42 1,53 1,93 0,26 0,56 1,44
Glihverlust M.-% 421 15,0 7,52 5,94 17,1 10,3
Calciumoxid M.-% 55,2 78,3 38,7 83,8 74,0 50,6
Silicium(IV)oxid M.-% 0,77 2,90 31,8 4,45 2,34 23,1
Aluminiumoxid M.-% 0,12 0,31 10,4 1,20 0,23 8,35
Eisen(lll)oxid M.-% 0,56 1,21 4,27 1,27 3,01 2,97
Magnesiumoxid M.-% 0,55 0,67 1,34 0,89 0,75 1,27
Mangan(l1)oxid M.-% 0,02 0,04 0,05 0,04 0,05 0,05
Titandioxid M.-% 0,44 0,89 0,54 0,60 2,54 0,51
Phosphor(V)oxid M.-% 0,01 0,02 0,09 0,02 0,02 0,08
Kaliumoxid M.-% 0,01 0,01 1,20 0,03 0,01 1,00
Natriumoxid M.-% 0,02 0,03 0,61 0,07 0,01 0,52
Natriumequivalent M.-% 0,03 0,04 1,40 0,08 0,02 1,17
Sulfat als SO3 M.-% 0,04 0,50 2,80 2,27 0,33 1,18

Im Calcinator erfolgt die Freisetzung des abgeschiedenen CO,. In den untersuchten Proben
zeigen sich die hdéchsten Entsauerungsgrade allerdings erst bei Proben von der Probe-
nahmestelle ,Calcinator Boden®. Die vergleichsweise hohen SiO,-Gehalte in den Proben aus
den Filtern sind hoéchstwahrscheinlich auf den Ascheanteil aus der Kohleverbrennung
zurlckzufuhren.

Grundsatzlich sprechen die Ergebnisse der analytischen Bestimmungen dafiir, dass die Sor-
bentien im Klinkerbrennprozess verwertet werden kénnen. Neben den oxidischen (Haupt)-
Komponenten sind auch die Gehalte der Spurenelemente von Bedeutung bezliglich einer
Beurteilung der Verwertungsmdglichkeiten. Erhdhte Eintrdge von Spurenelementen kénnten
u.U. die Kreislaufe im Ofensystem und damit auch die Emissionssituation beeinflussen.
Daruber hinaus kdnnten erhdhte Eintrdge von Spurenelement auch Auswirkungen auf die
Klinkermineralogie haben und die Bildung bestimmter Klinkerphasen beeinflussen. Uber die
Ublichen Spurenelementgehalte von Rohmehlen liegen umfangreiche Daten vor [26]. In der
nachfolgenden Tabelle 4 sind die Gehalte eines typischen Rohmehls zusammengestellt.
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Tabelle 4: Spurenelementgehalte (60%-Perzentil) von deutschen Rohmehlen in mg/kg [26]

Probe As Cd Co Cr Cu Hg Mn
Rohmehl 5,30 0,32 4,70 25,0 13,0 0,03 228
Probe Ni Pb Sh Sn Tl Y Zn
Rohmehl 14,0 12,0 1,10 4,40 0,38 30,0

In den aus der Carbonate-Looping-Versuchsanlage ausgeschleusten Sorbensproben wurden
die in der nachfolgenden Tabelle 5 zusammengestellten Spurenelementgehalte gefunden.

Tabelle 5: Spurenelementgehalte von Proben aus der Messkampagne im Februar 2012

Element Einheit Calcinator | Calcinator Filter Carbonator | Carbonator Filter
(CFB 400) Boden 400 (CFB 600) Boden 600
As mg/kg <1,00 <1,00 1,60 <1,00 <1,00 2,53
Cd mg/kg 0,09 0,22 0,86 0,13 0,25 0,27
Co mg/kg <0,10 4,47 8,08 2,62 3,00 7,33
Cr mg/kg <1,00 65,3 217 17,0 9,39 771
Cu mg/kg 5,42 5,00 26,6 7,40 6,04 31,2
Hg mg/kg <0,02 <0,02 0,23 <0,02 <0,02 <0,02
Mn mg/kg 149 222 305 252 218 311
Ni mg/kg 11,5 20,2 449 28,2 20,1 41,2
Pb mg/kg 1,77 3,15 12,8 <0,50 4,62 7,86
Sb mg/kg <1,00 <1,00 <1,00 <1,00 <1,00 <1,00
Sn mg/kg 3,23 5,52 11,4 3,83 6,20 < 2,00
T mg/kg <0,20 <0,20 0,43 <0,20 <0,20 <0,20
\% mg/kg 1,73 11,7 131 31,0 19,0 112
Zn mg/kg 3,80 17,6 81,0 34,7 14,5 80,2

Erganzend dazu sind in der nachfolgenden Tabelle 6 noch die Spurenelementgehalte des
Kalksteins (Make-Up-Material) und der bei den Versuchen eingesetzten kolumbianischen
Kohle zusammengestellt. Die Bestimmungen wurden mit ICP-MS (Massenspektrometrie mit
induktiv gekoppeltem Plasma) bzw. AAS (Atomabsorptionsspektrometrie) durchgefihrt.

Tabelle 6: Spurenelementgehalte des in der Versuchsanlage verwendeten Kalksteins und

der Kohle

Element Einheit CaCO3 Kohle
(Ausgangsmaterial) . El Cerrejéon*

As mg/kg <1,00 2,44
Cd mg/kg 0,12 0,29
Co mg/kg 4,08 37,1
Cr mg/kg 7,02 8,71
Cu mg/kg 3,89 7,08
Hg mg/kg 1,43 0,28
Mn mg/kg 150 82,6
Ni mg/kg 30,8 13,0
Pb mg/kg 3,79 2,10
Sb mg/kg <1,00 <1,00
Sn mg/kg < 2,00 < 2,00
TI mg/kg <0,20 <0,20
\% mg/kg 1,85 25,6
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Die Analysenergebnisse zeigen, dass in den meisten Fallen keine signifikant erhohten
Spurenelementgehalte festgestellt wurden. Lediglich die Gehalte von einzelnen Elementen in
einzelnen Proben (z.B. Hg-Gehalt im Kalkstein) machen eine weitergehende Uberwachung
des Rohmehls erforderlich. Es ist aber anzunehmen, dass sich innerhalb der Anlage an dem
umlaufenden Sorbensmaterial Verdampfungs- und Kondensationsvorgange der Spurenele-
mente abspielen, zumindest bei den leichter flliichtigen und mittelflichtigen Komponenten.
Durch die Abkihlung des Gas- und Materialstroms in den Filtern kommt es zur Kondensation
von Spurenelementen und damit zu einem Anreicherungseffekt in den Filterproben.
Beispielsweise zeigen die Spurenelementgehalte an den Probenahmestellen des Calcinators
stets eine Anreicherung bei den Proben des zugehdrigen Filters. Abgesehen davon sind
wahrscheinlich auch die Partikeleigenschaften flr einen solchen Effekt mitverantwortlich, da
in feineren Kornfraktionen mit einer Anreicherung der Spurenelemente zu rechnen ist.

Die nachfolgenden Abbildungen 22 und 23 zeigen rasterelektronenmikroskopische Aufnah-
men ausgewahlter Sorbensproben. Man erkennt die makroporése (Porendurchmesser > 50
nm) Struktur der Sorbensmaterialien, durch die eine grofRe innere Oberflache gebildet wird.
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Abbildung 22: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahme der Probe ,,Carbonator
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Abbildung 23: Rasterelektronenmikroskopische Aufnahme der Probe ,Calcinator Boden*

In Abbildung 24 ist die KorngroRenverteilung der Sorbensproben dargestellt. Fir die am
Calcinator und Carbonator genommenen Proben zeigte sich ein dhnlicher Verlauf, wahrend
die an den Filtern genommenen Proben deutlich feiner sind. Bei der lasergranulometrischen

Untersuchung der Proben ergaben sich die in Tabelle 7 dargestellten Lageparameter x‘ und
Steigungsmalie n.
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Abbildung 24: Korngréenverteilung der untersuchten Sorbensproben

Tabelle 7: Feinheitsparameter der RRSB-Funktion der untersuchten Proben

Probe Dichte Lageparameter Steigungsmaf
[g/cm’] X' [pm] n
Probe ,Carbonator® 3,12 158,4 2,57
Probe ,Calcinator” 2,72 540,0 0,89
Probe ,Filter 600“ 2,74 15,47 0,91
Probe ,Filter 400“ 2,53 33,85 1,25
Probe ,,Carbonator Boden* 3,05 228,62 3,38
Probe ,Calcinator Boden* 2,96 285,24 2,05
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3.4 AP4 - Laborversuche mit Klinkerbrand

3.4.1 Brennen von Zementklinker

Die chemische Zusammensetzung der Sorbens-Proben aus dem Carbonat-Looping-Prozess
zeigte, dass das deaktivierte Sorbens als alternatives Rohmaterial im Klinkerbrennprozess
verwertet werden koénnte. Portlandzementklinker enthalt die in Tabelle 8 angegebenen che-
mischen Bestandteile, angegeben in oxidischer Form. Neben dem Calciumoxid als Haupt-
komponente sind SiO,, Al,O3, und Fe,O3; sowie weitere oxidische Komponenten in kleineren
Prozentanteilen im Klinker enthalten.

Tabelle 8: Chemische Zusammensetzung (Angaben in oxidischer Form) von Portland-
zementklinker nach Duda [27]

Komponente Massenanteil [%] Komponente Massenanteil [%0]
CaO 58 — 67 % TiO, 0-0,5%
SiO, 16 —26 % MgO 1-5%
AlL,O4 4-8% K>O + Na,O 0-1%
Fe,O3 2-5% SO; 0,1-25%
Mn,O; 0-3% P20s 0-15%
Glihverlust 05-3%

Um bei den Laborversuchen mit Klinkerbrand eine geeignete Zusammensetzung der Roh-
materialmischungen zu erreichen, mussten den Sorbens-Proben Korrekturstoffe zugesetzt
werden, und zwar Eisenoxid-Trager, Siliciumoxid-Trager und Aluminiumoxid-Trager. Dazu
wurden Microsilica (Nebenprodukt bei der Herstellung von Ferrosilicium, SiO,-Gehalt ca.
98%), Eisen(lll)oxid, und Aluminiumhydroxid zugefiuigt und daraus folgende RohmehImi-
schungen hergestellt:

Tabelle 9: Rohmehimischungen (RM A bis D) fiir die Klinkerbrénde

Komponente Rohmehlmischungen
~RM A* - RM B* ~RM C* »RM D
(mit Probe (mit Probe (mit Probe (mit Probe
,Calcinator Boden“) ,Carbonator Boden*) ,Calcinator*) ,Carbonator*)
Einwaagen in [g]
Sekundarrohstoff 169,4 179,3 238,3 158,3
Microsilica 37,3 38,0 40,8 35,1
Aluminiumhydroxid 14,5 14,7 15,0 12,0
Eisenoxid 11,1 7,7 12,5 11,2

Die Mischungen wurden in einer Porzellanschale innig vermengt und mit Wasser angeteigt.
AnschlieRend wurde die Mischung ca. einen Tag bei 40°C im Trockenschrank getrocknet.
Danach wurde der resultierende Kuchen (siehe Abbildung 25 grob gebrochen und die Bruch-
sticke (,Granalien®) in Platintiegel eingefullt. Durch diese Vorgehensweise lassen sich
vergleichbare Granalien wie bei der Verwendung eines Granuliertellers herstellen.
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Abbildung 25: Getrockneter ,Kuchen“ der Rohmaterialmischung

AnschlieRend wurden die Tiegel in einen Laborofen Uberflhrt (siehe Abbildung 26) und die
Laborklinker gebrannt. Nach Ende des Brennprozesses wurden die Proben mit Luft abge-
kuhlt. Die Brennbedingungen sind in Tabelle 10 zusammengestellt.

Abbildung 26: Laborofen zur Herstellung der Laborklinker (Labor-Hochtemperaturofen

LHT807GN1G, Fa. Nabertherm)

Tabelle 10: Aufheizprogramm zur Herstellung der Laborklinker

Endtemperatur Aufheizrate Dauer
Aufheizen auf 900° 900°C 1.600°C/h
konstant 900°C 30 min
Aufheizen auf 1.450°C 1.450°C 600°C/h
konstant 1.450°C 60 min
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Die bei dieser Vorgehensweise resultierenden Klinkergranalien sind in Abbildung 27
dargestellt. Die hergestellten Klinkerproben wurden anschlieRend auf ihre Phasenzusam-
mensetzung untersucht.

Abbildung 27: Im Laborofen gebrannte Klinkergranalien (links: Granalien in Platintiegeln)

3.4.2 Charakterisierung der Zementklinker

Beim Brennen des Zementklinkers wird die Rohmaterialmischung auf Temperaturen bis ca.
1.450°C zum Sintern erhitzt und die so genannten Klinkerphasen gebildet. Dabei handelt es
sich um Calciumsilikate und Calciumaluminate, die dem Zement seine charakteristischen
Eigenschaften bei der hydraulischen Erhartung geben. Alit, Belit, Aluminat und Ferrit sind die
Hauptgemengeanteile eines Ublichen Portlandzementklinkers. Alit und Belit (urspringlich aus
der Mikroskopie stammende Bezeichnung fir Calciumsilikate des Klinkers, die immer
geringe Mengen Aluminium-, Eisen und Magnesiumoxid enthalten) entstehen im Wesent-
lichen durch Festkdrperreaktionen und liegen bei der Sintertemperatur auch im festen
Zustand vor. Dagegen ist die Grundmasse bei diesen Temperaturen geschmolzen und
kristallisiert beim Abklhlen in Form der sekundaren Phasen, vorwiegend als Aluminat und
Ferrit, aus.

Tricalciumsilikat (C3S) ist die wichtigste Klinkerphase und mafgeblich fir die Festigkeit des
Zementsteins verantwortlich. Das kalkarmere Dicalciumsilikat (C,S) erhartet ebenfalls
hydraulisch, jedoch wesentlich langsamer als das C3S, und erreicht nach langerer Zeit die
gleichen oder sogar hdhere Festigkeiten. Im Calciumaluminatferrit (C,(A,F))ist der gréfite Teil
des im Klinker enthaltenen Eisenoxids und ein Teil des Aluminiumoxids gebunden. Zur
hydraulischen Erhartung tragt das Calciumaluminatferrit nur wenig bei. Im Tricalciumaluminat
(CsA) ist der groRere Anteil des Aluminiumoxids gebunden. In Verbindung mit den Silikaten
erhoht das C3A die Frihfestigkeit des Zements. Nebenbestandteile des Zementklinkers sind
das freie CaO (Freikalk) und das freie MgO (Periklas). Bei der Reaktion mit Wasser bilden
sich daraus die Hydroxide Ca(OH), und Mg(OH),, die fir das Kalk- und Magnesiumtreiben
verantwortlich sind. Zur Verhinderung des Magnesiatreibens ist in der deutschen Zement-
norm der MgO-Gehalt auf maximal 5% begrenzt.

Fur die Phasenzusammensetzung von Zementklinkern kénnen die in Tabelle 11 ange-
gebenen Spannbreiten genannt werden.
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Tabelle 11: Phasenzusammensetzung von Zementklinkern [28]

Klinkerphase Kurzbezeichnung Gehalte in [M.-%]
hoch mittel niedrig

Tricalciumsilicat (Alit) CsS 80 63 45
Dicalciumsilicat (Belit) C,S 32 16 0
Calciumaluminatferrit Cu(AF) 14 8 4
Tricalciumaluminat CsA 15 11 7
Freies CaO (Freikalk) 3 1 0,1
Freies MgO (Periklas) 4,5 1,5 0,5

Die mineralogische Phasenzusammensetzung der hergestellten Laborklinker wurde mittels
Rontgenbeugungsanalyse (XRD) bestimmt. Die Ergebnisse der XRD-Untersuchungen sind
in der nachfolgenden Tabelle 12 zusammengestellt. Die Bezeichnung der Klinker (Klinker A
bis D) entspricht der Bezeichnung der zugehorigen Rohmehlmischungen.

Tabelle 12: Phasenzusammensetzung der Laborklinker geméaf Réntgenbeugungsanalyse

Parameter Einheit Klinker , A* Klinker , B* Klinker , C* Klinker , D*
Alit (C3S) [%] 62,3 59,3 62,0 57,4
Belit (C,S) [%] 13,5 16,4 10,4 20,4
C5A kub. [%] 2,2 5,7 1,5 1,4
C,A orth. [%] <1 3,8 1,1 -
Cy(AF) [%] 16,5 12,5 16,8 14,2
Freikalk [%] 3,9 0,7 7,7 3,8
Periklas [%] <03 Spuren Spuren -
Quarz [%] <03 - Spuren -
Calcit [%] 0,6 - <0,5 1,4
Gips [%] - - - <05
Anhydrit [%] - - - 0,7
Rickstand nach [%] 20,2 22,9 20,1 21,6
MS-Aufschluss *

* Methanol/Salicylsdure (MS)-Aufschluss: Silikatphasen und Freikalk werden geldst

Es ist erkennbar, dass die wichtigsten Klinkerphasen Alit und Belit im Ublichen Umfang
gebildet wurden (vergleiche mit Tabelle 11). Auch der Gehalt an Calciumaluminatferrit liegt
anndhernd im Ublichen Bereich. Die Gehalte an Calciumaluminat und auch an Freikalk liegen
bei diesen Proben z.T. nicht im Ublichen Rahmen, doch wére dies wahrscheinlich durch eine
Optimierung des Brennvorgangs in dem Laborofen zu korrigieren. Eine Ubersicht Giber die
Rontgendiffraktogramme der Laborklinker zeigt die nachfolgende Abbildung 28.
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Abbildung 28: Réntgendiffraktogramme der Klinker A (schwarz), B (rot), C (blau) und D
(griin)

AnschlieRend wurden von den hergestellten Klinkergranalien angeatzte Anschliffe hergestelit
und diese danach lichtmikroskopisch untersucht, um das Klinkergefiige zu charakterisieren.
Die folgenden Abbildungen 29 bis 31 zeigen beispielhaft lichtmikroskopische Aufnahmen des
Laborklinkers ,B“. Dabei zeigt sich ein typisches alitreiches Gefuge mit geringen Gehalten an
Belit und Freikalk (siehe Abbildung 29). In Abbildung 30 ist erkennbar, dass vereinzelt auch
Ca-reiches Material enthalten ist (Freikalknester), das eventuell aus der sekundaren Rohma-
terialkomponente stammt. Dieses Phanomen ist flir einen technischen Klinker nicht
ungewodhnlich und schrankt die weitere Verwendung des Klinkers nicht ein. In Abbildung 31
zeigt sich ein differenziertes Bild einer Grundmasse mit den Phasen C3;A und C,AF.

Insgesamt zeigen die klinkermikroskopischen Untersuchungen, dass neben der chemisch-
mineralogischen Zusammensetzung auch das Klinkergefige einem technischen
Portlandzementklinker entspricht.
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Abbildung 30: Anschliff des Laborklinkers ,B“; Freikalknester rot markiert
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N e v l )/

Abbildung 31: Anschliff des Laborklinkers ,B“; gréber kdrnig ausgebildete Grundmasse mit
C,AF als dominierender Phase

3.4.3 Herstellung von Laborzementen

Aus den hergestellten Laborklinkern sollten Laborzemente mit einer mittleren Mahlfeinheit
hergestellt werden, die Ublicherweise im Bereich zwischen 2.800 und 4.000 cm?g liegt
(Oberflache nach Blaine). Dazu wurden die Laborklinker mit 3% Sulfattrager (Gemisch aus
Anhydrit und Halbhydrat) gemischt und in einer Laborkugelmunhle (siehe Abbildung 32) auf
eine spezifische Oberfliche von ca. 3.400 cm?/g (Zielwert) aufgemahlen. Insgesamt wurden
auf diese Weise jeweils ca. 400 g eines Laborzements hergestellt.

Abbildung 32: Laborkugelmiihle zur Mahlung von Laborzementen (Stahlzylinder mit Mahl-
kugeln auf einer Rollbank)
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Nach der Mahlung wurde die spezifische Oberflache nach Blaine bestimmt (siehe Tabelle
13). Die hergestellten Zemente wurden nach den als Ausgangsstoff verwendeten Klinkern

benannt.

Tabelle 13: spezifische Oberflache nach Blaine und Reindichte der Laborzemente

spez. Oberflache [cm?/g]

Reindichte [g/cm?]

Zement ,Klinker A“

3.400

3,22

3,23

Zement ,Klinker D* 3.250

3.4.4 Untersuchungen der Laborzemente

Auf Grund der begrenzten Menge der hergestellten Laborzemente konnten keine umfang-
reichen Untersuchungen der Zementeigenschaften durchgefuhrt werden. Auch die Auf-
gabenstellung des Projekts erforderte keine vollstandige Charakterisierung der
Laborzemente oder eine Prifung mehrerer Normenanforderungen. Daher wurden nur Druck-
festigkeitsuntersuchungen durchgefihrt. Dazu wurden kleine Mortelprismen mit den
Abmessungen 1,5 cm x 1,5 cm x 6 cm hergestellt (so genannte ,Miniprismen®) (siehe
Abbildung 32). Die Rezeptur der Mértel sowie die Herstellung und Lagerung der Prismen
erfolgte gemafd der Norm DIN EN 196-1. Entgegen den Normenanforderungen wurden hier
jedoch Geratschaften und Prifapparaturen eingesetzt, die an die kleinere GroRe der
Miniprismen (Normprismen: 4 cm x 4 cm x 16 cm) angepasst waren.

1 Vﬂf_ -I 5 B T B L
-

Abbildung 32: Miniprismen fiir Druckfestigkeitsuntersuchungen

Fir einen Zement der Festigkeitsklasse 42,5 N mussen die in Tabelle 14 angegebenen
Druckfestigkeiten erreicht werden.

Tabelle 14: Anforderungen nach DIN EN 197-1 [29]

Druckfestigkeit [MPa]
Anfangsfestigkeit 2 d Normfestigkeit 28 d

Festigkeitsklasse

42,5N =10,0 2425 | £62,5
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Die Ergebnisse der Druckfestigkeitsmessungen der Laborklinker (siehe Tabelle 15) zeigen,
dass z.B. die Anforderungen nach DIN EN 197-1 [29] an einen CEM I-Zement der Druck-
festigkeitsklasse 42,5 N erfullt werden.

Tabelle 15: Ergebnisse der Druckfestigkeitsmessungen

Bezeichnung des Klinkers Druckfestigkeit [MPa]
2d 28d
Zement ,Klinker A" 24,2 54,3
Zement ,Klinker D 19,5 50,5

Auch diese Untersuchungen zeigen, dass bei Verwertung von deaktiviertem Sorbens im
Klinkerbrennprozess auch Zemente hergestellt werden konnen, die bestimmte Mindestanfor-
derungen wie z.B. eine ausreichende Druckfestigkeit aufweisen.
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3.5 AP5 - Modellierung des Zementklinkerbrennprozesses

3.5.1 Beschreibung des Prozessmodells

Der Einsatz des deaktivierten Sorbens aus dem Carbonate-Looping-Prozess im Klinker-
brennprozess mit einem praxisorientieten Computermodell untersucht, mit dem der
Anlagenbetrieb einer Zementofenanlage realistisch nachgebildet werden kann [30-35]. Das
Modell beschreibt den Klinkerbrennprozess von der Ofenmehlaufgabe bis zum Austritt des
Klinkers aus dem Kihler und besteht aus Teilmodellen fir die Anlagenkomponenten Vorwar-
mer, Calcinator, Bypass, Drehrohrofen und Rostkihler. Weiterhin kénnen auch die
Anlagenteile des &uReren Kreislaufs, d. h. Verdampfungskihler, Rohmahlanlage und
Staubabscheider, einbezogen werden. Alle Einzelmodelle kénnen rechnerisch miteinander
verbunden werden (siehe Abbildung 34). Damit ist es mdglich, einen stationaren Zustand fur
die gesamte Drehofenanlage zu beschreiben. Aufgrund des modularen Aufbaus kénnen
unterschiedliche Anlagenschaltungen vergleichsweise leicht und flexibel rechnerisch
nachgebildet werden.

Ofen- Roh-
mehl Ll gas

Vorwarmer (1)

Austausch von _
Berechungsergebnissen

Gasabzug (5) Calcinator (2)

® Zweit-
..................... feuerung L1
............................. - \_)
- |
Ofen (3) <«
_> .
| Kahler (4) L& \inker

Abbildung 34: Modularer Aufbau des verfahrenstechnischen Prozessmodells in Bilanzrdume
und Berechnungsreihenfolge

Ebenso kénnen die einzelnen Anlagenteile geometrisch definiert werden, so dass unter-
schiedliche AnlagengrofRen abgebildet werden kdnnen. Die Berechnungen selbst umfassen
die Energie- und Stoffbilanzen fiir die Brenngut-, Staub- und Gasflisse. Dabei werden neben
der Verbrennungsrechnung der Brennstoffe und der Warmeubertragung auch die relevanten
chemisch-mineralogischen Feststoffreaktionen und die Gasphasenreaktionen sowie Gas-
Feststoff-Reaktionen berlcksichtigt. Als Ergebnis liefern die Berechnungen umfangreiche
Prozessgrofien wie Massen- und Volumenstrome sowie deren Zusammensetzungen
einschliellich der Klinkerzusammensetzung, Gas- und Feststofftemperaturen und Warme-
verluste sowie den spezifischen Energiebedarf zum Brennen des Klinkers.
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Um die Effekte zu quantifizieren, wird ein Referenzzustand festgelegt. Dieser Zustand spie-
gelt einen stabilen und ausgewogenen Ofenbetrieb wieder, dem sich wahrend der Simu-
lationen wieder angenahert werden soll. Dieses betrifft insbesondere ein optimales Tempe-
raturprofil mit Sintertemperaturen von 1.450°C und einen Vorentsduerungsgrad von 95% im
Ofeneinlauf.

Ausgangspunkt der Betrachtungen bildet eine sogenannte BAT-Ofenanlage (Best Available
Techniques) mit einem spezifischen Energiebedarf von ca. 3.000 kJ/kg Klinker bei einer
mittleren Produktionskapazitat von 3.000 t/d. Die Anlagenschaltung sieht einen funfstufigen
Vorwarmer, Calcinator mit Tertiarluftleitung, Drehrohrofen und Rostkihler vor. Als Refe-
renzbrennstoff wird Steinkohlestaub angenommen. Die in der Simulation hinterlegte Zusam-
mensetzung des Brennstoffs und des Rohmaterials wurde aus unterschiedlichen Analysen-
ergebnissen berechnet, so dass eine mittlere virtuelle Zusammensetzung erzeugt wurde.

3.5.2 Rohmehlzusammensetzung bei unterschiedlichen Substitutionsraten

Fuir die chemische Zusammensetzung des alternativen Rohmaterials wurden die
Analysendaten der Probe ,Carbonator Boden® eingesetzt, siehe Tabelle 16:

Tabelle 16: Chemische Zusammensetzung des alternativen Rohmaterials

Probe: , Carbonator Boden*

Komponente Gehalt [M.-%)] Komponente Gehalt [M.-%]
CaO 78,3 P,0s 0,02
SiO, 2,9 SO, 0,5
AlL,O3 0,3 TiO, 0,9
Fe,O5 1,2

MgO 0,7 CO, 13,5

K,0 0,01 H.O 1,5
Na,O 0,03 Glihverlust 15,0
Mn203 0,04

Fir das ,Standardrohmaterial® wurde die im Prozessmodell hinterlegte chemische Zusam-
mensetzung verwendet. Damit ergeben sich bei Substitutionsraten von 0, 10, 30 und 50%
(d.h. Anteile des alternativen Rohmaterials/Sorbens im Rohmehl) die in Tabelle 17 zusam-
mengestellten Rohmehlzusammensetzungen.
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Tabelle 17: Rohmehlzusammensetzungen bei unterschiedlichen Substitutionsraten

Komponente / Parameter Substitutionsrate

0% 10% 30% 50%
CaO 42,29 44,67 49,25 53,82
SiO, 13,57 14,41 15,89 17,31
AlL,O3 3,50 3,59 3,92 4,39
TiO, 0,06 0,06 0,06 0,06
P,0s5 0,04 0,04 0,04 0,04
Fe, 03 2,02 2,16 2,34 2,62
Mn,O; 0,05 0,05 0,05 0,05
MgO 1,33 1,24 1,06 0,88
SO 0,53 0,53 0,52 0,52
s 0,05 0,05 0,05 0,05
K,O 0,76 0,69 0,56 0,42
Na,O 0,05 0,06 0,08 0,11
Cl 0,01 0,01 0,01 0,01
C 0,10 0,10 0,10 0,10
H,O 1,0 1,0 1,0 1,0
CO, 34,64 31,34 25,07 18,62
Glihverlust 35,64 32,34 26,07 19,62
Summe 100 100 100 100

| |

Kalksteinanteil (Material aus Steinbruch) 0,92 0,79 0,55 0,30
Bauxit * 0,01 0,01 0,03 0,05
Eisenoxid * 0,02 0,02 0,02 0,01
Sand * 0,06 0,07 0,11 0,13
alternatives Rohmaterial (Sorbens) 0,00 0,10 0,30 0,50

* Korrekturstoffe

Mit zunehmendem Anteil des alternativen Rohmaterials geht der Bedarf an dem
herkdbmmlichen Rohmaterial aus dem Steinbruch zurtick. Gleichzeitig erhdht sich aber auch
der Bedarf an Korrekturstoffen wie Bauxit (Aluminiumoxidtrager), Eisenoxid und Sand, um
die festgelegte Rohmehlzusammensetzung zu erreichen (siehe Abbildung 35).
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Abbildung 35: Anteile des herkémmlichen und des alternativen Rohmaterials sowie der
Korrekturstoffe

3.5.3 Auswirkungen des alternativen Rohmaterials auf den Ofenbetrieb

Wirde man bei den unterschiedlichen Substitutionsraten die Ofenmehlaufgabe konstant
lassen, d.h. in diesem Fall bei ca. 200 t/h, so ergaben sich die in Tabelle 18 zusammenge-
stellten Auswirkungen auf den Ofenbetrieb. Die Betrachtungen beschranken sich auf Substi-
tutionsraten bis 30%, da bei hoheren Anteilen keine Berechnungsergebnisse mehr geliefert
werden.

Tabelle 18: Betriebsdaten der Ofenanlage bei unterschiedlichen Substitutionsraten (0 / 10 /
30 %) und bei gleichbleibender Aufgabe von Ofenmehl (ca. 200 t/h)

Betriebsdaten Einheit 0% 10% 30%
Rohmehl ohne alternatives Rohmaterial [kg/h] 200.025 180.022 140.017
alternatives Rohmaterial / Sorbens [kg/h] 0 20.003 60.008
Klinker [ka/h] 125.430 131.556 142.971
Vorentsauerungsgrad im Ofenmehl [%] 0 11,1 35,5
Vorentsduerungsgrad im Ofeneinlauf [%] 93,0 94,3 98,4
Brennstoffmenge Hauptfeuerung [ka/h] 5.370 5.625 6.580
Brennstoffmenge Calcinatorfeuerung [kg/h] 8.520 7.290 4.380
spezifischer Brennstoffenergiebedarf [kd/kg Klinker] 3.007 2.665 2.081
spezifische CO, -Emissionen [kg CO, /kg Klinker] 0,816 0,712 0,537

Bei gleichbleibender Ofenmehlaufgabe und ansteigendem Anteil von entsauertem Rohma-
terial (Sorbens) nimmt die die Klinkerproduktion zu, und zwar von ca. 125 t/h auf 143 t/h.
Gleichzeitig kann die Brennstoffmenge fiir die Calcinatorfeuerung deutlich reduziert werden
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und auch die insgesamt bendétigte Brennstoffmenge wird geringer. Die Abnahme des Brenn-
stoffenergiebedarfs bzw. der spezifischen CO,-Emissionen ist in den nachfolgenden
Abbildungen 36 und 37 dargestellt.

3.500 q

3.000 OEnergiebedarf (Rohmehlaufgabe konstant) | — |

B Energiebedarf (Abgasvelumenstrom kenstant)

(5]
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Abbildung 36: spezifischer Brennstoffenergiebedarf bei unterschiedlichen Substitutionsraten
(Berechnungen fiir unterschiedliche Voraussetzungen: Rohmehlaufgabe konstant oder
Abgasvolumenstrom konstant)
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Abbildung 37: spezifische CO,-Emissionen bei unterschiedlichen Substitutionsraten

Die Brennstoffaufteilung zwischen Hauptfeuerung und Calcinatorfeuerung andert sich mit
zunehmender Substitutionsrate deutlich: der Anteil des Brennstoffs in der Calcinatorfeuerung
nimmt deutlich ab (bedingt durch den hohen Entsduerungsgrad des sekundaren Rohma-
terials), wahrend der Brennstoffanteil der Hauptfeuerung etwas zunimmt.
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Eine ansteigende Substitutionsrate hat auch auRerdem Auswirkungen auf den Ofenbetrieb
und fahrt zu einem veranderten Temperaturprofil. Ein zunehmender Anteil des sekundaren
Rohmaterials fuhrt zu einer Erh6hung der maximalen Gastemperaturen in der Sinterzone um
bis zu 50°C (siehe Abbildung 38). In diesem Fall ware zu untersuchen, ob es zu nachteiligen
Auswirkungen auf das Feuerfestmaterial kommt. Richtung Ofeneinlauf kommt es insbeson-
dere bei einer 30%igen Substitutionsrate einem deutlichen Temperaturanstieg. Dies kénnte
Auswirkungen auf die Bildung bestimmter Ansatze haben, die moglicherweise in den unteren
Bereich des Vorwarmers verschoben wird und dort zu Verstopfungen fiihren kénnten. Bei
einer hohen Substitutionsrate weist das in den Ofen eintretende Material einen hohen Ent-
sauerungsgrad auf, wodurch es auch zu einem Anstieg der Materialtemperatur in der Nahe
des Ofeneinlaufs kommt (siehe Abbildung 39).
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Abbildung 38: Profil der Gastemperaturen (ber die Ofenlénge bei verschiedenen
Substitutionsraten
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Abbildung 39: Profil der Materialtemperaturen (iber die Ofenldnge bei verschiedenen
Substitutionsraten
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3.5.4 Bewertung des Einsatzes des deaktivierten Sorbens im Klinkerbrennprozess

Bei den Berechnungen mit dem Prozessmodell wurde der Einsatz des deaktivierten Sorbens
in einer so genannten BAT-Ofenanlage betrachtet, die dem heutigen Stand der Technik
entspricht. Dabei zeigte sich, dass mit der Verwertung des teilweise entsauerten Roh-
materials (deaktiviertes Sorbens) eine betrachtliche Verringerung des Brennstoffenergie-
bedarfs méglich ware und dartber hinaus eine Verringerung der spezifischen CO,-Emissio-
nen bis zu Uber 30%. Es zeigte sich aber auch, dass bei einer Verwertung an einer her-
kdmmlichen Ofenanlage (BAT-Anlage) gewisse verfahrenstechnische Grenzen gegeben
sind, die im Bereich einer Substitutionsrate von ca. 30% liegen kdnnten.

Grundsatzlich bietet die Verwertung des deaktivierten Sorbens aus dem Carbonate-Looping-
Prozess beim Klinkerbrennprozess Synergieeffekte fiir beide industrielle Sektoren. Die
Anwendung des Carbonate Looping-Verfahrens in einem Kraftwerk scheint nach heutigem
Wissen zu geringeren Kosten und mit einer geringeren Energy Penalty moglich zu sein als
z.B. andere Post-Combustion-Verfahren (wie z.B. die Aminwasche). Je nach GrofRe der
Zementofenanlage lielen sich pro Tag mehrere Hundert bis Uber tausend Tonnen des
deaktivierten Sorbens verwerten. Um dabei Transportkosten zu sparen, ware eine raumliche
Nahe des Zementwerks zu dem Kraftwerk vorteilhaft. Im Falle von rdumlich benachbarten
Standorten des Zementwerks und des Kraftwerks ware auch eine gemeinsame CO,-
Abscheidung von beiden Abgasstromen zu Uberlegen, wodurch sich eine nochmals verbes-
serte Effektivitat des Carbonate-Looping-Verfahrens ergeben wiirde [36-41].

4 Notwendigkeit und Angemessenheit der geleisteten Arbeit

Durch Verzdgerungen bei der Durchfiihrung der Messkampagnen zu Beginn der Projektlauf-
zeit wurde es erforderlich, das Projekt kostenneutral um ein Jahr zu verlangern. Durch diese
Verlangerung konnte der Rickstand aufgeholt werden und die geplanten Untersuchungen
und Modellierungen durchgefuhrt werden.

Das Forschungspersonal wurde stets in erforderlichem Umfang eingesetzt, so dass das
vorgesehene Budget eingehalten werden kann. Insgesamt waren die Arbeiten angemessen
und notwendig, um die Forschungsziele zu erreichen.

5 Plan zum Ergebnistransfer in die Wirtschaft

Die Verwertung der im IGF-Projekt erarbeiteten Ergebnisse erfolgt auf den in der Industrie
ublichen Wegen. Die entsprechenden Malinahmen sind in der folgenden Tabelle (mit
Angabe der Termine der bereits durchgefihrten MalRnahmen) zusammengestellt.
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MalRnahme

Ziel

Rahmen

Datum /Zeitraum

Information des
Projekt-
begleitenden
Ausschusses
(PbA)

Diskussion der
Forschungs-
ergebnisse, Versuchs-
planung, Transfer in
die Industrie

PbA-Sitzungen

1. Sitzung am 04.10.2010
2. Sitzung am 03.07.2012
3. Sitzung am 15.05.2013

Vortrag in VDZ-
Fachgremien

Information der
Zementunternehmen

VDZ-Ausschuss

L,Umwelt und
Verfahrenstechnik”

Sitzungen am 21.10.2010,
27.10.2011 in Dusseldorf,
08.11.2012 in Waldegg,
17.10.2013 in Rohrdorf

Vortrag in DVV-
Fachgremien

Information der
Unternehmen im
Bereich Verbrennung
und Feuerungen

DVV-
Fachausschusssitzung

12.11.2010 in Essen
18.11.2011 in Minchen
16.11.2012 in Essen
15.11.2013 in Essen

Veroffentlichung
im Internet

Forschungsthema
bekannt machen

www.est.tu-
darmstadt.de

www.vdz-online.de

spatestens 4 Monate nach
Projektende

Veroffentlichung in | Information der Cement International 2014
Fachzeitschriften Fachoffentlichkeit BWK (Brennstoff/
Warme /Kraftwerk)
Vortrage auf Information der VGB Kraftwerke 2014
Tagungen Energiebranche
Vortrage auf Information der VDZ-Fachtagung 2014
Tagungen Zementunternehmen | "Verfahrenstechnik" ,
VDZ-Herbsttagung
Vortrage auf Information der DVV-Flammentag 2015
Tagungen Fachoffentlichkeit
Ausbildung Ausbildung von Vorlesungen an der ab 2012
Ingenieuren TU Darmstadt:
"Energie und Klima-
schutz", "Mehrphasen-
strdbmungen"”
Weiterbildung Weiterbildung von VDZ-Bildungswerk ab 2013

Fachpersonal der
Zementunternehmen
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6 Wissenschaftlich-technischer und wirtschaftlicher Nutzen

Die Technologie des Carbonate Looping kann bei fossil befeuerten Verbrennungsprozessen
zur Verringerung von CO,-Emissionen eingesetzt werden. Kleinere und mittlere Energie-
versorgungsunternehmen kdénnen mit dem Betrieb von dezentralen Feuerungen kombiniert
mit der Carbonate-Looping-Technologie kostenglinstig Strom/Warme bei geringen CO.-
Emissionen erzeugen. Auch kleinere und mittlere Produzenten energieintensiver Materialien
(z.B. Stahl, Kalk, Zement) kénnen ihre CO,-Emissionen durch Anwendung der Carbonate-
Looping-Technologie deutlich senken. Durch den Verkauf von CO,-Zertifikaten kénnten
diese Unternehmen ihre Wettbewerbsfahigkeit deutlich steigern. Die Verwendung der CaO-
haltigen Feststoffe in der Zementindustrie erhoht flir den Betreiber die Wirtschaftlichkeit einer
Carbonate-Looping-Anlage, da diese Stoffe dann nicht als ,Abfallstoff kostenpflichtig
entsorgt werden mussen, sondern als Wertstoff an Zementwerke verkauft werden kénnen.

Die Zementindustrie gehort zu den industriellen Sektoren, die prozess- und energiebedingt
hohe CO,-Emissionen aufweisen. In den kommenden Jahren wird der Druck zunehmen, die
COo-Emissionen weiter zu vermindern, z.B. durch eine Verknappung von Emissions-
zertifikaten. Insbesondere kleine und mittlere Unternehmen (KMU) mit nur einem
Produktionsstandort haben nicht die Mdglichkeit, durch Verlagerung der Produktion ihre CO,-
Emissionen zu optimieren. Daher haben alle Mdglichkeiten der CO,-Minderung gerade flr
kleinere Unternehmen eine hohe Bedeutung. Der Einsatz von teilweise entsduerten
Rohmaterialien (z.B. aus dem Carbonate-Looping-Prozess) in bestehenden Ofenanlagen ist
eine Moglichkeit, sowohl die CO,-Emissionen als auch den Energieeinsatz signifikant zu
reduzieren, ohne dass erhebliche Investitionen fur die Installation von CO.-
Abscheideverfahren notwendig waren. Dadurch kdnnte die Wettbewerbsfahigkeit von KMU’s
mittel- und langfristig erhalten werden.

7 Veroffentlichungen
Die Ergebnisse werden auf den Internetseiten der beteiligten Institute verdffentlicht.

Weiterhin sind Veroffentlichungen in  Fachzeitschriffen (Cement Intenational, VGB
PowerTech) geplant.

8 Angaben tUber gewerbliche Schutzrechte

Schutzrechte wurden nicht angemeldet.

9 Forderhinweis

Das IGF-Vorhaben 361 ZN der Forschungsvereinigung ,Deutsche Vereinigung fir
Verbrennungsforschung e.V* wurde Uber die AiF im Rahmen des Programms zur Férderung
der Industriellen Gemeinschaftsforschung (IGF) vom Bundesministerium fur Wirtschaft und
Technologie aufgrund eines Beschlusses des Deutschen Bundestages gefordert.
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