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1 Einleitung

Zementklinker, der wichtigste Bestandteil des Zements, wird in einem Hochtemperaturprozess
hergestellt. Verfahrens- sowie rohstoffbedingt emittiert die Zementindustrie weltweit zwischen
5 bis 6 % der anthropogenen CO»-Emissionen. Die Minderung des Energiebedarfs und der re-
sultierenden CO,-Emissionen ist aus dkologischen wie auch 6konomischen Griinden von gro-
Bem Stellenwert in der Zementindustrie. Infolge der Klimaschutzbemiihungen hinsichtlich der
Reduzierung von schidlichen Treibhausgasen stehen insbesondere die energieintensiven Indust-
rien wie die Zementindustrie im Fokus der Politik. Ein Hauptziel ist die Eindimmung des Kli-
mawandels, wofiir die Halbierung der weltweiten anthropogenen CO,-Emissionen bis 2050 als
unerlisslich angesehen wird [WBS-09].

Die traditionellen Moglichkeiten der Zementindustrie zur Minderung der spezifischen CO,-
Emissionen sind seit Jahrzehnten Gegenstand der Forschung. Diese deckt die Bereiche der Effi-
zienzsteigerung (z.B. durch Abwirmenutzung), der Verringerung des Klinkeranteils im Zement
sowie des Einsatzes von alternativen (abfallstimmigen oder biogenen) Roh- und Brennstoffen
ab. Zusammengenommen konnen diese Mainahmen jedoch den zukiinftigen Anforderungen der
auferlegten Klimaziele nicht vollstindig entsprechen, vor allem da verfahrenstechnische Poten-
tiale weitgehend ausgeschopft sind und die Marktanforderungen an die Produktqualitiit limitie-
rend wirken. Da Zement ein auf absehbare Zeit nicht verzichtbarer Baustoff ist, gehen heute die
Bestrebungen dahin, ihn mittel- oder langfristig mit deutlich geringeren CO,-Emissionen pro-
duzieren zu konnen. So postuliert die International Energy Agency (IEA), dass zur Einhaltung
des Klimaziels bis 2050 in der Zementindustrie 56 % des Minderungsziels durch die Anwen-
dung der CCS-Technologie (Carbon Capture and Storage) erbracht werden muss [IEA-09;
WBS-09].

Bei dieser Technologie wird das CO, aus den Prozessabgasen entfernt und verdichtet, um an-
schliefend in geeigneten Lagerstitten (z.B. Erdol-/Erdgasfeldern, Kohleflozen, salinen Aquife-
ren) gespeichert zu werden. Neuere Bestrebungen gehen ebenfalls dahin, das CO; zu einer wei-
teren Nutzung z.B. in der Chemieindustrie zu iiberfiihren (Carbon Capture and Reuse), anstatt
dieses ungenutzt zu speichern. Ausgehend von den politischen globalen Klimaschutzvorgaben
miissten der IEA zufolge bis zum Jahr 2030 allein in Europa 30 Zementwerke und bis 2050
50 % aller Klinker produzierenden Werke in den OECD-Staaten mit einer Carbon-Capture-
Technologie ausgestattet sein [IEA-08]. Um diese Vorgabe zu erfiillen, miissten aus technischer
Sicht neben dem Problem des Transportes und der Speicherung hauptsidchlich Antworten auf
prozesstechnische Problemstellungen der CO,-Abtrennung gefunden werden. Deshalb ist das
Hauptziel dieser Arbeit, fiir die Zementindustrie als wirtschaftliche Vorbedingung zur CO»-
Abtrennung Moglichkeiten zur maximalen Aufkonzentration des CO; zu finden bzw. zu unter-
suchen.

Als Technologie zur Aufkonzentration und Abtrennung des CO, bieten sich im Klinkerbrenn-
prozess grundsitzlich die Post-Combustion und die Oxyfuel-Technik an. Die Post-Combustion-
Technik ist eine MaBnahme zur nachtriglichen Abtrennung, die folglich den Brennprozess nicht
signifikant beeinflusst. Die Abtrennung beruht auf der Absorption an verschiedenen Medien
(z. B. Monoethanolamin-Losung). Da diese Technik vergleichsweise gut nachriistbar und tech-
nisch verfiigbar ist, wird sie als kurzfristig einsetzbare und auf den Klinkerbrennprozess an-
passbare Methode angesehen. Das Aufbereiten der Sorbentien fiihrt hingegen zu einer Verdopp-



lung des thermischen und elektrischen Energiebedarfs eines Zementwerks und somit zu einer
deutlichen Produktionskostensteigerung.

Ein im Vergleich zur Post-Combustion-Technologie energetisch und somit kostengiinstigeres
Verfahren ist die Oxyfuel-Technologie. Diese sieht eine Verbrennung mit annédhernd reinem
Sauerstoff und eine Abgasrezirkulation vor, wodurch das CO; in der Ofenanlage in hoherer
Konzentration vorliegt als iiblich. Die Oxyfuel-Technologie wird in den Klinkerbrennprozess
integriert, wodurch es zu Beeinflussungen der thermodynamischen wie auch der stofflichen Ab-
laufe im Prozess kommt. Sie bietet allerdings infolge gewonnener Freiheitsgrade, wie einem va-
riablen Sauerstoffgehalt, auch vielfiltige Potentiale, den bekannten Prozess neu zu gestalten.
Gegenstand dieser Arbeit ist daher, ein Konzept fiir die Integration der Oxyfuel-Technologie in
den Zementherstellungsprozess zu entwickeln und dessen technische Anwendung unter ver-
schiedenen Aspekten zu erforschen.



2 Problemstellung und Zielsetzung

Bei der Oxyfuel-Technologie handelt es sich um ein in den Zementklinkerbrennprozess inte-
griertes Konzept, das sowohl den Brennprozess als auch die Materialumwandlung signifikant
beeinflusst. Es beruht auf der Verbrennung mit annihernd reinem Sauerstoff und einer Abgas-
rezirkulierung, woraus hohere Gehalte an CO; in der Ofenanlage resultieren. Aufwendige Rei-
nigungsschritte zur Abtrennung des CO, entfallen auf diese Weise. Die Oxyfuel-Technik ist fiir
den Zementklinkerbrennprozess jedoch noch auf dem Stand der Grundlagenforschung, obwohl
auf Erfahrungen mit der moderaten Sauerstoffanreicherung in der Verbrennungsluft in der Ze-
mentindustrie und aus Pilotanlagen der Kraftwerkstechnik zuriickgegriffen werden kann (Kapi-
tel 3). Diese sind allerdings nur beschrénkt iibertragbar.

Ziel dieser Arbeit ist, ein geeignetes Design einer Oxyfuel-Zementdrehofenanlage zu entwi-
ckeln sowie die technischen Grenzen, aber auch die Potentiale dieser Technik aufzuzeigen. Die
genutzten Instrumente fiir diese Betrachtungen bilden zum einen eine umfassende Simulations-
studie anhand eines am Forschungsinstitut der Zementindustrie in Diisseldorf entwickelten Pro-
zessmodells (Kapitel 6) sowie Laboruntersuchungen an iiblichen Materialien der Zementklin-
kerherstellung (Kapitel 4).

Kernpunkt dieser Untersuchungen ist, ein geeignetes Konzept fiir die Anlagenschaltung, das ei-
ne optimale Prozesswirmenutzung ermoglicht, zu erforschen. Das Oxyfuel-Verfahren kann da-
bei auf verschiedene Weisen mit unterschiedlich hohem Grad des Aufwandes und des Abtrenn-
erfolges in den Prozess integriert werden. Prinzipiell werden die Integrationskonzepte in teil-
weise und vollstindige Abtrennung unterteilt. Die Methode der vollstindigen Abtrennung
schlieit den Betrieb der gesamten Ofenanlage im Oxyfuel-Modus ein. Die teilweise Oxyfuel-
Technik betrifft den Betrieb des Calcinators und des Vorwiérmers unter Oxyfuel-Bedingungen
und wird in dieser Arbeit nur zum Vergleich herangezogen. Unabhingig von der gewihlten
Verfahrensvariante wird fiir die Sauerstoffbereitstellung eine Luftzerlegungsanlage benétigt. Da
das resultierende Abgas trotz Anreicherung zu einem gewissen Anteil aus fiir die Weiterbehand-
lung des CO, storenden Gasen besteht, wird zudem eine CO,-Aufbereitungsanlage zur Ab-
scheidung des CO; aus dem Abgasstrom benotigt. Diese zusitzlichen Aggregate sind nicht nur
logistisch auf dem Werksgeldnde, sondern auch energetisch einzugliedern. Die Prozessabwirme
so zu nutzen, dass sie den spezifischen Anforderungen eines Werkes gerecht werden kann, ist
Schwerpunkt der Uberlegungen. Innerhalb dieser Arbeit wurde eine Anlagenschaltung entwi-
ckelt, die im Vergleich zu anderen Konzepten die grofite Energieeffizienz aufweist (Kapitel 5).

Aufgrund der im Oxyfuel-Betrieb verdnderten Prozessgaszusammensetzung und -eigenschaften
bediirfen die Betriebsparameter der Ofenanlage generell einer Anpassung im Vergleich zum
konventionellen Betrieb. Die Auslegung der Prozessparameter erfolgte mittels einer Prozess-
modellierung auf Basis des zuvor entwickelten Anlagenkonzeptes und unter Einbeziehung aller
energetischen Aspekte. Neugewonnene Freiheitsgrade wie die Abgas-Rezirkulationsrate, die ein
variables Sauerstoffniveau in der Anlage ermoglicht, weichen die typischen Konventionen zur
Auslegung einer Zementdrehofenanlage auf. Malnahmen, wie z.B. die Verstromung von Ab-
wirme, die im Regelfall beschrinkt sind, konnen somit ggf. flexibler genutzt werden. Anderer-
seits treten neue Beschriankungen auf, die im konventionellen Betrieb kaum relevant oder einfa-
cher zu handhaben sind.



In dieser Arbeit wurden zwei verschiedene Referenzfille betrachtet. Zum einen wurden Aus-
wirkungen und Beschrinkungen im Hinblick auf die Nachriistung von Bestandsanlagen und
zum anderen eine Neuinstallation mit all ihren Freiheitsgraden der Optimierung von Design und
Betrieb untersucht.

Die Gewihrleistung einer konstanten Produktqualitiit ist bei einer Verdnderung des Prozesses
eine essentielle Randbedingung. Wihrend des Klinkerbrennens erfihrt das Ausgangsmaterial
eine Umwandlung zu den Klinkerphasen, die dem Zement seine charakteristischen Eigenschaf-
ten verleihen. Diese chemisch-mineralogischen Reaktionen werden von verschiedenen Faktoren
wie Temperatur, Atmosphire und Verweilzeit in der Ofenanlage bestimmt. Die Oxyfuel-
Technologie veridndert das Temperaturprofil in der Ofenanlage, das wiederum Auswirkungen
auf die Klinkerphasenbildung und somit die spiteren Produkteigenschaften hat. Dieser Sach-
verhalt wird mit Hilfe des verfahrenstechnischen Prozessmodells abgeklirt, das u.a. die Materi-
alumwandlung abhingig von der Temperatur abbildet. Der Einfluss der Ofenatmosphére auf die
Materialumwandlung wurde hingegen mittels Laboruntersuchungen in drei Stufen — Calcinati-
on, Klinkerbrand und Klinkerkiihlung — untersucht. Erkenntnisse hieraus konnten im spéteren
Verlauf in die Prozessmodellierung einflieBen. Laboruntersuchungen und Prozessmodellierung
bilden einen wesentlichen Grundstein fiir die Priifung der Anwendbarkeit der Oxyfuel-
Technologie bei der Zementherstellung.

Hiervon wurden erste Uberlegungen zur groBtechnischen Umsetzbarkeit einschlieBlich einer
Schwachstellen- und Risikobewertung abgeleitet. Ein entscheidender Faktor fiir eine potentielle
Umsetzung einer Technologie in die Praxis ist deren Wirtschaftlichkeit. Daher wurden Energie-
verbriauche im Hinblick auf die Betriebskosten bewertet sowie Investitionskosten abgeschétzt.
Im europidischen Raum steht die Nachriistbarkeit von Bestandsanlagen im Vordergrund der Be-
trachtung.

Gesellschaftliche und politische Betrachtungen sind nicht Bestandteil dieser Arbeit. Luftzerle-
gungsanlagen sowie CO,-Reinigungsaggregate werden von fithrenden Gasherstellern kommer-
ziell vertrieben. Sie werden als verfiigbar angenommen und nicht im Detail in dieser Arbeit be-
trachtet. Des Weiteren geht die Frage des Transport und der Speicherung iiber den Rahmen die-
ser Arbeit hinaus. Bei den Auswirkungen auf die Flammencharakteristik und Ziind- sowie Ab-
brandverhalten der Brennstoffe wird auf die Ergebnisse anderer Studien zuriickgegriffen.

Ubergeordnetes Ziel der vorliegenden Arbeit ist somit, durch eine detaillierte technische Be-
trachtung des Prozesses die Machbarkeit eines Oxyfuel-Zementwerkes aufzuzeigen und unver-
zichtbare Grundvoraussetzungen fiir eine mogliche Realisierung zu schaffen.



3 Stand der Forschung
3.1 Brennverfahren

Der Zementklinker kann generell in Ofen verschiedener Art hergestellt werden, z.B. in Schacht-
ofen, langen Nass- oder Trockenofen, Ofen mit Rost- oder Zyklonvorwirmer. Der GroBteil der
Klinkerkapazitit wird heutzutage im Trockenverfahren durch Ofen mit Zyklonvorwirmer be-
reitgestellt. Die grundsitzliche Verfahrensfiihrung fiir eine solche Ofenanlage mit Zyklonvor-
wirmer ist in Bild 3—1 dargestellt.

Elektrofilter

£, "7 Verdampfungs-
* 1 kiithler

Rohmaterial
Steinbruch Mischbett

Drehofen

|
Klinker Zement

Lagern Zementmiihle Lagem Verladung

----— Gas
Feststoff

Bild 3-1 Verfahrensfiihrung einer Drehofenanlage mit Zyklonvorwarmer [VDZ-08]

,Die Rohstoffe (Kalkstein und Ton oder deren natiirliches Gemisch Kalksteinmergel) des Klin-
kerbrennprozesses werden nach ihrem Abbau im Steinbruch in Mischbetten vorhomogenisiert
und anschlieBend in einer Mahltrocknungsanlage zerkleinert, homogenisiert und getrocknet.
Hierbei lassen sich die Prozessgase von Drehofen und Vorwérmer nutzen. Das auf diese Weise
erzeugte ofenfertige Rohgut wird im Ofenmehlsilo zwischengelagert.

In Zyklonvorwirmern wird das Ofenmehl im Gegenstrom zu den Abgasen des Drehrohrofens
erwarmt und teilweise ,,entsduert™ bzw. ,,calciniert”. Hierunter versteht man die Reaktion des im
Kalkstein enthaltenen Calciumcarbonats zu Calciumoxid unter Abspaltung von Kohlenstoffdi-
oxid. Diese Reaktion wird je nach Anlagenart entweder in einem Calcinator oder im Dreh-
rohrofen abgeschlossen. Fiir das Funktionieren des Zyklonvorwérmer-Prinzips ist einerseits das
Verhiltnis von Brenngutmassenstrom und Gasgeschwindigkeit in den Steigschichten und Zyk-
lonen von ausschlaggebender Bedeutung. Das Verhiltnis kann nur in gewissen Grenzen verin-
dert werden, ohne dass der Transport bzw. die Abscheidung des Brenngutes behindert wird.
Andererseits ist fiir die Energiebilanz des Vorwédrmers (und damit der gesamten Ofenanlage)
das sog. Kapazititsstromverhiltnis, als Verhéltnis des tatsdchlichen Abgasenthalpiestroms beim
Eintritt in den Vorwirmer zu dem fiir die Erwdrmung des Brennguts auf die Entsduerungstem-



peratur erforderlichen Energiestrom, entscheidend. Das Abgas (auch Rohgas genannt) verldsst
den Vorwirmer mit einer Temperatur von 280 bis 400 °C. Je nach Betriebsart wird es zur
Trocknung der Rohstoffe in der Rohmiihle (Verbundbetrieb) genutzt oder aber direkt zur Ent-
staubungseinrichtung gefiihrt (Direktbetrieb). Fiir die Entstaubung des Prozessabgases werden
in der Zementindustrie Elektrofilter oder Gewebefilter ggf. mit Vorabscheider verwendet. Das
Abgas muss im Direktbetrieb vor dem Eintritt in die Entstaubung im Verdampfungskiihler auf-
bereitet werden.

Ofenanlagen mit Calcinator verfiigen zwischen Zyklonvorwéarmer und Drehofen tiber einen
Steigschacht, in dem Ofengas und Brenngut im Gleichstrom gefiihrt werden und intensiv mitei-
nander reagieren. Hierzu wird das aus der zweituntersten Zyklonstufe austretende HeiBmehl in
das Drehofenabgas aufgegeben, die sich dadurch von etwa 1100 bis 1200 °C auf die Entséue-
rungstemperatur von etwa 830 °C abkiihlen. Um die endotherm ablaufende Reaktion aufrecht
zu erhalten, werden im Calcinator Brennstoffe zugegeben, deren Wirmeeintrag je nach Ofenan-
lage bis zu 60 % des gesamten Brennstoffenergiebedarfs betragen kann. Im Vergleich zu Anla-
gen ohne Calcinator erhoht sich der Vorentsduerungsgrad des Rohmehls von 40 bis 50 % auf
iber 90 %. Entsprechend kann der Drehrohrofen kleiner ausgelegt bzw. mit hoherer Durch-
satzleistung betrieben werden. Aufgrund des durch die Gleichgewichtsreaktion der Entsduerung
vorgegebenen Temperaturbereichs von 830 bis 850 °C im Calcinator ermoglicht die Vorcal-
ciniertechnik den flexiblen Einsatz von heizwertarmen, ballastreichen Brennstoffen, wie z. B.
aschereichen Kohlen oder bestimmten alternativen Brennstoffen. Die dort benétigte Verbren-
nungsluft kann entweder durch das Drehrohr gefiihrt oder mit Hilfe einer weiteren Gasleitung
(Tertidgrluftleitung) unmittelbar zum Calcinator geleitet werden. Das Vorcalcinierverfahren mit
Tertidrluftleitung erlaubt den Einsatz von bis zu 60 % der benétigten Brennstoffenergie in der
Zweitfeuerung, wihrend der Anteil beim Verfahren ohne Tertidrluftleitung meist weniger als
30 % betrigt. In der Hauptfeuerung des Ofens werden dagegen heizwertreichere Brennstoffe
mit geeigneten chemischen, physikalischen und reaktionstechnischen Eigenschaften eingesetzt,
um maximale Gastemperaturen von mehr als 2000 °C zu erreichen. Das Material wird hierdurch
bis zu einer Sintertemperatur von ca. 1450 °C aufgeheizt. In teilweise schmelzfliissiger Phase
findet die chemisch-mineralogische Klinkerphasenbildung statt. Diese Klinkerphasen (Calcium-
silicate und Calciumaluminate) verleihen dem Zement seine charakteristischen Eigenschaften.
Noch im Ofen erfolgt die sog. Vorkiihlung des Klinkers. Die Verweilzeit des Klinkers und die
Reaktionsbedingungen in der Vorkiihlzone sowie die Kiihlgeschwindigkeit haben einen bedeu-
tenden Einfluss auf die spitere Klinkerqualitit bzw. Zementeigenschaften [Syl-95]. Beeinflusst
werden diese Parameter durch die Brennerposition, die Sekundirlufttemperatur und die Gasat-
mosphére (standardméBig Luft).

Der fertig gebrannte HeiBBklinker fdllt aus dem Ofen in den Klinkerkiihler, wo er durch im
Kreuzstrom gefiihrte kalte Umgebungsluft schnell abkiihlt. Zur Rekuperation der Wirmeenergie
wird die erhitzte Luft als Verbrennungsluft dem Ofen und ggf. dem Calcinator zugefiihrt. Fiir
die Kiihlung des Klinkers wird je nach Kiihlerbauart zwischen 0.9 bis > 2,0 m¥kg Klinker
Frischluft benétigt. Dabei werden Kiihlerwirkungsgrade bis zu 70 - 80 % erreicht. Die nicht als
Verbrennungsluft genutzte Kiihlluft wird als sog. Kiihlerabluft abgeleitet. Der gebrannte Klin-
ker wird fein gemahlen und gemeinsam mit einem Sulfattrdger zu Zement verarbeitet. [Loc-00,
VDZ-08]“[Hoe-10]



32 Brenngutreaktionen

Wiihrend des Brennvorgangs setzen im Brenngut eine Vielzahl chemisch-mineralogischer Re-
aktionen ein. In Tabelle 3—1 sind die wichtigsten Reaktionen mit ihren jeweiligen Standard-
reaktionsenthalpien aufgefiihrt. Zersetzungsreaktionen, die Bildung von Zwischenprodukten
und Sinterreaktionen beginnen nicht zwingend nacheinander, sondern verlaufen ebenfalls
parallel.

Tabelle 3-1 Brenngutreaktionen und Reaktionsenthalpien bei der Herstellung von Portlandzementklinker
[Loc-00]

. . . Standardreaktionsenthalpie
Reaktion Reaktionsgleichung KJ/kg | KJ/KE inser
1. Bildung der Oxide und
Zersetzungsreaktionen
1. Verdampfen von H,O | H;Ojq — Hy0.4, + 2453 +4
2. Kaolinit-Zersetzung Al,O5 - 2 SiO, - 2 H,O — AlL,O; + 2 SiO, + 2 H,O + 780 +78
3. Org. Tonbestandteile C+0, —» CO, -33913 - 136
4.MgCO; — Dissoziation | MgCO; — MgO + CO, + 1395 +22
5.CaCO; — Dissoziation | CaCO; — CaO + CO, + 1780 +2111

Summe +2079
I1. Bildung von
Zwischenprodukten
6. Bildung von CA CaO + ALLO; — CA - 110 -8
7. Bildung von C,F 2 CaO + Fe,0; — C,F -114 -6
8. Bildung von B-C,S 2 CaO + Si0, — B-C,S -732 -493
Summe - 507
111. Sinterreaktionen
9. Bildung von C,AF CA + G,F+ CaO — C,AF +25 +3
10. Bildung von C;A CA+2Ca0 — CA +25 +1
11. Bildung von C5S B-C,S + CaO — C5S +359 +35
Summe +39
1V. Gesamtreaktion
a) incl. Verbrennung Ofenmehl — Klinker Summe 1-11 + 1611
b) ohne Verbrennung Summe
1,2,4-11 + 1747

Die Bildung der Oxide und die Zersetzungsreaktionen finden idealerweise im Vorwérmer vor
der Materialzufuhr in den Ofen statt. Dabei verdampft im ersten Temperaturbereich bis 105 °C
das nach der Rohmaterialtrocknung noch vorhandene Wasser aus dem Brenngut. Ab ca. 550 °C,
d.h. in der zweiten oder dritten Zyklonstufe, setzt die Dehydratation der Tonminerale und Zer-
setzung der enthaltenen organischen Komponenten ein. Einen wichtigen wérmetechnischen Ein-
fluss bewirkt die zeitgleich einsetzende Carbonat-Dissoziation, die sogenannte Entsduerung
oder Calcination. Die endotherme Zersetzung des Magnesiumcarbonats in MgO und CO, findet
in den oberen Zyklonen im Temperaturbereich von 500 °C bis 600 °C statt und ist bei den gén-
gigen Rohmehlzusammensetzungen energetisch zu vernachldssigen. Der Brennstoffbedarf hin-
gegen wird stark von der Dissoziation des Calciumcarbonats ab ca. 800 °C zu CaO und CO, be-
einflusst. Bei der Zersetzungsreaktion werden 44 % der Carbonatmasse als Kohlendioxid ausge-
trieben. Durch die verdnderte Verbrennungsatmosphire, d.h. die erhohten CO,-Gehalte, wird
diese Reaktion besonders beeinflusst. Grundsitzlich handelt es sich bei der Calcination um eine
heterogene reversible Gleichgewichtsreaktion von Dissoziation und Recarbonatisierung, die im



Sekundenbereich, abhingig von den Umgebungsparametern, einem Sittigungswert entgegen
lauft.

CaC0s i) ™ CaOg) + COz ) Gleichung 3-1

Fiir den Stofftransport ist die Differenz zwischen dem CO,-Gleichgewichtsdruck der Dissozia-
tion und dem CO,-Partialdruck des Gasstroms mafgeblich und stellt somit die Triebkraft der
chemischen Zersetzung des CaCOj in gasférmiges CO; und festes CaO dar. Damit eine Zerset-
zung stattfinden kann, muss der Gleichgewichtsdruck dieser Reaktion groBer sein als der umge-
bende Partialdruck. Weil nur die gasformige Komponente an der Zersetzung beteiligt ist, be-
stimmt sie das Reaktionsgleichgewicht. Thermodynamisch kann die Reaktion allgemein fiir je-
den Kalkstein daher wie folgt beschrieben werden.

Pco.a = exp{— A7H + A—SW Gleichung 3-2
z’ R-T R

AH: Anderung der Enthalpie in kJ/mol

Pcoa: CO,-Gleichgewichtsdruck der Entsduerungsreaktion in bar

R: Ideale Gaskonstante: 8,314 J/(mol*K)

A4S: Anderung der Entropie in J/(mol*K)

T: Temperatur in Kelvin

Insgesamt liegen zur Entsduerung von reinen Kalksteinen bereits einige Forschungsarbeiten
[Vos-70, Jes-67, Kai-82, Kup-85] vor, die sich umfangreich mit der Reaktionskinetik sowie
analytisch 16sbaren Gleichungen zur Berechnung des Zersetzungsverlaufes von Calciumcarbo-
nat beschéftigen. Bisherige Testreihen beriicksichtigten CO,-Partialdriicke von 0,2 bis zu 04
bar. Dieses entspricht den Betriebsbedingungen im Calcinator im konventionellen Betrieb. Im
Oxyfuel-Verfahren werden diese Werte jedoch weit iiberschritten. Dieser Einfluss hoherer CO»-
Partialdriicke auf die Calcination von Ofenmehlen wurde in einer vorherigen Arbeit behandelt
[Kor-08].

Auf die CaCOs-Entsiduerung folgen Materialumwandlungen iiber Zwischenphasen zu den Klin-
kerphasen. Das hochreaktive Calciumoxid bildet ab Temperaturen um 800 °C mit den Alumini-
um-, Eisen- und Siliziumoxiden die Zwischenphasen (CA, CyF, C,S). Bei der anschliefenden
Sinterreaktion ab 1200 °C entstehen aus diesen Zwischenprodukten die Hauptklinkerphasen
Tricalciumaluminat, Calciumaluminatferrit und Tricalciumsilicat. Die verschiedenen Klinker-
phasen verleihen dem Zement seine typischen Eigenschaften. Die Bildung dieser Phasen wird
durch unterschiedliche Faktoren beeinflusst. Neben den dufleren Einwirkungen wie Tempera-
turprofile im Schmelz- oder Kiihlbereich, ist auch die Brennatmosphére von entscheidender Be-
deutung. Grundsitzlich ist bekannt, dass sich die Klinkerqualitit deutlich durch die Kiihlge-
schwindigkeit beeinflussen ldsst [Syl-95]. Unter anderem werden die Alitphasen durch eine
schnelle Kiihlung stabilisiert; allerdings vermindert sich dabei die fiir das Erstarren mafigebende
Reaktionsfahigkeit des Tricalciumaluminats.

In fritheren Studien [Syl-79, Syl-95] zur Untersuchung der Auswirkung von reduzierendem
Brennen in CO-haltiger Ofenatmosphédre wurde in kleineren Testreihen dariiber hinaus eine
neutrale, d.h. CO»-haltige Brennatmosphire untersucht. Dabei zeigten sich einerseits im Gefiige



kaum Unterschiede zwischen luftgebranntem (oxidierend gebrannten) Klinker und neutral (un-
ter CO,-Atmosphire) gebranntem Klinker, aber andererseits dennoch in ihren Festigkeiten. Die
Laboruntersuchungen zeigten, dass durch reduzierende Bedingungen die Konzentration des
zweiwertigen Eisen zunimmt, welches sich auf die Farbe und Eigenschaften des Klinkers und
Zements auswirken kann. Zudem kann es zu Festigkeitseinbulen kommen, da die Fe**-Ionen in
das Kristallgitter des Alits eingebaut werden und dessen Zerfall im Temperaturbereich unter
1250 °C begiinstigen [Loc-00]. Dieser auftretende Effekt konnte teils bei neutralen Klinker-
brinden ebenso beobachtet werden. Die Abweichungen von oxidierend gebrannten und neutral
gebrannten Klinkern sind aufgrund der verschiedenen Reaktionsfihigkeiten des Alits in der 28-
Tage-Festigkeit am stdrksten ausgeprigt, wéihrend die Friihfestigkeit kaum beeinflusst ist. Dar-
iiber hinaus wurde beobachtet, dass reduzierend gebrannter Klinker aufgrund hoherer Ettringit-
gehalte schneller und neutral gebrannter Klinker geringfiigig schneller erstarrt als oxidierend
gebrannter Klinker. Fiir das friihzeitige Erstarren ist liberwiegend das orthorombische Calci-
umaluminat verantwortlich. Dringen Alkalien in das Kristallgitter des C3A ein, verdndert sich
die Kristallstruktur von kubischer in orthorombische Modifikation und die Reaktionsfihigkeit
gegeniiber Wasser dndert sich. Diese unterschiedlichen Bindungen im Zementklinker konnen
mikroskopisch und rontgenographisch nachgewiesen werden [Loc-00].

33 Die Oxyfuel-Technologie

Unter Oxyfuel-Technologie wird die Verbrennung mit annihernd reinem Sauerstoff
(> 95 Vol.-%) anstelle von Luft verstanden. Die Stickstoffkomponente des Brenngases wird so
auf ein geringes Maf reduziert. Beim Einsatz von reinem Sauerstoff steigt die Flammentempe-
ratur gegeniiber der iiblichen Verbrennung mit Luft erheblich an. Die theoretische Verbren-
nungstemperatur erreicht so bei der Verbrennung iiblicher Brennstoffe Werte bis zu 3500 °C
[Giin-74]. Zur Minderung der hohen bzw. zur Einstellung der Flammentemperaturen und der
Wirmebelastung der Feuerraumauskleidung wird iiblicherweise Verbrennungsgas rezirkuliert
und dem Brennprozess als Moderator zugefiihrt. Durch die Entfernung des Stickstoffs aus der
Verbrennungsluft wird ein Abgas erzeugt, das hauptsichlich aus CO, und H,O besteht. Grund-
lagenuntersuchungen zum Einsatz der Oxyfuel-Technologie mit Rauchgasriickfiihrung [Kne-05,
Mon-05, Woy-95] zeigen, dass in der O,/CO,-Atmosphire, welche sich im selben Verhiltnis
wie Luft (O2/N,) zusammensetzt, generell mit niedrigeren Temperaturen als in einer mit Luft
betriebenen Flamme zu rechnen ist. Dieses ist u.a. bedingt durch die hohere spezifische Wirme-
kapazitit von CO, gegeniiber N,. Aus den unterschiedlichen Gaseigenschaften (z.B. Molge-
wicht) von Kohlendioxid im Vergleich zu Stickstoff bei gleichem Volumenverhiltnis CO,/O,
wie N,/O; resultiert so u.a. eine lingere und instabilere Flamme mit niedrigeren Flammenge-
schwindigkeiten. Zudem wird das Wéarmeiibertragungsverhalten, insbesondere im Bereich der
Strahlung, durch einen erhohten Emissionsgrad mit steigendem CO,-Gehalt beeinflusst.

Eine Erhohung des Sauerstoffgehaltes in dem Verbrennungsgas begiinstigt generell ein gutes
Ziindungs- und Abbrandverhalten der Brennstoffe. Da die Sauerstoffkonzentration im Oxyfuel-
Betrieb keine Konstante mehr darstellt, kann diese auf den jeweiligen Prozess angepasst wer-
den, um diesen dem konventionellen Betrieb wieder anzupassen oder gar zu optimieren. Der op-
timale Sauerstoffgehalt, der nun auch mehr oder weniger als 21 Vol.-% betragen kann, wird fiir
Kraftwerksfeuerungen zwischen 27 und 35 Vol.-% angegeben, um @hnliche Flammencharakte-
ristiken zu erzeugen [Wil-09].



Bezogen auf den Klinkerbrennprozess kann die CO,-Konzentration im Abgas im Oxyfuel-
Betrieb auf bis zu 80 Vol.-% erhoht werden verglichen zu 14 — 30 Vol.-% im Luftbetrieb. Auf-
grund dessen konnen nach einer Aufbereitung, d.h. Kondensation von enthaltenem Wasser und
Entfernen von Staub und ggf. Verunreinigungen (SO,, NOy), aufwendige Abtrennprozesse fiir
das CO, entfallen. Dadurch kann das CO, direkt fiir weiterfiihrende Schritte verdichtet werden.
Technologien fiir DeSOy sowie DeNOy in den Aufbereitungsanlagen, wie z.B. das Ausspiilen
durch Aktivkohlefilter, sind bereits etabliert [ECR-12].

Als Teil der Carbon-Capture-Technologie wird der so erzeugte CO,-Massenstrom verdichtet
und dem Transportsystem tibergeben. Da die Reinheitsanforderungen unabhéngig davon, ob das
CO, weiter verwendet (CCR/U - Reuse/Use) oder gespeichert (CCS - Storage) werden soll, bis-
her noch diskutiert werden, kann der Aufwand fiir die Reinigung zum jetzigen Zeitpunkt nur
abgeschitzt werden. Als typische Betriebszustéinde von CO,-Pipelines wird ein Druck von 110
bar bei einer Reinheit um 95 Vol.-% genannt [Kur-12].

33.1 Entwicklungsstand in der Kraftwerksindustrie

Die Verbrennung mit sauerstoffangereichter Verbrennungsluft wird bereits in der Kraftwerks-
technik (u.a. in Versuchen) und der Glasindustrie (auch groBtechnisch) seit lingerer Zeit ver-
folgt. Diese MaBnahmen streben bislang jedoch das Ziel an, die Energieeffizienz des Brennpro-
zesses zu erhohen. Die industrielle Brennerentwicklung (z.B. Materialien, O,-Eindiisung) und
Brenneranpassung fiir die Sauerstoffanreicherung sowie Oxyfuel-Anwendung ohne Abgasrezir-
kulation sind hauptsichlich fiir den Einsatz in der Glasindustrie ausfiihrlich beschrieben. Risi-
kobewertungen durch den Einsatz des Sauerstoffs sowie technische und 6konomische Nutzen-
analysen sind darin festgehalten [Kob-04; Bau-04; Pau-11].

Insbesondere die Kraftwerksindustrie betreibt umfassende Forschung, um die Emissionen von
Kohlenstoffdioxid mit Hilfe von CCS zu minimieren. Den Schwerpunkt auf dem Weg zum
CO,-emissionsarmen thermischen Kraftwerk bildet dabei CCS. Eine der technischen Optionen
mit groBem Potential ist nach heutigem Kenntnisstand die Oxyfuel-Technologie mit Abgasriick-
fiihrung gekoppelt mit einer CO,-Abscheidung. Verschiedene Studien im Labormafistab be-
schiftigen sich mit feuerungstechnischen Problemstellungen im Hinblick auf den Oxyfuel-
Betrieb in Kraftwerksfeuerungen [Sch-08; Woy2-95].

Verschiedene Grundlagenstudien [Sch-11; Buh-05] befassen sich mit den Auswirkungen auf die
Wirmeiibertragung, Korrosion, Flammencharakteristiken, Ziindung, Kohleabbrandverhalten
sowie gasformigen Emissionen. Der Grofiteil dieser Effekte basiert auf den verénderten Volu-
menstromen, Sauerstoffgehalten und geidnderten Gaseigenschaften. Somit ist die Rezirkulations-
rate der wichtigste Faktor fiir die Prozessoptimierung. Eine vergleichbare Flammenstabilitit
sowie Wirmeiibertragung wie im Regelfall sind dennoch moglich. In Kraftwerksfeuerungen
wird ein Bereich der Rezirkulationsrate zwischen 0,58 und 0,78 als geeignet fiir einen stabilen
Betrieb genannt [Tan-05]. Aufgrund der erhohten CO,-Partialdriicke sowie Anreicherungen von
korrosionsrelevanten Elementen (Schwefel, Chlor, Natrium, Kalium, Schwermetalle) konnen
sich die Korrosionsmechanismen verstirken, so dass erhohter Instandhaltungsaufwand nétig
wird [Aha-10]. Als groBtes Problem fiir die Nachriistung bestehender Kraftwerke wird die Un-
dichtigkeit der Anlage, d.h. der aus der Umgebungsluft eintretende Stickstoff, genannt. Das Ab-
gas enthélt somit zu einem gewissen Prozentsatz Stickstoff. Durch das erhohte Sauerstoffange-
bot und die erhohten Flammentemperaturen nimmt zudem der Mechanismus der thermischen
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NOy-Bildung aus Brennstoff- sowie Falschluftstickstoff zu [Cor-10]. Die Rezirkulation der Ab-
gase fordert allerdings die Minderung von NOy-Emissionen, da bei erneuter Zufiihrung zur
Verbrennung Stickoxide ebenfalls wieder reduziert werden konnen [Mo6n-07].

Aufbauend auf diesen Grundlagen folgte der Bau diverser Pilotanlagen (im Grofenbereich 0.3
bis 3 MWy,) wie von CANMET!' oder IFRF? in den 1990iger Jahren. Die Untersuchungen an
diesen Anlagen beschiftigten sich hauptsidchlich mit den Betriebseigenschaften der Verbren-
nung unter Oxyfuel-Bedingungen und bewiesen so die technische Machbarkeit [Sch-11]. Da-
rauthin schlossen sich Demonstrationsprojekte weltweit an, die bereits angelaufen oder noch in
Planung sind (z.B. von CUIDEN?, Orrville Utilities, KOSEP*, Jamestown BPU®). Diese sollen
die kommerzielle Anwendung der Oxyfuel-Technologie bis 2020 gewihrleisten konnen [Ber-
09]. Eine Auswahl bedeutender Demonstrationsprojekte ist nachfolgend aufgezéhlt:

2008 startete die Pilotanlage am Standort Schwarze Pumpe des schwedischen Energiekonzerns
Vattenfall AB ihre Testphase zur Erforschung und Entwicklung der Oxyfuel-Technologie fiir
die Braunkohleverstromung. Die Anlage hat eine thermische Leistung von 30 MW und beinhal-
tet alle relevanten Komponenten des Oxyfuel-Prozesses zur CO,-Abscheidung, wie eine kryo-
gene Luftzerlegungsanlage und Abgasverfliissigungsanlage. Nachdem die Machbarkeit des Ver-
fahrens und die Wechselwirkungen zwischen Brennprozess und den chemischen Anlagen er-
folgreich gepriift wurden, lag der Fokus in der Folgezeit auf der Optimierung und Identifizie-
rung der kritischen Punkte eines Scale-up’s [Str-08].

Das Unternehmen Total berichtet von der Nachriistung eines 35 MW-Kessels mit Oxyfuel-
Technologie in Lacq (Frankreich) [Cie-09]. Im Gegensatz zu dem Projekt in Schwarze Pumpe
wird das verdichtete CO, allerdings nicht in die Umgebung abgelassen, sondern in einem ehe-
maligen Erdgasfeld gespeichert und somit der vollstindige Weg des CCS beschritten. Seit Inbe-
triebnahme der Anlage im Januar 2010 wurden in einem zweijdhrigem Betrieb 120.000 Tonnen
CO, abgetrennt und sequestriert [Tot-12].

In Australien wurde ein Kessel des Kraftwerks Callide zur Verbrennung mit reinem Sauerstoff
umgeriistet. Vorteilig wirkt sich hier die Néhe zu einem ausgeschopften Erdgasfeld aus, in wel-
chem das CO, gespeichert werden kann [CCS-06]. Im Mirz 2012 erfolgte die Inbetriebnahme
[Cal-2012].

Weitere geplante und geforderte Projekte wie Compostilla Phase I1° und FutureGen2 sollen die
Technologie unter kommerziellen Gesichtspunkten bewerten. Dennoch wurden die Bemiihun-
gen um die Weiterfiihrung oder Initiierung von Demonstrationsprojekten insbesondere im euro-
pdischen Raum im Jahr 2011 aufgrund der Unsicherheit, verursacht durch verzdgerte CO,-

! Natural Ressources Canda, CANMET Energy

% International Flame Research Foundation

* Cuidad de la energia

* Korean South East Power Corporation

* Board of Public Utilities

® Geplante Hochskalierung der 30-MWe- auf 300-MWe-Anlage durch die staatlich-private Partnerschaft aus CIU-
DEN, Foster-Wheeler und Endesa bis Ende 2015

7 Nachriistung eines 200-MWe-Kessels durch die gemeinniitzigen FutureGen Alliance, Ameren Energy Resources,
Babcock & Wilcox und Air Liquide Process & Construction, Inc.
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Speicherprojekte, verringert [Hei-11]. Aus diesem Grund verschob Vattenfall die geplante De-
monstrationsanlage in Jdnschwalde bis auf unbestimmte Zeit [Vat-11]. Die Frage der kommer-
ziellen Umsetzung wird nicht mehr als ein Problem der technischen Umsetzbarkeit oder der
Kosten, sondern der 6ffentlichen und politischen Akzeptanz der CO,-Speicherung angesehen
[Wal-11].

3.3.2 Entwicklungs- und Erkenntnisstand in der Zementindustrie

Fiir den Zementherstellungsprozess sind bisher keinerlei technische Umsetzungen der Oxyfuel-
Technologie mit Abgasriickfiihrung bekannt. Obwohl die Erkenntnisse aus der Kraftwerksin-
dustrie einen hilfreichen Ausgangspunkt darstellen, ist die Ubertragbarkeit auf die Zementklin-
kerherstellung auf Grund der unterschiedlichen Anforderungen an den Anlagenbetrieb sowie
der Tatsache, dass es sich um einen im Gegenstrom funktionierenden Stoffumwandlungsprozess
handelt, begrenzt. Deshalb ist davon auszugehen, dass im Klinkerbrennprozess durch die An-
wendung der Oxyfuel-Technologie mit Abgasriickfiihrung nicht nur der Anlagenbetrieb, son-
dern auch die Produktqualitét beeinflusst wird.

3.3.2.1 Sauerstoffanreicherung

Insbesondere in den USA hat es in der Zementindustrie bereits Versuche und auch dauerhafte
Betriebsumstellungen auf sauerstoffangereicherte Verbrennungsluft gegeben [Wor-04]. Hierbei
handelt es sich aber nur um die Erhohung der O,-Konzentration in der Verbrennungsluft um
wenige Prozent im Gegensatz zum vollstindigen Ersatz der Verbrennungsluft durch ein
0,/CO,-Gemisch bei der Oxyfuel-Technik. Das Ziel dieser Malnahmen war immer die Steige-
rung der Produktionsleistung [Mus-02]. Die Erfahrungen wurden meist an langen Nassofen ge-
macht, jedoch liegen auch Berichte von dem Betrieb an Anlagen nach dem Trockenverfahren
mit Vorcalciniertechnik vor [Cop-74; Got-01; Man-01]. In den vergangenen Jahren wurden
ebenfalls erste Versuche in Deutschland mit dem Ziel durchgefiihrt, den Einsatz von niederkalo-
rischen alternativen Brennstoffen in der Drehofenfeuerung zu optimieren [Miil-10]. Anhand
dieser Erfahrungen konnten erste Abschitzungen zum Umgang mit Sauerstoff in der Verbren-
nung im Drehrohrofen gemacht werden. Ublicherweise wird der Sauerstoff mittels einer Lanze
am Brennermund auf der dem Brenngut zugewandten Seite zugefiihrt [Foa-84] oder auch die
Sekundirluft angereichert. Auf Grund der positiven Eigenschaften des Sauerstoffs werden zu-
dem eigens Brennerkonzepte entwickelt. Folgende Punkte wurden bei den Versuchen beobach-
tet:

- Einfluss auf die Produktionskapazitit:

Das Einblasen von Sauerstoff in die Hauptfeuerung fiihrt nach [Leg-01] durch das Absen-
ken des N>-Anteils der Verbrennungsluft sowie die erhohte Flammentemperatur zu einem
erhohten Anteil an nutzbarer Energie fiir die Calcination und die Klinkerphasenbildung
verglichen zum reinen Luftbetrieb. Dieser erhohte Anteil kann zur Steigerung der Ofenleis-
tung genutzt werden, wobei fiir Ofen, die nach dem Trockenverfahren betrieben werden,
eine Produktionssteigerung zwischen 3 und 6 t Klinker pro t Sauerstoff einhergehend mit
einer Brennstoffeinsparung von 14 bis 1,9 kJ/kgxiinker pro 1 %-Punkt angereichertem Sau-
erstoff in Langzeittests erreicht werden konnte [Hol-09]. Im Durchschnitt konnten auf diese
Weise Produktionserhohungen zwischen 5 und im kurzzeitigen Maximum 56 % durch eine
Erhohung des O,-Gehaltes auf 35 % in der Verbrennungsluft erzielt werden [Fra-67].
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- Einfluss auf den Einsatz alternativer Brennstoffe:

Das Abbrandverhalten von niederkalorischen Brennstoffen mit erhohtem Wassergehalt und
erhohtem heizwertspezifischen Abgasvolumenstrom kann durch den Einsatz von Sauerstoff
gesteigert werden [Cov-94]. Auf diese Weise wurde abhingig von der Brennertechnologie
und den Brennstoffeigenschaften eine Steigerung des Einsatzes alternativer Brennstoffe
von 5 bis 10 % berichtet [Lau-11]. Detaillierte wissenschaftliche Erkenntnisse liegen hierzu
allerdings bisher nicht vor.

- Einfluss auf die Ofenausmauerung:

Die erhohte Flammentemperatur fiihrt zu einem Anstieg der thermischen Belastung der
Ofenausmauerung und zu einer verstirkten, jedoch stabilen Ansatzbildung im Ofen [Gay-
65; Sha-01]. Erhohte Feuerfestschiden wurden von den Anlagenbetreibern, die die Sauer-
stoffanreicherung im kontinuierlichen Betrieb einsetzen, jedoch nicht gemeldet. Vielmehr
wird von einer lokalen und zeitlichen Stabilisierung des Ofenbetriebs berichtet, die zu einer
Verlidngerung der Standzeiten der Ausmauerung beitragen kann [Lau-09; McE-73].

- Einfluss auf den Ofenbetrieb:

Die Anreicherung von Sauerstoff in der Verbrennungsluft unterstiitzt das schnellere Anfah-
ren der Ofenanlage. Ebenso kann Prozessschwankungen mit der Anpassung der Sauerstoff-
zugabe relativ einfach entgegengewirkt werden und optimale Prozessbedingungen wieder-
hergestellt werden [Hoy-94]. Eine negative Auswirkung ist eine verminderte Rekuperation
im Klinkerkiihler bzw. ein Absinken des Kiihlerwirkungsgrades, die in der verminderten
Sekundirluftmenge (ohne Abgasrezirkulation) begriindet liegt. Andererseits werden Abgas-
und Strahlungsverluste minimiert [Fra-67].

- Einfluss auf die Emissionen:
Negative Auswirkungen auf die Emissionen des Prozesses, insbesondere NOy-Emissionen,
wurden nur in einem Fall berichtet [May-01]. Dieses Phénomen wurde darauf zuriickge-
fiihrt, dass bei einer hoheren Flammentemperatur die Bildung des thermischen NO, begiins-
tigt wird, was ggf. durch eine optimierte Sauerstoffeindiisung zu vermeiden sein sollte.

Uberwiegend wurde jedoch berichtet, dass keinerlei Auswirkung auf die NOx- und SO,-
Emissionen festgestellt werden konnten [Leg-01; Miil-10].

Zusammenfassend wird die Sauerstoffanreicherung als eine Methode angesehen, mit geringe-
rem finanziellen Aufwand eine Bestandsanlage in verschiedener Hinsicht zu optimieren anstelle
der Nachriistung von Anlagenkomponenten wie einem Calcinator [Amb-07]. CO,-Emissionen
wurden durch diese MaBnahme bislang nur indirekt gemindert. Wéhrend das Ziel des Oxyfuel-
Verfahrens eine moglichst hohe Anreicherung von Kohlenstoffdioxid zur einfachen Abtrennung
ist, wird bei der moderaten Sauerstoffanreicherung in der Flamme lediglich zusitzlicher Sauer-
stoff zur Forderung der Mitverbrennung von Sekundérbrennstoffen zugesetzt. Wesentlicher Un-
terschied der Anwendungen mit moderater Sauerstoffanreicherung und der Oxyfuel-
Technologie als Teil des CCS-Verfahrens sind somit die jeweiligen Ofenatmosphéren (CO,/O,
und Nz/ 02)
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3.3.2.2 Oxyfuel-Technologie

Von einem Einsatz der Oxyfuel-Technologie mit Abgasriickfithrung mit dem Ziel der CO,-
Emissionsminderung wurde iiber Grundlagenforschung hinaus nicht berichtet. Uber folgende
Forschungsprojekte wurde berichtet:

In einer von der International Energy Agency verdffentlichten Studie [IEA-08] wurde die
grundsitzliche Anwendung der CCS-Technologien im Zementklinkerbrennprozess behan-
delt. Ein Konzept fiir die Anlagenstruktur eines Oxyfuel-Zementwerks wurde entwickelt
(siehe Kapitel 3.3.2.3). Gegebenheiten in der Ofenanlage (Auswirkungen auf Brenngutreak-
tionen und Ofenbetrieb) wurden bei dieser Studie allerdings vernachlissigt.

- Die European Cement Research Academy (ECRA) beschiiftigt sich seit 2007 in mehreren
Phasen mit der CCS-Technologie. Teile der vorliegenden Arbeit sind in [Ecr-09] und [Ecr-
12] eingeflossen.

- F.Zeman [Zem-08; Zem-09] vom Earth Institute der University of Columbia diskutierte
ebenfalls erste allgemeine Ansétze fiir den Entwurf eines “Zero Emission Kiln* mittels
Oxyfuel-Technologie. So wurden Uberlegungen zur Anpassung des generellen Aufbaus ei-
nes Zementwerks sowie die Einbeziehung der CO,-Aufbereitung und Sauerstoffherstellung
gemacht.

- In [Gr6-06] wurde die Sauerstoffeffizienz, die sich aus dem Einsatz von reinem Sauerstoff
bezogen auf die Menge an abgetrenntem Kohlendioxid errechnet, von Oxyfuel-
Anwendungen in der Zementindustrie bewertet. Es stellte sich heraus, dass diese Effizienz
aufgrund der hoheren CO,-Entstehung im Klinkerbrennprozess durch die zusétzlichen ma-
terialgebundenen CO,-Emissionen grofer ist als bei der Energieerzeugung.

- Ansitze zur numerischen Simulation eines Zementdrehrohrofens unter Oxyfuel-
Bedingungen wurden in [Gra-11] und [Man-09] dargestellt. Generelle Auswirkungen auf
die Flammencharakteristik wie z.B. Wérmestrahlung wurden beschrieben. So soll die
Flamme kiirzer und durch eine hohere Wirmeintensitét charakterisiert sein.

- In[Obe-11] wurden verschiedene Anlagenkonzepte im Hinblick auf den Energiebedarf und
die Abtrennrate beschrieben. Detaillierte Berechnungen, basierend auf den in vorherigen
Studien vorgestellten Konzepten, die Einblicke in den Ofenbetrieb gewéhren, wurden hierin
nicht vorgestellt.

Diverse Roadmaps und allgemeine Artikel [Uni-10; Mac-10; WBS-09] beschiftigen sich zudem
mit technisch-6konomischen Betrachtungen sowie gesellschaftlichen Standpunkten. In [CSI-09]
wurden in Zusammenarbeit mit der ECRA Kosten fiir die Anwendung der Oxyfuel-Technologie
abgeschitzt. Demnach wiirde eine Neuinstallationen zwischen 330 und 360 und die Nachriis-
tung 90 bis 100 Mio. Euro kosten.

3.3.2.3 Konzepte fiir die Einbindung der Oxyfuel-Technologie

Die Oxyfuel-Technologie kann auf verschiedene Arten mit unterschiedlichem Erfolg der CO,-
Abtrennung in den Zementklinkerbrennprozess integriert werden. Hauptsichlich wird unter-
schieden in die partielle Oxyfuel-Technik und die Einbindung des gesamten Brennprozesses.
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In der partiellen Oxyfuel-Technologie werden Chancen fiir die Nachriistung bestehender Anla-
gen durch Anwendung der teilweisen Oxyfuel-Technologie gesehen [IEA-08]. Das Konzept
sieht vor, den Calcinator und einen Vorwérmerstrang vom Rest der Anlage zu isolieren, da an
dieser Stelle des Prozesses durch die Entsduerung und Einspeisung von ca. 60 % des Energie-
bedarfs der grofite Anteil an CO,-Emissionen entsteht. Der Klinkerkiihler, der Drehrohrofen
sowie ein weiterer Zyklonvorwérmerstrang werden konventionell betrieben (siehe Bild 3-2)
und bleiben somit von Modifikationen verschont, welche ansonsten durch den Oxyfuel-Betrieb
induziert wiirden. Die Modifikationen oder der Ersatz des Calcinators und Vorwérmers ist den-
noch auch bei diesem Konzept unumginglich. Betriebstechnische Anderungen sind im konven-
tionellen Teil der Anlage im eingeschrinkten Malie zu erwarten. Es ist jedoch zu beachten, dass
der Calcinator von der Verschiebung der Entsduerungsreaktion im Oxyfuel-Betrieb am stédrksten
beeintrichtigt wird. Die erhohten Temperaturen konnen zu Problemen mit der Ausmauerung
und Ansatzbildung fiihren. Dichtungen an den Ubergabestellen des Brennguts (Konventioneller
Strang zu Calcinator und Calcinatorzyklon zu Ofen) stellen weitere offene Fragen dar. Die
energetische Optimierung/Integration gestaltet sich bei der Wahl dieses Anlagenschemas zudem
duBerst komplex. Durch die Entkopplung einer Anlagenkomponente vom Gesamtprozess kann
die im Prozess verfiigbare Wirme nicht mehr vollstindig und effizient ausgenutzt werden. Der
Calcinator bezieht sein Verbrennungsgas nicht mehr vom Ofen oder Kiihler, sondern aus dem
Rezirkulationsstrom, der auch mit einer ausgepriagten Warmeriickgewinnungsstrategie das ur-
spriingliche Energieniveau eines herkdmmlichen Ofenabgases nicht erreichen kann. Zudem geht
durch die zunehmende Verrohrung und die zusdtzlichen Wirmetauscher Energie iiber die
Wandoberfldchen an die Umgebung verloren. Zusammengefasst steigt der Energiebedarf um
rund 8 % verglichen zum konventionellen Luftbetrieb - hauptsidchlich wegen unzureichender
Wiirmerekuperation aus dem heiflen Klinkermassenstrom - und einhergehend damit die Ge-
samtmenge an CO,-Emissionen. Insgesamt konnten mit dieser Verfahrensvariante zwischen 55
und 75 % der entstehenden CO,-Emissionen abgetrennt werden [Ecr-12].

Material Material

zur Rezirkulation/ 77
Aufbereitung

> zur Abwarmenutzung/
Schornstein

Rezirkuliertes

Abgas  [ZZZZZ777Z Ofenabgase

% ;,;W///// | Konventioneller Strangl

Bild 3-2 Anlagenverkniipfung einer zweistringigen Zyklonvorwirmer-Ofenanlage im partiellen Oxyfuel-
Betrieb nach dem Konzept aus [IEA-2008]
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In der Zwischenzeit wurden verschiedene Patente, welche sich auf das Prozessdesign fiir die
Anwendung der teilweisen Oxyfuel-Technik beziehen, angemeldet. Der Zementhersteller
Lafarge (WO 2008/059378 A2) und der Gasproduzent AirLiquide (WO 2008/056068 A1) be-
ziehen sich in ihren Patenten in 2008 auf die Isolierung des CO,-angereicherten Abgases, wel-
ches im Calcinator entsteht. In 2010 erweiterte die Firma ThyssenKrupp Resource Technologies
(vorm. Polysius) (WO 2010/046345 A1) dieses Design durch einen sauerstoffbetriebenen Wir-
belschichtreaktor als Calcinator.

Diese Arbeit bezieht sich im Folgenden auf ein Anlagenkonzept, welches auf der Einbeziehung
der gesamten Ofenanlage basiert und ausfiihrlich in Kapitel 5 dargestellt wird.

3.3.24 Allgemeine Anlagenkomponenten der Oxyfuel-Technologie

Die Oxyfuel-Technologie gibt an sich bereits bestimmte Anlagenkomponenten vor. So muss der
Sauerstoff fiir die Verbrennung erzeugt und der entstehende Abgasstrom behandelt werden. Un-
abhéngig von der Wahl des Prozesskonzeptes sind diese Komponenten unumginglich, aller-
dings mit unterschiedlicher Beladung oder Kapazitit.

Der Sauerstoffbedarf berechnet sich fiir ein mittelgroles Zementwerk mit einer Produktionska-
pazitit von 3.000 t/d Klinker zu 30 bis 35 tox/h (~0,3 tox/tkiinker)- Diese Sauerstoffmengen miis-
sen durch eine Luftzerlegungsanlage auf dem Werksgeldnde erzeugt werden. Sauerstoff kann
generell mittels verschiedener Methoden erzeugt werden, die sich hauptsidchlich in kryogene
und adsorptive Verfahren unterteilen. Die Mechanismen basieren auf Unterschieden in Siede-
punkten, Molekulargewichten oder anderen Eigenschaften der Gaskomponenten. Der Energie-
bedarf hédngt direkt von der Produktionskapazitit, der Sauerstoffreinheit, dem Enddruck und der
genutzten Technologie ab. Die Entscheidung fiir ein addquates Verfahren ist daher von den spe-
zifischen Bediirfnissen des Zementwerks abhingig. Bild 3-3 zeigt die Einsatzbereiche der ver-
schiedenen Systeme.
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Bild 3-3 Einsatzbereiche der verschiedenen Luftzerlegungstechnologien nach [Lin-00]
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Daraus wird deutlich, dass die alternativen Verfahren zur kryogenen Zerlegung derzeit lediglich
fiir kleine Produktionsmengen geeignet sind. Die adsorptiven Verfahren machen Gebrauch von
Membranen oder Adsorbentien wie Zeolith-Betten (PSA, VSA). Das zukunftsweisende Memb-
ranverfahren befindet sich momentan noch im Entwicklungsstadium und ist fiir die industrielle
Anwendung nicht robust genug. Fiir den sehr hohen Sauerstoffbedarf, wie es im Zementwerk
der Fall ist, bietet sich daher nach heutigem Stand der Technik nur die kryogene Luftzerlegung
an. Dieses System beruht auf der destillativen Trennung bei niedrigen Temperaturen. Es ist zu-
dem weit verbreitet und zurzeit mit 220 bis 400 kWh/to, die energieeffizienteste Losung. Das
wirtschaftliche Optimum dieses Verfahrens liegt beziiglich der Sauerstoffreinheit unter Ver-
meidung der energetisch aufwendigen Trennung von Sauerstoff und Argon im Bereich zwi-
schen 95 und 97,5 Vol.-% [Sha-02]. Daher wurde bei allen Betrachtungen eine Zusammenset-
zung des Oxidants wie folgt angenommen: 95 Vol.-% Sauerstoff, 1,5 Vol.-% Stickstoff und 3,5
Vol.-% Argon.

Aufgrund der hohen Konzentration von CO, im Abgas sind aufwendige Abtrennungsschritte bei
der Oxyfuel-Technologie nicht oder nur eingeschrinkt erforderlich. Dennoch reichern sich in
geringen Dosen auch Verunreinigungen an, welche entfernt werden miissen, um Beschéadigun-
gen am Transportsystem zu vermeiden. Da die Anforderungen der CO,-Reinheit fiir die Se-
questrierung zur Zeit aus technischer und gesetzgebender Sicht noch diskutiert werden, kann
der Aufwand fiir die Reinigung bisher nur abgeschitzt werden. In der Literatur werden [Kur-12]
fiir den kommerziellen Transport heutzutage Reinheiten von 95 Vol.-% bei Driicken von 110
bar angegeben. Der CO,-Enddruck (15 bis 200 bar) ist direkt abhiingig von der Transportdistanz
und schligt sich dort in den Kosten nieder. Fiir die Verunreinigungen von NOy und SOy wurden
Grenzkonzentrationen von < 150 ppm und < 100 ppm als Annahme getroffen. Infolge dieser
Konzentrationen konnen zusitzliche Abgasreinigungsstufen (SNCR/SCR, Entschwefelung)
notwendig werden. Folgend sind einige typische Emissionswerte fiir die Zementindustrie nach
dem Stand der Technik aufgefiihrt [VDZ-12]:

- NOx <500 - < 1200 mg/Nm® (mit SNCR 250 mg/Nm®)
- CO 50 - 1000 mg/Nm®
- SO, 20 - 400 mg/Nm’

- Staubgehalt 1-<10 mg/Nm®

Je nach Spezifikationen eines Werkes konnen diese Werte schwanken. Aufbauend auf diesen
Werten und Simulationsdaten (aus der vorliegenden Arbeit) mit verschiedenen Parametervaria-
tionen wurde in [Ecr-12] eine Studie iiber den Energieverbrauch und die Technologie einer
CO,-Autbereitungsanlge (CPU) durchgefiihrt.

Die physikalische Trennung mittels Kompressionsverfliissigung stellt aus heutiger Sicht die
wirtschaftlichste Losung dar. Dieses System bedarf durchschnittlich einer Energie von 120 bis
135 kWh/tcos [Ecr-12]. Da dieses System die Gaskomponenten jedoch nicht vollstéindig trennen
kann, entsteht ein CO,-haltiger Gasstrom an die Umgebung, wodurch die mogliche CO»-
Abtrennrate des gesamten Ofensystems auf bis zu 90 % verringert werden kann. Durch eine
weitere Reinigungsstufe (VPSA) in diesem Gasstrom kann die Abtrennrate auf 99 % erhoht
werden. Bei sehr hohen Anforderungen an die Reinheit wird eine der Verfliissigung nachfol-
gende Destillationsstufe notwendig, was einen negativen Einfluss auf den Energieverbrauch und
die Systemkosten hat. Einflussfaktoren auf die zu erwartenden Kosten stellen zu gleichen Teilen
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der Verunreinigungsgrad des zu behandelnden Abgases sowie die Endreinheit im Transportme-
dium dar.

Die CO,-Abtrennung mittels Verfliissigung beruht in der Gleichgewichtsverteilung der Zustidn-
de zwischen Gas- und Fliissigphase. Durch Verunreinigungen wird das Gleichgewicht zwischen
fliissig und gasformig beeinflusst. Bei hohen Anteilen der nichtkondensierbaren Verunreinigun-
gen (Na, Ar, O, NOy, SOy) miissen hohere Driicke und niedrigere Temperaturen zur Verfliissi-
gung aufgebracht werden, was den Energiebedarf steigen ldsst. Basierend auf den Simulations-
daten wurde in [Ecr-12] festgestellt, dass eine Reduzierung des Falschlufteinbruchs von 6 % auf
2 % (angegeben als Falschluftmenge bezogen auf die Gesamtmenge Abgas) den Energiebedarf
der Anlage um 6,3 % verringert. Verglichen dazu steigt der Energiebedarf bei Steigerung der
Endreinheit von 95 auf 99 % bei sonstig gleichen Voraussetzungen um 7,1 %.

Eine weitergehende Abdichtung des Klinkerbrennprozesses ist jedoch aufgrund der Uberginge
von statischen auf bewegte Teile, wie z. B. am Ofenkopf oder Ofeneinlauf, technisch an-
spruchsvoll. [Ecr-12] zeigt, dass insbesondere Wartungsklappen im Vorwirmerbereich fiir den
Grad an Falschlufteintrag von Bedeutung sind und dass eine weitergehende sowie anspruchs-
volle Instandhaltung dieser Klappen eine ausreichende Abdichtung der Ofenanlage bewirken
kann.

Eine Aufbereitung des CO»-haltigen Abgasstroms der Ofenanlage liee sich génzlich vermei-
den, wenn dieser Gasstrom direkt verwertet werden konnte, wie z.B. bei einer Vergasung mit
anschlieBender Synthese chemischer Verbindungen [Buc-12]. Hierfiir wire eine hohe Reinheit
des CO, und somit eine CO,-Aufbereitungsanlage nicht zwingend erforderlich.
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4 Einfluss des Oxyfuel-Verfahrens auf die Materialeigenschaften

Folgendes Kapitel beschreibt die Untersuchungen zum Einfluss des Oxyfuel-Verfahrens auf die
Produkteigenschaften und die chemisch-mineralogischen Reaktionen. Hierzu wurden Laborver-
suche an verschiedenen Ausgangsstoffen durchgefiihrt und unter unterschiedlichen Aspekten
ausgewertet.

4.1 Ausgangsstoffe

Die Laboruntersuchungen wurden zum einen an drei Zementrohmehlen unterschiedlicher Her-
kunft und zum anderen an synthetisch hergestellten Klinkern durchgefiihrt. Durch die Verwen-
dung realer Zementrohmehle konnen die Auswirkungen der Gasatmosphire unter Oxyfuel-
Bedingungen auf die Materialeigenschaften quantifiziert werden. Insbesondere konnen materi-
alcharakteristische Parameter, wie z.B. Zusammensetzung, Struktur des Kalksteins und seine
geologische Herkunft sowie die spezifische Oberfliche, beriicksichtigt werden. Die Ze-
mentrohmehle wurden fiir die Entséuerungsversuche herangezogen, da die Kinetik dieses Reak-
tionsschritts durch die genannten Eigenschaften mit beeinflusst wird. Zudem wurden an diesen
Ausgangsstoffen erste Tast- bzw. Vorversuche zur Beurteilung der Klinkerphasenbildung unter
Oxyfuel-Bedingungen durchgefiihrt.

Die synthetische Herstellung von Klinkern birgt den Vorteil, dass die spezifischen Brennbedin-
gungen einer Ofenanlage, wie die Art und Menge von eingesetztem Brennstoff, ausgeglichen
werden. Zudem kann eine groflere Spannbreite an Zusammensetzungen und Reaktivititen abge-
deckt werden. Die Eigenschaften von Zementen, die aus unter CO,-Atmosphére gebrannten La-
borklinkern hergestellt wurden, wurden gepriift, um mogliche Auswirkungen der geénderten
Prozessbedingungen festzustellen. Im Gegensatz zu den Entsiduerungsversuchen und den Vor-
versuchen zum Klinkerbrand wurden hierfiir keine realen Ofenmehle sondern realistische, aber
synthetisch hergestellte Ofenmehle verwendet. Beim Einsatz von realen Ofenmehlen waren
aufgrund der fehlenden Brennstoffaschen in den Klinkern und dem damit verbundenen erhdhten
Kalkstandard z.T. hohe Freikalkgehalte zu verzeichnen. Mittels der synthetischen Herstellung
kann der Einfluss von Brennstoffascheneintrag und sonstigen Brennbedingungen ausgeschlos-
sen werden. Da die mineralogischen Rohstoffeigenschaften, wie z.B. der Verwachsungsgrad der
Calcium- und Silizium-Komponenten, nur bei der Calcination von Bedeutung sind, kann der
Einfluss unterschiedlicher geologischer Rohstoffvorkommen auf die Klinkerphasenbildung hier
vernachldssigt werden.

41.1 Analysemethoden

Im Folgenden werden die angewandten Analysemethoden erldutert.

- Spezifische Oberfldchenbestimmung nach Blaine

Mittels der Priifung der Ofenmehle nach Blaine kann die spezifische Oberfldche bestimmt
werden, um somit die Feinheit und verbunden damit den Stofftransport bei der Entsduerung
zu beurteilen. Diese Methode beruht auf der Bestimmung der Luftdurchlédssigkeit (Permea-
bilitét) einer Probe von bekannter Porositit. Es wird hierbei davon ausgegangen, dass bei
einer bestimmten Porositit die Luftdurchlédssigkeit von der Feinheit und damit von der
Oberfldche des Materials unter sonst gleichen Bedingungen abhingt. Hierfiir wird eine ver-
dichtete Schiittung bestimmter Abmessungen und Porositét hergestellt und anschlieend die
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Zeit gemessen, die zum Ausgleich einer gegebenen Druckdifferenz an den Enden des
Presslings notig ist.

Laserbeugungsgranulometrie

Die Bestimmung der Korngroenverteilung beruht auf dem Prinzip der Laserbeugung. Da-
bei wird ein Laserstrahl durch eine Fliissigkeit geleitet, in der die Probenpartikel dispergiert
sind. An diesen Feststoffteilchen wird das entsendete Licht gebeugt und erzeugt somit ein
von der KorngroBe abhiingiges Beugungsbild. In der Brennebene kommt es zur Uberlage-
rung dieser Beugungsbilder. Unter Beriicksichtigung der Wellenlinge des Lichtes und der
Brennweite kann die Partikelgrofe aus den Abstéinden der Beugungsringe abgeleitet wer-
den. Da das Licht an Partikeln unterschiedlicher Grofie keine klaren Beugungsringe er-
zeugt, muss zur Ermittlung einer KorngroBenverteilung die Energieverteilung im Beu-
gungsbild photometrisch ausgemessen werden. Hierfiir wurde ein CILAS Granulometer
1064 verwendet.

Dichtebestimmung

Die Reindichte gemahlener Proben wurde mit einem Pyknometer gemifl DIN EN 196-6 be-
stimmt.

Rontgenfluoreszenzanalyse

Zur Ermittlung der chemischen Zusammensetzung wurden die analysefein gemahlenen
Ofenmehle/Klinker einer Rontgenfluoreszenzanalyse im wellenlédngendispersiven Gerit
SRS 3400 der Firma Bruker AXS unterzogen. Hierfiir wurden zuvor Schmelztabletten be-
stehend aus 4 g eines Schmelzmittels (Lithiumtetraborat und Lithiumfluorid) und 04 g
Probensubstanz hergestellt, um die Proben zu homogenisieren und eine ebene Flidche fiir
die Reflektion zu erhalten. Die Probe wird mit Rontgenstrahlung bestrahlt und dadurch an-
geregt, d.h. kernnahe Elektronen werden von den inneren Schalen des Atoms auf dufiere
gehoben. Diese Elektronen konnen nun von den hoheren Energieniveaus zuriickfallen und
emittieren dabei elementspezifische Fluoreszenzstrahlung, die von einem Strahlungsdetek-
tor verarbeitet wird.

Rontgenbeugung

Zur Untersuchung der Phasenzusammensetzung im Klinker und der Kalksteinstruktur des
Ofenmehls wurde eine qualitative sowie quantitative Strukturaufkldrung mittels Rontgen-
beugung angestellt. Dariiber hinaus wurden die silicatischen Bestandteile mit Methanol und
Salicylsdure herausgelost (M/S-Aufschluss) und der Riickstand ebenfalls rontgendiffrakto-
metrisch untersucht. Die quantitative Auswertung der Messergebnisse erfolgte durch
Rietveld-Verfeinerung, bei der die Reflexlagen und -intensititen eines theoretisch errechne-
ten Diffraktogramms mit dem tatséchlich gemessenen abgeglichen wurden.

Klinkermikroskopie

Zur lichtmikroskopischen Beurteilung wurden die Klinkerproben in Epoxidharz eingebet-
tet. Nach dem Aushdrten wurden polierte Anschliffe hergestellt, mit 10%iger Kalilauge
(KOH) und alkoholischer Dimethylammoniumcitratlosung (DAC) geidtzt und lichtmikro-
skopisch untersucht.



- Dynamische Differenzkalorimetrie (DSC)

Der friihe Hydratationsverlauf von Proben wurde mit der dynamischen Differenzkalorimet-
rie (Differential Scanning Calorimetrie, DSC) qualitativ sowie quantitativ bestimmt, indem
die Hydratationsreaktion nach drei Minuten abgestoppt wurde. AnschlieBend wurden die
Proben in einem Differenz-Warmestrom-Kalorimeter (Mettler-Toledo DSC 821) mit einer
Heizrate von 30 K/min aufgeheizt und im Temperaturbereich von 25 bis 600 °C analysiert.
Dabei wird der Wirmestrom in bestimmten Temperaturbereichen detektiert und Reaktionen
zugewiesen, hier der Entwésserung der Hydratphasen.

- Wirmeflusskalorimetrie

Zur Ermittlung der Hydratationswéirmeentwicklung wurden Proben in einem Wérmefluss-
kalorimeter (Thermometric TAM-Air) mit einem w/z-Wert von 0,40 zur Hydratation ge-
bracht. Die Hydratationszeit betrug bis zu 48 h. Das Wirmeflusskalorimeter verfiigt tiber
acht Kanile, in denen jeweils die Hydratationswirme der reagierenden Probe in Abhéngig-
keit von der Zeit gegen eine Referenz gemessen wird [Bre-06].

- Festigkeitsmessung

Die 2- und 28-Tage-Druckfestigkeit wurde an 1,5 cm x 1,5 cm x 6 cm gro3en Mortelpris-
men (,,Miniprismen*) durchgefiihrt. Die Rezeptur der Mortel (Sieblinie der Gesteinskor-
nung, Verhiltnis Gesteinskornung : Zement : Wasser) sowie die Herstellung und Lagerung
der Prismen erfolgte dabei gemifs DIN EN 196-1. Im Gegensatz zu den Anforderungen der
Norm wurden jedoch ein kleinerer Mortelmischer, kleinere Formen und eine an die Grofle
der Prismen angepasste Priifmaschine fiir die Bestimmung der Druckfestigkeit eingesetzt.
Die Untersuchung der Druckfestigkeit wurde an Miniprismen durchgefiihrt, da im Rahmen
des Versuchsprogramms fiir die {iberwiegende Zahl an Laborklinkern keine ausreichenden
Mengen fiir die Priifung nach Norm hergestellt werden konnten [Boe-10].

4.1.2  Charakterisierung der Ausgangsstoffe
4.1.2.1 Ofenmehle

Basierend auf den oben erlduterten Analysemethoden wurden die verwendeten realen Ofenmeh-
le wie folgt charakterisiert. Unterschiede in der Kalksteinstruktur und -herkunft, chemischen
Zusammensetzung sowie Anzahl und Menge von Korrekturstoffen in den Ofenmehlen zeigen
die Tabelle 4-1 bis Tabelle 4-3.

Tabelle 4-1 Charakterisierung der Ofenmehle: Moduli, Kalksteinart

Parameter Ofenmehl 1 Of hl 2 Ofenmehl 3
Kalkstandard II 103 104 94
Tonerdemodul 2,60 2,10 2,80
Silicatmodul 3,50 2,70 4.40
Calcit (CaCOs)-Anteil 85,90 715 84,40
Dolomit (CaMg(COs),)-Anteil 0,30 6,70 n.n.
Spezifische Oberflache nach Blaine [cmz/g] 4250 5450 5740
Geologische Herkunft der Rohstoffe Muschelkalk Muschelkalk Kreide
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Tabelle 4-2 Charakterisierung der Ofenmehle: Chemische Zusammensetzung (gliihverlustfrei)

Parameter Ofenmehl 1 Ofenmehl 2 Ofenmehl 3
[M.-%] [M.-%] [M.-%]
Silizium(IV)-oxid 21,57 20,20 23,54
Aluminiumoxid 441 5,05 3,92
Titanoxid 0,17 0,25 0,20
Phosphor(V)-oxid 0,05 0,06 0,17
Eisen(III)-oxid 1,73 2,40 1,39
Mangan(III)-oxid 0,03 0,05 0,05
Magnesiumoxid 1,29 323 0,62
Calciumoxid 68,83 66,38 6745
Schwefel als SO; 0,17 0,72 0,80
Kaliumoxid 1,51 1,45 0,88
Natriumoxid 0,16 0,09 0,23
Natriumaequivalent 1,15 1,04 0,80
Organischer Kohlenstoff 0,06 0,11 0,23
Gliihverlust 36,48 35,88 35,40
Kohlendioxid 35,64 34,62 3449
Wasser 0,84 1,26 091
Tabelle 4-3 Charakterisierung der Ofenmehle: Mehlzusammensetzung, Korrekturstoffe
Einsatzstoffe Ofenmehl 1 Ofenmehl 2 Ofenmehl 3
[M.-%] [M.-%] [M.-%]
Kalkstein/Kreide/Mergel (Ca- 90,83 90,55 100,00
Haupttriger)
Sand (Si) 8,36 4,58 -
Ton (Si-Al) - 4,04 -
Eisenerz (Fe) 0,31 0,83 -

4.1.2.2 Synthetische Klinker

Die Zementklinker im deutschen Raum unterscheiden sich nicht nur nach ihrer geologischen
Herkunft, sondern auch in ihrer Zusammensetzung und damit in ihrer Reaktivitdt. Diese ist
nicht nur von der Rohstoffwahl, sondern auch von der Wahl der Brennstoffe und den spezifi-
schen Gegebenheiten der Ofenanlage abhiingig. Fiir die Calcinationsversuche wurden reale
Ofenmehle gewihlt, die im fertig gebrannten Klinker eine dhnliche Phasenzusammensetzung
beinhalten. Hingegen wurden fiir die Herstellung synthetischer Klinker fiinf Zusammensetzun-
gen erzeugt, die eine breite Streuung der unterschiedlichen Moduli aufweisen und somit spéter
verschiedene Klinkerphasenanteile und Reaktivititen des Produktes abdecken. Die daraus ge-
brannten Klinker entsprechen in ihrer Zusammensetzung real in Deutschland hergestellten Ze-
mentklinkern; sie sind im Anhang in Tabelle A—1 zusammengestellt.

Aus Bild 4-1 werden die Variationsbreiten ersichtlich. So wurden der Kalkstandard (85 bis
101), das Silikatmodul (1,9 bis 4,7), das Tonerdemodul (0,6 bis 3.4) sowie der Sulfatisierungs-
grad (45 bis 110 %) variiert. Zudem werden die Gehalte an C3A von 0,5 bis 9 M.-% glv.-frei
und an C3S von 49 bis 75 M.-% glv -frei abgedeckt.
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Bild 4-1 Darstellung der synthetischen Klinkerzusammensetzung
4.2 Versuchsprogramm

Im Folgenden wird die Durchfiihrung der jeweiligen Versuchsschritte erldutert. Tabelle 44
fasst hierfiir die Bezeichnung der Materialien in Verbindung zum Versuchsschritt zusammen.

Tabelle 44 Zuweisung der Ausgangsmaterialien zum Versuchsprogramm und Bezeichnung der jeweiligen
Materialien zur Auswertung
Untersuchungsgegenstand Ausgangsmaterial Bezeichnung des betrachteten
Materials
Calcination Zementrohmehl 1 - 3 ohne Brenn- | Ofenmehl 1- 3
stoffasche
Klinkerphasenbildung - Vorversuche | Ofenmehl 2 und 3 Laborklinker
Klinkerphasenbildung Synthetische Klinkerrohmehle 1- 5 | Klinkerserie 1 - 5
Zementeigenschaften Klinkerserie 1 - 5 Zemente 1-5

42.1 Entsiuerung des Kalksteins

Die Calcination findet unter den iiblichen Randbedingungen des Klinkerbrennprozesses im
Wirmetauscher bis in den Drehrohrofen bei einer reaktionsbedingten Gleichgewichtstemperatur
von etwa 830 °C statt. Durch die angestrebte Erhhung der CO,-Konzentration im Prozessgas
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wird dieser Reaktion ein erhohter Widerstand entgegengestellt. Zur Beurteilung dieses Wider-
standes wurde die unter Oxyfuel-Bedingungen veridnderte Verbrennungsatmosphére durch eine
Messmatrix mit jeweils variierenden Sauerstoff- (0—6 %), Stickstoff- (0—80 %) und Kohlendi-
oxidgehalten (20-97 %) abgebildet. Die Untersuchung des Einflusses eines erhohten CO»-
Partialdruckes auf die Rohmehlentsduerung war Gegenstand einer fritheren Arbeit [Kor-08], in
der die detaillierte Beschreibung der Versuchsdurchfiihrung nachzulesen ist.

422
4.2.2.1 Laborklinkerherstellung

Die Untersuchungen zum Einfluss variierender O,/CO,-Gasatmosphire auf den Klinkerbrand
wurden an einem Labor-Hochtemperaturofen (LHT 08/17) der Firma Nabertherm durchgefiihrt.
Ausgangsmaterialien fiir den Klinkerbrand bilden die drei oben beschriebenen realen Ofenmeh-
le und die fiinf synthetisch hergestellten Rohmehlzusammensetzungen, die vor dem Brand zu
Granalien mit einem Durchmesser von 2 bis ca. 10 mm geformt und bei 105 °C im Trocken-
schrank getrocknet wurden. Zudem wurde zum Abgleich des Einflusses der Ofenatmosphire
von jedem Material ein Referenzklinker unter Normalbedingungen gebrannt. Neben dieser Re-
ferenz wurden ausgehend von 100%iger CO,-Atmosphire weitere Einstellungen mit variieren-
der Ofengaszusammensetzung iiberpriift. Tabelle 4-5 zeigt die verwendete Messmatrix, die
Kombinationen von Kiihl- und Brennatmosphiren aufzeigt.

Klinkerphasenbildung

Tabelle 4-5 Messmatrix
Gasatmosphiire beim Klinkerbrand
Luft (Referenz) 100 Vol.-% CO, 75 Vol.-% CO,/ 70 Vol.-% CO,/
25 Vol.-% O, 30 Vol.-% O,
St
3 Luft (Referenz) x X
-5 El.)
= B 100 Vol.-% CO,
_?_’ g X X
=i
& _q:) 75 Vol.-% CO,/ X
EE| 25Vol-%0,
£ =
2 i 70 Vol.-% CO,/ X
&) 30 Vol.-% O,

Die Gaszusammensetzung und der Gasvolumenstrom wurden mit Hilfe eines Gasmischers ein-
gestellt und durch Gasanalysatoren der Geritetypen Uras 26, AO 2020 von ABB (CO;) und
Magnos 206 (Oy) iiberpriift. Uber eine Begasungsstation am Laborofen wurde die gewihlte At-
mosphire iiber den Zeitraum des Klinkerbrandes bei einem Volumenstrom von 120 1/h konstant
gehalten.

Die Materialgranalien wurden in Platintiegeln im Laborofen aufgeheizt (Bild 4-2). Aufgrund
der begrenzten Anzahl an Tiegeln konnten in einem Brennvorgang maximal 400 g Klinker her-
gestellt werden. Um eine ausreichende Klinkermenge fiir die spiteren Analysen zu erzeugen,
wurde jede Klinkerart in einem separaten Brennversuch gebrannt.
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Bild 4-2 Laborofen mit Begasungsstation (links), Platintiegel im Ofenraum bei 1450°C (rechts)

Uber eine Temperaturregelung am Laborofen wurde ein spezielles Temperaturprogramm einge-
stellt, das sich in der Vergangenheit zur Herstellung von Laborklinkern als geeignet erwiesen
hat [Bre-06]. Dieses Programm sieht zwei Stufen des Klinkerbrandes vor (Tabelle 4-5). Die
erste Stufe deckt das Ende der Calcinationsreaktion bei 1050 °C ab. Um zu gewéhrleisten, dass
es zu keinen Temperaturgradienten in der Probe kommt, wurde eine Haltezeit von 30 Minuten
gewihlt. In Vorversuchen wurde an dieser Stelle beim Referenzbrand und bei 100%iger CO,-
Atmosphire eine Zwischenprobe genommen, um den Ausgangspunkt fiir die Klinkerphasenbil-
dung festzuhalten. Die zweite Stufe sieht den Klinkerbrand bei 1450 °C mit einer Haltezeit von
einer Stunde vor. Die Aufheizrate wurde maximal gewihlt, um die Gegebenheiten in einer
Ofenanlage moglichst realistisch nachzubilden.

Tabelle 4-6 Temperaturprogramm

Temperaturprogramm Parameter
Stufe 1 Rampe 1 [°C/min] 35
Temperatur 1 [°C] 1050
Haltezeit 1 [min] 30
Stufe 2 Rampe 2 [°C/min] Max. (ca. 40)
Temperatur 2 [°C] 1450
Haltezeit 2 [h] 60

Die Kiihlung des Klinkers erfolgte nach abgelaufener Haltezeit iiber einem Siebboden, der von
unten mit der gewiinschten Atmosphére durchspiilt werden konnte (Bild 4-3). Gekiihlt wurde
insgesamt 30 Minuten bei einem Gasdurchfluss von 200 I/h.

Bild 4-3 Einrichtung zur Klinkerkiihlung (links), heifier Klinker auf Siebboden (rechts)
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4222 Herstellung von Zementen aus Laborklinkern

Zur Beurteilung der Eigenschaften der hergestellten Laborklinker, wurden diese unter definier-
ten Bedingungen aufgemahlen und mit Sulfattrager versetzt. Um die Reproduzierbarkeit zu ge-
wihrleisten und die Effekte von KorngroBenverteilung und Feinheit zu minimieren, wurden die
Klinker mittels verschiedener Mahlsysteme auf eine Zielfeinheit von 3200 cm?/g nach Blaine
zerkleinert. Zur Grobzerkleinerung der gebrannten Granalien wurde eine Scheibenschwingmiih-
le und zur weiteren Feinmahlung eine Laborkugelmiihle der Firma ZOZ (rotierender Zylinder
auf Rollenstand) verwendet. Die Dauer der Vorzerkleinerung betrug max. 60 Sekunden. Die
Mahlung auf Zielfeinheit in der Kugelmiihle dauerte zwischen 2 bis 3 Stunden. Wihrend der
Mahldauer wurde mehrfach die spezifische Oberflidche nach Blaine bestimmt. Die fiir die Be-
stimmung notwendige Reindichte wurde fiir jeden Klinkertyp mindestens einmal bestimmt und
fiir die restlichen Versuche angenommen. Zudem wurde am Ende der jeweiligen Mahlungen,
das durch den Blaine-Wert festgelegt wird, die Korngroenverteilung bestimmt und mit den an-
deren Proben abgeglichen.

4.3 Einfluss auf die Entsiuerungsreaktion

Im Folgenden wird der Einfluss der Oxyfuel-Bedingungen auf die Entsduerungsreaktion darge-
stellt. Die experimentellen Ergebnisse dienen als Grundlage zur Bestimmung von Modellpara-
metern fiir die spétere Simulationsstudie. Sie wurden in einer vorherigen Arbeit [Kor-08] bereits
detailliert beschrieben und werden an dieser Stelle lediglich kurz zusammengefasst.

43.1 Ergebnisse und Bewertung

Anhand der folgenden experimentellen Ergebnisse bestitigt sich die Gleichgewichtsverschie-
bung der Calcinationsreaktion zu hoheren Temperaturen aufgrund des erhohten Reaktionswi-
derstandes durch den CO,-Partialdruck der Umgebung. Dieses liegt in der bekannten Abhin-
gigkeit zwischen Gleichgewichtsdruck der Reaktion, der mit zunehmender Temperatur steigt,
und CO;-Partialdruck begriindet. Fiir die Auswertung wurden dabei CO,-Gehalte zwischen 20
und 97 Vol.-% betrachtet. Dieses kennzeichnet im Minimalfall (0,2 - 0,3 bar) den Luftbetrieb
und im Maximalfall den veridnderten Oxyfuel-Betrieb (0,8 - 0,97 bar). Die Calcinationsverldufe
der unterschiedlichen Materialien sind fiir die genannten Fille exemplarisch in Bild 44 und
Bild 4-5 dargestellt.

Bei der Betrachtung der Dissoziationsreaktion von reinem Calciumcarbonat wird bis zu einem
CO,-Partialdruck von 0.8 bar bei geniigend hoher Zufuhr von Wirme eine vollstindige Entsdu-
erung erreicht (siche Anhang Bild B—1). Bei einem Partialdruck von 0,97 bar hingegen ist dies
bis zu Temperaturen von 1000°C in der Probe nicht moglich. Das CO; aus der Probe kann ge-
gen einen solch hohen CO,-Umgebungspartialdruck nicht vollstidndig gelost werden. Alle realen
Ofenmehle weisen im Luftbetrieb nahezu den gleichen Calcinationsverlauf auf. Mit steigendem
CO,-Partialdruck nimmt die Abweichung zwischen den Ofenmehlen zu. Der Trend der Tempe-
raturverschiebung der Reaktion mit steigender CO,-Konzentration ist jedoch bei allen unter-
suchten Proben zu verzeichnen. Zusammenfassend variiert die quantitative Gleichgewichtsver-
schiebung je nach Ofenmehl und dessen Eigenschaften zwischen 50 K bis zu 80 K im Maxi-
mum. Im Gegensatz zum Calciumcarbonat gelingt es, die Ofenmehle auch bei maximaler CO,-
Konzentration vollstindig zu entsiduern. Dieser Umstand ist den zeitgleich zu der Entstehung
des Calciumoxids einsetzenden Folgereaktionen zu den Klinkerphasen (vergl. Tabelle 3—1) ge-
schuldet. Die durch die Klinkerphasenbildung freiwerdende Wirme beschleunigt die stark en-
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dotherme Entsduerung. Einen weiteren Faktor fiir die unterschiedlichen Verldaufe von Ofenmehl
und reinem Carbonat bildet der Umstand der geringeren Bindungsstirken des Kalksteins im
Ofenmehl aufgrund der gewachsenen Struktur und den darin enthaltenen Fehlstellen.
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Bild 44

und reinem Calciumcarbonat bei einem CO,-Partialdruck von 0,2 bar

1,0

Vergleich der Entsduerungsverldufe der Ofenmehle (charakterisiert in Tabelle 4-1 bis Tabelle 4-3)
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Bild 4-5

Vergleich der Entsduerungsverldufe der Ofenmehle und reinem Calciumcarbonat bei einem CO,-
Partialdruck von 0,97 bar

Ausschlaggebend fiir die Sensibilitit der Carbonatdissoziation der verschiedenen Ofenmehle
auf den CO,-Partialdruck sind die Materialeigenschaften. Die Quelle der unterschiedlichen
Empfindlichkeit der Ofenmehle auf den CO,-Partialdruck kann dabei weder in der Zusammen-
setzung (Anteil MgO, Corganisch) noch in der Kalksteinart (Anteil Dolomit) gefunden werden.
Der Einfluss der mechanischen Eigenschaften (spezifische Oberfliche, Korngrofenverteilung)
und die daraus resultierende Beeinflussung des Stoff- sowie Wirmetransports wurden durch
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lange Verweilzeiten minimiert. Die Homogenitit der Reaktanden der Weiterreaktion zu den
Klinkerphasen, im Speziellen die von Calciumoxid- und Siliciumoxid-Partikeln, erwies sich
hingen als ein bestimmender Faktor, da deren Bildung in einer Phasengrenzflichenreaktion
stattfindet. Der Transport der Reaktanden zu ihrem Reaktionsort ist im Allgemeinen langsamer
als die chemischen Reaktionsschritte, wodurch die Reaktion diffusionsgesteuert ist [Gri-85]. Je
hoher die Homogenitit der Quarz- und Kalksteinkomponenten, desto leichter kann die Folgere-
aktion ablaufen. Wird einem Ofenmehl zur Erhohung des Silikatmoduls Quarzsand zugemah-
len, héngt die Reaktion stark von der Korngroe und der Lage der Korner zueinander ab. Bei
einem Kalkmergel, dem natiirlichen Gemisch, ist die Reaktion durch den Verwachsungsgrad
der Siliciumoxidanteile und der Calciumoxidanteile gesteuert. Der Einfluss des CO,-Gehaltes in
der Materialumgebung auf die Dissoziationsreaktion nimmt wesentlich mit steigendem Ver-
wachsungsgrad der Kristallite ab.

4.3.2 Ermittlung von Reaktionsparametern zur Modellimplementierung

Aufbauend auf diesen experimentellen Ergebnissen werden im Folgenden die Reaktionsparame-
ter zur Implementierung in das Prozessmodell bestimmt. Im ersten Schritt wurden die Gleich-
gewichtstemperaturen in Abhingigkeit vom CO,-Partialdruck aus den experimentell ermittelten
Entsduerungskurven grafisch ermittelt. Bild 4-6 und Bild 4-7 zeigen diese Methode iiber Aus-
gleichsgeraden exemplarisch fiir das Calciumcarbonat und das Ofenmehl 3.

1,00 .
®pCO; =0,2 bar .
g 080 |mpCO; =097 bar o
2 4 A
4 0,60 . 7
] ‘ /
2 0,40 >
3 o /
‘E .
W 0,20 = /
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ooon—= 8 9 ® A '
650 750 850 950

Temperatur in °C

Bild 4-6 Ausgleichsgerade im Entséuerungsverlauf von Calciumcarbonat

Hieriiber konnen Anfangs- und Endpunkt der Reaktion identifiziert werden. Beim Vergleich der
beiden Abbildungen fillt das unterschiedliche Steigungsmall der Ausgleichsgeraden auf, wel-
ches in der Bestimmung der Reaktionsparameter noch von Relevanz sein wird.
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Bild 4-7 Ausgleichsgerade im Entsduerungsverlauf von Ofenmehl 3

Der Zusammenhang zwischen Gleichgewichtsdruck und -temperatur wird anschlieBend fiir je-
des getestete Material (siche Bild 4-8) dargestellt. Infolge der Abhéngigkeit der chemischen
Gleichgewichtskonstante einzig von der Aktivitit des CO,, auch pco2/po, und unter Einbezie-
hung der van’t Hoffschen Regel konnen aus diesem Diagramm Reaktionsenthalpie sowie -
entropie im Gleichgewicht ermittelt werden.

Gleichgewichtsdruck (p/p0)

0,01

8 8,5 9 9,5 10 10,5

Reziproke Temperatur in K * 104

0 CaCOQg theoretisch X CaCOg, experimentell @ Ofenmehl 1
B Ofenmehl 2 AOfenmehl 3

Bild 4-8 Gleichgewichtsdruck als Funktion der Temperatur fiir die unterschiedlichen Ofenmehltypen
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Unter Bertiicksichtigung folgender Gleichung zur Beschreibung der dargestellten Geraden wird
die Grafik ausgewertet (siche Tabelle 4-7).

-4

10
P A*exp(—B-x) mit x= T Gleichung 4-1
0
R CO,-Partialdruck im Verhiltnis des Umgebungsdruckes
Py
T Temperatur in Kelvin
A Y-Achsenabschnitt aus Diagramm in Bild 4-8
B Steigungsmalf} aus Diagramm in Bild 4-8
Tabelle 4-7 Funktionen aus der grafischen Auswertung
CaCO;, theo. CaCO;, exp. OM 1 OM 2 OM 3
A 4%10’ 1¥10° 4%10° 3%107 3#10"
B 2,0207 2,1893 2,5006 1,9728 3,0170

Aus der Steigung ergibt sich durch Division durch die ideale Gaskonstante R die molare Reak-
tionsenthalpie A, H und aus Wert A die molare Reaktionsentropie A ,S (Tabelle 4-8) wie folgt:

AH =B R-10* Gleichung 4-2
A,S=InA'R Gleichung 4-3
Die ermittelten Reaktionsenthalpien liegen im Bereich der Literaturwerte zwischen 140 und 250
kJ/mol [Kup-85]. Sie unterscheiden sich zwischen den getesteten Materialien, da jedes Klinker-

rohmehl aufgrund seiner Eigenschaften (Struktur, Herkunft, Fehlstellen etc.) eine eigene Reak-
tionsenthalpie sowie eine Gleichgewichtsdruck-Temperatur-Funktion aufweist.

Tabelle 4-8 Reaktionsenthalpie und -entropie der Ofenmehltypen

CaCOs, theo. CaCO;, exp. OM 2 OM 3
AgH in kJ/mol 1680 182,0_ 3% 164,0 2% 250,8 *3
AgS in J/(mol*K) 1455 1532 222 1431 13 2389 1E

Aus der Steigung wird sichtbar, dass Ofenmehl 3 mehr Energie pro mol CaCOs zugefiihrt wer-
den muss, um die Reaktion ablaufen zu lassen. Es ist dabei darauf hinzuweisen, dass die Ab-
weichung (+) bei der Enthalpiebestimmung (aus Fehlerbalken) von Ofenmehl 3 am groften ist.
Anhand der Entropie wird deutlich, wie hoch die Wahrscheinlichkeit ist, dass eine Reaktion ab-
lauft. Mit der zugefiihrten Wérme der einsetzenden Klinkerphasenbildung wird die Entropie er-
hoht, weshalb mit Ausnahme des Ofenmehls 2 alle Mehle einen hoheren Wert annehmen als das
Calciumcarbonat.
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Die freie Enthalpie A ,G zeigt an, ob die Reaktion spontan ablduft. Sie ldsst sich wie folgt be-
schreiben:

AG=AH-T-A,S Gleichung 44

Tabelle 4-9 Freie Enthalpie der Ofenmehltypen in Abhéngigkeit der Temperatur

Temperatur Freie Enthalpie in kJ/mol
in°C CaCO3, CaCO3, OM 1 OM 2 OM 3
theo. exp.
750 19,15 25,30 19,87 17,63 6,44
850 4,60 9,98 1,49 332 -1745
950 -9,95 -5,34 -16,89 -10,99 -41,34

Bei hohen Temperaturen wird der Entropieterm bestimmend fiir das Vorzeichen der freien Ent-
halpie. Sind die Werte negativ, lauft die Reaktion spontan ab. Tabelle 4-9 zeigt die berechneten
Werte fiir drei Temperaturen auf. Danach lduft die Reaktion bei Ofenmehl 3, wie auch experi-
mentell bestitigt, resultierend aus seinem ausschlaggebenden Entropieterm im relevanten Tem-
peraturbereich der Zersetzung am friihesten ab.

Aus diesen ermittelten Werten lédsst sich die mathematische Beschreibung des Umsatzes fiir die
Prozessmodellierung ableiten und somit die Verzogerung der Entsduerungsreaktion beriicksich-
tigen.

44 Einfluss auf die Klinkerphasenbildung

Grundsitzlich ist bekannt, dass sich die Klinkerqualitiit deutlich durch die Abkiihlgeschwindig-
keit beeinflussen ldsst (vgl. Kapitel 3.2). Da im Normalfall mit Umgebungsluft gekiihlt wird,
war eine Fragestellung bislang jedoch unerheblich, ndmlich, ob durch das Kiihlen in CO,-
reicher Atmosphire Rekarbonatisierung oder Verdnderung des Klinkergefiiges einsetzen kann.

Friihere Studien zeigten zudem, dass der Klinkerbrand besonders durch eine reduzierende Ofen-
atmosphire beeintrichtigt wird. In [Syl-79] wurde gezeigt, dass auch die Zementeigenschaften
von Klinkern, die unter CO,-Atmosphére hergestellt wurden, von dem Referenzzement abwei-
chen konnen. Allerdings zeigten sich im Gefiige kaum Unterschiede zwischen luftgebranntem
Klinker und neutral (unter CO,-Atmosphire) gebranntem Klinker. Hauptaugenmerk von Syllas
Studien lag auf dem reduzierenden Brennen und unterschiedlichen Abkiihlgeschwindigkeiten.
Die Kiihlbedingungen in der vorliegenden Arbeit wurden konstant gehalten. Dieses beinhaltet
die Kiihldauer, den spezifischen Kiihlgasstrom sowie die Kiihlfldche. Allerdings wurde die At-
mosphérenzusammensetzung im Gegensatz zu den vorherigen Studien variiert.

In Vorversuchen wurden die Auswirkungen des Klinkerbrands sowie die Kiihlung unter CO,-
haltiger Atmosphére mittels der fiir die Calcinationsversuche genutzten Ofenmehle getestet.
Erste Folgerungen dieses Effekts wurden anhand von mikroskopischen und rontgendiffrakto-
metrischen Untersuchungen diskutiert. Um eine qualitative Aussage zu machen, wurden zu-
néchst die Ofenmehle 2 und 3, die in ihren Eigenschaften und auch im Calcinationsverhalten die
groften Unterschiede aufwiesen, betrachtet. Der Laborreferenzklinker (unter Luftatmosphire
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gebrannt und gekiihlt) wurde mit Laborbrinden und -kiihlungen unter 100%iger CO-
Atmosphire verglichen. Um mégliche Unterschiede in den Zwischenphasen zu erfassen, wur-
den ebenfalls teilgebrannte Proben bei 1050°C bei den jeweiligen Atmosphiren entnommen.
Zudem war es moglich, den hergestellten Laborklinker aus Ofenmehl 2 mit dem entsprechenden
Werksklinker zu vergleichen, um somit den Bezug zum realen Brand herzustellen und die Giite
der Laborklinker zu beurteilen. Infolge der fehlenden Brennstoffaschen eignen sich diese Klin-
ker allerdings nicht, um die Zementeigenschaften zu bewerten.

Aufbauend auf den beschriebenen Vorversuchen wurden weitere Laboruntersuchungen an den
in Kapitel 4.1.2.2 charakterisierten fiinf synthetischen Klinkerserien durchgefiihrt, um aus Sicht
aller moglichen Einflussfaktoren (z.B. unterschiedliche Phasenzusammensetzungen) die Pro-
duktqualitédt unter Oxyfuel-Bedingungen umfassend zu untersuchen. Die Serien umfassen je-
weils die oben in der Messmatrix beschriebenen Kombinationen von Brenn- und Kiihlat-
mosphédren. Hierfir wurden im ersten Schritt wie bei den Vorversuchen chemisch-
mineralogische Untersuchungen an den gebrannten Klinkern durchgefiihrt. Die aus diesen Klin-
kern hergestellten Zemente wurden anschlieend hinsichtlich ihrer Eigenschaften wie dem Er-
starrungsverhalten, der Reaktivitit sowie der Festigkeitsentwicklung untersucht.

44.1 Chemische Zusammensetzung

Die Rontgenfluoreszenzanalyse der erzeugten Klinker zeigte sowohl bei den Vorversuchen an
den realen Ofenmehlen als auch bei den Versuchen mit synthetischer Rohmischung eine ausge-
zeichnete Ubereinstimmung der jeweiligen chemischen Zusammensetzungen innerhalb einer
Materialgruppe (vgl. Tabelle A-2). Hierdurch konnte eine gute Homogenitit der Rohmaterial-
mischung und der Granalien bewiesen werden. Chemisch bedingte Verfélschungen der Be-
obachtungen insbesondere im Hinblick auf die Verdnderung der Klinkerphasenzusammenset-
zung im Vergleich der Laborklinker untereinander wurden somit ausgeschlossen.

Zudem wurde keine Divergenz der Moduli zwischen den hergestellten Klinkern und den be-
rechneten Zusammensetzungen festgestellt (Tabelle A-3). Eine leichte Abweichung bei den Al-
kaligehalten von den berechneten Werten war aufgrund von Verdampfung im Laborofen zu be-
obachten. Dieser Sachverhalt zeigt allerdings keinen systematischen Zusammenhang mit den
Brenn- oder Kiihlbedingungen.

Die Ergebnisse der Rontgenfluoreszenzanalyse zeigen, dass sich die bei 1450 °C unter ver-
schiedenen Atmosphiren gebrannten Proben aus den Ofenmehlen sowie die synthetischen Klin-
ker innerhalb ihrer Materialgruppe praktisch nicht voneinander unterscheiden. Calcit wurde
nicht identifiziert, so dass dies den Schluss zulisst, dass die Kiihlung mit CO; keine Rekarbona-
tisierung des Freikalks bewirkt.

44.2 Mineralogische Zusammensetzung

Die Untersuchung der Klinkerphasenzusammensetzung innerhalb der Vorversuche wurden in
zwei Brandstufen bis 1050 °C und bis 1450 °C durchgefiihrt. Um Unterschiede im Reaktions-
verlauf, die durch die CO;-haltige Brennatmosphére induziert werden konnten, sichtbar zu ma-
chen, wurde zunédchst Stufe 1 (bis 1050 °C) betrachtet.
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Mit Hilfe der Rontgendiffraktometrie bei unter 1050 °C gebrannten Proben wurden deutliche
Unterschiede im Brenngrad der dafiir verwendeten Ofenmehle festgestellt (sieche Anhang: Ta-
belle A—4). Die Entsiduerung des Calcits sowie die Reaktion des Freikalks mit Quarz zu Belit ist
in den Proben aus dem Ofenmehl 3 deutlich weiter fortgeschritten als in den Proben aus dem
Ofenmehl 2. Dieser Sachverhalt zeigte sich schon in den Calcinationsversuchen aufgrund des
Verwachsungsgrades. Die Unterschiede zwischen den Bréinden an Luft und bei 100 % CO; sind
dagegen sehr gering. In allen bei 1050 °C gebrannten Laborklinkern wurden Ubergangsphasen
identifiziert, die in den vollstdndig gebrannten Klinkern nicht enthalten sind (Mayenit, Gehlenit,
Wollastonit). Calcium-Spurrit (2(2Ca0O-SiO,)-CaCOs) konnte in keiner Probe nachgewiesen
werden. Dieses bildet sich bekanntermaflen unter hohem CO,-Partialdruck aus CsS bei Tempe-
raturen um 900 °C und ist in Ansatzringen im Drehrohrofen zu finden [Loc-00]. Ofenmehl 3
weist im Brand bis zur Stufe 1 (1050 °C) zudem einen hoheren Wert am kubischen als or-
thorhombischem Tricalciumaluminat auf. Diese Anderung der Symmetrie von kubisch zu or-
thorhombisch kann im Einbau von Alkalien in das Kristallgitter des C3A begriindet liegen. In
kubischer Form kann das Kristallgitter mehr Fremdionen (Fez+, Mg2+, Si4+, etc.) aufnehmen.
Das Verhiltnis der C3A-Formen kippt allerdings beim fertigen Brand in Stufe 2 zu Gunsten des
orthorhomobischen. Da dieses sowohl beim Standardbrand als auch beim Brand unter 100%iger
CO,-Atmosphire sichtbar ist, besteht kaum Einfluss der Atmosphére auf das Einbindeverhalten
von Alkalien. Die in Stufe 2 bei 1450 °C unter verschiedenen Bedingungen gesinterten Ofen-
mehle unterscheiden sich in ihrer mineralogischen Zusammensetzung nur unwesentlich (Tabelle
A-5). Aus den Vorversuchen konnte daher geschlussfolgert werden, dass die mineralogische
Zusammensetzung und auch der Verlauf der Klinkerphasenbildung nicht signifikant durch die
CO,-haltige Atmosphire beeinflussen ldsst. Aus oben genannten Griinden wurden weitere Un-
tersuchungen an synthetischen Klinkern durchgefiihrt, die im Folgenden niher beschrieben sind.

Bild 4-9 und Bild 4-10 zeigen jeweils das Rontgenbeugungsdiffraktogramm der synthetisch
hergestellten Klinkerserien 1 und 4 (iibrige Ergebnisse im Anhang: Bild B-3 bis Bild B-5).
Hieraus wird ersichtlich, dass die detektierten Phasen unabhéngig von den Herstellungsbedin-
gungen deckungsgleich sind. Die quantitative Auswertung (siche Anhang Tabelle A—6) bestd-
tigt diese Aussage, da der Unterschied zwischen den Phasenverteilungen der unterschiedlich
hergestellten Klinker unter 1 M.-% betrigt. Das Verhiltnis von Alit zu Belit war insbesondere
bei Klinker 2 und 4 beim Oxyfuel-Brand leicht zu Gunsten des Alits verschoben. Die iibrigen
Klinkerserien weisen keine solche Verschiebung auf. Daher konnte darauf geschlossen werden,
dass anders als beim reduzierenden Brennen der Alit unter CO,-Atmosphire aufgrund eines
Einbaus von Fe**-Ionen in das Kristallgitter nicht zerfillt. Zudem liegen keine signifikanten
Verschiebungen zwischen C4AF und C3A vor.

Durch die Auswahl der unterschiedlichen synthetischen Klinkerzusammensetzungen unter-
scheiden sich die Anteile der jeweiligen Phasen zwischen den Klinkerserien. Die C3A- und CsS-
Phasen und die unterschiedlich hohen Anteile dieser Phasen in den einzelnen Klinkerserien ge-
ben dabei Auskunft liber die Reaktivitéit und die Zementeigenschaften.
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Bild 4-10  Rontgenbeugungsdiffraktometrie der Klinkerserie 4
44.3 Mikroskopische Gefiigezusammensetzung

Mittels der mikroskopischen Gefiigebetrachtung konnen Riickschliisse auf die Bedingungen,
unter denen die Klinkerphasen sich gebildet haben, gezogen werden. Besonders die Ausbildung
und Verteilung der Klinkerverbindungen und ihrer Verwachsungen — insgesamt das Gefiige —
gibt Aufschluss tiber die Bedingungen beim Brennen und Kiihlen des Klinkers.
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Basierend auf den vorherigen Analysen wurden daher ausgewihlte Proben der synthetischen
Klinker mikroskopisch untersucht. Beispielhaft fiir die Klinkerserien (Aufnahmen im Anhang:
Bild B—10 bis Bild B—17) wurden die Gefiigeaufnahmen des Klinkers 2 unter Referenz- (Bild
4-11) und Oxyfuel-Bedingungen (Bild 4-12) néher betrachtet.

Bild 4-11  Gefiigeaufnahmen des Referenzklinkers 2 (obere Reihe links zwei Bilder Mafstab: 1 mm, iibrige
Bilder im MaBstab 0,02 mm)

Bild 4-12  Gefiigeaufnahmen der Oxyfuel-Klinkers 2 (obere Reihe links zwei Bilder Mafistab: 1 mm, tibrige
Bilder im Mafstab 0,02 mm)

Makroskopisch waren im Anschliff kugelige Granalien mit in der Regel durchgéingigem (harz-
gefiilltem), feinporigem Porenraum und einer homogenen Erscheinung zu sehen. Es existieren
nur wenige dichter gebrannte Bereiche mit offenen Poren. In dem Alit-reichen Klinker liegt der
Alit zumeist idiomorph und sehr scharfkantig vor, der lediglich im Kontakt zum Aluminat Kor-
rosionsmarken aufweist. Belit ist gleichméBig verteilt oder als Relikt im Alit vorhanden und sel-
ten in Begleitung von Freikalk vorzufinden. Der Grundmassegehalt ist niedrig und enthélt mehr
C4AF als C3A. Das Aluminat ist leistenformig ausgebildet (orthorhombisch). Zudem wurde eine
leichte lokale Ferritanreicherung ausgemacht. Beide Klinker — sowohl aus Referenz wie auch
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aus Oxyfuel-Herstellung — zeigen sehr dhnliche Gefiige. Dennoch erscheint die Differenzierung
der Grundmasse des Oxyfuel-Klinkers tendenziell etwas geringer auszufallen [Pie-11]. Dieses
spriche fiir ein effektiveres Kiihlen unter Oxyfuel-Bedingungen. Obwohl die Kiihlbedingungen
konstant gehalten wurden, kann dieser Effekt aufgrund der veridnderten Stoffwerte des Gases
auftreten.

Bezogen auf alle Klinkerserien gleichen die Granalien der priparierten Proben sich im Wesent-
lichen in Gefiige und Phasenzusammensetzung unabhingig von der Atmosphire, unter der die
Klinker hergestellt wurden. Daraus konnte auf konstante Granulier- und Brennbedingungen bei
der Laborklinkerherstellung geschlossen werden. Insbesondere bei den Klinkerserien 1 und 4
wurden keine Unterschiede zwischen den beiden Kiihl- und Brennbedingungen festgestellt.

444 Eigenschaften des Laborklinkers im Vergleich zum technischen Klinker

Beim direkten Vergleich der unter Referenzbedingungen aus dem Ofenmehl 2 gebrannten La-
borklinkerprobe und dem technischen Klinker aus dem entsprechenden Zementwerk wurden
deutliche Unterschiede in der Phasenzusammensetzung festgestellt.

Tabelle 4-10  Vergleich der Klinkerphasenzusammensetzung von Laborklinker und Werksklinker aus demsel-

ben Ofenmehl
Parameter Laborklinker aus Ofenmehl 2 Klinker aus Werk 2
Alit, Ca;SiOs 643 68,9
Belit, Ca,SiO, 102 10,3
C3A (kub), Ca;Al,04 3.1 63
C3A (orh), Ca;AL,O4 7.1 52
Brownmillerit, Ca,(Al,Fe),05 7.1 6,0
Freikalk, CaO 53 0,5
Periklas, MgO 2.1 24
Arcanit, K,SO, 0.8 Spuren
Riickstand nach M/S-Aufschluss 18,8 20,1

Dies ist zum einen auf die unterschiedliche chemische Zusammensetzung (im Labor kein Ein-
bringen von Brennstoffaschen) und zum anderen auf die unterschiedlichen Brennbedingungen
im Labor und im Drehofen (statische Bedingungen vs. dynamische Durchmischung; unter-
schiedliche Gastemperaturen etc.) zuriickzufiihren. Der Werksklinker zeigt einen deutlich hohe-
ren Alitgehalt und einem niedrigeren Freikalkgehalt als der Laborklinker. Verursacht wird der
Unterschied des Freikalkgehaltes dadurch, dass der Werksklinker durch den Eintrag an Brenn-
stoffaschen drmer an Calcium und reicher an Silizium ist. Auch makroskopisch weist der
Werksklinker gegeniiber dem Laborklinker ein unterschiedliches Aussehen auf, bedingt durch
die Herstellungsmethode (Laborklinker aus Granalien) und wie in Bild 4-13 dargestellt. Das
mikroskopische Gefiige des technischen Klinkers (Fraktion 2 — 4 mm) zeigt zudem im Mittel
ein deutlich homogeneres Gefiige als der Laborklinker. Die Grundmasse des Werksklinkers &h-
nelt teilweise der des Laborklinkers, dagegen schwanken Porositidt und Anteile an Belit- und
Freikalknestern.
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10 mm

Bild 4-13  Makroskopisches Aussehen von Werksklinker (links) und Standard-Laborklinker (rechts)

Fiir die durchgefiihrten Untersuchungen sind die hergestellten Laborklinker bestens geeignet.
Die chemisch-mineralogischen Untersuchungsergebnisse bewiesen eine gute Homogenitit der
Proben und somit die Herstellung einer auswertbaren Klinkerserie. Nichtsdestotrotz konnen die
Laborklinker allerdings aufgrund der technischen Gegebenheiten dem technischen Klinker nicht
im vollen Umfang entsprechen. Fiir die folgenden Betrachtungen der Zementeigenschaften
wurden aufgrund dieser Unterschiede synthetische Klinkerzusammensetzungen verwendet.

44.5 Erstarrungsverhalten

Aufgrund der hohen Ubereinstimmung der Proben lassen sich von den chemisch-
mineralogischen Untersuchungen an den Laborklinkern — wenn iiberhaupt — nur geringfiigige
Auswirkungen auf die Zementeigenschaften ableiten. Daher wurden im Folgenden weitere Un-
tersuchungen zu den Zementeigenschaften durchgefiihrt.

Das Erstarren des Zementleims beruht auf der Bildung wasserhaltiger Verbindungen infolge der
Reaktionen (auch Hydratation) zwischen den Zementbestandteilen und dem Anmachwasser
[Loc-00]. Aus den verschiedenen Hydratationsprodukten, die die wassergefiillten Hohlrdume
zwischen den festen Partikeln in unterschiedlicher raumlicher Anordnung ausfiillen, entwickelt
sich das Gefiige des Zementsteins und somit dessen Festigkeit. Mittels der Dynamischen Diffe-
renzkalorimetrie (DSC) kann die Entwisserungsreaktion dieser Hydratationsprodukte in den
jeweiligen Temperaturbereichen detektiert werden. Die aufgenommenen Ausschldge der Mes-
sung erlauben Riickschliisse auf die Art und Quantitit der Produkte. Um einen Eindruck der
frithen Reaktion hinsichtlich des Erstarrungsverhaltens zu erhalten, wurde die Hydratation der
mit Sulfattriger versetzten Laborklinker (w/z-Wert 0.4) nach drei Stunden abgestoppt. Bild 4—
14 und Bild 4-15 zeigen reprisentativ fiir die Versuchsreihe die DSC-Messung fiir eine Hydra-
tation von Zementen hergestellt unter Referenz- sowie Oxyfuel Bedingungen. Die Messungen
der iibrigen Proben sind im Anhang unter Bild B—6 bis Bild B-9 abgebildet. Die Zementserien-
bezeichnung erfolgt dabei analog den Klinkerserienbezeichnungen.
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Bild 4-14

Bild 4-15

K2: Standardbedingungen; w/z=0,4; Hy=3h
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DSC-Messung des hydratisierten Zements aus Klinker 2, gebrannt und gekiihlt unter Oxyfuel-

Bedingungen

Innerhalb der jeweiligen Zementserie (hier am Beispiel der Serie 2) zeigen die in Diagrammen
aufgezeichneten Messungen in den gleichen Temperaturbereichen vergleichbare Ausschlige
(Peaks), die sich geringfiigig in ihrer Hohe unterscheiden. Im Temperaturbereich zwischen 125
und 145 °C wurde ein Ausschlag fiir eine endotherme Reaktion aufgenommen, der als Nach-
weis fiir Ettringit zu deuten ist. Ettringit bildet eine lange nadelférmige Struktur aus und trigt
damit zur friihen Erstarrung bei. Die quantitative Auswertung der Messung des Ettringit-Gehalts
in den hydratisierten Zementserien ist in Tabelle 4-11 dargestellt. Mit Ausnahme von Zement-
leim 3 sind die Ettringit-Gehalte bei Verwendung der unter Oxyfuel-Bedingungen hergestellten
Zemente geringer als die der Referenzherstellung. Da die Rontgenbeugung niedrigere Ettringit-
Gehalte nicht untermauert und keine eindeutige Tendenz erkennbar wird, kann dieser Umstand
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im Bereich der Messungenauigkeit begriindet liegen. Bei reduzierend gebranntem Klinker wur-
de bisher eine schnellere Erstarrung durch hohere Ettringit-Gehalte beobachtet. Diese Versuchs-
reihe mit Klinkern aus CO»-haltiger Atmosphire bestitigte ein solches Verhalten nicht.

Tabelle 4-11  Ettringit-Gehalte von hydratisierten Zementen aus unter Referenz- und Oxyfuel-Bedingungen
hergestellten Laborklinkern

Zement- Ettringit-Gehalt in M.-% delta
bezeichnung Standard-Bedingungen Oxyfuel-Bedingungen
1 84 78 -0,6
2 72 6.4 -0.8
3 8.6 88 +0,2
4 10,9 9.8 -1,1
5 72 6.9 -0,3

Der Ausschlag im Temperaturbereich 170 bis 190 °C kennzeichnet die Entwisserung von se-
kundirem Gips und Halbhydrat, welches wihrend der friihen Hydratation bei einem Uberange-
bot an leicht 16slichem Sulfat entsteht. Der Bedarf an gelostem Sulfat kann auf den Gehalt und
die Reaktivitit des C3A zuriickgefiihrt werden. Da der Sulfattrdger (Mischung aus Anhydrit und
Halbhydrat) konstant mit 3 % dem Klinkermehl hinzugefiigt und nicht abgestimmt auf die je-
weilige Klinkerzusammensetzung optimiert wurde, ist der Ausschlag zwischen den Klinker-
mehlen unterschiedlich deutlich ausgeprigt.

Calciumhydroxid wird im Bereich zwischen 480 und 520 °C nachgewiesen. Eine Abhéngigkeit
des Gehaltes von der Brennatmosphire bei der Herstellung der Klinker wurde nicht festgestellt.

Das Thermogramm zeigt bei einigen Proben zudem eine weitere Phase, Syngenit, im Tempera-
turbereich von 280 bis 290 °C. Syngenit (K,Ca(SO4), * H,0) entsteht im Regelfall bei der Hyd-
ratation von alkalireichen Zementen. Aufgrund der langen leistenférmigen Struktur erstarrt der
Zementleim scheinbar schneller, wodurch die Verarbeitbarkeit beeintridchtigt wird. Insbesonde-
re die hydratisierten Zementproben 1 und 2 weisen Syngenit auf, obwohl Zementleim 1 sehr
arm an Kalium ist. Die weiteren Proben beinhalten kleinere Gehalte unter 0,5 M.-%. Von grofie-
rer Bedeutung ist die Tatsache, dass sich dieses Hydratationsprodukt lediglich oder vermehrt in
den Proben aus Referenzherstellung formiert. Als Nachweis dieser These wurde die Phasenzu-
sammensetzung des hydratisierten Systems nochmals mittels Rontgenbeugung analysiert (Bild
4-16). Mit Ausnahme von Freikalk, Periklas und Arcanit wurden alle urspriinglichen Phasen
wiederentdeckt. Das Auftreten von Syngenit konnte zudem in der Standardprobe bestitigt wer-
den (insbesondere bei 9,3, 28,2 und 31,3 °2 theta).

Eine mogliche Erkldrung fiir das alleinige Auftreten des Syngenits in Referenzproben kann die
Bindung des Kaliums sein. Es wurde angenommen, dass das Kalium mit dem Kohlendioxid aus
der stark angereicherten Atmosphire bei Oxyfuel-Bedingungen zu Karbonaten reagiert und so-
mit dem Sulfat nicht ldnger als Reaktionspartner zur Verfiigung steht. Ein dezidierter Beweis
fiir diese Annahme, nidmlich das Kaliumkarbonat, konnte aufgrund der geringen Mengen im
Rontgendiffraktogramm nicht ausfindig gemacht werden, da der Peak vor dem Hintergrundrau-
schen nicht zu identifizieren ist. Zugunsten dieser These sprechen die marginal erhohten CO»-
Gehalte in den Oxyfuel-Proben im Vergleich zu den Referenzproben.
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Bild 4-16  Rontgenbeugungsdiffraktometrie des hydratisierten Systems (Klinkermehl 2)

Aus den aufgezeigten minimalen Unterschieden nach 3h Hydratation lésst sich bestenfalls eine
leichte Verzogerung der Erstarrung bei Proben, die unter Oxyfuel-Bedingungen hergestellt
wurden, ableiten. Diese Feststellung widerspricht jedoch den Aussagen von [Syl-79], wobei
dieser in seiner Studie lediglich Luft fiir die Klinkerkiihlung benutzte. Es ist daher anzunehmen,
dass die abweichenden Ergebnisse hauptsichlich aus der Kiihlung mittels CO,-angereicherter
Atmosphire resultieren.

Zudem konnen Aussagen liber die Reaktivitit und damit verbunden iiber die Festigkeitsent-
wicklung des Zements anhand der Messung der frei werdenden Wirme durch die exotherme
Hydratationsreaktion getroffen werden. Als Zusammenhang ldsst sich daher Folgendes darstel-
len: Je mehr Hydratationswédrme in einem Zeitintervall freigesetzt wird, umso mehr Hydratati-
onsprodukte entwickeln sich und eine Erhértung setzt ein.

In Bild 4-17 sind die Messungen der Hydratationswérme innerhalb von 48 Stunden fiir jede
Zementleimsorte unter Referenz-, Oxyfuel- und gemischten Bedingungen (Kiihlung und Brand)
aufgezeigt. Die Fehlerbalken in den Diagrammen zeigen dabei die Abweichungen der Wieder-
holungstests an.

Generell befinden sich alle getesteten Materialien unter allen Brenn- und Kiihlbedingungen im
Rahmen der normalen Hydratationswiarmeentwicklung und somit ebenfalls der Friihfestigkeits-
entwicklung. Im Einklang mit den jeweiligen Klinkerzusammensetzungen, speziell des C3S-
und C3A-Gehaltes, fallen die Messwerte fiir die verschiedenen Zemente unterschiedlich hoch
aus. Insbesondere Zement 4 weist einen geringen Alitgehalt auf, weshalb die Reaktivitit gerin-
ger ist.
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Bild 4-17  Messung der Hydratationswérme nach 48 Stunden

Die Messungen an den Zementproben 1 bis 3 ergaben vergleichbare Abweichungen zwischen
den Referenz- und Oxyfuel-Bedingungen. Proben 4 und 5 weisen keinen systematischen Ein-
fluss auf; wobei Zement 4 sogar besonders wenig durch die Atmosphire bei der Herstellung be-
einflusst zu sein scheint. Der Zement 1 zeigt die geringsten Abweichungen der Wiederholungs-
bestimmungen (Fehlerbalken) und somit den signifikantesten Ausschlag.

Das Bild 4-18 beinhaltet alle Messungen mit dem jeweiligen Referenzwert als 100%-Basis.
Genmittelt iiber alle Zemente weisen die Proben aus der gesamten Oxyfuel-Herstellung sowie
aus dem Oxyfuel-Brand hohere Werte in der Hydratationswirme auf als die Referenzprobe. Die
Kiihlung unter CO,-Bedingungen mit einer vorherigen thermischen Behandlung unter Referenz-
Bedingungen zeigt keine signifikante Auswirkung und unter Einbeziehung der Abweichung
dhnliche Eigenschaften wie der Referenzzement. Den entscheidenden Einfluss ldsst somit der
Klinkerbrand unter CO,-Atmosphire erkennen. Insbesondere Zement 1 als eisenreichster rea-
giert am deutlichsten und Zement 4 mit einer eisenarmen Zusammensetzung (vergleiche Bild 4—
1) signalisiert die geringsten Auswirkungen. In Anlehnung an das Verhalten unter reduzieren-
dem Brennen kann ein Grund fiir die schnellere Erhértung ein hoherer C3A-Gehalt sein. Dieser
Umstand liegt in der Bindungsform des Eisens begriindet. Steht dieses nur bivalent zur Verfii-
gung, bildet sich weniger C4AF und folglich mehr C3A. Die Rontgenbeugung liefert hierfiir al-
lerdings keine eindeutigen Hinweise in der Klinkerphasenverteilung (ebenfalls beziiglich or-
thorhombischen und kubischen C3A). Zudem miisste in der Brennatmosphére zum Teil CO ent-
halten sein, um das Eisen zu reduzieren. Unter bestimmten Bedingungen ist dieses durch das
Boudouard-Gleichgewicht zwischen CO, und CO durchaus moglich. Ein Zusammenhang ist
dementsprechend moglich, allerdings zu gering, um eindeutig nachgewiesen zu werden.
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Bild 4-18  Normierte Auswertung der Hydratationswirme nach 48 Stunden bezogen auf den Referenzwert als
100 %

44.6 Druckfestigkeitsentwicklung

Des Weiteren wurde die Druckfestigkeit anhand von Miniprismen, die unter definierten Bedin-
gungen 2 und 28 Tage gelagert wurden, bestimmt. Eine visuelle Priifung der Prismen ergab kei-
ne Farbunterschiede, die durch bivalentes Eisen verursacht sein konnten (Bild 4—19).

Bild 4-19  Miniprismen fiir die Festigkeitsuntersuchungen

Bild 4-20 zeigt die grafische Auswertung der Druckfestigkeitsmessung. Es konnten bei der
2-Tage-Friihfestigkeit von allen Zementserien mit Ausnahme von Zementprobe 2 (Referenz-
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bedingungen) dhnliche Tendenzen der Herstellungsarten dokumentiert werden. In den iiberwie-
genden Fillen ist die Referenzprobe weniger belastbar als die unter CO,-Bedingungen gebrann-
ten Proben. Die Kiihlung hat keinen merklichen Einfluss auf die Friihfestigkeit. Dieser Sachver-
halt bestitigt die Aussagen der Hydratationswidrmemessung nach 48 h. Die Unterschiede zwi-
schen den Proben verschiedener Herstellungsarten sind dort zwar geringer ausgeprigt, aller-
dings sind die Abweichungen der Wiederholungstests (Fehlerbalken) bei den Festigkeitsunter-
suchungen ebenfalls grofer.

Bei der Messung der 28-Tage-Festigkeit wird bei keiner Probenserie ein iibereinstimmender
Trend mit einer anderen Probenart erkennbar. Einzig auffillig sind die erhohten Festigkeiten bei
Zementen, deren Klinker unter CO,-Atmosphire gekiihlt wurden.

28 Tage

Druckfestigkeit in N/mnf

2 Tage

Probenbezeichnung

0 Referenz-Bed. B CO,-Bed. B CO,-Brand/ Referenz-Kuhlung B Referenz-Brand/ CO,’-Kuihlung

Bild 420  Bestimmung der 2- und 28-Tage-Festigkeit

Im Hinblick auf die Rontgenbeugungsanalyse wird bei einigen Proben (besonders Probenserie
2) eine leichte Verschiebung des Alit/Belit-Verhiltnisses sichtbar. Durch den Oxyfuel-Brand
weisen die Proben marginal mehr C3;S auf. Das Verhéltnis kippt bei Proben mit Oxyfuel-
Kiihlung ein wenig mehr zu Gunsten des Belits. Dies bestitigt die normierte Auswertung iiber
alle Proben (Bild 4-21). Die Proben aus CO,-Kiihlung entwickeln zwar geringere Friihfestigkei-
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ten, aber hohere Endfestigkeiten. Die Streuung der Mehrfachbestimmungen weist jedoch eine
hohe Spreizung auf, so dass bei der 28-Tage-Festigkeit kein systematischer Trend erkennbar ist.

Geschlussfolgert aus den hoheren Gehalten an C3S, wird dieses scheinbar geringfiigig durch die
Oxyfuel-Bedingungen mit den hohen CO,-Gehalten wihrend des Klinkerbrandes stabilisiert. Im
Umkehrschluss wird zum Zerfall, der durch Fe**-Ionen begiinstigt wird, somit nicht beigetra-
gen.
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Bild 4-21  Normierte Auswertung der 2- und 28-Tage-Festigkeit bezogen auf den Referenzwert als 100 %

44.7  Schlussfolgerung

Insgesamt ist bei den durchgefiihrten Analysen, weder rontgendiffraktometrisch noch mikro-
skopisch, ein auf den CO,-Gehalt in der Brenn-/Kiihlatmosphire zuriickzufiihrender Trend er-
kennbar. Vielmehr werden kaum nennswerte Unterschiede erkennbar, die in den verwendeten
Rohstoffen selbst oder im Versuchsaufbau verursacht liegen. Beispielsweise stellen sich die aus
der chemischen Analyse berechneten Phasenzusammensetzungen nach Bogue in der Praxis
meist nicht ein, da das thermodynamische Gleichgewicht (von Sinterung und Kristallisation)
unter realen Bedingungen in einer Ofenanlage nicht erreicht wird. So kénnen Verunreinigun-
gen, Nester oder auch Unterschiede in der Feinheit zu abweichenden Phasenzusammensetzun-
gen fiihren. Geringe Abweichungen im Ablauf der Kiihlung konnen zur Stabilisierung oder zum
Zerfall der Alitphase fiihren. Mikroskopisch konnten keine zerfallenden Alitkorner ausgemacht
werden, die auf ein reduzierendes Brennen hinweisen wiirden. Auch wurde unter dem Mikro-
skop kein Calcit ausfindig gemacht, das auf eine Rekarbonatisierung des Freikalks wihrend der
Kiihlung hinweisen wiirde. Aus der rontgendiffraktometrischen Untersuchung wurden somit
keine signifikanten Unterschiede in den Klinkerphasenzusammensetzungen ausgemacht, die die
Klinkerqualitit beeintrichtigen konnten.
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Zusammenfassend wurden ebenfalls keine signifikant negativen Einfliisse auf die Zementeigen-
schaften, die die Qualitét beintrdchtigen konnten, ermittelt. Frithere Studien zeigten bei ausrei-
chend guter Kiihlung bereits wenig Unterschiede [Syl-95]. Aufgrund der geringfiigig verbesser-
ten Kiihlung des Klinkers durch CO, (durch dessen erhohte spezifische Wirmekapazitit im
Vergleich zu N») sind mogliche Auswirkungen auf die Phasenbildung noch unerheblicher. Spe-
ziell der eisendrmste Klinker weist die geringsten Auswirkungen auf die Zementeigenschaften
auf, was auf eine geringfiigige Beeinflussung der Bindungsform des Eisens und seiner Wirkung
auf die Klinkerphasenzusammensetzung hinweist. Mogliche betriebstechnische Auswirkungen
durch eine verlidngerte Vorkiihlzone konnen in den Laboruntersuchungen nicht beurteilt werden.
Dieser Sachverhalt findet allerdings in den nachfolgenden Prozesssimulationen Beachtung.
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5 Grundkonzept und energetische Aspekte der Oxyfuel-Anlagenschaltung

Die Ausstattung eines Zementklinkerbrennprozesses mit der Oxyfuel-Technik birgt viele zu-
sitzliche Freiheitsgrade in der Wahl der Komponenten und der Anlagenschaltungen. Anderer-
seits konnen die konventionellen Schaltungen, insbesondere im Hinblick auf den Verbundbe-
trieb mit der Rohmiihle, nicht ohne Modifikationen iibernommen werden. Bei der Entwicklung
einer geeigneten Anlagenschaltung wurde bei den hier beschriebenen Untersuchungen von der
etablierten Technologie nach dem heutigen Stand der Technik ausgegangen, d.h. Drehrohrofen,
Rostkiihler, Calcinator mit Tertidrluftleitung und Zyklonvorwérmer. Zusitzlich miissen fiir die
Zementindustrie fremde Aggregate, wie die Luftzerlegungsanlage (LZA) und die CO»-
Aufbereitungsanlage (CPU), auf dem Werksgeldnde Platz finden.

51 Anlagenkonzept eines Zementwerkes im Oxyfuel-Betrieb

Zur Anwendung der Oxyfuel-Technologie auf den Zementklinkerbrennprozess wurden ver-
schiedene Konzepte in Betracht gezogen. Ausschlaggebend fiir die Festlegung auf ein adidquates
Konzept waren Gesichtspunkte wie eine hohe Abtrennrate und die moglichst effiziente Nutzung
von Abwirme als Prozesswirme oder zur Verstromung.
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Bild 5-1 BlockflieBbild eines Oxyfuel-Zementwerkes erweitert nach [ECR-12]

Die Anwendung der Oxyfuel-Technik auf die gesamte Ofenanlage hat zur Folge, dass das CO,
fast komplett im Kreislauf aufgefangen werden kann und somit die Abtrennrate {iberwiegend
nur noch von der Leistungsfihigkeit der CO,-Aufbereitungsanlage begrenzt wird. Bild 5-1 zeigt
dieses Schema in einem BlockflieBbild auf. Das CO,-reiche Abgas der Drehofenanlage, vor-
mals Rohgas genannt, wird teils im Kreislauf dem Kiihler als Prozessgas wieder zugefiihrt und
anderenteils der Aufbereitungsanlage iibergeben. In diesem Kreislauf erfdhrt das Abgas einen
Wiérmeentzug durch externe Wérmetauscher, eine Entstaubung durch den Filter und eine
Trocknung und Kiihlung durch einen Kondensator. Ein wichtiges Merkmal dieser Anlagenvari-
ante ist die Wirmeriickgewinnung innerhalb des Klinkerbrennprozesses durch Einbeziehung
des Klinkerkiihlers, um die Energieeffizienz des Prozesses nicht zu verringern. Auf diese Weise
wird auf eine separate Vorwarmung der rezirkulierten Abgase verzichtet. Mindestens ein exter-
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ner Wirmetauscher wird benétigt, um die Abwirmenutzung zu optimieren (Erlauterungen zur
Stromungsfiihrung in Alternative 1 und 2 finden sich in Kapitel 5.2.1). Der notwendige Ver-
brennungssauerstoff wird von einer Luftzerlegungsanlage in Form eines sauerstoffreichen Oxi-
dants bezogen.

Folgende Punkte unterscheiden das Konzept mafigeblich von der herkdmmlichen Anlagenschal-
tung:

- Luftzerlegungsanlage (LZA): Anstelle von Umgebungsluft wird ein hochangereichertes
Sauerstoffgemisch aus der Luftzerlegungsanlage (im Weiteren Oxidant genannt) zu den
zwei Brennstellen der Calcinator- und Hauptfeuerung als sogenannte Primérluft (Brenner-
luft) und zur Erzeugung eines Gasgemisches aus Sauerstoff und rezirkuliertem Abgas zum
Klinkerkiihler gefordert.

- Abgasrezirkulation: Zur notwendigen Aufkonzentrierung des CO, wird das Abgas riick-
und somit im Kreis gefiihrt. Das den Vorwérmer verlassende Abgas durchlduft dabei ver-
schiedene Behandlungsschritte. Abwirme wird zur Steigerung der Energieeffizienz je nach
den spezifischen Anforderungen der Ofenanlage durch unterschiedliche Aggregate wie ei-
nem Wirmetauscher (Alternative 1 oder 2) oder einem Abhitzekessel zuriickgewonnen. In
weiteren Schritten wird das Abgas entstaubt (< 10 mg/Nm®) und entfeuchtet. AnschlieBend
wird dieses gekiihlte und aufbereitete Gas dem Prozess durch den Kiihler wieder zugege-
ben.

- Zweistufiger Klinkerkiihler: Im Kiihler wird ein Teil der Wiarme vom heifien Klinker
durch ein Gasgemisch (im Normalfall Luft) rekuperiert und als Oxidationsmittel dem Ofen
(Sekundirluft) und dem Calcinator (Tertidrluft) zugefiihrt. Ein herkommlicher Kiihler ist
fiir die Anforderung der Kiihlung mit rezirkuliertem Abgas nicht génzlich geeignet. Zum
einen darf keine CO;-haltige Abluft entstehen und zum anderen wire der Klinker durch die
bloBe Rekuperationsluft nicht ausreichend gekiihlt. Ein luftbetriebener Kiihler mit anschlie-
Bender Wiarmeriickgewinnung des Kiihlerabluftstroms durch das zuriickgefiihrte Abgas wé-
re denkbar. Die Energieeffizienz wire hiervon zwangsweise negativ beeinflusst, da sich zu
dem Klinkerkiihlerwirkungsgrad noch der Wirkungsgrad des Wirmetauschers addieren
wiirde. Als am energetisch sinnvollsten wurde daher die Teilung des Kiihlers angesehen.
Die erste Stufe wird mit genau der fiir den Prozess als Sekundir- und Tertidrluft benotigen
Gasmenge aus einer Mischung von rezirkuliertem Abgas und mit Sauerstoff von der LZA
bedient. Die zweite Stufe, in die im Idealfall kein CO; eindringen darf, wird mit Umge-
bungsluft betrieben. Grundsitzlich werden Varianten von zweistufigen Rostkiihlern fiir ver-
schiedene Anwendungen in Zementwerken bereits genutzt. In [Ecr-12] wurde aufgezeigt,
dass verschiedene Kiihlerarten fiir die speziellen Anforderungen der Dichtigkeit im
Oxyfuel-Betrieb geeignet sind. Eine vielversprechende Losung des Dichtungsproblems er-
wies die Einbringung von Hitzeschildern. Ein Gasaustausch zwischen den Stufen kann in-
folge der Druckunterschiede lediglich von der CO»-haltigen ersten Stufe durch das Klinker-
bett in die zweite erfolgen, so dass die Kiihlerabluft maximal 0,5 Vol.-% CO, aufweist.
Dieses MaB3 an Leckage wurde auch bei den Modellrechnungen verwendet.

- CO;-Aufbereitungsanlage: Abhingig von der Auslegung der Anlage wird ein Teil des
Abgasvolumenstroms nicht riickgefiihrt, sondern zur Speicherung abgetrennt. Falschluft-
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einbriiche in die Anlage sowie die Verbrennung der iibrigen Brennstoffbestandteile neben
Kohlenstoff bewirken, dass das entstehende Abgas nicht ausschlieBlich aus CO,, O, und
H,O besteht, sondern ebenfalls gewisse Anteile an Verunreinigungen wie N,, SO,, Ar etc.
enthilt. In einer Aufbereitungsanlage wird das Abgas daher von den Verunreinigungen bis
zu einem gewissen Grad befreit und fiir den Transport komprimiert (Funktionsweise siche
Kapitel 3.3.2.4). CO, wird in dieser Anlage durch Temperatur- und Druckénderungen ver-
fliissigt, wihrend die restlichen Gasbestandteile an die Umgebung abgegeben werden. Die-
ser Abluftstrom enthélt gewisse Anteile an CO,, da die Trennung nicht vollstidndig vollzo-
gen werden kann.

Unabhingig davon, wie viel Abgas von der gesamt anfallenden Menge rezirkuliert wird,
stellt sich das Gleichgewicht zwischen Abgasgeneration (durch zugefiihrte Priméirluft,
Falschluft, Verbrennungsgas und CO, aus der Entsduerung) und abgefiihrtem Gasstrom
dhnlich ein. Die zu behandelnde Abgasmenge und damit verbunden der Energiebedarf der
CO,-Aufbereitungsanlage wird somit von der Ofenanlagenkapazitit bestimmt.

- Rohmaterialtrocknung: Im Regelfall wird die im Rohgas und in der Kiihlerabluft enthal-
tene Abwérme zur Trocknung von Rohmaterialien und ggf. Kohle verwendet. Die Integra-
tion dieser Trocknung in den Oxyfuel-Betrieb wirft aufgrund der geforderten Dichtigkeit
des Prozesses ein Problem auf. Die direkte Nutzung von CO,-haltigem Rohgas zur Mahl-
trocknung wiirde eine weitgehende Reduzierung des Falschlufteinbruchs in der Rohmiihle
erforderlich machen, was technisch kaum machbar ist. In der vorgeschlagenen Anlagen-
schaltung werden daher zwei Warmequellen fiir die Rohmaterialtrocknung verwendet: die
praktisch CO,-freie Abluft aus der zweiten Klinkerkiihlerstufe sowie die Enthalpie des
COy-reichen Abgases, die mittels eines externen Gas-Gas-Wirmetauscher oberhalb des
Vorwirmers gewonnen werden muss. Um den Wéarmeaustausch des externen Wirmetau-
schers zu erh6hen, werden im folgenden Kapitel zwei Alternativen vorgestellt.

Eine weitere Anlagenvariante, bei der nur Teile der Anlagenaggregate im Oxyfuel-Verfahren
betrieben werden (im Detail in Kapitel 3.3.2.3) und daher auch ,,partielle* Oxyfuel-Technik ge-
nannt wird, wurde zudem kurz analysiert. Aufgrund des erhohten Energiebedarfs, der geringen
Abtrennrate und der dennoch nétigen signifikanten Modifikationen an Vorwidrmer und Calcina-
tor beim Einsatz des partiellen Konzeptes wurde das oben erlduterte Konzept als erfolgver-
sprechender angesehen. Die partielle Oxyfuel-Technik wurde daher in dieser Arbeit nicht ndher
betrachtet.

52 Energetische Aspekte

Im Hinblick auf die Maximierung der Energieeffizienz nimmt die Komplexitit bei einer
Oxyfuel-Ofenanlage im Vergleich zum herkommlichen Verfahren der Zementklinkerherstel-
lung aufgrund verschiedener Faktoren zu. Zum einen sollte ein CO,-angereicherter Gasstrom
nicht durch Gasstrome anderer Zusammensetzung verdiinnt werden. Daher sind die Abwirme-
quellen von Rohgas und Kiihlerabluft separat zu behandeln und iiber Wirmeverschiebeanlagen
aufeinander abzustimmen. Zum anderen wird die Anlage um energieintensive Aggregate wie
die Luftzerlegung und die CO,-Aufbereitung erweitert. Um den negativen Einfluss auf den
elektrischen Energiebedarf abzuddmpfen, sollten diese Aggregate in ein energetisches Konzept
miteinbezogen werden.
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Aufbauend auf dem oben gezeigten Konzept sollen im Folgenden die verschiedenen Moglich-
keiten sowie Grenzen der Abwirmenutzung dargestellt werden. Grundsitzlich gehen zwei Mog-
lichkeiten, Abwirme sinnvoll zu nutzen, in die Uberlegung ein: die Rohmaterialtrocknung so-
wie die Stromerzeugung in einem Abhitzekessel. Prinzipiell bietet der Oxyfuel-Betrieb grofie
Freiheitsgrade, die Abwidrmenutzung durch geeignete Wahl der Parameter wie z.B. der Rezirku-
lationsrate zu beeinflussen. Im Laufe der nachfolgenden Simulationsstudie in Kapitel 6 wurden
die genannten Parameter so angepasst, dass jeweils das Optimum fiir die Energieeffizienz er-
zielt werden kann. Dieses kann auch dazu fiihren, dass keine Warmeverschiebeanlage benotigt
wird.

5.2.1 Rohmaterialtrocknung

Die vollstindige Abdichtung der Rohmiihle gegen Falschlufteinbruch lésst sich wie oben be-
schrieben durch den Einsatz der Kiihlerabluft aus der zweiten Kiihlerstufe als Trockenmedium
vermeiden. Allerdings reicht in der gewéhlten Anlagenschaltung deren Energieinhalt nicht al-
lein zur Trocknung der Einsatzstoffe aus. Bild 5-2 zeigt den spezifischen Energiebedarf in
kJ/Kg kiinker fiir die Mahltrocknung der Rohmaterialien in Abhiingigkeit von Rohmaterialfeuchte.
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Bild 5-2 Benotigte Trocknungsenergie in Abhingigkeit der Rohmaterialfeuchte

Die Verdampfungsenthalpie von Wasser betrigt 2257 kJ/kg im0 an einer offenen Oberfliche. In
einem Partikelsystem wird allerdings noch zusitzlich Energie zur Trocknung von beispielsweise
Zwickel- oder Kapillarwasser benotigt. Zuziiglich fallen fiir die Trocknung des Materials die
Energien zum Autheizen des Rohmaterials und des Wasserdampfs sowie Verluste durch das
Abgas und Strahlung an. Aufgrund der abweichenden Zahlen abhingig vom genutzten Mahlsys-
tem und dessen Effizienz wird ein Bereich zwischen Literaturwerten [Miil-93] und theoreti-
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schen Werten [Kle-06] des BREF-Dokuments® herangezogen. Beide Fille sind in Bild 5-2 ab-
gebildet und setzten eine Restfeuchte von 1 % voraus.

Hieraus ldsst sich ablesen, dass bei einer durchschnittlichen Rohmaterialfeuchte von 8 % und
einer Klinkerproduktion von 3.000 t/d die benétigte Wiarmeenergie zur Mahltrocknung 390- 470
kJ/kg xinker bezogen auf eine Restfeuchte von 1 % betrigt. Als Rechenbeispiel markieren die
vertikalen/horizontalen Linien die nutzbare Gasenthalpie zur Trocknung oberhalb der Gastem-
peraturen von 120 °C fiir verschiedene Fille (als Basis dient [Miil-93]). In Fall 1 wird diese
nutzbare Energie durch die Kiihlerabluft (1,04 Nrn3lr/kg Klinker) bereitgestellt. Diese wird durch
den heiflen Klinker auf ca. 280 °C aufgeheizt und beinhaltet somit eine Enthalpie von 270
kJ/kg kiinker- Diese Energie wiirde gerade den Energiebedarf zur Trocknung von Rohmaterial-
feuchten unter 5 % abdecken. Das CO»-reiche Prozessabgas verldsst den Vorwirmer hingegen
bei einem fiinfstufigen Zyklonvorwérmer mit Temperaturen um ca. 350 °C (640 kJ/kg Kiinker)-
Durch Hinzufiigen eines externen Gas-Gas-Wirmetauschers oberhalb des Vorwirmers wird es
moglich, die Kiihlerabluft mittels Abgas auf bis zu 320 °C zu erwédrmen. Diese zusitzliche Er-
wirmung ist in Fall 2 berticksichtigt. Die nutzbare Energie steigt somit auf 375 kJ/Kg Kiinker und
weist damit ein Trocknungspotential von maximal 6.5 % Feuchte auf.

Basierend auf diesen Rechenbeispielen wird der externe Warmetauscher im Folgenden weiter
optimiert. Es werden zwei Alternativen nach der Darstellungsart in Bild 5-1 analysiert. Zur
Steigerung der rekuperierten Wiarme vom CO,-haltigen Abgasstrom kann der Kiihlerabluft vor
dem Eintritt in den externen Warmetauscher Umgebungsluft zugefiigt werden (Alternative 1).
Der erhohte Volumenstrom wiirde zudem aus Griinden des Materialtransports in der Miihle die
Mahlung begiinstigen. Eine zweite Alternative ist der Betrieb des externen Wirmetauschers nur
mit Umgebungsluft auf der kalten Seite, um die Kapazititsunterschiede zwischen den Medien
zu vergroBern. Die Kiihlerabluft umgeht dabei den Wérmetauscher und wird anschlieBend der
erwidrmten Umgebungsluft zugemischt.

Die Charakteristik beider Optionen in Bezug auf den spezifischen Trocknungsluftstrom (als zu-
gefiihrte Umgebungsluft) ist in Bild 5-3 dargestellt. Die vollen Linien beziehen sich auf die
nutzbare Wirme fiir die Rohmaterialtrocknung (linke Achse) und die gestrichelten Linien auf
die verbleibende Abgasenthalpie (rechte Achse).

Da die Wirmeiibergangskoeffizienten durch die Gase festgelegt sind, kann der Wirmeaustausch
durch ein héheres Temperaturgefélle (AT, = 120 K und AT, = 335 K) erhoht werden. Alternati-
ve 2 er6ffnet bei hoherer Zufuhr von Umgebungsluft ab 1,7 Nm3/kg Klinker NOhere Rekuperati-
ons- und somit Trocknungsleistungen aufgrund der hoheren Temperaturdifferenz der Gasstro-
me. Bei den Simulationsberechnungen wird daher auf diese Alternative zuriickgegriffen. Das
energetische Maximum liegt somit iiber der herkommlich genutzten spezifischen Luftmenge zur
Mahltrocknung von 1,5 Nm3/kg Klinker-

Trotz dieser Optimierung ist die Wirmeiibertragung in Gas-Gas-Wirmetauschern angesichts
der geringen Wirmeiibergangskoeffizienten (5-35 W/(m?>*K)) limitiert. Als Fazit wird daher ei-
ne externe Wirmeverschiebeanlage mit einem Thermodl mit einem hoheren Koeffizienten von
75 W/(m**K) bevorzugt.

8 Best Available Techniques Reference
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Zudem zeigt Bild 5-3 auf der rechten Achse, dass das CO,-reiche Abgas unter den gewihlten
Annahmen noch geniigend Energie enthilt, um einen Abhitzekessel zur Stromerzeugung konti-
nuierlich zu betreiben. Dennoch sollte vorzugweise die Abgasenthalpie der Rohmaterialtrock-
nung zur Verfiigung stehen, sollten keine dufleren Gegebenheiten zu einer vermehrten Stromer-
zeugung dridngen. In alle Berechnungen wurden dabei typische Verschmutzungen der Wiér-
meaustauschflidchen durch Staub einbezogen.
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Bild 5-3 Wiirmetauschercharakteristik

Zusammenfassend konnen mithilfe der Optimierung des externen Wirmetauschers durch die
reine Prozesswirme ohne Zufeuerung Rohmaterialfeuchten von bis zu 8 % getrocknet werden.
Abhingig vom Standort wire dies fiir viele, aber nicht fiir alle Zementwerke ausreichend. Die
notwendige zusitzliche Energie zur Trocknung von hoheren Rohmaterialfeuchten miisste somit
auf eine andere Art aufgebracht werden. Theoretisch berechnet, wird fiir die Erhthung der
Trocknungsleistung um 2 Prozentpunkte Feuchte im Schnitt 200 kJ/kg kiinker Zusitzliche Energie
benotigt (beriicksichtigt wird die hiervon nutzbare Energie). Fiir die technische Umsetzung die-
ser Energieerzeugung wire ein erdgasbefeuerter Heil3gaserzeuger denkbar, der allerdings zu zu-
sdtzlichen Kosten fiihren wiirde. Um die genannte Wirmemenge zu erzeugen, wird eine Menge
von ca. 1200 m*h eines durchschnittlichen Erdgases mit 85 Vol.-% Methan und einem Heiz-
wert von 30 kJ/t erforderlich. Bild 54 zeigt zwei Optionen fiir die Position des HeiB3gaserzeu-
gers (Brennkammer) auf.

In Option 1 wird das heile Gas auflerhalb des Abtrennungskreislaufes direkt vor der Rohmiihle
eingespeist. Diese Maflnahme fiihrt allerdings zu direkten unvermiedenen CO,-Emissionen. Im
Verbundbetrieb entstehen somit zwischen 0,007 und 0,01 kg co2/Kg Kiinker Zusitzliche Emissio-
nen, die zu einer Reduzierung der absoluten Abtrennrate von 1 % fiihren wiirden. Mit der zwei-
ten Methode (Option 2) wiirde das heile Gas im Abgaskreislauf entstehen und somit mit zur
CO,-Abscheidung iiberfiihrt werden. Um eine unterstochiometrische Verbrennung und die Bil-
dung von Kohlenmonoxid zu vermeiden, muss das Abgas zusitzlich zu dem Sauerstoffiiber-
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schuss mit Oxidant angereichert werden. Zur Vermeidung von Verunreinigungen mit Stickstoff
sind dafiir 1,8 bis 1,9 m302/m33rennsmﬂ- Oxidant von der Luftzerlegung notwendig. Bedingt durch
den Wirmetauscherwirkungsgrad von 75 bis 80 % ist jedoch mehr Energie notwendig, um die
gleiche Menge an Trocknungsenergie an ihren Bestimmungsort, die Miihle, zu iiberfiihren.

zum
Schornstein
- | Abgas-
A rezirkulation
! e D) Kihlerabgas
N/ 9
Lt YV aus 2. Stufe
a
option 11 + Luft
1
HeiBgas-
erzeuger I
Option 2
Abgas vom
Vorwarmer
Bild 54 Integration eines HeiBgaserzeugers/zusitzliche Brennkammer

Einen weiteren Ansatz bieten konstruktive Maflnahmen wie z.B. die Reduzierung der Zyklon-
stufen, um so auf Kosten der Anlagenenergieeffizienz die Abgastemperatur zu steigern, wie es
bei hohen Rohmaterialfeuchten in Zementwerken bereits iiblich ist. Da die zusétzliche Verbren-
nung von Brennstoffen so in den Ofen verschoben wird, werden die entstehenden CO,-
Emissionen ebenfalls abgetrennt.

522  Stromerzeugung mit Abwérme

Zur Deckung des erhohten elektrischen Energiebedarfs eines Oxyfuel-Zementwerkes kann ein
Abhitzekessel zur Stromerzeugung aus Abwérme hinzugefiigt werden. Stromerzeugungsprozes-
se durch Nutzung der Abwirme sind besonders in Asien verbreitet. Die Effizienz eines Abhit-
zekessels ist durch die Abgastemperaturen begrenzt. Durch Nutzung eines Organic Rankine
Cycle (ORC)- oder KALINA-Prozesses konnen durchschnittlich 12 kWh/tjinker €rzeugt werden
[CSI-09]. Beide Prozesse bestehen aus Abhitzekessel und Turbinensystem. Im ORC-Prozess
wird eine organische Substanz und beim Einsatz des KALINA-Prozesses Ammoniak als Medi-
um im Kreislauf gefiihrt, in beiden Fillen Stoffe, die auch im niedrigen Temperaturbereich ver-
dampfen. Dennoch ist die Effizienz der Umwandlung von thermischer in elektrische Energie
auch bei diesen Prozessen auf max. 18 bis 25 % begrenzt [Kir-11]. Infolge der Anforderung an
einen kontinuierlichen Prozess und damit einen kontinuierlich hohen Enthalpiestrom des Abga-
ses, ist der Einsatz dieser Prozesse nur unter gewissen Bedingungen, die in Kapitel 6.2.1 nédher
betrachtet werden, einsetzbar.

523  Generelle Energiebilanz

Eine generelle Energiebilanz fiir eine Drehofenanlage mit Oxyfuel-Technik nach dem obigen
Konzept, die alle relevanten Energiestrome umfasst, ist in Bild 5-5 visualisiert. Der Hauptanteil
an der Energiezufuhr des Klinkerbrennprozesses wird durch den Brennstoff gedeckt. Daraus
entfallen 26 % der austretenden Energie aus dem Klinkerbrennprozess auf das zu rezirkulieren-
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de Abgas. Diese Energie wird wihrend der Abgasriickfithrung durch den externen Wirmetau-
scher, Abhitzekessel und den Kondensator fiir den Prozess riickgewonnen oder wird fiir den Ge-
samtprozess unwirksam. Auf diese Weise wird das rezirkulierte Abgas auf einem relativ gerin-
gen Energielevel dem Brennprozess wieder zugefiihrt. GleichermaBen ist der Energiestrom zur
CO,-Autbereitungsanlage gering, was dem Aggregat unterstiitzend zugutekommt, da das CO,
im Gas ohnehin ausgefroren wird. Die Kiihlerabluft nimmt bei einer Rezirkulationsrate von 0,56
ca. 10 % des Energieeinsatzes ein. Im anschliefenden Wirmetauscher wird dieses Energieni-
veau durch das rezirkulierte Gas angehoben. Energie kann so innerhalb des Bilanzraumes aus
der Abwirme des Klinkerbrennprozesses in dem rezirkulierten Abgas und Kiihlerabluft durch
die Rohmaterialtrocknung zuriickgewonnen werden. Energieverluste entstehen explizit durch
die ungenutzte Enthalpie des zur CPU abgetrennten Abgases und durch ungenutzte Energie aus
der Rohmaterialtrocknung. Weniger als 10 % des Brennstoffenergieeinsatzes gehen an Wand-
wirmeverlusten verloren. Die Enthalpie des Prozesswassers aus dem Kondensator und die er-
zeugte elektrische Energie kann anderweitig innerhalb oder auBlerhalb des Prozesses genutzt
werden.
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Rohmaterial material-
trocknung CPU
We

Prozess-
wasser
We

Rezirkulation
(Wérmetauscher, Gas-
i , ORC, Kor

Kiihlerabgas

Zementklinker-
brennprozess Produkt und
Reaktionsenthalpie
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fw. EX
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®
Bild 5-5 Energiebilanz des Klinkerbrennprozesses mit Oxyfuel-Technologie fiir energetisch relevante Pro-

zessstrome (Rezirkulationsrate 0,56)
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6 Einfluss des Oxyfuel-Verfahrens auf den Betrieb einer Drehofenanlage

Die Oxyfuel-Technologie hat Verdnderungen der Betriebseigenschaften einer Drehrohrofenan-
lage wie der Gaszusammensetzung der Brennatmosphére zur Folge. Im Folgenden wird dieser
Sachverhalt aus Sicht verschiedenster Parameter und neuer Freiheitsgrade beleuchtet. Hieraus
konnten notwendige Adaptierungen der Betriebsparameter und der Anlagendimensionen selbst
abgeleitet werden. Fiir diese Aufgabe wurde ein bestehendes Prozessmodell zur Anwendung auf
die Oxyfuel-Technologie erweitert.

6.1 Methode

Die Prozesssimulation ist eine geeignete Methode, verlédssliche Aussagen zur Evaluierung der
Auswirkungen einer Zukunftstechnologie wie der Oxyfuel-Technik zu erzeugen. Der Simulati-
on sind zudem kaum Grenzen bei der Wahl von Betriebseinstellungen gesetzt, so dass der sich
vom Referenzfall deutlich unterscheidende Oxyfuel-Betrieb mit vertretbarem Aufwand abzubil-
den ist. Weiterhin konnen Prozessparameter einsehbar gemacht werden, die durch Messungen
nicht erfasst werden konnten.

6.1.1 Mathematisches Modell des Zementklinkerbrennprozesses

Am Forschungsinstitut der Zementindustrie wurde in den vergangenen Jahren ein praxis-
orientiertes Computermodell des Zementklinkerbrennprozesses entwickelt, mit dem der be-
schriebene Anlagenbetrieb realistisch nachgebildet werden kann [Loc-02]. Im Kern beschreibt
das Modell den Prozess von der Ofenmehlaufgabe bis zum Austritt des Klinkers aus dem Kiih-
ler und besteht aus Teilmodellen fiir die Anlagenkomponenten Vorwirmer, Calcinator, Bypass,
Drehrohrofen und Rostkiihler. Weiterhin konnen auch die Anlagenteile des dufleren Kreislaufs,
d. h. Verdampfungskiihler, Rohmahlanlage und Staubabscheider, einbezogen werden. Alle Ein-
zelmodelle konnen rechnerisch miteinander verbunden werden (Bild 6—1) und erlauben es, ei-
nen stationdren Zustand fiir die gesamte Drehofenanlage zu beschreiben. Aufgrund des modula-
ren Aufbaus konnen unterschiedliche Anlagenschaltungen vergleichsweise leicht und flexibel
rechnerisch nachgebildet werden [Kle-06].

Ebenso konnen die einzelnen Anlagenteile geometrisch definiert werden, so dass unterschied-
liche Anlagengroflen abgebildet werden konnen. Weitere Vorgaben betreffen die Zusammenset-
zung und die Massenstrome von Roh- und Brennstoffen sowie die Volumenstrome der Kiihler-
zuluft, der Sekundérluft und ggf. der Tertidrluft. Auch der Gasabzug am Ofeneinlauf zur Unter-
suchung eines Bypasseinflusses kann vorgegeben werden. Die Berechnungen selbst umfassen
die Energie- und Stoffbilanzen fiir die Brenngut-, Staub- und Gasfliisse. Dabei werden neben
der Verbrennungsrechnung der Brennstoffe und der Wirmeiibertragung auch die relevanten
chemisch-mineralogischen Feststoffreaktionen und die Gasphasenreaktionen sowie Gas-
Feststoff-Reaktionen beriicksichtigt. Als Ergebnis liefern die Berechnungen umfangreiche Pro-
zessgrofien wie Massen- und Volumenstrome sowie deren Zusammensetzungen einschlieBlich
der Klinkerzusammensetzung, Gas- und Feststofftemperaturen und Wérmeverluste sowie den
spezifischen Energiebedarf zum Brennen des Klinkers. Dabei werden die Einfliisse der Anla-
gengrofle und der Stufenzahl des Wirmetauschers ebenso automatisch beriicksichtigt wie der
Betrieb eines Bypasses oder verdnderte Eigenschaften der Roh- und Brennstoffe [Kle-04]. Eine
detaillierte Beschreibung der Modellgrundlagen ist in [Loc-02] und von Modellierungsergebnis-
sen in [Kle-06] wiedergegeben. Im Folgenden werden daher nur die wesentlichsten Modell-
grundlagen auf Basis der angegebenen Literatur zitiert.
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Bild 6-1 Modularer Aufbau des verfahrenstechnischen Prozessmodells in Bilanzriume und Berechnungsrei-

henfolge [Loc-02]

Im Modell werden die wichtigsten Reaktionen bei der Autheizung des Rohmehls und der Bil-
dung der Klinkerphasen modelliert.
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Bild 6-2 Grundoperation Dispergieren von Feststoff im Gas (FG) [Loc-02]

Im Simulationsprogramm werden weiterhin eine Reihe von Grundoperationen wie z.B. Disper-
gieren von Feststoff im Prozessgas (FG), Aufheizen/Abkiihlen eines Feststoffstroms (AF), Mi-
schen zweier Feststoffstrome (FF), Aufheizen/Abkiihlen eines Gasstroms (AG), Mischen zweier
Gasstrome (GG) und Verfeuerung von Brennstoffen (V) definiert, die an verschiedenen Stellen
der Ofenanlage verfahrenstechnisch dhnlich sind bzw. sich im Vorwirmer, Calcinator, Bypass
und Drehofen mehrfach wiederholen. Bild 6-2 zeigt beispielhaft die Grundoperation Dispergie-
ren von Feststoff im Gas.
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Fiir die Berechnungen wird die gesamte Ofenanlage in ca. 1000 Bereiche unterteilt. Der Vor-
wirmer wird bei den Berechnungen in einzelne Zyklonstufen unterteilt und in jeder Stufe die
Vermischung von Gas und Brenngut in verschiedenen Grundoperationen bestimmt. Der Dreh-
ofen wird axial in 20 bis 50 Segmente unterteilt, fiir die jeweils Stoff- und Wérmebilanzen ge-
16st werden. In jedem Segment treten entsprechend der jeweiligen FlieBrichtung Gas, Staub und
Brenngut der benachbarten Segmente ein und reagieren miteinander. Dabei kommt es zum Aus-
tausch von Energie (z. B. durch Strahlung und Konvektion) und Masse (z. B. durch Entséue-
rung), wobei auch die Verfeuerung der Brennstoffe und die Wirmeverluste infolge Wirmelei-
tung durch Ansatz, Ausmauerung und Stahlmantel beriicksichtigt werden. Aufwirbelung von
Brenngut durch das Ofengas sowie die Abscheidung von Staub aus dem Ofengas in das Brenn-
gutbett fithren zur teilweisen Vermischung beider Stoffstrome, die ggf. auch mit Reaktionen
verbunden ist. Flammenform und Ausbrandverhalten sind je nach Brennstoff unterschiedlich
und beeinflussen das Temperatur- und Konzentrationsprofil der Verbrennungsgase entlang der
Ofenachse. Im Modell wird dies mit Hilfe einer rechnerischen Aufteilung der Brennstoffge-
samtmenge auf die betroffenen Segmente beriicksichtigt. Verbrennungsgase und -wirme wer-
den demnach segmentweise entlang der Ofenachse freigesetzt. So ldsst sich der Einsatz von
Brennstoffen mit verschiedenem Ausbrandverhalten und unterschiedlicher Zusammensetzung in
erster Ndherung untersuchen. Die Wirmeiibertragung durch Strahlung, Konvektion und Wir-
meleitung wird mit den in der Warmetechnik tiblichen, rechnerischen Ansitzen berechnet. In-
nerhalb eines Segments tauschen Brenngut und Gas Wirme sowohl direkt als auch indirekt aus
(siehe Bild 6-3).

Ansatz,

Ausmauerung

Stahl

Brenngut

Bild 6-3 Berechnete Wirmefliisse innerhalb eines Segments [Loc-02]

Der direkte Austausch an der Oberfliche des Brennguts setzt sich aus einem Konvektions- und
einem Strahlungsanteil zusammen. Am indirekten Warmeaustausch ist die Wand beteiligt. Auch
sie wird von den Verbrennungsgasen durch Konvektion und Strahlung erwédrmt und gibt einen
Teil dieser Wéarme an das Brenngut weiter. Hieran ist sowohl die Brenngutoberseite als auch
dessen Unterseite beteiligt. Innerhalb eines Segments kann es durch Reaktionen zu einem Mas-
senaustausch zwischen den Stofffliissen kommen. Hierzu gehort insbesondere die Entsduerung
des Kalksteins, bei der das im CaCOj3 enthaltene CO; in das Ofengas iibertritt. Dariiber hinaus
werden im Modell auch Staubfliisse berticksichtigt, denn mit der Sekundérluft wird Staub aus
dem Kiihler in den Ofen getragen. Er vermischt sich mit der Brennstoffasche und wird je nach
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Gasgeschwindigkeit durch den gesamten Ofen in den Vorwirmer bzw. Calcinator transportiert
oder aber lagert sich auf dem Brenngut ab. Weiterhin kann durch die Ofengase auch Brenngut
aus dem Materialbett verschleppt werden, wenn es durch die Drehbewegung des Ofens aufge-
wirbelt wird und sich mit dem Staub im Ofengas vermischt.

Fiir die Berechnung des Klinkerkiihlers wird das Klinkerbett des Rostkiihlers der Linge und
Hohe nach in einzelne Bilanzsegmente unterteilt, die jeweils die gesamte Kiihlerbreite abde-
cken. In der derzeitigen Fassung des Programms wird der Klinkerkiihler in 45 Lingen- und 6
Hohensegmente aufgeteilt, so dass die Abmessungen eines Segments in Lénge, Hohe und Breite
ca.0,5 m*0,1 m* 3,0 m betragen. Jedes Bilanzsegment wird horizontal von Klinker und verti-
kal von Kiihlluft durchstromt (siche Bild 6-4).

Luft .
Bilanzraum

Klinker

Klinker

Bild 64 Einteilung des Klinkerbetts auf dem Rostkiihler in Segmente [Loc-02]

Die Bilanzsegmente sind mit kugelférmigem Klinker unterschiedlicher KorngroBe gefiillt, fiir
die eine Kornverteilung vorgegeben wird. Sie ist in der Praxis sowohl von stofflichen als auch
von verfahrenstechnischen Bedingungen abhingig, die im Rahmen des Modells jedoch nicht er-
fasst werden. Im Modell wird zwischen feinem, mittlerem und grobem Klinker unterschieden.
Die Bilanz des vollstindigen Kiihlers beruht auf einer Berechnung sédmtlicher Bilanzsegmente,
mit der am Kiihlereintritt begonnen wird. Fiir diese Stelle wird angenommen, dass der Zustand
des Klinkers liber seiner gesamten Schichththe dem beim Austritt aus dem Drehrohrofen ent-
spricht. Wirme- und Stoffbilanz des untersten Bilanzsegments konnen somit berechnet werden,
da der Zustand der eintretenden Luft an dieser Stelle dem der Kiihlungsluft entspricht. Mit dem
Ergebnis ldsst sich auch die Bilanz des nidchsten und aller folgenden, untersten Segmente in
FlieBrichtung des Klinkers berechnen. Der Zustand des eintretenden Klinkers ergibt sich dabei
jeweils aus der Berechnung des vorherigen Segments. Die Bilanz des vollstindigen Kiihlers be-
ruht auf einer Berechnung sidmtlicher Bilanzsegmente. [Kle-06; Loc-02]
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6.1.2 Modellerweiterung um die Oxyfuel-Komponenten

Aufbauend auf der oben beschriebenen Modellierungsmethode wurde das Modell um diverse
Module zur Abbildung des Oxyfuel-Prozesses erweitert. Im Folgenden werden die notwendigen
Implementierungen néher beschrieben.

6.1.2.1 Erweiterung der Gaszusammensetzung

Zumeist wird ein Sauerstoffgemisch mit etwa 95 Vol.-% O, hergestellt, da eine weitergehende
Trennung der Luftbestandteile duflert energieintensiv ist (siehe Kapitel 3.3.2.4). Wihrend der
Luftzerlegung wird aufgrund der dhnlichen Siedepunkte von Argon und Sauerstoff im Oxidant
bis zu 3.5 Vol.-% Argon (Vergleich Luft: 0,9 Vol.-%) angereichert. Durch den Sauerstoffbedarf
von ca. 0,3- 04 toy/tkiinker Werden somit aulergewohnliche Mengen an Argon in den Prozess
eingetragen, so dass das Abgas bis zu 1,5 Vol.-% beinhaltet. Daher wurde Argon als weiteres
Element in das Modell implementiert. Dieses geht auf Basis der inerten Eigenschaften zwar
keine chemischen Verbindungen ein, es wird jedoch moglich, den Aufwand der Abgasaufberei-
tung vor der CO,-Verdichtung genauer abzuschitzen.

Die Gaseigenschaften wie Dichte, spezifische Wérmekapazitit, Wirmeleitfahigkeit, Emissions-
grad und kinematische Viskositit von Argon wurden aus [VDI-94] entnommen und dem Quell-
text zugefiigt. Abhingig von dem Gehalt veridndern sich so die Eigenschaften der Gasmischung.

Bild 6-5 und Bild 6-6 zeigen exemplarisch die Abhingigkeit der Stoffwerte (cp und A) von der
Temperatur fiir Stickstoff, Argon und Kohlendioxid. Anhand der Warmekapazitit wird der sig-
nifikante Unterschied zwischen den Stoffwerten von N, und CO, deutlich. Dieser Umstand ver-
ursacht vornehmlich die Anderungen des Prozesses bei Oxyfuel-Betrieb. Die Stoffwerte des
Argons weisen leichte Abweichungen vom Stickstoff auf. Diese fiihren allerdings nur zu ge-
ringfiigigen wirmetechnischen Auswirkungen.
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Bild 6-5 Molare spezifische Wirmekapazitit (cp) von CO,, N, und Ar
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6.1.2.2 Abgasriickfiihrung

Der innere Bilanzraum des Prozessmodells bildete bisher den Prozess gasseitig von der Aufgabe
der Kiihlluft bis zum Rohgas ab. Ein wesentlicher Bestandteil der Oxyfuel-Technik ist die
Riickfiihrung der Abgase. Diese Abgasfiihrung sieht wie in Kapitel 5.1 beschrieben gewisse
Aggregate zur Nutzung der Abwirme und Reinigung vor. Bild 67 illustriert die allgemeine
Modellstruktur zuziiglich der neu erstellten Module.
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Bild 6-7 Modifikation des Prozessmodells durch ergidnzende Module
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Insgesamt wurden drei verschiedene Module (Wérmetauscher, Abhitzekessel, Kondensator), die
einen Wirmeaustausch zwischen zwei Medien beinhalten, integriert. Diese Module konnen je
nach optimaler Abwérmenutzung oder Fragestellung zu- und abgeschaltet werden. Ein weiteres
Modul wurde aufbauend auf der normalen Kiihlermodellstruktur als zweite Klinkerkiihlerstufe
angelegt.

Zudem wurden Grundoperationen, wie sie in Bild 6-2 dargestellt sind, an den bestehenden Mo-
dulen festgemacht. Zur Unterstiitzung der Rohmaterialtrocknung soll der Kiihlerabluft tiber die
zusitzliche Grundoperation ,,Mischen zweier Gasstrome™ erwidrmte Umgebungsluft zugefiihrt
werden. Des Weiteren wird die gesamte riickgefiihrte Gasmenge in den ausgeschleusten und
den zum Kiihler gefiihrten Anteil aufgeteilt. Der letztere Gasanteil wird vor dem Kiihler mit
dem Oxidanten versetzt. Die hierfiir notige Grundoperation wurde in das Modul des Kiihlers in-
tegriert.

Die Luftzerlegungsanlage sowie die CO,-Aufbereitung sind nicht Bestandteil der Modellent-
wicklung. Der Oxidant wird als Eingangsstrom (ES4) von konstanter Zusammensetzung iiber
die Bilanzgrenze angesehen. Das Abgas zur Aufbereitung und nachfolgendem Transport und
Speicherung verlisst den Bilanzraum als Ausgangsstrom (AS1).

Aufgrund der Abgasriickfiihrung wird ein anfianglicher Startwert, der Zustand der Kiihlerzuluft,
solange verindert, bis ein Gleichgewichtszustand erreicht ist und keine Anderung des entste-
henden Abgases mehr eintritt.

6.1.2.3 Kiihlermodifikation

Die Kiihlfldche ist bei der zweistufigen Kiihlertechnologie in der realen Umsetzung durch An-
wendung verschiedener Mechanismen, wie durch Nutzung eines Zwischenbrechers oder Hitze-
schildes, unterteilt und die Stufen gegeneinander abgedichtet. Im Modell setzt sich dieser aus
zwei separaten Klinkerrostkiithlern zusammen (Bild 6-8). Das Dichtungs- oder Separationsag-
gregat ist dabei unerheblich. Das jeweilige Abmal} der Kiihlfliche der Stufen bzw. die Dich-
tungsposition hingt dabei von der Rekuperationsgasmenge ab.

Tertidrgas ﬂ Abluftﬁ

<: Gas-
Sekundér- verus N
gas 4
Bilanzelemente, Klinker - “
Klinker L | | ¢ |
TITTTTTTTTTTLee
| Mischen (GG) | Umgebungsluft

Aufteilung (TG)

Bild 6-8 Modellstruktur des zweistufigen Klinkerkiihlers
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Grundsitzlich basiert der Aufbau auf der in Kapitel 6.1.1 vorgestellten Modellstruktur. Das
Klinkerbett ist somit in verschiedene Bilanzelemente unterteilt, die nacheinander durchstromt
werden. Anders als bei der urspriinglichen Programmierung wird die Kiihlluft nicht statisch
vorgegeben, sondern es wird ein veridnderlicher Strom nach jedem durchlaufenen Iterations-
schritt der Berechnung zur Verfiigung gestellt. Dieser gilt gasseitig als Startwert, was fiir die
ersten Iterationsschritte einen geeigneten Schitzwert erfordert. Nachdem dieser eingelesen wur-
de, wird ihm der Oxidant zugemischt. Die Summe dieser beiden Strome ergibt den gesamten
Rekuperationsgasstrom. Nach dem Wérmeaustausch mit dem Klinkerbett wird dieses als Se-
kundér- und Tertidrgas dem Prozess zugegeben. Eine Abluft entsteht in dieser Stufe nicht.

Wie in [Ecr-12] dargestellt, wird eine absolute Dichtung der beiden Stufen nicht moglich sein.
So wird ein kleiner Gasstrom beriicksichtigt, der eine einseitige Vermischung von CO,-haltiger
Atmosphire in die zweite Kiihlerstufe zulésst. Diese zweite Stufe ist nach dem urspriinglichen
Prinzip modelliert und rechnerisch iiber den Klinker und den Gasverlust mit der ersten Stufe
verbunden. Hier entsteht ausschlieBlich Abluft.

6.1.24 Wirmeverschiebungsanlage

Grundlage fiir die eingesetzten Wiarmetauscher, Kondensatoren und Abhitzekessel zur Effi-
zienzsteigerung bildet die Modellstruktur einer Warmeverschiebeanlage. Im Folgenden wird das
System anhand des Wirmetauschers zwischen den beiden Gasstromen, dem CO,-reichen Ab-
gasstrom und dem Gasstrom zur Rohmaterialtrocknung, erldutert (siehe Bild 6-9).

Falschluft Wand- wr
] !warme
€O, -reiches — i
it
Abgas AG FG VAVS;::r:eg
Falschluft Wand ,E(z] Abluft von 2.

wérme Kihlerstufe

2zur Rohmaterial-
GG trocknung

Umgebungsluft

rernachléassigbar

Bild 6-9 Berechnung der Wirmeverschiebeanlage in Grundoperationen

Grundsitzlich beruht die Berechnung wie bei allen Modulen auf der Losung der Energie- und
Massenbilanzen. Die gesamte Berechnung besteht aus zwei Hauptmethoden. Zum einen werden
die Grundoperationen der Modellstruktur genutzt und zum anderen kommt das NTU-Verfahren,
das die Anzahl der Ubertragungseinheiten angibt (Number of Transfer Units), zur Anwendung.
Im ersten Schritt werden die jeweilig eintretenden Strome mit einer definierten Menge an
Falschluft in einer Grundoperation (GG) gemischt. Abhéngig von der Geometrie bzw. der Ober-
fliche des Aggregates wird anhand der Temperaturen der Medien eine Verlustwdrme an die
Umgebung berechnet (AG). Um die bis dahin fiir die Berechnungen ausschlaggebende Gastem-
peratur und -eigenschaften und den Staub wieder anzugleichen, wird dieser mittels eines weite-
ren Operators dispergiert (FG). Fiir die zugegebene Umgebungsluft konnen diese Grundoperati-
onen vernachléssigt werden.
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Es hat sich gezeigt, dass ein Wirmetrdgermedium einen besseren Wirmetibergang ermoglicht
als ein Gas-Gas-Wiarmetauscher (vgl. Kapitel 5.2). Daher muss die Routine zweimal, d.h. fiir
die Wirmeaufnahme am heiflen Medium (hier Abgas) und fiir die Wirmeabgabe an das kalte
Medium (hier Luft), gelést werden. Fiir die Uberfiihrung des Wirmetrigerdls fillt zudem ein
Wandwiérmeverlustterm an. Die Spezifikationen des Wirmetrdgerdls werden in Form der
Stoffwerte Dichte und spezifische Wirmekapazitit in der Steuerdatei des Modells angegeben.
Ein Thermod! mit 750 kg/m® und 2,5 kJ/(kg*K) wurde eingesetzt [Wag-77].

Fiir die stationéren Betrachtungen des Prozessmodells eignet sich die Berechnungsmethode der
,,Anzahl der Ubertragungseinheiten (Ubertragungszahl) zur Beschreibung des Wirmeiiber-
gangs am besten [Web-04]. Ausgegangen wird von einer idealen Betrachtung der Energiebilanz
eines Wirmetauschers, in der die Wirmeabfuhr des heilen Mediums gleich der Wirmezufuhr
des kilteren Mediums ist. Es ist somit folgendes anzunehmen:

O=n-c, (T, ~T,,) =1, c, (T, ~T,,) Gleichung 6-1
0: Wirmestrom in kJ/s

m: Massenstrom in kg/s

T: Temperatur in K

Der ausgetauschte Wirmestrom @ wird dementsprechend als die Differenz der Wirmestrome

zwischen Ein- und Austritt definiert, unabhiingig davon, welcher Gasstrom betrachtet wird. Eine
Wiirmeabfuhr nach auflen ist somit nicht vorgesehen. Eine grobe Skizze illustriert dies in
Bild 6-10.

Strom 2:
l m 5 Cps T2,e
ges.: Ta, ges.: Tr,
-« " >
~Q
A

I Strom 1:
m 5 Cps T1 e
Bild 6-10  Vereinfachte Bilanz eines Wirmetauschers

Die Methode ist unabhingig von der speziellen Bauform des Wirmetauschers. Es wird lediglich
zwischen der Fithrung im Gegen-, Gleich- oder Kreuzstrom unterschieden. Die jeweiligen Ein-
gangsstrome sind genau definiert. Als Vorgabe wird weiterhin eine Wirmeiibertragungsflidche
A und ein Wirmedurchgangskoeffizient ko benétigt, die in der Steuerdatei der Berechnung zur
Verfiigung stehen. Der Wirmedurchgangskoeffizient ist abhingig von den Eigenschaften der
Medien sowie dem Material der Wirmeiibergangsflichen und dessen Deckschicht. Der Wirme-
durchgang und somit das Betriebsverhalten des Wirmetauschers wird mit zunehmender Ver-
schmutzung beeintréichtigt. Dies ist insbesondere bei dem gewihlten Beispiel von Bedeutung,
da dieser Wirmetauscher sich vor einem Filter befindet und somit eine Deckschicht an Staub zu
erwarten ist. Anhand eines Berichtigungsfaktors ¢ kann dieser Sachverhalt wie folgt in die Be-
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rechnung des Wirmetransfers einfliefen. Dieser Faktor stellt die Abhingigkeit zur isolierenden
Schicht iiber die Schichtdicke s und die Warmeleitfdhigkeit A her.

1

1+ k, Z][%j

k=@ k, mt ¢= Gleichung 6-2

Wirmedurchgangskoeffizient in W/(m?*K)
Berichtigungsfaktor (ohne Einheit)
Schichtdicke in m

Wirmeleitfahigkeit in W/(m*K)

Vereinfacht wird angenommen, dass sich die Anzahl der Wirmeiibertragungseinheiten (NTU)
auf den geringeren Wirmekapazitétsstrom (Cpin), der sich aus dem Produkt von Massenstrom
und der Wirmekapazitit zusammensetzt, beziehen [Dub-01]. Dieses Vorgehen beriicksichtigt,
dass kleine Kapazititsstrome einer stirkeren Temperaturdnderung unterliegen. Es folgt:

>0

NIU = u Gleichung 6-3
Cmin

NTU: Wirmeltibertragungseinheiten (ohne Einheit)

A: Wirmeitibertragungsflédche in m?

(& Wirmekapazititsstrom in kJ/(s*K)

Die Betriebscharakteristik des Wéarmetauschers kann daraus abhéngig von der Stromfiihrung der
austauschenden Medien als Funktion € aus NTU, C,,;, und Cp,.x bestimmt werden. Aus dem ma-
ximal erreichbaren Wirmeaustausch (basierend auf der maximalen Temperaturdifferenz Ty, -
Tiein) und € (z.B. fiir den Gleichstrom max. 0,5) errechnet sich die iibertragene Wirme Q
[Web-04; Dub-01]. Alle Wirmetauscher wurden in der Gegenstromfiihrung ausgelegt.

Falschluft Wand- - YV. T .........
. !wérme
CO, -reiches i
weiterer
Abgas GG AG FG [ \/\/ Abgasweg
st 5] 1 |
warme|

P, (Uber eta)

Bild 6-11  Berechnung des Abhitzekessels aufbauend auf der Grundoperationsstruktur des Wirmetauschers
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Bei Aggregaten wie dem Kondensator zur Trocknung des Abgases und dem Abhitzekessel wird
nicht ein anderer Gasstrom, sondern ein Kiihlmedium (Wasser oder Pentan) durch das heifle
Abgas erhitzt. Diese Kiihlmedien verlassen die gesetzten Bilanzgrenzen (vergleiche Bild 6-7),
so dass das Modell die weitere Nutzung nicht abbildet. Die Bauteile innerhalb des Abhitzekes-
sels zur Energieumwandlung werden somit nicht explizit modelliert. Die Differenz der aufge-
nommenen und der Eingangsenergie des Kreislaufmediums gibt iiber einen vorzugebenden
Wirkungsgrad den Transfer in die andere Energieform vor (Bild 6-11). Der Wirkungsgrad in
diesem Temperaturbereich wurde fiir den ORC Prozess bei 20 % zu Grunde gelegt. Fiir das
Kiihlwasser des Kondensators wurde eine Umgebungstemperatur von 15 °C angenommen.

6.1.3 Referenzanlage

Um die Effekte des verdnderten Betriebs im Oxyfuel-Verfahren zu quantifizieren, wurde ein
Referenzzustand festgelegt. Dieser Zustand spiegelt einen stabilen und ausgewogenen Ofenbe-
trieb wider. Hieran soll sich in den verschiedenen Szenarien der Simulation wieder angenéhert
werden. Ausgangspunkt der Betrachtungen bildet eine am Forschungsinstitut der Zementindust-
rie bereits frilher als Referenzanlage verwendete [Kle-06] sogenannte BAT (Best Available
Techniques) -Ofenanlage mit einer mittleren Produktionskapazitit von 3.000 t/d. Die Anlagen-
schaltung sieht einen fiinfstufigen Vorwérmer, Calcinator mit Tertidrluftleitung, Drehrohrofen
und Rostkiihler vor.

Als Referenzbrennstoff wird Steinkohlenstaub genutzt. Die Temperaturverschiebung der Calci-
nationsreaktion in CO,-haltigen Atmosphiren, die in Laboruntersuchungen nachgewiesen wur-
de, gestaltet den Einsatz von niederkalorischen alternativen Brennstoffen im Calcinator schwie-
riger. Daher wurde in den ersten Simulationen nur ein Primérbrennstoff eingesetzt. Die in der
Simulation hinterlegte Zusammensetzung des Brennstoffs wurde aus unterschiedlichen Analy-
seergebnissen von Steinkohle berechnet, so dass eine mittlere virtuelle Zusammensetzung er-
zeugt wurde. In Tabelle 6-1 sind die mittlere chemische Zusammensetzung und weitere Eigen-
schaften aufgefiihrt.

Tabelle 6-1 Zusammensetzung der Steinkohle [Kle-06]

Parameter Wert
Spezifische Wirmekapazitit 2,50 kJ/(kg*K)
Heizwert 27.000 kl/kg
Zusammensetzung M.-%

C 69,00

H 4,00

(6] 9,00

N 048

S 0,50

Cl 0,02
Feuchte 0,50
Asche 16,5

Die Zusammensetzung des Brenngutes ist in Tabelle 6-2 aufgezeigt. Es handelt sich dabei
ebenfalls um eine aus mehreren Analysen gemittelte Zusammensetzung.
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Tabelle 6-2 Zusammensetzung des Ofenmehls [Kle-06]

Element Massenanteil
SiO, 13,80
AlL,O3 325
TiO, 0,06
P,05 0,04
Fe, 05 1,96
Mn,03 0,05
CaO 4322
MgO 0,71
CO, 34,74
SO; 0,34
Sulfid 0,05
K,0 0,55
Na,O 0,12
Chlorid 0,01
TOC 0,10
Feuchte 1,00
Gliihverlust 35,74

Prinzipiell sind zwei Betriebszustinde mit unterschiedlichen Voraussetzungen zu ermitteln.
Zum einen soll gepriift werden, inwieweit Bestandsanlagen nachgeriistet werden konnen und
somit die Anlagengeometrie weitestgehend unverindert bleibt. Die berechneten Simulations-
szenarien 1 - 3 (siehe 6.1.4) beriicksichtigen diesen Fall und wurden daher an einer Ofenanlage
mit vermindertem Wirkungsgrad, aber einer fiir den heutigen Standard dennoch effizienten An-
lage durchgefiihrt. Die weiterfiihrenden Szenarien 4 und 5 sehen eine Modifikation der Anla-
gengeometrie vor und sind somit zur Anwendung der Oxyfuel-Technologie auf Neuinstallatio-
nen geeignet. Auf Basis eines Neubaus wurde von einer hoch effizienten Anlage nach dem
Stand der Technik, wie es die oben beschriebene BAT-Anlage ist, ausgegangen. Grundlage fiir
diese Betrachtungen bilden somit zwei Referenzzustinde:

1. Neuinstallation: BAT-Referenzanlage mit einem spezifischen Energiebedarf von ca.
3.000 kJ/kg Klinker

2. Bestandsanlage: Anlagenstruktur nach BAT-Standard mit einem spezifischen Energie-
bedarf von 3.160 kJ/Kg kiinker

Die BAT-Referenzanlage in Zustand 1 bildet einen Idealfall ab, der bislang in Leistungstests bei
Neuanlagen erreicht werden konnte. Der jihrliche Durchschnitt des Energiebedarfs einer Be-
standsanlage kann durch An- und Abfahrvorginge sowie Prozessstérungen um 160 bis 320
kJ/kg xiinker [Kle-06] erhoht sein. Dieses ist in Referenzzustand 2 beriicksichtigt.

In Tabelle 6-3 ist die gesamte Energiebilanz der Referenzzustinde mit einer Klinkerprodukti-
onskapazitit von 3.000 t/d dargestellt. Die hier und im Folgenden dargestellten Energiebilanzie-
rungen beziehen sich auf die Temperaturbasis von 0 °C. Der Brennstoffenergiebedarf, der in der
Simulationsstudie zur Betrachtung herangezogen wurde, setzt sich jeweils aus der Reaktions-
enthalpie der Brennstoffe sowie deren sensiblen Wirmeinhalt zusammen.
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Tabelle 6-3 Energiebilanz der Referenzanlage mit Klinkerproduktionskapazitit 3.000 t/d

Enthalpie in kKJ/kgkiinker Referenzzustand 1 Referenzzustand 2
Einnahmen

Aufgabe Ofenmehl 86,0 86,0
Brennstoff (Drehofenfeuerung) 6,3 6,7
Brennerluft (Drehofenfeuerung) 14 15
Brennstoff (Calcinatorfeuerung) 10,0 10,7
Brennerluft (Calcinatorfeuerung) 0,3 0,3
Kiihlerzuluft 36,0 38,0
Falschluft (Vorwérmer) 0.9 0.9
Falschluft (Calcinator) 02 02
Falschluft (Ofeneinlauf) 0,2 0,2
Falschluft (Ofenkopf) 0,1 0,1
Reaktionsenthalpie der Brennstoffe 30090 31430
Summe Einnahmen 31510 32876
Ausgaben

Rohgas 6370 6750
Rohgasstaub 230 230
Klinker inkl. Kiihlerabluftstaub 96,0 139,0
Kiihlerabluft 3930 4430
Wandwérme (Vorwérmer) 190 190
Wandwirme (Calcinator + Tertidrluft) 95,0 95,0
Wandwérme (Drehofen) 180,0 182,0
Wandwirme (Kiihler) 110 12,0
Reaktionsenthalpie des Brennguts 16960 1699.6
Unvollstdndige Verbrennung 0,0 00
Summe Ausgaben 31510 32876
Einnahmen - Ausgaben 00 00

Fiir Zustand 1 ergibt sich ein klinkerspezifischer Brennstoffenergiebedarf von 3.026 kJ/kg kiinker-
Energieverluste entstehen durch die Wandwérme mit 306 kJ/kg kiinker und den gekiihlten Klin-
ker in der Hohe von 96 kJ/kg xiinker- Die Enthalpie von Kiihlerabluft und Rohgas wird auf der
Ausgabenseite nicht direkt als Verlust gezihlt, sondern kann einer weiteren Nutzung zur Verfii-
gung stehen. Eine detaillierte Beschreibung dieses Zustands ist in [Kle-06] zusammenfassend
dargestellt. In Zustand 2 resultiert aus Verdnderungen der Betriebsparameter, insbesondere von
Vorwérmer und Kiihler, die den Wirmeaustausch beeintréchtigen, ein spezifischer Energiebe-
darf von 3.160 kJ/kgkiinker- Auf der Ausgabenseite nimmt die Prozessabwidrme durch Rohgas,
Kiihlerabluft und Kaltklinker auf diese Weise im Vergleich zu Zustand 1 zu.

6.14 Simulationsstudie und Annahmen

Auf Grundlage der Referenzzustinde und des Fortschritts der Modellstruktur wurden verschie-
dene Szenarien simuliert. Innerhalb der Simulationsstudie war es das Ziel, die Anlagen mog-
lichst effizient auszulegen und die unterschiedlichen Einflussfaktoren zu identifizieren. Folgen-
de Parameter wurden variiert:

- Sauerstoffgehalt bzw. Rezirkulationsrate:

Die Rezirkulationsrate wird als der Anteil des gesamten Abgasstromes definiert, der dem
Prozess als Rezirkulationsgas wieder zugefiihrt wird. In dem vorgestellten Anlagenschema
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ist dieses der Gasstrom, der dem Kiihler nach vorheriger Behandlung, wie Kiihlung und
Trocknung, bereitgestellt wird.

Ve sreute
R — —Redrkulien Gleichung 64
Abgas ,gesamt
R: Rezirkulationsrate (ohne Einheit)
Vo Volumenstrom in Nm®/h

Da die benétigte Sauerstoffmenge durch die Verbrennung vorgegeben ist, wurde diese kon-
stant gehalten. Mit sinkender Rezirkulationsrate steigt somit der Sauerstoffgehalt in dem
gemischten Sekundér- sowie Tertidrgas.

Feuchte/trockene Abgasriickfiihrung:

Mittels eines Kondensators in der Prozessfiihrung der Abgasrezirkulation kann der Feuch-
tegehalt des rezirkulierten Abgases eingestellt werden. Neben dem Hinzufiigen/Entfernen
des Aggregates, kann der Grad der Entfeuchtung abhiingig vom Gasvolumenstrom durch
die Kiihlwassermenge und den aufgebrachten Druck gesteuert werden.

Anlagengeometrien und Anlagenmodifikationen:

Einige Modifikationen an der Geometrie oder den Anlagenkomponenten sind durch die
Wahl der Betriebsparameter bedingt. Zudem wurde aus Griinden der energetischen Opti-
mierung u.a. die Anzahl der Zyklonstufen verringert. Weiterhin wurde die BAT-Anlage zu-
sétzlich modifiziert, um die Einfliisse auf ein hiufig vertretenes Ofensystem ohne Vorcal-
cinieranlage abzubilden.

Rohmaterialfeuchte:

Die Rohmaterialfeuchte, die maximal getrocknet werden kann, ergibt sich aus der dafiir
nutzbaren Wirme (iiber 100 °C) der Abluft von der zweiten Kiihlerstufe. Variieren ldsst
sich diese durch eine Wérmeriickgewinnung vom Ofenabgas mittels einer externen Wir-
meverschiebeanlage oberhalb des Zyklonvorwérmers.

Falschlufteintrag:

Der Falschlufteintrag wird in Prozent des Abgases angegeben. Im Referenzfall betréigt die-
ser 6 % (nach [Ecr-12] mit leicht erhohtem Instandhaltungsaufwand erreichbar). Etwa 80 %
der gesamten Falschluftmenge fallen im Bereich des Vorwirmers und des Calcinators an.

Energetische Integration der verschiedenen Anlagenkomponenten:

Die energetische Abstimmung der Anlagenkomponenten erfolgte iiber die Abwéirmenut-
zung in Form von Prozesswirme oder Verstromung. Je nachdem, welche Anforderungen
im Vordergrund stehen, kann die Energieeffizienz iiber das gesamte Werk maximiert wer-
den.

Alternative Brennstoffe:

Der Einsatz alternativer Brennstoffe ist aus 6kologischen sowie 6konomischen Gesichts-
punkten ein zu untersuchender Faktor, da diese den Ofenbetrieb sowie den Wérmehaushalt
der Gesamtanlage beeinflussen.
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Um sowohl der Forderung der Nachriistbarkeit als auch eines minimalen Energiebedarfs nach-
zukommen, sind zwei Ansétze, Szenario 1-3 und Szenario 4-5, gewihlt worden. Die ersten drei
Szenarien sehen dabei keine Modifikation der Anlage vor, wihrend die folgenden Szenarien
freie Wahl in den Variablen aufweisen. Vor diesem Hintergrund wird fiir Szenarien 1 - 3 Refe-
renzzustand 2 als Bezug gewihlt und fiir Szenarien 4 - 5 Referenzzustand 1. Folgende Szenari-
en werden simuliert:

- Szenario 1: Oxyfuel-Bedingungen mit 21 Vol.-% Sauerstoff in dem Rekuperationsgas des
Kiihlers

- Szenario 2: Optimierung der Oxyfuel-Bedingungen
- 2.1: Durch Brennstoffanpassung
- 2.2: Durch Variation der Rezirkulationsrate (Erhohung des Sauerstoffgehalts)
- 2.3: Sauerstoffanreicherung

- Szenario 3: Energetische Optimierung der Abwirmenutzung

— Variation der oben genannten Parameter an Szenario 3

- Szenario 4: Minimierung des Energiebedarfs durch Reduzierung der Rezirkulationsrate

- Szenario 5: Optimierung der Abwérmenutzung

— Variation der oben genannten Parameter an Szenario 5

Bedingt durch die Modellstruktur und zur Eingrenzung des erheblichen Simulationsaufwandes
mussten folgende Annahmen getroffen werden:

- Vernachlissigung der Modifizierung der Flammenstrahlung, da die Partikel im Gasstrom
den ausschlaggebenden Strahlungsanteil beitragen.

- Die Anpassung der Flammenlénge erfolgte nach der Studie [Ecr-12]. Diese hat u.a. gezeigt,
dass durch eine geeignete Parameterauswahl dhnliche Flammencharakteristiken wie im Re-
ferenzfall erzielt werden konnen. Ein Abgleich der Resultate des dort verwendeten CFD-
Modells und des in der vorliegenden Studie verwendeten Prozessmodells ergab eine gute
Ubereinstimmung.

- Die Oxidant-Zusammensetzung wurde aufgrund des wirtschaftlichen und energetischen
Optimums der Luftzerlegungsanlage auf 95 Vol.-% Sauerstoff, 3,5 Vol.-% Argon und 1,5
Vol.-% Stickstoff festgelegt.

- Die Zusammensetzung und der Volumenstrom der Primirluft setzen sich rechnerisch aus
der Transport-, Drall- und Axialluft zusammen. Aus Griinden der Sicherheit (Brandschutz,
vgl. 7.2) besteht die Transportluft aus CO,. Drall- und Axialluft setzen sich aus 75 % Oxi-
dant und 25 % CO, zusammen.

Um einen stabilen und ausgeglichenen Prozess wihrend der Parametervariation zu gewihrleis-
ten, sind ZielgroBen fiir die Simulation festgelegt worden. Zum einen sollte die Materialtempe-
ratur in der Sinterzone 1450°C nicht iibersteigen, um ein Uberbrennen des Klinkers zu verhin-
dern. Zudem sollten sehr hohe thermische Belastungen durch das Verbrennungsgas in der Sin-
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terzone zum Schutz der Ausmauerung vermieden werden. Ebenfalls sollte der Prozess so durch
den Brennstoffeinsatz und dessen Aufteilung angepasst werden, dass zu hohe Temperaturen im
Ofeneinlaufbereich aufgrund erhohter Ansatzneigungen nicht auftreten konnen. Das Material im
Ofeneinlauf sollte eine Temperatur um ca. 860 °C und damit einhergehend einen Entsduerungs-
grad von 90 - 95 % (abhidngig vom CO,-Gehalt der Atmosphire) aufweisen. Durch Veridnde-
rung der Brennstoffaufteilung wird in Ubereinstimmung mit dem benétigten Verbrennungssau-
erstoff die Aufteilung zwischen Sekundér- und Tertidrgas angeglichen. Die Sauerstoffkonzent-
ration sollte im Szenario 3 im Ofeneinlaufbereich zwischen 1,0 und 1,5 Vol.-% und im Abgas
iiber dem Calcinator zwischen 2,0 und 2,5 Vol.-% variieren. Durch Einhaltung dieser Werte
weist die Anlage einen Sauerstoffiiberschuss von ca. 3 Vol.-% auf. Der giiltige Betriebspunkt
fiir die Gasgeschwindigkeit in den Steigschichten der Zyklone liegt zwischen 15 bis 20 m/s.

Im Rahmen der Optimierungsmdoglichkeiten kann es dennoch zu Abweichungen vom Idealzu-
stand wie der beschriebenen Referenz kommen und zwar aufgrund der gednderten Gaseigen-
schaften (Dichte, spezifische Wirmekapazitit) und der damit verbundenen Wirmeiibertragung.
Die Klinkerphasen, deren Bildung durch das Temperaturprofil stark beeinflusst ist, konnen da-
her zwischen den Szenarien innerhalb von gesetzten Qualititsgrenzen (z.B. beim Freikalkge-
halt) variieren. Aufgrund der Brennstoffanpassungen zur Korrektur der Energieverschiebung in
den verschiedenen Szenarien ist der Ascheintrag zudem lokal und mengenmifig verindert. Bei
konstanter Ofenmehlzusammensetzung beeinflusst dies die spateren Klinkerphasen.

Als Bewertungsgrofien wurden das Kapazititsstromverhéltnis des Kiihlers yx sowie das des
Vorwirmers y,, herangezogen. Diese sind nach [Wol-06] wie folgt definiert:

V-c )
( PAT JRe kuperationsgas

Y, =

- Gleichung 6-5
M Cpat ) inyer &
(rh Cpar )R(Jhnwh/
Yy =1=— Gleichung 6-6
V- € p AT ) Rongas/ Abgas

y: Kapazititsstromverhiltnis (ohne Einheit)
V. Volumenstrom in Nm*/h
n: Massenstrom in kg/h
Cp: Spezifische Warmekapazitit in kJ/(kg*K)

Wihrend das Kiihler-Kapazitétsstromverhéltnis Aufschluss dariiber gibt, wie viel Wirme des
HeiBklinkers durch die Tertidr- bzw. Sekundérluft fiir den Prozess zuriickgewonnen werden
kann, wird das Kapazititsstromverhiltnis des Vorwirmers als das Verhéltnis des tatsdchlichen
Abgasenthalpiestroms des Vorwéarmers zu dem fiir die Aufwarmung des Brennguts auf die Cal-
cinationstemperatur erforderlichen Energiestroms interpretiert.
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6.2 Ergebnisse der Simulationsstudie

Auf Basis der formulierten Annahmen und festgelegten Szenarien werden im Folgenden die Er-
gebnisse der Simulationsstudie dargestellt. Hierbei wird zwischen betriebstechnischen Anpas-
sungen und der Zuhilfenahme von anlagentechnischen Auslegungen unterschieden.

6.2.1 Betriebstechnische Anpassungen bei Bestandsanlagen (Szenario 1-3)

Grundvoraussetzung fiir die Anwendung der Oxyfuel-Technologie bei Bestandsanlagen ist, den
Modifikationsaufwand der Anlage so klein wie moglich zu halten. Als Basis dient eine notwen-
dige Anpassung des Kiihlers, des Brenners und eine ausreichende Wartung beziiglich der Dich-
tungen.

6.2.1.1 Auslegung einer Ofenanlage nach BAT-Standard

Ausgangspunkt der Betrachtung bildete der Umschaltmodus von Luft- auf Oxyfuel-Betrieb bei
gleichen Massen- und Gasstromen sowie konstantem Sauerstoffniveau von 21 Vol.-% (Szena-
rio 1). Hieran ldsst sich der erhebliche Einfluss der unterschiedlichen Gaseigenschaften verdeut-
lichen.

Die Betrachtung der Temperatur- und Wirmeiibertragungsprofile iiber die Ofenlinge ldsst um-
fassende Riickschliisse auf die Klinkerphasenbildung sowie den Betriebszustand und seine An-
falligkeit auf Storungen zu. Bild 6-12 zeigt daher das Gastemperaturprofil iiber die Ofenléinge
auf. Das erste Drittel von rechts wird als Sinterzone abhéngig von der Flammenlidnge festgelegt.
Dementsprechend ist der Ofeneinlauf auf der linken Seite des Diagramms dargestellt.
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Referenzzustand 2 - - - - - Szenario 1 — — — Szenario 2.1 Szenario 2.2 Szenario 2.3

Bild 6-12  Temperaturprofil des Verbrennungsgases iiber die Ofenlidnge fiir Bestandsanlagen fiir verschiedene
Betriebszustinde
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Im Szenario 1 wird zur Einstellung éhnlicher Betriebsbedingungen wie des Referenzzustandes
eine Rezirkulationsrate von 0,56 eingestellt. Aufgrund der hoheren spezifischen Wirmekapazi-
tit des Gases CO, (vergleiche Bild 6-5) benétigt es mehr Energie zur Erwérmung um ein Grad
Celsius. Dadurch fallen die Gastemperaturen in der Sinterzone bei Substitution des Stickstoffs
durch CO; ab (1360 °C). Die veridnderte Gaszusammensetzung beeinflusst zudem die Wérme-
iibertragungsmechanismen. Aus diesen beiden Faktoren resultiert eine Energieverschleppung in
der Ofenanlage, die Prozessstorungen durch Ansétze verursachen kann.

Der Kiihler- und der Vorwiarmerwirkungsgrad verschieben sich proportional gegenldufig zuei-
nander. Das Kapazititsstromverhéltnis im Kiihler steigt von 1 auf 1,2, wihrend das Verhéltnis
im Vorwirmer von 0,65 auf 0,55 féllt. Die hohere Fahigkeit des CO,-haltigen Gases zur Wir-
meriickgewinnung im Kiihler sowie die hoheren Abgasverluste aus dem Vorwirmer sind der
hoheren spezifischen Warmekapazitit geschuldet. Zudem bewirken die hoheren Gastemperatu-
ren und deren verursachte Volumenausdehnung des Abgases eine Zunahme der Gasgeschwin-
digkeiten in den Steigschédchten der oberen Zyklone und einhergehend eine Minderung des
Waiirmeaustauschs zwischen Gas und Material. Aufgrund der hoheren Dichte des CO,-haltigen
Gases bei dhnlichen Volumenstromen wird die Masse des Abgases iiberdies erhoht. So steigen
die gesamten Abgasverluste um 2,5 % an.

Obwohl die Calcinatortemperaturen durch Zugabe der kilteren Tertidrluft ebenfalls niedriger
sind als im Referenzzustand, liegt die Gastemperatur im Ofeneinlauf mit 1060 °C im normalen
Bereich. Zudem konnen die geringen Temperaturen des Rekuperationsgases (Tertidr- und Se-
kundérgas aus der Rekuperationszone des Kiihlers) insbesondere im Calcinator Probleme mit
der Ziindung der Brennstoffe erzeugen. Tendenziell wird die Wéarme im Ofen in Richtung des
Ofeneinlaufs verschleppt und groere Energieverluste entstehen durch das ,,Rohgas® (vgl. Ta-
belle 6-5).

Das Wirmeiibertragungsverhalten im Ofen ist insbesondere durch den hoheren Strahlungsanteil
aufgrund des zunehmenden Emissionsgrades in der CO,-reichen Brennatmosphédre vom Refe-
renzzustand abweichend. Da die Wirmeleitfahigkeit der Gase zudem verschieden temperatur-
abhiéngig ist (vergleiche Bild 6-6), ist der Wirmeaustausch in den verschiedenen Temperatur-
zonen des Ofens unterschiedlich dominant. Im niedrigen Temperaturbereich bleibt der konvek-
tive Anteil am Wirmeaustausch unverindert, wihrend er im hoheren Temperaturbereich gering-
figig zugunsten der CO,-haltigen Atmosphire ansteigt. Die Klinkerphasenbildung bleibt von
der Anderung der Temperaturfiihrung und des Wirmeiibertragungsverhaltens nicht unbeein-
flusst. Daher steigt der Freikalkgehalt auf 1,2 M.-% und die Umsetzung zu Alit ist gehemmt.
Diese Auswirkungen der Gaseigenschaften mit steigendem CO,-Gehalt in der Brennatmosphére
sind im Detail in [Kor-08] dargestellt.

Ausgehend von diesem Szenario wurde mittels verschiedener Hebelparameter wie der Brenn-
stoff- oder Sauerstoffmenge der Prozess optimiert und dem Luftbetrieb wieder angeglichen, um
die oben erwéhnten negativen Auswirkungen des CO, zu kompensieren und die Produktqualitit
zu erhalten (Szenario 2). Zum einen kann das Temperaturprofil durch die Anpassung des
Brennstoffbedarfs sowie der -aufteilung optimiert werden, um der Wéarmeverschleppung entge-
genzuwirken (Szenario 2.1). Der Brennstoffenergiebedarf steigt dadurch um 3,5 %. Zudem wird
die Brennstoffaufteilung zur Hauptfeuerung verschoben (Brenner: 43 %/Calcinator: 57 %), um
so die niedrigeren Sinterzonentemperaturen zu kompensieren. Der Sekundirgasstrom wurde
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dementsprechend prozentual zum Rekuperationsgasstrom angehoben. Obwohl diese Mafinahme
die Bedingungen in der Sinterzone wieder anpasst, kann sie nicht der Wirmeverschleppung
entgegenwirken, so dass die Ofeneinlauftemperaturen signifikant ansteigen und somit eine An-
satzbildung begiinstigen. Infolge des hohen Entsduerungsgrades im Ofeneinlauf sowie des er-
hohten Temperaturprofils in der Ubergangszone des Ofens ist die Klinkerphasenbildung an die-
ser Stelle sogar weiter fortgeschritten als im Referenzfall (hoherer Alitgehalt, geringerer Frei-
kalkgehalt). Die Abgasverluste steigen zugleich um weitere 1,5 % verglichen zu Szenario 1 an.
Das Problem der sehr niedrigen Tertidrgastemperaturen wird durch den erhohten Brennstoffein-
satz am Brenner und die damit hoheren Klinkertemperaturen dennoch nur geringfiigig kompen-
siert. Zusammenfassend betrachtet ist die getroffene Mafinahme der Anpassung des Brenn-
stoffenergiebedarfs nur beschrinkt geeignet und zudem wirtschaftlich ungiinstig, um der Ener-
gieverschiebung infolge der CO,-haltigen Atmosphire entgegenzuwirken.

Andererseits kann die Rezirkulationsrate und verbunden damit das Sauerstoffniveau in einem
gewissen Rahmen (Szenario 2.2) angepasst werden. Mit dieser Anpassung wurde ebenfalls die
Frage beantwortet, bis zu welcher Rezirkulationsrate noch ein storungsfreier Betrieb gewéhr-
leistet ist. So sollen Betriebsstdrungen wie zu hohe Peaktemperaturen, begiinstigte Ansatzbil-
dung durch unpassende Temperaturprofile oder schlechte Stromungsfithrung im Vorwirmer
durch diese MaBnahme vermieden werden. Limitierungen beziiglich der Rezirkulationsrate ent-
stehen insbesondere durch die Funktionsweise des Zyklonvorwérmers. Die Fahigkeit, das Mate-
rial im Vorwirmer zu heben und somit einen ausreichenden Wirmeaustausch zu gewihrleisten,
ist abhéngig von dem entgegenwirkenden Gasstrom. Die Grole des Volumenstroms beeinflusst
zudem die Staubabscheidung, wodurch eine zusitzliche Wirmeverschleppung folgen kann.
Weiterhin ist die thermische Sinterzonenbelastung durch zu hohe Sauerstoffgehalte ein limitie-
render Faktor, welcher bei einer Uberschreitung eines kritischen Wertes Schiden an der Aus-
mauerung und ein Uberbrennen des Klinkers nach sich ziehen kann.

Mit Riicksicht auf diese Faktoren wurde ein optimaler Sauerstoffgehalt von 23 Vol.-% bei einer
Rezirkulationsrate 0,53 fiir die zugrundeliegende Referenzanlage identifiziert. Auf diese Weise
wird das Kapazititsstromverhiltnis des Kiihlers von urspriinglich 1,0 auf 1,1 gesteigert, trotz
sinkender Gasmenge von 0,84 auf 0,76 Nm3fkgKlmke,. Andererseits nihert sich das Vorwar-
merkapazititsstromverhéltnis mit 0,58 dem Referenzzustand wieder an. Die hohere Wirmeka-
pazitdt des Gases wird durch die verminderte Gasmenge kompensiert. Die Abgasverluste tiber
den Vorwirmer sinken verglichen mit Szenario 1.

Um das Temperaturprofil insbesondere im Ofeneinlauf anzugleichen, wurden Optimierungspo-
tentiale wie die Verlagerung der Calcinationsreaktion in den Ofeneinlauf genutzt. So wurde der
Vorentsduerungsgrad von urspriinglich 95 % auf 90 % gesenkt. In Verbindung mit einer margi-
nalen Brennstoffanpassung (Brenner: 41 %/Calcinator: 59 %) konnte das fiir die Klinkerpha-
senbildung optimale Temperaturprofil eingestellt werden. Bestitigt wurde dieses anhand eines
Vergleiches der Materialumwandlungsverldufe im Ofen in Bild 6-13 (Referenz) und Bild 6-14
(Szenario 2.2).
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Bild 6-13  Materialumwandlung der Hauptkomponenten im Ofen, Referenzzustand
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Bild 6-14  Materialumwandlung der Hauptkomponenten im Ofen, Szenario 2.2

Das abgebildete Material ist am Ofeneinlauf bereits groftenteils entsduertes Brenngut, das eben-
falls intermedidre Phasenbildung bei 1050 °C erfahren hat. Das Material beinhaltet somit reak-
tionsféhiges Calciumoxid (im Oxyfuel-Betrieb etwas weniger) und bereits Anteile an den Pha-
sen Belit und Alit. Die aus Ubersichtsgriinden nicht eingetragenen Ubergangsphasen C,F und
CA sowie Bestandteile wie Eisen, Aluminium und Alkalisalze nehmen die restlichen Anteile bis
100 M.-% ein. Die Zusammensetzung des Brennguts am Ofeneinlauf sowie am Ofenkopf ist
nahezu identisch. Bei Betrachtung der gestrichelten Linie in der Ofenmitte wird jedoch eine
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leichte Verschiebung der Klinkerphasenbildung deutlich. Im Oxyfuel-Betrieb setzt diese ortlich
unmafgeblich frither ein. Trotz lediglich geringer Abweichungen des Gastemperaturprofils ist
die Materialumwandlung leicht durch die veridnderte Wirmeiibertragung verschoben.

Ein weiteres Reduzierungspotential in Bezug auf die Rezirkulationsrate ist zwar gegeben (Sau-
erstoffgehalt bis zu 25 Vol.-%), dies wiirde jedoch die Gasgeschwindigkeiten insbesondere in
den unteren Zyklonstufen drastisch verringern. Geschwindigkeiten von unter 14 m/s werden er-
reicht und sind damit nahe an der Grenze zur Funktionstiichtigkeit des Vorwirmers. Ferner ist
die Spanne fiir Prozessschwankungen in Form von zuldssigen Volumenstromschwankungen
eng, was mit einem hohen Risiko des Ofenstopps durch die oben aufgefiihrten Stérungen ver-
bunden wiire.

Bei Bestandsanlagen ist der Freiheitsgrad der Rezirkulationsrate abhéngig von der urspriingli-
chen Anlagenauslegung, insbesondere der Zyklonsteigschéchte. Der Variationsbereich der Re-
zirkulationsrate kann hoher ausfallen oder auch beschriinkter sein, beispielsweise wenn der Zyk-
lonvorwérmer ohnehin schon hohe oder niedrige Gasgeschwindigkeiten aufweist.
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Bild 6-15  Zusammenstellung des Rekuperationsgases im Kiihler

Nicht nur die Menge an riickgefiihrtem Abgas, sondern auch die Sauerstoffmenge trigt zu dem
neuen Freiheitsgrad bei. Eine weitere Moglichkeit zur Steigerung des Sauerstoffgehalts ist somit
die Beibehaltung der Rekuperationsgasmenge mit einer simultanen Steigerung der Sauerstoff-
menge und einer Anpassung der Rezirkulationsrate (siche Bild 6-15).

Bei einem auf diese Weise erzeugten Sauerstoffgehalt von 23 Vol.-% (Szenario 2.3) wurde der

Brennstoffbedarf so angepasst, dass der Sauerstoffiiberschuss im Abgas bei ca. 3 % konstant
bleibt. Der thermische Energiebedarf sinkt geringfiigig auf 3.108 kJ/kg kiinker bel einer Anhe-
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bung des Brenngutmassenstroms verglichen zu Szenario 2.2. Hieraus resultiert eine Produkti-
onssteigerung von 13 %. Hinsichtlich der bendtigten elektrischen Energie bleibt der bereitge-
stellte spezifische Sauerstoffbedarf konstant bei 0,17 Nm*/kg kiinker und der zu behandelnde
CO,-Strom steigt auf die Produktionsmenge bezogen leicht an.

Wie in Bild 6-12 gezeigt, verstirken sich durch diese MaBnahme allerdings die gezeigten Ef-
fekte des Oxyfuel-Betriebs, so dass das Gastemperaturprofil dem des Szenarios 2.1 dhnelt. Die
Kapazititsstromverhiltnisse im Kiihler bleiben bei 1,13 und im Vorwérmer bei 0,59 annidhernd
gleich wie in Szenario 2.2.

Die dominierenden Faktoren auf die Abgaszusammensetzung und damit auf den Reinigungs-
aufwand des Abgases stellen der Anteil an Falschluft, der Sauerstoffiiberschuss, die Reinheit
des Oxidants sowie die Menge und Zusammensetzung der eingesetzten Brennstoffe dar. Der Ef-
fekt dieser Faktoren auf die trockene Abgaszusammensetzung ist in Bild 6-16 fiir eine Rezirku-
lationsrate von 0,56 (O»-Niveau von 21 Vol.-%) aufgezeigt. Um lediglich die Abhingigkeit der
CO,-Konzentration vom Falschluftanteil bei variierender Reinheit des Oxidants abzubilden,
werden folgende Annahmen getroffen: Der Sauerstoffiiberschuss im Abgas ist zur Vermeidung
von reduzierenden Brennatmosphiren auf 3,5 Vol.-% festgelegt. Es wird zudem ausschlieBlich
Steinkohle als Brennstoff betrachtet.
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Bild 6-16  Auswirkungen des Falschlufteinbruchs und der Oxidant-Zusammensetzung auf die trockene Abgas-
zusammensetzung (Rezirkulationsrate 0,56)

Ublicherweise sind im Abgas zwischen 6 bis 10 % Falschlufteinbruch, der durch einen leichten

Unterdruck der Ofenanlage verursacht wird, zu verzeichnen. Bei idlteren Anlagen kann dieser

Wert 10 % sogar iibersteigen. Bei Rezirkulation der Abgase und einem Falschluftanteil von 6 %

werden im trockenen Abgas CO,-Konzentrationen von maximal 84,5 Vol.-% (im feuchten Zu-
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stand 79 Vol.-%) erzielt. Stickstoff reichert sich dabei bis zu einem Gleichgewicht zwischen
Zufuhr und Abtrennung an. Die Abbildung driickt zudem aus, dass die Reduzierung der
Falschluft von einem Prozent eine Verringerung der Reinheit des Oxidants von 99.5 auf 95
Vol.-% zulidsst. Infolge dessen sinkt der Energieverbrauch der LZA erheblich und verbunden
damit die Betriebskosten der Gesamtanlage. Andererseits stellt Falschluft, die in den Prozess
eindringt, Sauerstoff fiir die Verbrennung zur Verfiigung, wodurch bei gleichem Sauerstoff-
tiberschuss weniger Oxidant von der LZA bereitgestellt werden muss. Gleichzeitig wird der
Abgasstrom durch die zusitzliche Stickstofffracht und folglich der abzureinigende Strom ge-
steigert. Im Ganzen hat der Falschluftanteil den groBten Einfluss auf die Abgaszusammenset-
zung. Die Optimierung von Dichtungen wiirde somit einerseits die Investitionskosten erhéhen,
auf ldngere Sicht allerdings durch die eingesparten Betriebskosten aufgewogen werden und so-
mit die wirtschaftlichere Losung darstellen.

Die Abgaszusammensetzung ist bei den Szenarien 2.1 (Einstellung des Brennstoftbedarfs) und
2.2 (Variation der Rezirkulationsrate) nahezu identisch. Sie bleibt somit durch geringfiigige Be-
triebsanpassung unbeeinflusst. Bei Szenario 2.3, das eine Produktionssteigerung abbildet, wird
die Abgaszusammensetzung zugunsten der CO,-Konzentration verschoben. Bei vergleichbaren
dem Prozess zugefiihrten Gasmengen aus sauerstoffangereichertem rezirkuliertem Abgas ent-
steht mehr CO, durch den erhohten Brennstoffeinsatz sowie eine verstirkte Entsduerung auf-
grund der gesteigerten Produktionskapazitit. Trotz htherer Sauerstoffmengen von 12 % reichert
sich Argon nicht signifikant im Abgas an.

Tabelle 6—4 Abgaszusammensetzung fiir Szenario 2.2 und 2.3

Gaskomponente in Vol.-% Szenario 2.2 Szenario 2.3
Ar 1,34 1,34
0, 33 30
N, 110 100
CO, 829 84,1

Wie bei der moderaten Sauerstoffanreicherung im Luftbetrieb (vgl. Kapitel 3.3.2.1) ist es folg-
lich ebenfalls moglich, im Oxyfuel-Betrieb durch Anhebung der Sauerstoffgehaltes nicht nur
die Energieeffizienz der Anlage (Szenario 2.2), sondern auch die Produktionskapazitit (Szena-
rio 2.3) zu steigern.

Limitierungen bestehen allerdings auch in diesem Fall durch eine erhhte, im Prozess generierte
Gasmenge aus Entsduerung und Verbrennung, so dass die steigenden Gasgeschwindigkeiten in
den Zyklonsteigschichten eine Wirmeverschleppung durch eine veridnderte Staubabscheidung
bedingen konnen. Zudem ist durch die Produktionssteigerung auf die Fldachenbelastung des
Kiihlers und Ofens zu achten.

Tabelle 65 verdeutlicht anhand der Energiebilanz des Klinkerbrennprozesses der verschiede-
nen Szenarien die Verschiebung und Anpassung der Energiestrome der drei Optimierungsansit-
ze. Die Energieeinnahmen steigen mit Einsatz der Oxyfuel-Technik aufgrund des rezirkulierten
Abgases und dessen hoherer spezifischer Wirmekapazitit.
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Tabelle 6-5 Energiebilanz des Klinkerbrennprozesses bei Umschaltung auf Oxyfuel-Betrieb

Enthalpie in kKJ/kgxjinker Referenz- Szenario Szenario Szenario Szenario
zustand 2 1 2.1 22 23
Einnahmen
Aufgabe Ofenmehl 86,0 86.0 86,0 86,0 87.0
Brennstoff (Drehofenfeuerung) 6,7 6,7 7.7 7,1 73
Brennerluft (Drehofenfeuerung) 1.5 05 05 05 0,6
Brennstoff (Calcinatorfeuerung) 10,7 10,7 10,3 104 99
Brennerluft (Calcinatorfeuerung) 0,3 0,3 03 03 04
Kiihlerzuluft 38,0 240 240 240 230
Rezirkuliertes Gas + Oxidant - 43,0 450 34,0 330
Falschluft (Vorwirmer) 09 09 09 09 09
Falschluft (Calcinator) 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2
Falschluft (Ofeneinlauf) 0,2 0,2 0,2 02 0,2
Falschluft (Ofenkopf) 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1
Reaktionsenthalpie der Brennstoffe 3143 3143 3252 3164 3108
Summe Einnahmen 3288 3316 3427 3328 3271
Ausgaben
Rohgas/Abgas 6750 901,0 9460 8000 7750
Rohgasstaub 230 28,0 290 26,0 26,0
Klinker inkl. Kiihlerabluftstaub 139,0 920 99.0 1090 109,0
Kiihlerabluft 4430 3510 3960 4410 4290
Wandwirme (Vorwirmer) 19,0 21,0 220 21,0 18,0
Wandwérme (Calcinator + Tertidrluft) 95,0 76,0 81,0 84,0 76,0
Wandwirme (Drehofen) 1820 168.,0 182,0 1790 1640
Wandwirme (Kiihler) 120 100 12,0 10,0 90
Reaktionsenthalpie des Brennguts 1699.6 1668.6 16602 1657,7 16646
Unvollstidndige Verbrennung 00 00 0,0 0,0 00
Summe Ausgaben 3288 3316 3427 3328 3271

Auf der Seite der Energicausgaben entstehen groBere Unterschiede. Grundsitzlich steigen die
Abgasverluste des Rohgases durch den Oxyfuel-Betrieb an, so dass auch in den angepassten
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Szenarien 2 hohere Verluste entstehen, wiederum verursacht durch die verdnderten Gaseigen-
schaften. Andererseits sind im unverénderten Szenario 1 wie auch in Szenario 2.1 mit der An-
passung des Brennstoffeinsatzes die Verluste iiber die Kiihlerabluft geringer. Zusammenfassend
wird deutlich, dass ein stabiler ausgeglichener Ofenbetrieb durch eine geringe Anhebung des
Sauerstoffgehaltes bzw. eine Absenkung der Rezirkulationsrate bei konstantem Energieeintrag
(Abweichung ca. 0,5 %) gewihrleistet werden kann.

Neben der riickgefiihrten Abgasmenge ist auch die Abgasbehandlung fiir die Wiarmefithrung
und die Energieeffizienz unter Einbeziehung aller elektrischen Energieverbraucher von Bedeu-
tung. Die trockene Abgasrezirkulation, die bisher behandelt wurde, sieht einen zwischenge-
schalteten Kondensator zur Trocknung des Gases vor. Wird auf diesen Kondensator verzichtet,
dann unterschreiten die Gastemperaturen den Sduretaupunkt von ca. 120°C nicht und Wasser-
dampf sowie andere Gaskomponenten, die andernfalls im Kondensat abgefiihrt werden, reichern
sich an.

Prinzipiell bestimmen zwei Faktoren den thermischen Energiebedarf: Die notwendige Energie
zum Autheizen bzw. die riickgefiihrte Energie des Wasserdampfes einerseits sowie die verin-
derten Strahlungseigenschaften des Verbrennungsgases andererseits. Bild 617 verdeutlicht den
zweiten Aspekt fiir die verschiedenen Betriebsweisen anhand des zu erwartenden Emissions-
grades der Verbrennungsgasmischung (bezogen auf Wirmestrahlung iiber eine Lénge von 1 m).
Im Vergleich mit der Steigerung der Strahlungseigenschaften vom Luft- zum Oxyfuel-Betrieb
mit Kondensation (trockene Rezirkulation) ist die Erhohung durch den zuséitzlichen Wasser-
dampf (feuchte Rezirkulation) weniger signifikant. Zudem weist der Staub den groften Anteil
an der abgegebenen Strahlungsenergie im Ofen auf. Der zuletzt genannte Einflussfaktor ist da-
her eher von geringer Bedeutung.
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Bild 6-17  Vergleich des Emissionsgrades mit feuchter und trockener Rezirkulation zum Luftbetrieb, berechnet
nach Werten aus [VDI-94]

Bild 6-18 stellt dasselbe Szenario 2.2 mit trockener und feuchter Abgasrezirkulation verglei-
chend gegeniiber. Trotz einer Erhohung des thermischen Energiebedarfs um 1 % ist das Tempe-
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raturprofil verschoben und die Sinterzonentemperatur sinkt. Die Menge an mitgefiihrtem Was-
serdampf, der sich auf bis zu 12 Vol.-% angereichert hat, benétigt lokal in der Sinterzone mehr
Energie zum Autheizen und verschleppt die Wirme in Richtung Ofeneinlauf. Andererseits wird
dem Prozess durch den Wasserdampf und die hoheren Abgastemperaturen beim Eintritt in den
Kiihler mehr Energie zugefiihrt, so dass auch das Kiihlerkapazititsstromverhiltnis auf 1,28
steigt.

Fiir den Umbau von Bestandsanlagen ist es somit aus energetischen sowie korrosionsrelevanten
Griinden von Vorteil, einen Kondensator zwischenzuschalten. Dieser benétigt allerdings Pro-
zesswasser zur Kiihlung sowie Strom zur Uberwindung des Druckverlustes. Daher kénnte an-
genommen werden, dass die feuchte Rezirkulation in dieser Hinsicht signifikant giinstiger wire.
Allerdings findet die Kondensation in diesem Fall lediglich an einer anderen Stelle statt, ndm-
lich in der CO,-Aufbereitungsanlage. Einsparpotentiale bestehen dennoch aufgrund der geringe-
ren zu behandelnden Gasmenge und eines zwischenzeitigen Entspannens des Gases. Eine Kom-
bination des Kondensators mit der CO,-Aufbreitung konnte diesen Vorteil jedoch relativieren.
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Bild 6-18  Temperaturprofil des Verbrennungsgases iiber die Ofenlinge fiir Bestandsanlagen fiir verschiedene
Abgasbehandlungen

Die maximale Energieeffizienz des Gesamtprozesses unter Einbeziehung der dulleren Aggrega-
te wie LZA und CPU ist nicht zwingend an dem Punkt des thermischen Energieminimums der
Ofenanlage erreicht. So ist der elektrische Energiebedarf dieser Aggregate mafigeblich durch
den Ofenbetrieb wie z.B. durch die entstehende Abgaszusammensetzung beeinflusst. Es muss
somit ein Betriebszustand identifiziert werden, an dem sowohl der elektrische Energiebedarf als
auch die Energieeffizienz des thermischen Prozesses beriicksichtigt werden. Bei der energeti-
schen Optimierung miissen die Anforderungen jedes speziellen Standortes in die Betrachtung
mit einflieBen. Heutzutage wird die Anzahl der Zyklonstufen an der Rohmaterialfeuchte auf-
grund der notwendigen Rohgasenthalpie ausgelegt. Durch die Anwendung der Oxyfuel-Technik
auf den Zementklinkerbrennprozess stehen zum einen mehr Parameter zur Beeinflussung der
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anfallenden Abwirme zur Verfiigung und zum anderen ist eine hohere Anzahl an Aggregaten
energetisch zu beriicksichtigen.

Zur Beurteilung des Abwirmenutzungspotentials wurden zwei Parametersitze als Extremfille
gewihlt. Betrachtet wurde einerseits der Fall, bei dem der Schwerpunkt auf der Rohmaterial-
trocknung ohne Zufeuerung liegt. Andererseits wurde der Fall untersucht, bei dem ein maxima-
ler Bedarf an elektrischer Energie gedeckt werden soll.

Die Energiebilanzierung zeigt zwei Abgasstrome (vergleiche Bild 5-5), bei denen eine Abwiir-
menutzung lohnenswert erscheint. Zum einen ist dies der CO,-haltige Abgasstrom (ehemals
Rohgas), der allerdings aufgrund der Minimierung von Abgasverlusten nur im begrenzten Um-
fang eingesetzt werden kann. Zum anderen ist dies die Kiihlerabluft der zweiten Klinkerkiihler-
stufe fiir die Rohmaterialtrocknung. Infolge der unterschiedlichen Gaszusammensetzung kon-
nen beide Strome nicht vereinigt werden. Als Steuermedium fiir den Ausgleich der beiden En-
thalpiestrome wird daher der dem Vorwérmer nachgeschaltete externe Wirmetauscher verwen-
det.
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Bild 6-19  Abwirmenutzungspotential fiir Szenario 3 (Bestandsanlage)

Bild 6-19 zeigt die Potentiale der Energieverschiebung in der Ofenanlage durch Anderung der
Betriebsparameter zur optimalen Abwirmenutzung im Rahmen der Nachriistbarkeit fiir Be-
standsanlagen auf. Dargestellt ist die Abhéngigkeit der beiden Abwédrmenutzungsarten — Mahl-
trocknung und Stromerzeugung — (links in kWh/tkjinker und rechts als Prozent der zusitzlichen
Energie fiir die CO;-Aufbereitungs- und Luftzerlegungsanlagen) fiir verschiedene Parameter-
paarungen von Rezirkulationsrate und Zyklonstufenanzahl. Die notwendige Wirme zur Mahl-
trocknung wurde nach dem in Kapitel 5.2.1 vorgestellten Vorgehen ermittelt und basiert auf den
Daten nach [Miil-93]. Im Diagramm ist das so bestimmte Trocknungspotential auf der Abszisse
angegeben. Zur Berechnung der absoluten Rohmaterialfeuchte wird eine Restfeuchte von 1 %
als Basis angenommen, die zu diesem Potential addiert wird. Zudem wird der Einsatz eines ex-
ternen Wirmetauschers zwischen den Gasstromen vorausgesetzt, da ohne diesen lediglich 1 %
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bis maximal 2 % an Feuchte, die in der Praxis kaum vorkommen, getrocknet werden konnen.
Wie viel Energie fiir die jeweilige Abwirmenutzung fiir das Trocknungspotential oder zur
Stromerzeugung verwendet wird, kann iiber die Effizienz dieses externen Wirmetauschers ge-
steuert werden. Durch Drosselung des Frischluftstroms vor dem externen Wirmetauscher auf
Seiten der Kiihlerabluft kann der Grad des Wirmeaustauschs beeinflusst werden (vergleiche
Bild 5-3). Auf diese Weise kann die Energieaufteilung innerhalb einer Parameterpaarung von
Rezirkulationsrate und Zyklonstufenanzahl beeinflusst werden. Zur Abbildung der maximalen
Nutzungspotentiale wird die Anlage durch die Reduzierung von Zyklonstufen modifiziert. Fiir
die Betrachtung wurde eine konstante Abgasendtemperatur von 160 °C vor dem Kondensator-
eintritt vorausgesetzt.

Von der in den Oxyfuel-Betrieb geschalteten Referenzanlage ausgehend (R = 0,56, 5-stufig)
konnen im Maximalfall 24 kWh/tgjinker (etwa 17 % des zusitzlichen Energiebedarfs) Strom ge-
neriert oder Rohmaterial mit 6,5 % absolute Feuchte getrocknet werden. Durch die Anhebung
des Energieniveaus des Abgases durch den Abbau der Zyklonanzahl wird die Aufteilung nicht
wesentlich verschoben, sondern das nutzbare Energieniveau angehoben. Die Kurven werden so
mit abnehmender Zyklonanzahl nach oben verschoben. Die Maxima werden mit 30 kWh/tgiinker
Stromproduktion oder 7,3 % Absolutfeuchte ermittelt.

Durch Minimierung der Rezirkulationsrate von 0,56 auf 0,53 nehmen die Abgasverluste ab. Da
weniger Gas rezirkuliert und somit die Rekuperationsgasmenge reduziert wird, der Klinker je-
doch noch ausreichend gekiihlt werden muss, nimmt die spezifische Kiihlerabgasenthalpie zu.
Die Energieverteilung zwischen Stromproduktion und Mahltrocknung wird demzufolge ver-
schoben, so dass zwar maximal 29 kWh/tkjinker Strom erzeugt werden, aber Rohmaterial von
max. 7,6 % absoluter Feuchte behandelt werden kann. Durchschnittliche bis niedrige Rohmate-
rialfeuchten kdnnen somit trotz gleichzeitiger Stromerzeugung getrocknet werden.

Im Hinblick auf die Nachriistung von Bestandsanlagen ist der Bereich der Rezirkulationsrate
eingeschrinkt. Mittels der Rezirkulationsrate ldsst sich allerdings — wie oben gezeigt — die
Energie innerhalb der Ofenanlage verschieben. Durch die Begrenzung auf R > 0,53 entfillt der
grofere Anteil an nutzbarer Abwérme vom Klinkerbrennprozess auf das CO,-haltige Abgas und
somit auf die Stromproduktion.

Die obigen Simulationen wurden an einem Werk durchschnittlicher Produktionskapazitit von
3.000 t/d durchgefiihrt. Je nach Standort kann die Kapazitit und somit die Ofengeometrie an-
ders ausfallen. Mit steigender Grofie der Ofenanlage sinken die klinkerspezifischen Wandwir-
meverluste. Der generelle Trend der energetischen Auswirkungen durch den Oxyfuel-Betrieb ist
unabhiéngig von der Anlagengréfie. Durch kleinere Unterschiede in der Auslegung, wie z.B. des
Linge/Durchmesser-Verhiltnisses des Ofens sowie spezifische Sekundérgasstrome, kann der
Einfluss auf das Temperaturprofil iiber den Ofen geringfiigig unterschiedlich ausgeprégt sein.
Die Anlagenkapazitit wirkt sich auf die Abgaszusammensetzung bei konstantem prozentualem
Anteil von Falschluft am Abgas nicht aus.

Die generellen Aussagen iiber den Oxyfuel-Betrieb einer Klinker produzierenden Ofenanlage

sind somit iibertragbar auf verschiedene Anlagenkapazititen. Die Detailauslegung muss an je-
der Anlage gesondert stattfinden. Eine detaillierte Energie- und Massenbilanz der BAT-Anlagen
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mit Oxyfuel-Betriebsweise im Vergleich der Produktionskapazititen 3.000 und 5.000 t/d ist in
[Hoe-10] nachzulesen.

6.2.1.2 Auslegung der Ofenanlage mit Einsatz alternativer Brennstoffe

Im Jahr 2011 betrug der Anteil an alternativen Brennstoffen etwa 61 % des gesamten Brenn-
stoffenergiebedarfs der deutschen Zementindustrie [VDZ-12]. Aufbauend auf dem optimierten
Betriebszustand mit Steinkohleeinsatz (Szenario 2.2) und den gezeigten technologischen Aus-
wirkungen wird im Folgenden untersucht, welche Auswirkungen eine Substitution von 70 %
des fossilen Brennstoffs (Abk. FBS) durch alternative Brennstoffe/Ersatzbrennstoffe (Abk.
EBS) hat. Als Brennstoff der Hauptfeuerung dient Fluff (Flugfdhige Fraktionen aus Kunststoff-
abfillen) und im Calcinatorbereich eine Mischung aus abfallstimmigen Brennstoffen und Bio-
masse (Fluff, Tiermehl und mechanisch entwésserter Klarschlamm) mit den Standard-
zusammensetzungen nach [Kle-06] (siehe Tabelle 6-6).

Aufgrund der unterschiedlichen Eigenschaften (z.B. Heizwert) und Zusammensetzungen der al-
ternativen Brennstoffe sind Auswirkungen auf den Anlagenbetrieb im Vergleich zum Betrieb
mit Steinkohleeinsatz zu erwarten, insbesondere im Hinblick auf die hoheren Verbrennungsgas-
volumenstrome und den daraus resultierenden erhohten Energiebedarf. Generell wird der Ofen-
betrieb durch die grobere Stiickigkeit, die hohere Feuchte und das veridnderte Ziind- und Pyroly-
severhalten der alternativen Brennstoffe beeinflusst. Im Oxyfuel-Betrieb wirkt sich verglichen
zum konventionellen Betrieb speziell der Freiheitsgrad des variablen Sauerstoffgehalts vorteilig
aus. So ist aus Untersuchungen mit der moderaten Sauerstoffanreicherung bekannt, dass die
Sauerstoffanreicherung das Ziindverhalten der abfallstimmigen Brennstoffe begiinstigt. Infolge
des hoheren Bedarfs an Verbrennungssauerstoff und der daher tiblichen erhohten Zufuhr an Luft
ist eine Wirmeverschleppung zu erwarten. Durch die Zugabe an reinem Sauerstoff anstelle des
in Luft vorgegebenen Gehaltes von 21 Vol.-% kann dieser Verschleppung entgegengewirkt
werden, da die Gasmenge in der Ofenanlage durch die Abwesenheit des Stickstoffs sich nicht
wesentlich erhoht. Der thermische Energiebedarf beim EBS-Einsatz ist so mit 3.187 kJ/kg kiinker
nur geringfiigig hoher als der des Oxyfuel-Betriebs mit Steinkohleeinsatz (Szenario 2.2 = FBS-
Fall), jedoch um 1,5 % geringer als im konventionellen EBS-Fall mit einer Substitutionsrate
von 70 %.

Tabelle 6-6 Zusammensetzung der alternativen Brennstoffe nach [Kle-06]

Parameter Hauptfeuerung Calcinatorfeuerung
(Fluff) (Mischung: Fluff, Tiermehl,

entwisserter Klarschlamm)

Spezifische Wirmekapazitit 2,50 kJ/(kg*K) 2,50 kJ/(kg*K)

Heizwert 20.000 kJ/kg 16.000 kJ/kg

Zusammensetzung M.-% M.-%

C 542 403

H 8,0 59

(0] 15,1 150

N 0,5 4,1

S 0,1 03

Cl 0,02 0,02

Feuchte 12,1 20,1

Asche 10,0 144
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Der maBigebende Vorteil gegeniiber dem konventionellen Fall stellt die Verfiigbarkeit eines rei-
nen Sauerstoffstroms zur Deckung des fiir die Verbrennung von alternativen Brennstoffen er-
hohten Sauerstoffbedarfs und der daraus resultierende, nahezu gleichbleibende, spezifische Ab-
gasvolumenstrom dar. Wihrend im Luftbetrieb infolge des hoheren Sauerstoffbedarfs der alter-
nativen Brennstoffe und der resultierenden Verbrennungsgasmenge eine signifikante Wérme-
verschleppung auftritt, kann diese im Oxyfuel-Betrieb durch Anpassungen der Rezirkulationsra-
te und der Sauerstoffmenge kompensiert werden.

Zur Einstellung eines stabilen Ofenbetriebs mit optimiertem Energiebedarf wurde eine Rezirku-
lationsrate von 0,5 und ein Sauerstoffgehalt von 26,4 Vol.-% im Verbrennungsgas ermittelt. Die
Sauerstoffmenge wurde verglichen zum Steinkohle-Oxyfuel-Fall (Szenario 2.2) von 0,27
kg 02/kg Kiinker auf 0,31 kg 02/kg kiinker angehoben.

Es muss geringfiigig weniger Abgas rezirkuliert werden als im FBS-Oxyfuel-Fall, um die Vor-
wirmerfunktion aufrechtzuerhalten, da die Verbrennungsgasmenge im Prozess beim Einsatz al-
ternativer Brennstoffe zunimmt. Infolge der verdnderten produzierten Gasmenge im Prozess
sinkt die Rezirkulationsrate von 0,54 im FBS-Fall auf 0,5. Der spezifische Abgasvolumenstrom
bleibt jedoch in beiden Fillen konstant bei 1,1 Nm3/kgK1mker. Konsequenterweise steigt jedoch
der abgetrennte Abgasvolumenstrom. Die Aufbereitungsanlage muss somit eine Steigerung der
zu verdichtenden CO,-Menge von 0,85 auf 0,88 kgcoa/kgkiinker bewéltigen.

Eine Wirmeverschleppung durch die veriinderte Aufteilung der Verbrennungs- sowie Prozess-
gasstrome ist dennoch zu verzeichnen (Tabelle 6-7).

Tabelle 6-7 Energiebilanz des Oxyfuel-Betriebs in einer Bestandsanlage im Vergleich des Einsatzes fossiler
und alternativer Brennstoffe
Einnahmen in FBS- EBS-Oxyfuel | Ausgaben in FBS- EBS-
KJ/KgKiinker Oxyfuel KJ/KgKiinker Oxyfuel Oxyfuel
(Szenario 2.2) (Szenario 2.2)

Aufgabe Ofenmehl 86,0 86,0 Rohgas/Abgas 800,0 940,0

Brennstoff 17,5 19,7 Rohgasstaub 26,0 290
. Klinker inkl.

Brennerliifte 0,8 15 Kiihlerabluftstaub 1090 92,0

Kiihlerzuluft 240 20,0 Kiihlerabluft 4410 2960

Reprkuhertes Gas + 340 340 Wand\i/arme 210 220

Oxidant (Vorwirmer)

Falschluft (Vorwirmer) 09 09 Wandwirme 84,0 90,0

(Calcinator)
Falschluft (Calcinator) 02 02 Wandwirme 179.0 184.0
? ” (Drehofen) ’ ’
Falschluft (Ofeneinlauf) 0,2 0,2 Wandwirme (Kiihler) 10,0 12,0
Falschluft (Ofenkopf) 0.1 0,1 Reaktionsenthalpie 1658 1684
des Brennguts

Reaktionsenthalpie der 3164 3186 Unvollstindige 00 00

Brennstoffe Verbrennung

Summe Einnahmen 3328 3349 Summe Ausgaben 3328 3349
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Insgesamt bleibt die Summe der nutzbaren Abwirme aus Abgas und Kiihlerabluft konstant. Das
Abgas weist somit wie im konventionellen Betrieb mehr Abwérme zur Nutzung auf. Der Ein-
fluss auf das Trocknungspotential durch Abwirme ist dennoch geringfiigig.

Die Zusammensetzung des Abgasstromes wird zudem durch den Brennstoffwechsel beeinflusst
(Tabelle 6-8). Die gestiegene Brennstoffmenge und die damit gestiegene Menge an fliichtigen
Bestandteilen bei gleichzeitig geringerem Anteil an Kohlenstoff in den alternativen Brennstof-
fen bewirkt eine Verdiinnung des Abgases. Zudem ist eine hohere Anreicherung des Argons in-
folge des steigenden Sauerstoffbedarfs zu verzeichnen, da der hierfiir genutzte Oxidant aus
wirtschaftlichen Griinden bis zu 3,5 Vol.-% Argon enthilt.

Tabelle 6-8 Hauptkomponenten der Abgaszusammensetzung beim Einsatz alternativer Brennstoffe
Gaskomponente in Vol.- % Steinkohle-Szenario (2.2) Alternative Brennstoffeinsatz
Ar 1,34 145
0, 33 42
N, 11,0 109
CO, 829 80,9

Uber das Rohmaterial und die Brennstoffe gelangen Alkalien, Sulfat und Chlorid in Kreislauf-
vorgingen in die Ofenanlage. Diese konnen insbesondere in den unteren Vorwirmerstufen und
im Ofeneinlauf zu Ansatzbildung durch Alkalisalzschmelzen fiihren [Loc-00]. Alternative
Brennstoffe bringen im Allgemeinen vermehrt ansatzbildende Stoffe in den Prozess ein. Die
hieraus resultierenden gesteigerten Kreisldufe von verdampfbaren Bestandteilen machen unter
Umsténden den Einsatz eines Bypasssystems zur Entlastung notwendig. Dieser Bypassstrom
miisste gesondert behandelt werden. In Bild 6-20 ist eine mogliche Schaltung fiir einen Gasby-
pass dargestellt (zur besseren Ubersicht sind Aggregate in der Abgasrezirkulation nicht deutlich
gemacht).

Rezirkulation

 Ea—
gekiihltes O.-ange- abgetrennter Abgasstrom
—\, reichertes Bypassgas zur Aufbereitung

Staub
Calcinator Kihlerabluftzur

Qxidant (0,) Rohmaterial-
trocknung
Gasbypass Tertigrgas; :

Kihler

I

Oxidant (O,) rezirkuliertes Abgas

Vorwarmer| >

Drehofen

Bild 6-20  BlockflieBbild einer Bypassanlage im Oxyfuel-Betrieb
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Zwischen Ofeneinlauf und Calcinator wird ein Teil des heilen Ofenabgases abgezogen, das in
dem vorherrschenden Temperaturbereich hohe Anteile an dampfformigem Schwefel und Chlor
enthilt. Dieses Bypassgas wird in der Mischkammer nicht wie iiblich durch Luft, sondern durch
den sauerstoffreichen Oxidant abgekiihlt. Hierdurch kondensieren die dampfférmigen Kompo-
nenten auf dem Staub aus, der im nachfolgenden Filter ausgeschleust wird. Vorteilig wirken
sich die ohnehin tiefen Temperaturen des Oxidants durch dessen Herstellung in der Luftzerle-
gungsanlage aus.

Im konventionellen Fall wird das gefilterte Bypassgas zum Schornstein gefiihrt. Im Oxyfuel-
Betrieb wire dieses mit ungewollten CO,-Emissionen verbunden. Das mit Sauerstoff angerei-
cherte Gas kann daher zum Klinkerkiihler rezirkuliert werden. Da somit ein Teil des rezirkulier-
ten Abgases bereits mit Sauerstoff angereichert ist, bleibt die Menge an zugefiihrtem Oxidant
konstant. Diese wird lediglich auf eine weitere Stelle im Anlagenbetrieb aufgeteilt. Energiever-
luste entstiinden so lediglich durch den Staub und die verminderte Klinkerkiihlereffizienz durch
die Reduzierung der Temperaturdifferenz [Wol-13].

Ein mechanisches Entfernen von Ansétzen ist ebenfalls beschrinkt als Folge der Anforderungen
an die Dichtheit der Anlage, um Verdiinnungen des Abgasstromes zu vermeiden. Dies betrifft
insbesondere das Offnen sogenannter Stochersffnungen. Die Wahl einer geeigneten chemischen
Zusammensetzung von Roh- und Brennstoffen, die die Ansatzneigung im Vorhinein verringern,
ist somit ein noch zentralerer Faktor als im konventionellen Betrieb. Da das Ausmal} der An-
satzbildung von der bestehenden Kreislaufsituation abhéngt, ldsst sich die Ansatzneigung ab-
hingig von der HeiBmehlzusammensetzung wie in Bild 6-21 dargestellt beurteilen. In diesem
Diagramm sind drei Bereiche der Ansatzneigung (gering, mittel, stark) abhiingig vom Chlorid
und Sulfat-Gehalt im HeiBmehl als Ausgangsstoffe der Alkalisalzschmelzen gekennzeichnet
[VDZ-04]. Infolge des Einsatzes qualitativ hochwertiger alternativer Brennstoffe, d.h. geringe-
rer Chlorgehalt oder geringere Feuchte, ist das Risiko der Ansatzbildung in dem berechneten
Fall gering.
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Ansatzneigung
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Bild 6-21  Ansatzneigung abhingig vom SO;- und Cl-Gehalt im HeiBmehl nach [VDZ-04]
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6.2.1.3 Auslegung einer Ofenanlage nach gegenwirtigem Standard

Etwa 70 % aller Ofenanlagen im Trockenverfahren, die in Deutschland zur Herstellung von
Zementklinker betrieben werden, sind nicht mit Vorcalcinator ausgestattet. Um diesem Anteil
Rechnung zu tragen, werden die Auswirkungen auf eine solche Anlage im Folgenden diskutiert.

Ausgehend von der oben beschriebenen BAT-Anlage und einem fiinfstufigen Vorwérmer wird
die Ofenlidnge aufgrund der Verlagerung der Calcinationszone in den Ofen vergrofert. In Tabel-
le 6-9 sind die Ofenabmessungen mit und ohne Calcinator fiir eine Produktionskapazitit von
3.000 t/d vergleichend gegeniiber gestellt. Fiir den konventionellen Betrieb einer Ofenanlage
ohne Calcinator wurde so ein Energiebedarf von 3.257 kJ/kg kiinker €rmittelt.

Tabelle 6-9 Ofenabmessungen mit/ohne Calcinator bei einer Produktionskapazitit von 3.000 t/d
Parameter BAT-Anlage nach [Kle-06] Ofenanlage ohne Calcinator
Linge 57 m 85 m
Durchmesser, auBBen 404 m 57 m
L/D-Verhiltnis 14,1 149
Ausmauerungs-/Stahlstirke 0,22 m 0,22 m

Beim Umschalten auf den Oxyfuel-Betrieb wurde das Optimum bei einer Rezirkulationsrate
von 0,54 und einem korrespondierenden Sauerstoffgehalt von 25 % identifiziert. Die Oxyfuel-
Anlage benotigt geringfiigig mehr thermische Energie (< 1 % Steigerung) aufgrund der durch
den CO,-Gehalt verursachten Wirmeverschleppung mit dem Abgas. Dennoch verringert sich
unter Wahrung der erforderlichen Gasgeschwindigkeit in den Zykloneintrittséffnungen der Ab-
gasvolumenstrom von 1,29 Nm3/kg]<1mker im Referenzfall auf 1,13 Nm3/kgK“nker. Tabelle 6-10
zeigt zudem geringere Abwirme der Kiihlerabluft im Oxyfuel-Fall. Diese Beobachtung korres-
pondiert mit dem steigenden Kiihler- und sinkenden Vorwérmerkapazitéitsstromverhéltnis.

Tabelle 6-10  Energiebilanz einer Bestandsanlage ohne Calcinator im konventionellen Betrieb (Referenz) und
Oxyfuel-Betrieb

Einnahmen in Referenz o. | Oxyfuel 0. | Ausgaben in Referenz o. | Oxyfuel o.

kJ/Kgkiinker Calcinator | Calcinator |KkJ/Kggjinker Calcinator Calcinator

Aufgabe Ofenmehl 86 86 Rohgas/Abgas 741 896

Brennstoff 18 18 Rohgasstaub 25 29

(Drehofenfeuerung)

Brennerluft 1,5 0,7 Klinker inkl. 111 95

(Drehofenfeuerung) Kiihlerabluftstaub

Kiihlerzuluft 37 20 Kiihlerabluft 348 292

Rezirkuliertes Gas + - 38 Wandwirme 32 34

Oxidant (Vorwérmer)

Falschluft (Vorwérmer) 1,1 09 Wandwérme (Drehofen) 404 394

Falschluft (Ofeneinlauf) 0,2 0,2 Wandwérme (Kiihler) 15 15

Falschluft (Ofenkopf) 0,05 0,05 Reaktionsenthalpie des 1725 1686
Brennguts

Reaktionsenthalpie der 3257 3277 Unvollstiandige 0 0

Brennstoffe Verbrennung

Summe Einnahmen 3401 3441 Summe Ausgaben 3401 3441
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Bei der Analyse des Gastemperaturprofils (Bild 6-22) iiber die Ofenldnge wird diese Verschie-
bung zudem sichtbar.
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Gastemperaturprofil iiber die Ofenlinge bei einer Ofenanlage ohne Calcinator

Im Oxyfuel-Betrieb sinken die Temperaturen in der Sinterzone schneller ab, stabilisieren sich
jedoch zur Ofenmitte hin und sind am Ofeneinlauf leicht hoher als im konventionellen Betrieb.
In Kombination mit der hoheren spezifischen Wirmekapazitit des CO,-angereicherten Gases
weist das Gas am Ofeneinlauf 13 % mehr Energie auf.
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Materialumwandlung iiber die Ofenlidnge bei einer Ofenanlage ohne Calcinator

Da die Calcinationsreaktion im Oxyfuel-Betrieb zu hoheren Temperaturen verschoben ist, sind
die Auswirkungen in einer Anlage ohne Calcinator im Vergleich zur BAT-Ofenanlage unter-
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schiedlich ausgeprégt. So werden im Calcinationsbereich des Ofens im Oxyfuel-Betrieb im Ma-
ximalfall 8 % mehr Energie benotigt. Dieser Aspekt kann jedoch durch die ohnehin festgestellte
resultierende Energieverschleppung hin zum Ofeneinlauf ausgeglichen werden. Der oben darge-
stellte Energieiiberschuss im Ofeneinlauf und das folgende Temperaturprofil bewirken, dass
sich der Umsatz vom Carbonat zum Oxid sogar erhoht (vergleiche Bild 6-23). Aufgrund der ge-
ringeren Sinterzonentemperaturen verschiebt sich das Alit/Belit-Verhiltnis geringfiigig.

6.2.2  Prozessauslegung mit anlagentechnischen Anpassungen (Szenario 4 - 5)

Als zweiter Auslegungsfall wird die Auslegung einer kompletten Neuinstallation ohne Ein-
schrinkungen beziiglich der Anlagentechnik betrachtet. Der einflussreichste Freiheitsgrad, die
Rezirkulationsrate zur energetischen Optimierung des Prozesses, ist bis zu diesem Zeitpunkt
nicht signifikant variiert worden. Generell sinken die Abgasverluste mit verringerter Abgas-
menge. Die Rezirkulationsrate hat so einen direkten Einfluss auf den thermischen Energiebedarf
der Ofenanlage. Aus diesem Grund wird im Folgenden insbesondere der Anlagenbetrieb mit
kleinen Rezirkulationsraten untersucht. Die fiir das Szenario 3 geltenden technischen Grenzen
und Limitierung der Rezirkulationsrate auf R > 0,5 durch die Anlagengeometrie gelten fiir die
folgenden Szenarien nicht. Neue Freiheitsgrade wie die Anpassung der Anlagengeometrie, Re-
zirkulationsraten unterhalb von 0,5 sowie hohere Sauerstoffgehalte stehen somit zur Verfiigung.
Im Hinblick auf eine Nachriistung wurde die Auslegung iiberwiegend durch die verschiedenen
Gaseigenschaften dominiert. Die Auslegung einer Neuinstallation wird hingegen durch die Ab-
stimmung der Prozessstrome bestimmt.

6.2.2.1 Rezirkulationsrate

Eine Rezirkulationsrate zwischen 0,56 und 0,36 wurde betrachtet. Eine weitere Verkleinerung
der Anlagengeometrie bei gleichem Materialdurchsatz wird aus betriebstechnischen Griinden
mit Riicksicht auf die Funktionsféhigkeit der Zyklone kritisch gesehen. Die Anlage wiirde bei
kleinen Gasdurchsitzen zudem storanfilliger auf Prozessschwankungen reagieren.
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Bild 6-24  Abhingigkeit des Sauerstoffgehalts von der Rezirkulationsrate

Die Menge an eingesetztem Sauerstoff ist durch die Verbrennung und damit durch die Menge
und Art der Brennstoffe festgelegt. Wird der Anteil an rezirkuliertem Gas im Rekuperations-
gasstrom verringert, steigt konsequenterweise der prozentuale Anteil des Sauerstoffs in der Ge-
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samtmenge. Bild 6-24 zeigt diesen Zusammenhang fiir den untersuchten Bereich der Rezirkula-
tionsrate. Ausgehend von den im Referenzfall obligatorischen 21 Vol.-% Sauerstoff (R = 0,56)
im Verbrennungsgas, kann die Konzentration mit Verringerung des Rezirkulationsstroms bis
weit tiber 30 Vol.-% annehmen. Dieses wirkt sich insbesondere positiv auf das Ausbrand- und
Ziindverhalten der Brennstoffe aus.

6.2.2.2 Ofenbetrieb und thermischer Energiebedarf

Der Einfluss einer reduzierten Rezirkulationsrate auf die Temperaturprofile und somit auf die
Betriebsweise der Ofenanlage ist in Bild 6-25 dargestellt. Je weniger Abgas zuriickgefiihrt
wird, desto steiler wird das Gastemperaturprofil iiber die Ofenldnge. In der Sinterzone sind un-
terhalb der Rezirkulationsraten von 0,44 hohere Gastemperaturen als 2000 °C zu erwarten. Zum
einen wird der geringe Volumenstrom lokal stark aufgeheizt und zum anderen fordern die ho-
hen Sauerstoffkonzentrationen zudem die Verbrennung. Andererseits iibersteigen die Raten
oberhalb von 0,48 im Ofeneinlauf den zulidssigen Temperaturbereich, iiber den hinaus Probleme
mit Ansatzbildung entstehen konnten.

Die Auswirkungen dieser Temperaturverschiebungen wird bei der Betrachtung der Material-
oberfldachentemperaturen iiber die Ofenldnge in Bild 6-26 deutlich. Im Materialkern wird eine
maximale Sinterzonentemperatur von 1450 °C in keinem Fall tiberschritten. Im Luftbetrieb (Re-
ferenzzustand 1) betrdgt die maximale Materialoberfldchentemperatur 1495 °C. Die Tempera-
turverldufe des Materials korrelieren mit denen des Gases. Aufgrund der hohen thermischen
Spitzenbelastung bei sehr geringen Rezirkulationsraten steigt die Temperatur an der Oberfldche
des Brennguts an. Zu hohe Belastungen durch hohe Peak-Temperaturen konnten auf Dauer zu-
dem Schiden an der Ausmauerung bewirken.
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(trocken)
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Bild 6-26  Temperaturprofil der Materialoberflidche iiber die Ofenldnge abhingig von der Rezirkulationsrate
(trocken)
Die Abgasrezirkulationsrate ist weiterhin ein bestimmender Parameter fiir die Wirmetibertra-
gung in der Ofenanlage. Die Gaseigenschaften sind im Vergleich nicht von Bedeutung, jedoch
die Stromungsfiihrung. So ist die konvektive Wirmeiibertragung unter anderem auch durch die
Gasgeschwindigkeit bestimmt. Mit regressiver Gasmenge bzw. Rezirkulationsrate sinkt auf-
grund der Wahrung der Kontinuitédtsgleichung die Geschwindigkeit und somit die konvektive
Wirmeltibertragung bei gleicher Temperatur und Zusammensetzung iiber das Ofenrohr gesehen.

Die Betrachtung der Sinterzone, die vom Ofenkopf ausgehend etwa das erste Ofendrittel ein-
nimmt, ist ebenfalls von Bedeutung im Hinblick auf die thermische Belastung bzw. die iibertra-
gene Wirme. So wird im Falle der minimalen Rezirkulationsrate von 0,36 an das Material 161,7
kJ/Kg kiinker und an die Wand 497,2 kJ/Kg xiinker an Strahlungs- sowie Konvektionswidrme vom
Gas abgegeben. Aufgrund der geringeren Hochsttemperaturen werden bei maximaler Rezirkula-
tionsrate von 0,56 lediglich 97,6 kJ/kg kiinker an das Material und 309,8 kJ/Kg kiinker an die Wand
iibertragen.

Hinsichtlich des optimalen Temperaturprofils im Ofen ist somit eine Rezirkulationsrate im Be-
reich von 0,44 bis 0,48 zu wihlen, um negative Einfliisse beziiglich Schiden an der Ausmaue-
rung, Uberbrennen und Ansatzbildung zu vermeiden.

Um vergleichbare Klinkereigenschaften zum Referenzklinker zu erreichen, wurden diverse An-
passungen des Betriebs fiir die jeweiligen Rezirkulationsraten gemacht. So wurde unter ande-
rem der Energieverschiebung vom Ofen zum Vorwirmer durch eine Anpassung der Brennstoff-
aufteilung (Haupt-/Calcinatorfeuerung) und des Energiebedarfs entgegengewirkt. Bild 6-27
zeigt diese Abhingigkeit des thermischen Energiebedarfs des Klinkerbrennprozesses auf der
rechten und der Brennstoffaufteilung zwischen Calcinator und Hauptfeuerung in Prozent auf der
linken Achse.
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Bild 627  Brennstoffenergiebedarf und Brennstoffaufteilung abhéngig von der Rezirkulationsrate

Der thermische Energiebedarf der Ofenanlage nimmt mit sinkender Rezirkulationsrate ausge-
hend vom Oxyfuel-Betrieb mit 0,56 vorerst ab. Zwischen einer Rate von 0,425 und 0,44 wird
schlieBlich ein Minimum erreicht. Verglichen zum Referenzzustand 1 von 3.026 kJ/Kg Kiinker
entspricht dies einer Einsparung im Brennstoffenergiebedarf von 3,5 %. Eine weitere Reduzie-
rung der Rezirkulationsrate fiihrt zu dem dargestellten parabelformigen Verlauf des Brenn-
stoffenergiebedarfs. Oberhalb von R= 0,54 liegt der Energiebedarf iiber dem des Referenzfalls.
Im Bereich des sinkenden Energiebedarfs (0,56 > R > 0,425) ist die Abnahme der Energiever-
luste mit dem CO,-haltigen Abgas von ausschlaggebender Bedeutung. In Kombination mit ei-
nem hohen Kiihlerkapazititsstromverhiltnis (siche Bild 6-28) verglichen zum Referenzzustand
1 wird die Verringerung der notwendigen Brennstoffenergie nachvollziehbar.

Der Referenzpunkt (Luftbetrieb 1) des Kiihlerkapazitétsstromverhiltnisses wird erst mit der
kleinsten Rezirkulationsrate unterschritten, obwohl der Rekuperationsgasstrom im Minimalfall
0,45 und im Maximalfall 0,81 Nm3/kg]<lmker betrégt.

Im Hinblick auf den thermischen Energiebedarf wirkt sich dies nicht entscheidend aus. Beim
Durchschreiten des thermischen Energieminimums ist das Gas im Vorwérmer mit stetem An-
stieg des Kapazititsstromverhiltnisses ab y,, > 0,75 nicht mehr in der Lage, das Brenngut adi-
quat vorzuwirmen. Infolgedessen wird die Brennstoffaufteilung zugunsten des Calcinators ver-
schoben, da an dieser Stelle aufgrund der geringen Materialvorwérmung vermehrt Energie fiir
die Entsiduerung benétigt wird. In der Hauptfeuerung lisst die verminderte Verbrennungsgas-
menge hingegen eine Reduzierung des Brennstoffenergiebedarfs zur Aufrechterhaltung der ge-
forderten Sinterzonentemperaturen zu.

91



1,3 ~

1,1 P

0,9 L

Kapazitatsstromverhaltnis

0,7 .
B R o)

|

0,5 T T T T T
0,3 0,35 0,4 0,45 0,5 0,55 0,6

Rezirkulationsrate

& Kihler OVorwarmer A Referenz - Kihler O Referenz - Vorwarmer
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6.2.2.3 Abgaszusammensetzung

Im Gegensatz zu dem thermischen Energiebedarf wird der elektrische Energiebedart durch die
Rezirkulationsrate wenig beeinflusst. Die spezifische Sauerstoffmenge sowie die ausgeschleuste
Gasmenge zur Aufbereitung unterhalb einer Rezirkulationsrate von 0,52 bleiben unverindert.
Infolge der Kreislauffiihrung stellt sich nach einigen Umlédufen ein Gleichgewicht von abge-
fiihrter und generierter Gasmenge ein. Die abgetrennte Gasmenge entspricht daher der in der
Anlage durch Verbrennung und Entsiduerung generierten und zusétzlich zugefiihrten (Oxidant,
Falschluft) Gasmenge (vergleiche Bild 6-29). Wird mehr Gas generiert, wie z.B. infolge eines
erhohten Brennstoffenergiebedarfs oberhalb Rezirkulationsraten von 0,52, steigt konsequenter
Weise ebenfalls die Gasmenge zur Aufbereitung und damit der elektrische Energiebedarf des
Prozesses insgesamt.

Kontaktbereich

Oxidant, Falschluft
Gas aus Verbrennung
und Entséuerung

Abgas zur
Aufbereitung

Abgasrezirkulation

Bild 6-29  Schema des Abgaskreislaufs
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Die Gaszusammensetzungen gleichen sich an der Kontaktstelle an, so dass das Gas zur Aufbe-
reitung dieselbe Zusammensetzung wie das riickgefiihrte Gas aufweist.

Tabelle 6-11  Abgaszusammensetzung in Abhingigkeit der Rezirkulationsrate

Gaskomponente in Rezirkulationsrate

Vol.-% 0,36 0,48 0,56
Ar 1,30 1,29 131
0, 3.1 30 2,7
N, 11,3 11,3 11,2
CO, 832 829 830

Die Abgaszusammensetzung, die den Energiebedarf der Aufbereitung mitbestimmt, zeigt sich
zudem mit variierender Rezirkulationsrate weitgehend unbeeinflusst in den Hauptkomponenten.
Beispielhaft ist der Vergleich der Abgaszusammensetzung fiir eine kleine, mittlere und grofie
Rezirkulationsrate in Tabelle 611 wiedergegeben.

6.2.24 Klinkerphasenbildung

Der Umsatz des Brennguts zu den Klinkerphasen wird im Ofen neben der Rohmehlzusammen-
setzung mafgeblich durch das eingestellte Temperaturprofil bestimmt. Dariiber hinaus spielen
die Brennstoffmenge sowie -aufteilung eine Rolle, da die Aschen chemisch in den Klinker ein-
gebunden werden. Obwohl zwischen den untersuchten Betriebsweisen mit unterschiedlichen
Rezirkulationsraten, wie oben dargestellt (siehe Bild 6-27), teils groe Unterschiede des Brenn-
stoffeinsatzes festgestellt wurden, wird in jedem Zustand ein ausreichender Umsatz sicherge-
stellt, so dass eine mineralogische Klinkerzusammensetzung dhnlich der des Referenzzustandes
entsteht. Im geringen Malle sind das Verhiltnis von Alit zu Belit sowie der Freikalkgehalt durch
die Abweichungen im Temperaturprofil verschoben. Bild 6-30 zeigt dieses anhand der gestri-
chelten Linie, die den Referenzgehalt an Alit markiert, auf.
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Bild 6-30  Klinkerzusammensetzung abhingig von der Rezirkulationsrate
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Infolge der geringeren Brennstoffeinsatzmenge bis R = 0,44 im Vergleich zum Referenzzustand
sinkt auch der Eintrag von Asche, woraus eine leichte Steigerung des Kalkstandards im Klinker
resultiert. Dieser gibt den tatsédchlich im Zementklinker enthaltenen CaO-Gehalt an bezogen auf
den maximalen CaO-Gehalt, der durch SiO,, Al,O3 und Fe,O3 gebunden werden kann [Loc-00].
Bemerkbar macht sich dieser Sachverhalt auch in etwas hoheren Freikalkgehalten im Bereich
des thermischen Energieminimums.

Das Silicatmodul, welches das Fest/Fliissig-Verhiltnis in der Sinterzone des Ofens kennzeich-
net, sowie das Tonerdemodul, welches Aufschluss iiber die Beschaffenheit der Klinkerschmelze
gibt, bleiben unverindert.

6.2.2.5 Energetische Optimierung

Abgesehen von den betriebstechnischen Anpassungen der Ofenanlage und deren Auswirkungen
auf das Produkt spielt die Abwérmenutzung und die Energieeffizienz der Gesamtanlage eine
bedeutende Rolle. In Kapitel 6.2.1 wurde die Energieverschiebung in der Anlage durch die Re-
zirkulationsrate bereits fiir den Fall einer nachgeriisteten Anlage dargestellt. Die Abwirmestro-
me konnen im Bereich R = 0.5 bis 0,56 im Vergleich zum vorherigen Kapitel abweichen, da im
Hinblick auf eine Neuinstallation von einem effizienteren Betrieb als in Bestandsanlagen aus-
gegangen wird (Referenzzustand 1).

Mit der limitierten Rezirkulationsrate ist ebenfalls die Moglichkeit, die Prozessabwérme zu-
gunsten eines speziellen Betriebszustandes (hohe oder niedrige Rohmaterialtrocknung) zu ver-
schieben, eingeschriinkt. Bild 6-31 zeigt die Moglichkeiten zur Steuerung, an welcher Stelle
Prozesswirme in der Ofenanlage anfillt, mittels der Rezirkulationsrate. Abgebildet ist die Ab-
hingigkeit der Abwirmestrome der Kiihlerabluft sowie des Abgases vom Vorwérmer. Bei ho-
hen Rezirkulationsraten entfillt der GroBteil der Abwirme auf das CO,-haltige Abgas. Die Ent-
halpie des Abgases nimmt mit sinkender Rezirkulationsrate infolge der Energieverschiebung ab
und die der Kiihlerabluft zu. Bei R = 0,425 kommt es zum Schnittpunkt, d.h. am Kiihler und am
Vorwirmer fillt gleichviel Abwirme an. Bei kleineren Rezirkulationsraten wandelt sich das
Verhiltnis sogar zugunsten der Kiihlerabluft, wodurch ein hoherer Enthalpiestrom der Rohma-
terialtrocknung zur Verfiigung steht.

Im Falle hoherer Rohmaterialfeuchten sollte eine Heilgaserzeugung aufgrund der damit ver-
bundenen zusitzlichen CO,-Emissionen moglichst vermieden werden. Stattdessen soll eine ex-
terne Wirmetauscheranlage zwischen den beiden Abwirmestromen fiir Ausgleich des Energie-
niveaus sorgen, um der Rohmaterialtrocknung die nétige Enthalpie bereitzustellen. Die Effizi-
enz dieses Wirmetauschers ist hoher, je unterschiedlicher das Energieniveau der Strome ist und
wird somit durch die Rezirkulationsrate beeinflusst. Folgende Bereiche wurden dabei identifi-
ziert:

- Im Bereich R = 0,56 bis 0,5 (weite Spreizung der Enthalpien der Abwirmestrome) ist die
externe Wérmetauscheranlage fiir die Abwéarmenutzung mit Hauptaspekt auf der Rohmate-
rialtrocknung gewinnbringend. Je kleiner der Abstand zwischen den Energieniveaus desto
kleiner die Enddifferenz der angeglichenen Wirmestrome bei gleichen Wirmetauscherflé-
chen. Im Diagramm ist dieses durch einen geringer werdenden Abstand zwischen den
Punkten im Bereich R = 0,56 bis 0,48 gekennzeichnet.
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- Im mittleren Bereich R = 0,46 bis 0,4 vor und nach dem Schnittpunkt ist eine Wérmetau-
scheranlage energetisch unzweckméfig, da sie mehr Verluste durch z.B. Wandwirme und
Leckagen erzeugen wiirde als Nutzen fiir die Rohmaterialtrocknung zu bringen.

- Bei sehr kleinen Rezirkulationsraten (R = 0,36) kann ebenfalls der Wirmetauscher zur Ver-
lagerung der gesamten Abwérme auf die luftfiihrende Seite betrieben werden, da vornehm-
lich die Abwérme zur Trocknung genutzt wird. Umgebungsluft kann hierbei fiir den Wir-
meaustausch genutzt werden, um die Wirme aus dem CO»-haltigen Abgas zu rekuperieren
und anschliefend der Kiihlerabluft zugemischt zu werden.
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Bild 6-31  Anfallende Prozessabwirme in Abhéngigkeit der Rezirkulationsrate

Bild 6-32 zeigt das mogliche Trocknungspotential der Abwirme vom Kiihler in Abhéngigkeit
der Rezirkulationsrate ohne eine Vorwédrmung der Kiihlerabluft durch einen externen Wirme-
tauscher. Dieses wird angegeben als zu trocknende Rohmaterialfeuchte in % fiir den Maximal-
fall nach [Kle-06] und den Minimalfall nach [Miil-93]. Im Einklang mit der obigen Beobach-
tung nimmt das Trocknungspotential mit sinkender Rezirkulation zu. Die Dreiecke des Dia-
gramms beziehen sich zudem auf den Enthalpieanteil der nutzbaren Wirme. Da nur Wirme
iiber 100 °C zur Verdampfung von Wasser (Trocknung) oder Kithimedium (Verstromung) ge-
nutzt werden kann und das Temperaturniveau mit steigenden Rezirkulationsraten sinkt, nimmt
der prozentuale Anteil der nutzbaren Wirme zudem stark ab.

Im Bereich R= 0,54 - 0,56 ist die nutzbare Wirme der Trocknungsluft (vom Kiihler) ohne den
Einsatz einer externen Wirmetauscheranlage verschwindend gering. Bei feuchten Materialien
miisste somit in diesem Fall eine groBe Menge an Heiflgas zusitzlich erzeugt werden. Bezug
nehmend auf Kapitel 5.2 wiirde die Abtrennrate durch unvermiedene CO,-Emissionenen aus der
zusitzlichen Feuerung um 3 % reduziert werden, um eine mittlere Rohmaterialfeuchte von 8 %
trocknen zu konnen. Durch Nutzung der externen Wirmetauscheranlage kdnnten wie oben er-
lautert sogar bei der Anlagennachriistung ohne Zufeuerung Rohmaterialien bis zu 5 % auf eine
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Restfeuchte von 1 % getrocknet werden. Dies entspricht einer Feuchte, die sonst ohne externe
Wirmetauscheranlage im Bereich 044 > R > 0,425 getrocknet werden konnte. Bei einer mini-
malen Rezirkulationsrate von 0,36 konnen Materialien zwischen 7,5 % nach [Miil-93] und
knapp 9 % Feuchte nach [Kle-06] bezogen auf eine Restfeuchte von 1 % getrocknet werden (im
Diagramm: waagerecht gestrichelter Bereich).

B 00 3 0~ @ WO

W

Trocknungspotenlial als Feuchle in %

Nutzbare Warme als % der Gesamtabwérme

0,36 04 0,425 0,44 05 0,52 0,54 0,56

Rezirkulationsrate

= Rohmaterialtrocknung 4 Nutzbare Warme

Bild 6-32  Abwirmenutzung zur Rohmaterialtrocknung ohne Wirmeverschiebeanlage

Im Falle des Schnittpunktes bei R = 0,425 (gemil Bild 6-31) kann zum einen ein Trocknungs-
potential von iiber 5 % sowie gleichzeitig eine Stromproduktion von 7 kWh/tjinker €rzielt wer-
den. Bei einem Einsatz einer externen Wirmetauscheranlage, die zusétzlich zur Kiihlerabluft
mit Umgebungsluft auf der kalten Seite beaufschlagt wird, konnte das Trocknungspotential auf
knapp 7 % gesteigert werden. Das Stromerzeugungspotential aus der verbleibenden Abwirme
wiirde die Installation einer stromerzeugenden Anlage in diesem Fall nicht mehr rechtfertigen.
Dadurch wird nicht nur die Investition in die Anlagenschaltung, sondern auch deren Komplexi-
tit gesenkt.

In der theoretischen Betrachtung bietet sich ohne eine Préferenz zur Stromerzeugung oder zur
Rohmaterialtrocknung die Rezirkulationsrate von 0,425 an, bei der sich die beiden Prozessstro-
me im Gleichgewicht befinden. Ohne eine externe Wirmeverschiebeanlage kommt das durch
eine Verringerung der Rezirkulationsrate gesteigerte Energieniveau allerdings iiberwiegend der
stromerzeugenden Abwirmenutzung zugute. Eine Reduzierung der Zyklonstufen auf drei (2
Stufen und Calcinatorzyklon) bei R = 0,425 verschlechtert die thermische Energieeffizienz der
Anlage insgesamt um 7,3 %. Auf diese Weise konnen ohne vorherige Wérmeriickgewinnung in
der Wirmetauscheranlage durch den Abhitzekessel 16 kWh/tkjinker Strom erzeugt werden. Infol-
ge des hoheren Temperaturniveaus im Abgaskreislauf kann kein Schlauchfilter eingesetzt wer-
den, so dass ein Elektrofilter genutzt werden muss. Das Trocknungspotential bleibt bei 4 - 5 %
unveréndert.

In der Praxis hat die Rohmaterialtrocknung als energetisch effizienteste Abwéirmeverwertung
die erste Prioritit. Hinsichtlich dieser Maligabe ist - abhéngig von der Rohmaterialfeuchte - die
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Wahl einer niedrigen Rezirkulationsrate giinstig. Unter Berticksichtigung der prozesstechni-
schen und energetischen Auswirkungen sind allerdings Betriebsweisen mit R < 0,36 nicht zu
empfehlen. Zur Vermeidung eines zusitzlichen Aggregates zur Wirmeriickgewinnung ist ein
Bereich 0,48 > R > 0,4 viel versprechend.

Tabelle 6-12 fasst beispielhaft die verschiedenen Mafinahmen und deren Wirkung auf eine
mogliche Stromerzeugung fiir hohe, mittlere und niedrige Rohmaterialfeuchten zusammen. Die
Stromerzeugung wird als ineffizient angesehen, solange eine Grenze von ca. 5 KkWh/tjinker nicht
erreicht wird. Es ist anzumerken, dass diese Betrachtung vereinfacht wurde, da die Trocknung
anderer Substanzen zur Zementherstellung wie z.B. die Kohle- oder Hiittensandtrocknung ver-
nachlissigt wurde. In der Planung eines realen Werkes sind diese spezifischen Faktoren zu be-
riicksichtigen und der Trocknung zumeist Vorrang zu geben.

Tabelle 6-12  Einsatzmatrix fiir die Abwirmenutzung (Abkiirzungen: WT: Externe Wirmetauscheranlage, Zy:
Reduzierung der Zyklonstufen, Fe: Zufeuerung)

Rohmaterialfeuchte Rezirkulationsrate Zusitzliche Manahmen Stromerzeugung
Hoch 0,36 Ohne Eingeschrinkt
0,36 -040 WT Ineffizient
0,36 -0,44 WT, Zy Eingeschrinkt
044 -0,56 WT, Zy, Fe Moglich
Mittel 0,40 -0,44 Ohne Moglich
044 -048 WT Eingeschrénkt
048 -0,56 WT, Zy Moglich
Niedrig 048 -0,56 Ohne Moglich

6.2.2.6 Feuchte Abgasrezirkulation

Die Aufbereitung des Abgases im Kreislauf (Trocknung, Kiihlung, Entstaubung) beeinflusst —
wie in Kapitel 6.2.1 beschrieben — den Wirmehaushalt der Ofenanlage. Der Wassergehalt des
Abgases beeinflusst auf diese Weise ebenfalls die optimale Rezirkulationsrate. Bild 6-33 zeigt
diesen Einfluss auf den thermischen Energiebedarf fiir die trockene (Feuchte auf 1 % begrenzt
im rezirkulierten Gas) und die feuchte Abgasrezirkulation (mit im Kreislauf angereicherter
Feuchte von 12 %).

Im Falle der Nachriistung bestehender Anlagen (R = 0,54 - 0,56) ist der zur Erwédrmung der zu-
sitzlichen Wasserfracht benotigte Energiebedarf hoher als der Nutzen des zusitzlichen Kapazi-
titsstroms bei feuchter Rezirkulation. Bei einer geringeren Rezirkulationsrate (R < 0,52) und
somit kleineren Abgasmengen reichert sich eine geringere absolute Wasserfracht im Abgas an,
so dass der hohere Kapazitétsstrom von Vorteil wird. Kombiniert mit dem besseren Strahlungs-
verhalten des Gases im Prozess sinkt der Energiebedarf insbesondere bei sehr kleinen Rezirku-
lationsraten signifikant unter den der trockenen Abgasrezirkulation. Der parabelférmige Trend
ist dennoch auch hier erkennbar, obwohl das Minimum zu geringeren Rezirkulationnsrate ver-
schoben ist.
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Bild 6-33  Brennstoffenergiebedarf bei feuchter und trockener Abgasrezirkulation

Der Einfluss der Feuchte auf den Ofenbetrieb bei hoheren Rezirkulationsraten

ner Abgasrezirkulation mit kleinen Rezirkulationsraten sind nahezu deckungsgle

0,6

ist auch in Bild
6-34 erkennbar. Die Spreizung zwischen den korrespondierenden Temperaturprofilen ist bei
groleren Raten ausgeprigter. Die Energieverschiebung von der Sinterzone in den Ofeneinlauf
tritt deutlicher in den Fokus bei R = 0,56. Die Temperaturprofile zwischen feuchter und trocke-
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Bild 6-34  Temperaturprofil des Verbrennungsgases iiber die Ofenlinge abhingig von der Rezirkulationsrate

und Abgasbehandlung

Bei feuchter Abgasriickfiihrung verringert sich das Kapazititsstromverhéltnis tiber den gesam-
ten Rezirkulationsbereich im Vorwédrmer um 15 bis 17 % und erhoht sich im gleichen Mafle im
Kiihler. Die Energieverschleppung durch die zusitzlich erhohte spezifische Warmekapazitit des
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feuchten Abgases ist somit noch charakteristischer bei gleicher Rezirkulationsrate. Die Auftei-
lung der Abwirmestrome ist auf dhnliche Weise modifiziert.

Bild 6-35 zeigt diesen Effekt am Beispiel der beiden nutzbaren Prozessabwérmestrome und der
Verlagerung von dessen Schnittpunkt zu niedrigeren Rezirkulationsraten im Vergleich zur tro-
ckenen Abgasrezirkulation. Beide Abwirmestrome weisen Abweichungen zu der trockenen Re-
zirkulation von 10 % bis 15 % auf. Wihrend der Schnittpunkt (hier diinn gestrichelte Linie) bei
der Abgasbehandlung mit Kondensation bei R= 0,425 (siche Bild 6-31) liegt, befindet er sich
bei feuchter Abgasriickfiihrung bei R = 0,38. Allerdings rangiert er auf vergleichbarem Energi-
eniveau bei 500 kJ/Kg kiinker-
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Bild 6-35  Anfallende Prozessabwirme bei der feuchten Abgasrezirkulation in Abhéngigkeit der Re-
zirkulationsrate

Das theoretische Optimum der Rezirkulationsrate wird bei einer Abgasbehandlung ohne Trock-

nung und eingeschrénkter Kiihlung weiter in den unteren Bereich verlagert und ldge somit unter

Einbeziehung aller Aspekte zwischen 0,38 und 0.4.

Die ZweckmaiBigkeit eines Kondensators wird von verschiedenen Faktoren wie der Energieeffi-
zienz, der Betriebssicherheit und der Wirtschaftlichkeit bestimmt. Ein nachteiliger Effekt der
feuchten Rezirkulation ist die Betriebssicherheit, die durch verstirkte Korrosion, verursacht
durch Niederschlidge von Gaskomponenten wie SO, oder Cl, gefihrdet sein konnte. Bei feuchter
Rezirkulation werden die Investitionskosten zum einen durch den Wegfall des Kondensators
verringert, jedoch andererseits durch die Ausfiihrung einiger Rohrleitungen oder Bauteile in
Edelstahl erhoht. Von Seiten der Energie- und Ressourceneffizienz nimmt der Kondensator
elektrische Energie und Kiithimedium in Anspruch, jedoch kann ab R < 0,52 bis zu 2,5 % an
Brennstoffenergie eingespart werden verglichen zur selben Rate mit Kondensation.
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Insbesondere bei feuchter Abgasrezirkulation ist der SO,-Gehalt im Abgas von Bedeutung, da
Niederschldge von Sduren auf Schwefelbasis auf kalten Oberfldchen diese zum korrodieren
bringen konnen. Zudem gilt: je hoher die Feuchte eines Gases, desto eher kondensiert diese aus.
Allgemein nimmt der Anteil an Verunreinigungen wie O, Ar sowie SO, und CI im Abgas pro-
zentual mit abnehmendem Abgasvolumen zu. Verglichen zu dem Regelfall des Luftbetriebs
kann daher die Schwefeldioxidkonzentration in der Ofenanlage im Oxyfuel-Betrieb leicht er-
hoht sein. Bild 6-36 illustriert den Trend des angereicherten SO,-Gehaltes im getrockneten und
ungetrockneten Abgas mit zunehmender Rezirkulationsrate.
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Bild 6-36  SO,-Konzentration im rezirkulierten Abgas in Abhingigkeit der Rezirkulationsrate

Mit Reduzierung der Rezirkulationsrate werden drei Bereiche deutlich, die reziprok zum Trend
des Brennstoffenergiebedarfs verlaufen (vergleiche Bild 6-33). Im linken Bildabschnitt (R =
0,36 bis 0,44) nimmt der SO,-Gehalt im Abgas geringfiigig zu. Bis zu Rezirkulationsraten von
0,52 bleibt der Gehalt annidhernd konstant. Es entsteht ein Gleichgewicht aus zu- und abgefiihr-
ter Menge, d.h. SO, entsteht in gleicher Menge, wie es abgetrennt wird. Im dritten Bereich (R >
0,52) nimmt der SO,-Gehalt wieder ab. In diesen Bereichen mit geringerer SO,-Konzentration
ist ebenfalls der Brennstoffbedarf erhoht. So steigt die abzutrennende Abgasmenge an (verglei-
che Bild 6-29). Die Menge an Schwefel nimmt zwar durch den hoheren Einsatz an Kohle zu,
die Konzentration wird durch die groBeren Volumenstrome des Abgases allerdings verdiinnt.
Insbesondere bei hoheren Rezirkulationsraten, bei denen ohnehin ein groferes Gasvolumen zur
Verfiigung steht, ist diese Tendenz der Verschiebung des Gleichgewichts zwischen abgetrenn-
tem und zugefiihrtem SO, deutlich. Zudem wird in Bereich R > 0,52 marginal mehr SOz mit
dem Klinker ausgetragen, so dass der Sulfatisierungsgrad des Klinkers steigt.

Bei feuchter Abgasriickfithrung unterschreiten die Gastemperaturen im Abgasweg theoretisch
nicht den Sduretaupunkt von ca. 120 bis 135 °C. Infolge der fehlenden Kiihlung kondensieren
so Teile des SO, aus idealer Sichtweise nicht aus. SO, verbleibt so in der Gasphase und reichert
sich somit im rezirkulierten Abgas hoher an. Im Falle der trockenen Riickfithrung wird ein Teil
des Schwefels durch die Kiihlung im Kondensator abgeschieden. Daher liegen die Konzentrati-
onen bei feuchter Rezirkulation bei kleineren Rezirkulationsraten deutlich oberhalb der Kon-
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zentrationen im getrockneten Abgas. Sie fallen im Bereich der hoheren Raten allerdings auch
steiler ab. Dieses konvergiert ebenfalls mit dem oben erlduterten Verlauf des Brennstoffener-
giebedarfs.

Einen entscheidenden Einfluss auf die Abgastemperatur und die Unterschreitung des Sduretau-
punkts haben die Linge der Abgaswege und deren Wandwérmeverluste. Durch den Verzicht
auf einen Kondensator werden diese Wege bei der feuchten Rezirkulation zudem verkiirzt.
Dennoch ist in realen Ofenanlagen, z.B. bei den Filtern, mit lokalen Kiltestellen zu rechnen,
wodurch es zu einem Niederschlag von SO,/SO3; kommt und somit Korrosion verursacht wird.

Die SO,-Emissionen héngen stark von der Brennstoffwahl und dem Rohstoffvorkommen im
Steinbruch ab, aus dem der eingesetzte Kalkstein gewonnen wird. Entstehen hierdurch unver-
meidbar hohe Schwefeleintrige, kann eine Entschwefelung in der Abgasriickfithrung sinnvoll
werden.

6.2.2.7 Anlagentechnische Modifikationen

Die optimale betriebstechnische Parameterauswahl einer Oxyfuel-Neuanlage erfordert eine
dementsprechend ausgelegte Anlagengeometrie. Ausgehend von der Referenzanlage werden
vorrangig die Steigschachtdimensionen der Zyklone den Gasgeschwindigkeiten entsprechend
angepasst. Bild 6-37 zeigt die Abmessungen (Querschnittsflichen) mit sinkender Rezirkulati-
onsrate jeweils normiert auf den Wert 1 mit der Referenz als Bezugsgrofie. Es gibt Aufschluss
dariiber, wie weit insbesondere die Zyklone des Vorwirmers von der Wahl der Rezirkulations-
rate beeinflusst sind.

Referenzanlage

GroBenverhéltnis bez. auf die

0,36 0,40 0,44 0,48 0,52 0,56
Rezirkulationsrate

M Zyklon 1 B Zyklon 2 & Zyklon 3 B Zyklon 4 E Calcinatorzyklon

Bild 6-37  Geometrische Anpassung der Zyklonstufen des Vorwirmers abhéngig von der Rezirkulationsrate

Bei einer Rezirkulationsrate von R = 0,56 entsprechen die Abmessungen denen der Referenzan-
lage im Luftbetrieb. Im Vergleich der Extremfille R = 0,36 zu R = 0,56 miissen die
Steigschachtquerschitte um ein Drittel reduziert werden, um gleiche Gasgeschwindigkeiten zu
gewibhrleisten. Die unteren Zyklone sind geringfiigig stirker anzupassen als die oberen, um den
Gaseigenschaften Rechnung zu tragen. Die Anderung der Rezirkulationsrate bei einer vorgege-
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benen Geometrie ist somit begrenzt. Ein weiterer zu betrachtender Anlagenteil ist der In-line-
Calcinator, der bei minimaler Rezirkulationsrate bis zu 20 % kleiner im Querschnitt zu dimen-
sionieren ist. Die Verringerung der Durchmesser kann jedoch das Zusetzen durch Ansitze be-
giinstigen. Die Ofenabmessung bleibt unverindert, obwohl die Gasgeschwindigkeiten durch ei-
ne Verringerung des ,.Ldnge-zu-Durchmesser“-Verhéltnisses bei reduziertem Gasdurchsatz
wieder hitten angehoben werden konnen. Aufgrund der hohen Sintertemperaturen und der
Flammencharakteristik wird jedoch davon abgesehen, die Durchmesser zu verringern. Andern-
falls kann auf eine Vergroferung des L/D-Verhiltnisses (z.B. mit dem Ziel, die Flichenbelas-
tung zu verringern und Ausmauerung sowie Brenngut vor Uberhitzung zu schiitzen) verzichtet
werden. Weiterhin muss die Aufteilung der Kiihlerfldche in Rekuperationszone und luftbetrie-
benen Teil je nach Rezirkulationsrate angepasst werden.

Durch die Veridnderung der durch die Ofenanlage zu fordernden Gasmengen miissen zudem die
Abgasgeblise modifiziert werden. Bei kleinen Rezirkulationsraten kann die Geblédsegrofie sowie
-leistung reduziert werden. Der hieraus resultierende Unterschied des elektrischen Energiever-
brauchs zwischen minimal und maximal berechneter Rezirkulationsrate liegt bei 2,8 bis 3
kWh/Kg Kiinker-

Bis auf die genannten Anpassungen waren kaum weitere geometrische Anlageninderungen
notwendig. Ahnlich wie die Ergebnisse fiir Bestandsanlagen sind die dargestellten Abhzingig-
keiten von der Rezirkulationsrate auch fiir grolere oder kleinere Produktionskapazititen giiltig.

6.2.3  Schlussfolgerung

Basierend auf den beschriebenen Simulationsdaten konnen die Betriebsweisen beurteilt und
Empfehlungen formuliert werden.

Die Betriebsumschaltung einer Bestandsanlage vom Luftbetrieb in den Oxyfuel-Modus mit ver-
gleichbaren Betriebsparametern ist generell moglich. Bei einem vergleichbaren Sauerstoffgehalt
entstehen jedoch EffizienzeinbuBen. Zur Optimierung der Bestandsanlagen bietet sich aus
Griinden der Betriebssicherheit (angepasste Temperaturverldufe) und der Energieeffizienz die
Erhohung des Sauerstoffgehaltes durch Reduzierung der Rezirkulationsrate (Szenario 2.2) mit
einer trockenen Abgasriickfithrung an. Im Falle der Referenzanlage liegt der optimale Bereich
bei bereits 23 Vol.-%. Dieses konnte fiir reale Anlagen leicht abweichen abhéngig von den spe-
zifischen Merkmalen der Ofenanlage. Die obere Grenze des Sauerstoffgehalts wird fiir Be-
standsanlagen bei 25 Vol.-% identifiziert. Weist eine Anlage nur eine geringe Neigung zur An-
satzbildung auf, kann ebenfalls eine Produktionssteigerung in Betracht gezogen werden (Szena-
rio 2.3). Die erhohten Ofeneinlauftemperaturen miissen allerdings beriicksichtigt werden. Mitt-
lere Rohmaterialfeuchten lassen sich auf diese Weise unter Zuhilfenahme der Warmeverschie-
beanlage trocknen.

Die Oxyfuel-Betriebsweise bietet zudem Vorteile bei der Verbrennung alternativer Brennstoffe
hinsichtlich geringer ausgeprigter Wirmeverschleppung und verbessertem Ziindverhalten durch
den Einsatz von reinem Sauerstoff anstelle von Luft. Der Vergleich der optimierten Oxyfuel-
Betriebszustinde mit und ohne Ersatzbrennstoffe zeigt, dass die Auswirkungen auf den Brenn-
stoffenergiebedarf geringer ausfallen als im konventionellen Betrieb. Dem steht allerdings eine
Zunahme des elektrischen Energiebedarfs infolge des hoheren Sauerstoftbedarfs und der grofe-
ren Abgasmenge zur Aufbereitung entgegen.
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Bei bestehenden Anlagen ohne Calcinator wirkt sich die Wirmeverschleppung im Ofen im
Oxyfuel-Betrieb im Hinblick auf die Verschiebung der Calcinationsreaktion zu htheren Tempe-
raturen positiv aus.

Fiir den Fall einer Neuanlage besteht die Moglichkeit, eine Ofenanlage ohne bestehende Limi-
tierungen angepasst auf den jeweiligen Standort zu konstruieren. Vorteilhaft ist dies, wenn die
ZielgroBe nicht nur die thermische Energieeffizienz, sondern ein globales Energieminimum mit-
inbegriffen des elektrischen Energiebedarfs iiber alle Anlagenaggregate ist. Folgendes ist bei
der Auslegung zu beachten:

- Grenzen sind der Variation der Rezirkulationsrate iiber die maximal zuldssige thermi-
sche Belastung der Sinterzone oder des Dichtungsaggregats am Kiihler durch eine ver-
minderte Rekuperationszone gesetzt.

- Kleine Prozessschwankungen wirken sich signifikanter bei geringen Verbrennungsgas-
mengen aus. Obwohl das Hauptaugenmerk der Abwérmenutzung auf der Rohmaterial-
trocknung liegt, werden aus genanntem Grund nicht die niedrigsten Rezirkulationsraten
favorisiert.

- Im Hinblick auf ein ausgewogenes Temperaturprofil sowie die Minimierung des Ener-
giebedarfs wird eine Rezirkulationsrate von 0,44 + 0,02 als optimal angenommen.

- Obwohl mittlere Rohmaterialfeuchten allein durch die Kiihlerabluft getrocknet werden
konnen, wird ein externer Wirmetauscher als niitzlich angesehen. Die Variationsmog-
lichkeiten zur Einstellung der Abwérmestrome z.B. bei der Reduzierung von Zyklonstu-
fen nehmen zu, so dass auch hohere Trocknungspotentiale erreicht werden konnen. Bei
mittleren Rohmaterialfeuchten ist ebenfalls ausreichend Energie fiir die Stromerzeugung
gegeben.

- Die feuchte Abgasrezirkulation ist beziiglich des thermischen sowie elektrischen Ener-
giebedarfs giinstiger. Der Faktor der Korrosionsgefahr und somit der Betriebssicherheit
steht allerdings im Vordergrund, weshalb die Installation eines Kondensators im Ab-
gasweg empfohlen wird. Insbesondere beim Mischen des kalten Oxidants mit dem hei-
en Abgas sowie an kiihlen Stellen der Abgasriickfiihrung ist die Gefahr der Kondensat-
bildung grof. Hinzu kommen hohere Gehalte an korrosionsrelevanten Verunreinigungen
wie SO, bei feuchter Riickfithrung als bei der trockenen Abgasrezirkulation.

Es wurde gezeigt, dass die Oxyfuel-Technologie fiir beide Auslegungsvarianten, Bestandsanla-
gen sowie Neuanlagen, geeignet ist. Dennoch besteht die Frage, inwieweit die Nachriistung von
Bestandsanlagen verglichen zu Neuinstallationen betriebstechnisch effizient ist. Die Auswir-
kungen auf den elektrischen Energiebedarf verglichen zur konventionellen Ofenanlage sind fiir
beide Fille gleich. Geringfiigig kann am Geblédse und dem Kondensator mit verringerter Ab-
gasmenge elektrische Leistung eingespart werden.

Beim Vergleich eines Szenarios mit der Voraussetzung von 6 % Trocknungspotential kann die-

ses in beiden Fillen mit einem fiinfstufigen Vorwérmer bei gleichzeitiger Stromerzeugung von
17 kWh/txiinker bewerkstelligt werden. Durch die gezielte Steuerung der Abwirme mit der Re-
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zirkulationsrate kann der Betrieb individuell auf die spezifischen Gegebenheiten der jeweiligen
Neuanlage sowie des Materialvorkommens abgestimmt werden. So wird bei der Neuinstallation
keine externe Wirmeverschiebeanlage benotigt. Dariiber hinaus kann der Brennstoffenergiebe-
darf um 8 % verglichen zum optimalen Oxyfuel-Betrieb sowie zum konventionellen Betrieb ei-
ner Bestandsanlage gesenkt werden. Verglichen zum Luftbetrieb ist der optimierte Oxyfuel-
Betrieb in nachgeriisteten Bestandsanlagen nicht mit thermischen Energieeinbuflen verbunden
und wird damit als effizient angesehen. Bei der Nachriistung einer Bestandsanlage sind hohere
Betriebskosten als bei der Neuinstallation zu erwarten. Diese sind jedoch mit der Abschreibung
der hoheren Investitionskosten der Neuanlage aufzurechnen.

Zudem ist der Umschaltmodus von Luft auf den Oxyfuel-Betrieb bei nachgeriisteten Anlagen
aus betriebstechnischer Sicht einfacher. Je spezifischer eine Anlage an den Oxyfuel-Betrieb an-
gepasst ist, desto eingeschrinkter ist die Moglichkeit eines Luftbetriebs. Ein Beispiel hierfiir ist
die Zyklongeometrie, die bei geringen Rezirkulationsraten um ein Drittel kleiner ausfillt als im
Luftbetrieb. Beim Umschaltmodus wird eine grolere Menge an Luft (21 Vol.-% O,) als an sau-
erstoffangereichertem Gas (bis zu 36 Vol.-%) fiir den Prozess benétigt, um den notwendigen
Sauerstoff fiir die Verbrennung aufzubringen. Diese hoheren Volumenstrome wiirden zu hohen
Gasgeschwindigkeiten in den kleineren Zyklonen sorgen und somit zu einer Einschrinkung der
Vorwirmerfunktion fiihren. Nur durch Anreicherung mit Sauerstoff auch im Luftbetrieb konnte
diesem entgegengewirkt werden.

Mittels der Abtrennrate kann die Giite einer Abtrennmethode als Teil des CCS-Verfahrens beur-
teilt werden. Sie gibt den Anteil an CO, im Verhiltnis zur Gesamtmenge an erzeugtem CO; in
der Ofenanlage an, der effektiv abgetrennt wird. In Bild 6-38 ist eine CO,-Bilanz dargestellt,
die fiir alle Rezirkulationsraten allgemein giiltig ist. Hieran werden die Einflussgréfen, die die
Abtrenneffizienz bestimmen, deutlich.

Rezirkulation

Abluft von
der CPU

Entséuerung

CO, zum
Primargas Speicher

Kuhlerabluft
Brennstoff

{ Zufeuerung

Bild 6-38  Allgemeine CO,-Bilanz des Oxyfuel-Prozesses

Die Abtrennrate ist unabhéngig von der Rezirkulationsrate oder den gewihlten Betriebsparame-
tern. Prinzipiell ist die Abtrennrate technisch somit nur durch CO,-haltige Abluftstrome und
Undichtigkeiten in die Umwelt beschrinkt. Zum einen begrenzt die CO,-Aufbereitungsanlage
die Abtrennrate auf etwa 90 bis 99 % durch einen CO,-haltigen Abluftstrom [Ecr-12]. Zum an-
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deren entsteht unabhéngig von den Betriebsparametern durch unvermeidbare Undichtigkeiten
tiber das Klinkerbett zwischen den Klinkerkiihlerstufen ein geringer CO, -Volumenstrom von
0,01 kgcoo/kgkiinker [Ecr-12]. Da die Abtrennrate somit unabhidngig vom Ofenbetrieb ist, spielt
es fiir sie keine Rolle, ob es sich um eine Neuinstallation oder eine Nachriistung von Bestands-
anlagen handelt. Aufgrund der eingeschriankten Abwirmewirtschaft im Falle der Bestandsanla-
ge kann jedoch eine Zufeuerung bei hohen Rohmaterialfeuchten notwendig werden und die
Abtrennrate um wenige Prozent mindern. Basierend auf den Berechnungen aus Kapitel 5.2.1 fiir
die Zufeuerung betrigt die Abtrennrate somit im schlechtesten Fall 88 % und mit maximalen
Aufwand 99 %.

Zur Beurteilung der Einfliisse des Anlagenbetriebs auf die CO,-Bilanz wird im Folgenden eben-
falls die absolute Menge an abgetrenntem und unvermiedenem CO, betrachtet, da die Abtrenn-
rate lediglich das Verhiltnis dieser angibt. Die abgetrennte CO,-Menge ist unabhingig von der
Rezirkulationsrate, da genau die Menge abgetrennt wird, die im Prozess durch Entsduerung und
Verbrennung entsteht. Ein Einflussfaktor auf die zu behandelnde Gasmenge ist dagegen der
Brennstoffbedarf, da durch einen erhohten Brennstoffeinsatz mehr CO; in der Anlage generiert
wird. Die absolute Gasmenge an unvermiedenem CO; durch die Abluft der Aufbereitungsanla-
ge ist somit auch hoher bei ineffizienterem Betrieb.

Basierend auf einem Energiebedarf einer kryogenen Luftzerlegungsanlage von 220 kWh/to,
bzw. 66 kWh/tkjinker sOWie einer kommerziell angebotenen CO,-Aufbereitungsanlage von
125 kWh/tco, bzw. 96 kWh/tgjinker Werden die indirekten CO,-Emissionen ermittelt [Ecr-12].
Als Berechnungsgrundlage werden die CO,-Emissionen aus der Stromproduktion nach [CSI-
09] mit 0,5 bis 0,7 tcoo/MWh angenommen. Aus der Anwendung der Oxyfuel-Technologie ent-
stehen somit 0,08 bis 0,12 tcox/tkiinker Zusitzliche indirekte CO,-Emissionen. Die Menge an indi-
rekten Emissionen ist damit direkt abhéngig von der Eigenstromerzeugung fiir die zusitzlichen
Aggregate, was bei freier Wahl der Rezirkulationsrate variabler zu gestalten ist.
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7 Wirtschaftliche und technische Potentiale sowie Grenzen eines Oxyfuel-
Zementwerkes

Aus den gewonnenen Erkenntnissen aus Laboruntersuchungen und Prozesssimulation konnten
erste Ansitze hinsichtlich der technischen Realisierbarkeit abgeleitet werden. Eine wirtschaftli-
che Analyse folgt aufbauend auf diesen Betrachtungen.

71 Bewertung der Umsetzbarkeit

Zu Beginn der theoretischen Forschung zur Oxyfuel-Technologie fiir Zementdrehofenanlagen
wurde davon ausgegangen, dass die Technik den Prozess derart signifikant beeinflusst, dass sich
die Technologie aufgrund der notwendigen Anlagenmodifikationen nicht zur Nachriistung be-
stehender Anlagen eignet [Ecr-07].

In dieser Arbeit wurde nachgewiesen, dass eine bestehende Ofenanlage mit Oxyfuel-Technik
mit geringfiigigen anlagentechnischen Modifikationen ohne thermische Energieeinbuflen ver-
glichen zum Referenzzustand betrieben werden kann. Notwendige Verdnderungen des Anla-
gendesigns betreffen die Installation eines zweistufigen Kiihlers (oder eines entsprechenden
Umbaus des bestehenden Kiihlers) und eines geeigneten Brenners. Insbesondere bei geringen
Rezirkulationsraten muss die Rekuperationsfliche des Kiihlers kleiner ausgelegt werden,
wodurch die Dichtungskomponenten, wie Hitzeschilder oder Mittelbrecher, im Heifbereich
eingebracht werden miissen. Dieses kann zu erhohtem Verschleil und Undichtigkeiten zwi-
schen den Stufen fiihren. In [Ecr-12] wurde erarbeitet, dass die Nachriistung dieser Komponen-
ten grundsitzlich machbar ist. Zudem wurde postuliert, dass der Falschlufteinbruch durch einen
erhohten Instandhaltungsaufwand von Wartungstiiren, Stocherdffnungen etc. auf ein nach heu-
tigem Stand niedriges Niveau begrenzt werden kann. So entstiinde eine Abgaszusammenset-
zung, die den Aufwand fiir die CO,-Abtrennung nicht signifikant erhoht [Ecr-12]. Durch die
Auswahl der Prozessparameter sind keine Auswirkungen durch eine zu hohe thermische Sinter-
zonenbelastung auf die Feuerraumauskleidung und die Klinkerqualitét zu erwarten.

Vorteilig bei der Nachriistung von Bestandsanlagen wiirde sich zudem auswirken, dass die An-
lage infolge der gleichbleibenden Geometrie in beiden Zustinden, d.h. Oxyfuel- und Luftbe-
trieb, ohne Einschrinkungen betrieben werden kann. Bei Neuanlagen ist dies begrenzt oder nur
mit Zugabe von Sauerstoff auch im Luftbetrieb moglich, da die Geometrie auf den Fall verrin-
gerter Gasmengen ausgelegt wird. Dieses ist bei An- und Abfahrvorgidngen, in denen schrittwei-
se von Luft- auf Oxyfuel-Betrieb umgestellt wird, sowie ggf. bei Betriebsstorungen von beson-
derer Bedeutung. Im Notfall (SchlieBung des CO,-Leitungssystems oder der Aufbereitungsan-
lage) muss zudem gewihrleistet sein, dass das Abgas ohne Uberschreitung geltender Emissi-
onsgrenzwerte in die Umwelt abgelassen werden kann. Ein Schornstein bleibt somit auch in ei-
nem Oxyfuel-Werk unersetzbar, wenn auch nur fiir besondere Betriebssituationen.

Insbesondere bei Nachriistungen kann das Problem des Platzmangels auftreten. Oft handelt es
sich um gewachsene Werksstrukturen, die teilweise durch das geografische Umfeld (Topogra-
fie, Stralen etc.) zudem beschrinkt sein konnen. Die Luftzerlegung- und CO»-
Verfliissigungsanlage selbst sind kleine eigenstéindige Prozesse, die eine gewisse Errichtungs-
fliche benotigen, die im Normalfall auf einem Werksgeldnde nicht vorgesehen ist. Die Abgas-
rezirkulation muss einerseits mit ihrer Verrohrung in der Anlagenschaltung selbst und anderer-
seits mit ihren zusitzlichen Aggregaten (Kondensator, Wirmetauscher etc.) auf dem Werksge-
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lande implementiert werden. Dabei konnen bereits vorhandene Anlagenteile wie Filter oder Ge-
bldse gegebenenfalls nicht genutzt werden, so dass diese Anlagenteile zudem ersetzt werden
miissten. Bei Neubauten konnte dieses von Beginn beim Design der Anlage beriicksichtigt wer-
den. Auflerdem konnte bei einer Neuinstallation eine giinstigere Lage zu einer Transportmog-
lichkeit (Pipeline) mit in die Betrachtung eingehen.

Das heute in deutschen Zementwerken iibliche Brennstoftkonzept miisste ggf. iiberdacht wer-
den. Die Laboruntersuchungen zeigten eine Temperaturverschiebung der Calcinationsreaktion,
so dass eine Anpassung der Betriebsweise der Ofenanlage an die verdnderten Brenngutreaktio-
nen vorgenommen werden muss. Der Einsatz niederstkalorischer alternativer Brennstoffe (z.B.
mechanisch entwisserter Kldrschlamm) wire gegebenenfalls unter den Oxyfuel-Bedingungen
eingeschrinkt. Um diesem Effekt und der Energieverschiebung entgegenzuwirken, kann der
Vorentsduerungsgrad beschrinkt werden. Der Einsatz von Brennstoffen im Ofeneinlauf wie
z.B. Altreifen wire unter diesen Umstinden nicht mehr zielfiihrend. Andererseits kann das
Ziindverhalten von alternativen Brennstoffen in der Sinterzone durch den erhohten Sauerstoff-
gehalt begiinstigt und gesteuert werden.

Der Betrieb eines Oxyfuel-Zementwerkes wiirde insgesamt aufwendiger aufgrund neuer Pro-
zessparameter, erweiterter Prozesstechnik sowie gesteigerter Sicherheitsstandards. Beziiglich
des Betriebs der Luftzerlegungs- sowie der CO,-Aufbereitungsanlage bieten viele Gaslieferan-
ten sogenannte ,,Over-the-Fence*“-Losungen an, bei der die Anlage selbst auf dem Werksgelin-
de installiert ist, der Betrieb jedoch in der Verantwortung des jeweiligen Lieferanten liegt.

Die traditionelle Art der Storungsbehebung oder -identifizierung im Prozess, wie z.B. Sichtprii-
fungen an Wartungsklappen, ist eingeschriinkt. Jedes Entfernen von Ansitzen oder Offnen von
Wartungstiiren hat negative Auswirkungen auf den Energiebedarf durch den vermehrten Eintrag
von Falschluft. Zudem besteht eine gewisse Gefidhrdung des Mitarbeiters bei Einatmen von ho-
hen CO,-Konzentrationen. Der Bedarf an Steuer- und Kontrolleinheiten im Prozess ist somit bei
Oxyfuel-Prozessen hoher als im Normalfall. Ebenso muss das Personal auf die neue Betriebs-
weise gezielter geschult werden.

Vor jeder kommerziellen Umsetzung steht immer eine Testphase in Pilot- und Demonstrations-
anlagen. Diese bediirfen einer gesonderten Auslegung der Prozessparameter. Die hier getroffe-
nen Aussagen iiber den kommerziellen Betrieb sind auf sehr kleinen Maf3stab nicht vollstindig
iibertragbar. Probleme der Skalierung miissen beriicksichtigt werden.

7.2 Risiken

Aus der geédnderten Betriebsweise und insbesondere aus den verschiedenen Prozessgasstromen
resultieren neue Sicherheitsaspekte, die in heutigen Zementwerken keine Rolle spielen. Aktuelle
Sicherheitsstandards fiir das Arbeiten im Zementwerk miissen somit iiberarbeitet werden.

Der Umgang mit reinem Sauerstoff stellt ein besonderes Risiko dar, da er in hohen Konzentrati-
onen die Ziindgrenze von verschiedenen brennbaren Materialen drastisch herabsetzt. Zudem
miissen Ansammlungen von hochkonzentriertem Sauerstoff insbesondere im Heilbereich (als
Ziindquelle) verhindert werden, um die Brand- oder Explosionsgefahr im Kontakt mit brennba-
ren Materialien (Feststoffe, Gase, Ole, Fette, Gummidichtungen etc.) zu vermindern.
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Das Austreten von stark CO,-haltigem Abgas z.B. durch Leckagen oder Druckschwankungen in
der Anlage kann zu Uberschreitungen der zulidssigen Arbeitsplatzgrenzwerte (AGW) von 9100
mg/m® CO, fiihren. Zusitzliche SchutzmaBnahmen fiir das Personal in Notfillen miissen daher
bedacht werden. Unkontrolliertes Austreten von Abgas in Fillen von Betriebsstorung, die zur
Abschaltung der CO,-Aufbereitungsanlage oder des CO,-Leitungssystems fiihren, sollte zwin-
gend vermieden werden.

Gefahren fiir den Anlagenbetrieb bei Prozessschwankungen entstehen besonders bei kleinen
Rezirkulationsraten aufgrund der stark angepassten Anlagengeometrie und der somit einge-
schrinkten Toleranzen. Leichte Verdnderungen im Gasstrom konnen grofle Auswirkungen auf
die Funktionsweise der Anlage (bspw. in den Vorwirmerzyklonen) sowie auf die Flammenbil-
dung haben und zu lokaler Uberhitzung fiihren. Es muss zu jeder Zeit gewihrleistet sein, dass
die Feuerfestausmauerung in der Lage ist, den Temperaturen standzuhalten.

Die Korrosionsmechanismen, verglichen mit dem heutigen Standard, verdndern sich, selbst
wenn aus Griinden der Betriebssicherheit auf eine feuchte Abgasrezirkulation verzichtet wird.
Der Transport von annihernd reinem Sauerstoff bewirkt eine stark oxidierende Wirkung, wes-
halb Leitungen aus geeigneten Materialien gefertigt sein miissen. Die Konzentrationszunahme
fliichtiger Komponenten wie Schwefeldioxid durch die Verringerung des Gasstroms beeinflusst
nicht nur Anlagenbereiche im Riickfiihrungszweig und deren Stahlwinde, sondern auch die In-
filtrationstiefe und das -verhalten in der Ausmauerung im Heiflbereich. Lokale Kondensation
durch Taupunktsunterschreitung, z.B. beim Zusammentreffen kiihler und heiler Strome oder in
kiihlen Totzonen der Abgasriickfiihrung, muss vermieden werden. Zudem kann das verénderte
Temperaturprofil sowie die Verbrennungsgasatmosphire eine Verschiebung der Kreisldufe (be-
ziiglich der Taupunkte der Alkalien) bewirken.

Nicht allein Sauerstoff oder anderer sdurebildende Gasbestandteile tragen zur Korrosion bei,
sondern fiir hohe Konzentrationen wurde auch der korrosive Einfluss des CO; in feuchter Um-
gebung nachgewiesen [Kra-11; Fos-08]. So sind hohe Abgasfeuchten in kiihleren Bereichen der
Anlage zu vermeiden. Die Verrohrungen sowie einige Aggregate miissten andernfalls aus kor-
rosionsbestindigen Materialien (wie z.B. Edelstahl) gefertigt werden. Diese Mainahme wiirde
die Kosten zusitzlich in die Hohe treiben.

73 Wirtschaftliche Betrachtung

In der Zementindustrie wire der Einsatz der Oxyfuel-Technologie im Rahmen des CCS-
Verfahrens unter den heutigen wirtschaftlichen Randbedingungen sehr kostspielig. Inwieweit
verdnderte politische Zielsetzungen bzw. Entscheidungen diese Rahmenbedingungen in den
nédchsten Jahren veridndern wiirden, ist heute nicht absehbar.

Die Kosten setzen sich aus den Kapitalkosten fiir einen Umbau bzw. fiir Neuinstallationen, den
Betriebskosten (fixe und variable) und den Kosten fiir Speicherung sowie Transport zusammen.
Der Umbau einer Bestandsanlage erfordert mindestens die Nachriistung eines geeigneten Bren-
ners und eines Dichtungssystems im Kiihler, wenn nicht sogar eines komplett neuen Kiihlers,
sowie aller Aggregate des Abgasweges wie die externe Wirmetauscheranlage (oberhalb des
Vorwirmers), Abhitzekessel, Kondensator und der Verrohrung. Zudem miissen die Luftzerle-
gung und CO,-Aufbereitung auf dem Werksgeldnde installiert werden. Die Investitionskosten
werden fiir Neuinstallationen auf 330 bis 360 Mio. € [CSI-09] und fiir die Nachriistung, abhén-
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gig von den spezifischen Gegebenheiten des Standortes, zwischen 110 und 125 Mio. € [Ecr-12]
fiir das Jahr 2030 geschitzt. Diese Kosten sollen nach der Erfahrungskurve im Laufe der Zeit
bis 2050 auf 270 - 295 Mio. € fiir Neuinstallationen und bis auf 75 Mio. € fiir die Nachriistung
von Bestandsanlagen sinken [CSI-09]. Bei einer Abschreibung tiber 20 Jahre entspricht dies den
Kapitalkosten bei Nachriistung von 12,8 €/tzement bZW. 38,7 €/tzement bei Neuinstallation.

Die festen Betriebskosten, die die Kosten fiir die Instandhaltung, Arbeitslohne, Verwaltung,
Versicherung etc. enthalten, werden mit 22,8 €/tzement 0der 29,6 €/tkjinker angenommen [IEA-08].
Den groBten Einfluss auf die Kostenentwicklung der Oxyfuel-Technik haben allerdings die va-
riablen Betriebskosten, welche die Arbeitsmedien sowie den Energiebedarf abdecken.
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Bild 7-1 Energiebedarf eines Oxyfuel-Zementwerkes im Vergleich zum Referenzfall

Bild 7-1 zeigt den auf der Basis der Simulationsdaten ermittelten Energiebedarf pro hergestell-
ter Tonne Klinker. Der Brennstoffenergiebedarf ist verglichen zur konventionellen Herstellung
nahezu konstant bei + 0,5 % und um bis zu -7 % gesenkt im Minimalfall, abhiingig von der Re-
zirkulationsrate (in Grafik dunkelgraue Fliche). Wie oben beschrieben ist der elektrische Ener-
giebedarf aufgrund der zusitzlichen Aggregate, wie Luftzerlegung, CO,-Aufbereitung, zusitzli-
cher Geblése fiir die Riickfiihrung der Abgase und baulicher Verdnderungen der existierenden
Anlagenteile, wie eine zweite Klinkerkiihlerstufe, erhoht. So benttigen kommerziell angebotene
Systeme zur Sauerstoffbereitstellung zwischen 0,2 und 1 MWh/tg, und zur Kompressionsver-
fliissigung des Kohlendioxides 120 bis 140 kWh/tco,. Eine energetische Integration der zusitz-
lichen Aggregate und eine auf die Anforderung des Standorts angepasste Abwédrmenutzung
wird erforderlich, um die thermische sowie elektrische Energieeffizienz der Gesamtanlage im
Oxyfuel-Betrieb zu optimieren und die indirekten CO;-Emissionen durch einen erhohten
elektrischen Energiebedarf zu minimieren. Der herkommliche elektrische Energiebedarf fiir die
konventionelle Klinkerherstellung von 65 kWh/tkjinker fiir Rohmahlung, Ofenantrieb, Forderein-
richtungen, Gebldse usw. nimmt dennoch im Oxyfuel-Betrieb lediglich 26 % des Gesamtbe-
darfs an Elektrizitiit ein. Fiir die Luftzerlegung muss zudem ein Anteil gleicher Hohe aufge-
bracht werden. Die CO,-Aufbereitung nimmt mit 42 % den Hauptteil des elektrischen Energie-
bedarfs ein. Dieser ist nach [Ecr-12] nur geringfiigig durch die CO,-Reinheit des Abgases im
relevanten Falschluftbereich beeinflussbar. Die restlichen 6 % entfallen auf zusitzliche Aggre-
gate wie den Kondensator (Verdichtung des Gases) und das Gebldse. Unter Beriicksichtigung
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der Zementmahlung steigt der elektrische Energiebedarf von der konventionellen Herstellung
mit 140 kWh/tgiinker (110 kWh/tzement) auf 308 kWh/tjinker (240 kWh/tzement) fiir die Oxyfuel-
Zementherstellung. Uberschligig ist somit mit einer Verdoppelung des elektrischen Energiebe-
darfs bezogen auf den produzierten Zement zu rechnen.

Uber den Abhitzekessel konnen im Schnitt 7 % (~ 22 kWh/t iinker - Randbedingung: 0,48 < R<
0,56, fiinfstufiger Vorwirmer, mittlere bis niedrige Rohmaterialfeuchten) dieses Energiebedarfs
pro Tonne Klinker anlagenintern produziert werden. In Zeiten steigender Energiepreise konnen
weitere Maflnahmen zur Steigerung der Abgasenthalpie rentabel werden. So kann die Stromer-
zeugung mit Hilfe einer ergéinzenden Feuerung im Kesselraum des Aggregates oder einer Redu-
zierung der Zyklonstufen gesteigert werden. Es darf nicht vernachldssigt werden, dass bei Zu-
feuerung die Kosten fiir zusétzlichen Sauerstoff sowie hochwertiges Erdgas in die Kostenkalku-
lation negativ eingehen. Basierend auf einer ORC-Anlage und deren Wirkungsgrad wird eine
Erdgasmenge von 0,6 bis 0,8 kggrgas/kWh zur Stromproduktion benétigt. Verglichen zu den
heutigen Strompreisen von 0,08 €/kWh wire allein dieser Verbrauch an Erdgas 10-fach teurer.
Bei hohen Rohmaterialfeuchten ist es daher aus wirtschaftlicher Sicht giinstiger, die Prozess-
wirme zur Rohmaterialtrocknung zu nutzen und den zusitzlich bendtigten Strom extern zuzu-
kaufen.

Bei einer vergleichenden Gegeniiberstellung von thermischem und elektrischem Nutzenergie-
bedarf bei konventioneller und Oxyfuel-Herstellung ergibt sich somit eine Steigerung des Ge-
samtenergiebedarfs zwischen 12 und 19 %.
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Bild 7-2 Aufteilung der variablen Betriebskosten der Klinkerherstellung unter Oxyfuel-Bedingungen
Die Auswirkung dessen auf die variablen Betriebskosten ist in Bild 7-2 graphisch dargestellt.

Die Kosten fiir Rohmaterial durch den Abbau im Steinbruch (exklusive der Kosten fiir eine spa-
tere Steinbruchrekultivierung) und Zukauf bleiben unverdndert zum Referenzfall. Die Brenn-
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stoffkosten, hier fiir Kohle, sind abhéngig vom thermischen Energiebedarf und werden im Falle
der Nachriistung ebenfalls als unveréndert angenommen. Mit 32 % an den Betriebskosten ma-
chen diese jedoch nicht linger den Hauptanteil aus. Dem Kiihl- sowie Prozesswasser kommt
ebenfalls im Oxyfuel-Prozess insbesondere durch den Kondensator und die CO,-Aufbereitung
mit 1,3 % der Betriebskosten eine groere Bedeutung zu. Der Hauptverursacher der durch den
Betrieb verursachten Kosten ist der Stromverbrauch mit 49 %. Auf Basis der Kosten pro Einheit
Betriebsmittel, die in Tabelle 7-1 aufgefiihrt sind, berechnet sich ein Wert fiir die variablen Be-
triebskosten von 33,9 €/tzement.

Tabelle 7-1 Kosten pro Einheit Betriebsmittel

Posten Einheit Preis Quelle

Kalkstein €t 3 [IEA-08]

Sand/Eisenoxid €n 50 [IEA-08]

Kohle €1t 96,5 BAFA, Quartal 1 und 2,2012

Strom €/kWh 0,08 Boston Consulting: European Average (2006)
Kiihlwasser €n 0,028 [Ecr-12]

Prozesswasser €/t 0,66 [Ecr-12]

Einen Sonderfall der Betrachtung liefert der Einsatz alternativer Brennstoffe. Hierfiir wird ein
Preis zwischen 15 bis 30 % des Kohlepreises nach [McK-08] angenommen. Die Kosten allein
fiir Brennstoff bei dem berechneten Szenario von 70 % Substitutionsrate sinken hiermit um 45
bis 60 %. Dem gegeniiber steht eine Steigerung des elektrischen Energiebedarfs. Die Aufteilung
der Betriebskosten liegt beim Einsatz von Ersatzbrennstoffen bei 60 % Stromkosten und 16 %
Brennstoffkosten. Insgesamt ergibt sich dennoch eine Verringerung der Betriebskosten mit 27,7
bis 29,0 €/tzement. Dies entspricht einer Kostensenkung von 14,5 bis 18,3 % gegeniiber den be-
rechneten Betriebskosten des Kohleszenarios.

Aufgrund des fehlenden gesetzlichen Rahmens konnen die Transport- sowie Speicherungskos-
ten bislang nur abgeschitzt werden. Die Transportkosten sind abhéngig von der Distanz und
werden mit 5 bis 16 €/tco, angegeben [Str-11]. Die Kosten fiir die Speicherung variieren stirker
abhéngig von der Verfiigbarkeit, der Art und der Lage (auf dem Festland oder unter der See)
zwischen 1 bis 20 €/tcop [Str-11]. Fiir die Berechnung der CO,-Vermeidungskosten wurde hier
iber beides eine Annahme von 10 bis 15 €/tcop getroffen. Die Angabe von CO,-
Vermeidungskosten, welche die zusitzlichen Kosten bei der Zementherstellung bezogen auf die
vermiedene Menge an CO, angeben, ist eine sinnvolle Beurteilungsgrofe im Vergleich zu den
CO,-Zertifikatspreisen. In Bild 7-3 sind die einzelnen Posten bezogen auf die vermiedene Ton-
ne CO; dargestellt. Der Haupteinflussfaktor unter den beschriebenen Randbedingungen sind die
Betriebskosten mit ca. 50 % an den Gesamtkosten. Die Gesamtvermeidungskosten belaufen
sich so auf zwischen 50 und 69 €/tco,. Infolge der oben erwihnten limitierenden Faktoren auf
die Abtrennrate (vergleiche Bild 6-38) werden dennoch ca. 0,08 tcoo/tiinker €mittiert. Mittels
der Installation eines weiteren Aggregats (VPSA) im Abgasstrom der CO,-Aufbereitungsanlage
besteht die Moglichkeit, die Abtrennrate auf 99 % zu Lasten des elektrischen Energiebedarfs zu
steigern [Ecr-12]. Durch dieses zusitzliche Aggregat fallen weitere Investitionskosten an.
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Bild 7-3 CO,-Vermeidungskosten

Die Herstellungskosten einer Tonne Zement wiirden somit unter den fiir das Jahr 2030 getroffe-
nen Annahmen um rund 45 bis 65 % erhoht. Es ist zudem zu erwarten, dass die Kosten insbe-
sondere fiir die Investition nach einer Lernphase sinken und die Gesamtvermeidungskosten
langfristig geringer sind. In den oben durchgefiihrten Berechnungen der Vermeidungskosten
wurde der Basisfall betrachtet. Die Herstellungskosten unterliegen jedoch noch weiteren Fakto-
ren, die ausschlaggebend fiir die Wirtschaftlichkeit sind. Eine Leistungssteigerung der Anlage
oder die Erhohung des Einsatzes von alternativen Brennstoffen bis zu einer Substitutionsrate
von 100 % beeinflussen die spezifischen Betriebskosten.

Unter der Annahme, dass auf die Speicherung im Rahmen des CCS-Verfahrens verzichtet wird
und somit auch die Abgasbehandlung entfiele, konnten zudem unter verschiedenen Aspekten
wirtschaftliche Potentiale ausgeschopft werden. Wie in Bild 7-1 dargestellt, wiirde so ein
Hauptverursacher des elektrischen Energiebedarfs wegfallen. Ohne Abtrennung des CO, bietet
die Oxyfuel-Technologie trotzdem im Vergleich zur herkommlichen Herstellung einige Vorteile
wie die Leistungssteigerung oder die verbesserte Ziindfiahigkeit von alternativen Brennstoffen in
einer sauerstoffangereicherten Atmosphére. Ferner konnen die NOy-Bildung aufgrund der ver-
ringert Verfiigbarkeit von Stickstoff und die Rezirkulation reduziert werden (vgl. Kapitel 3.3.1),
so dass die gesetzlichen Begrenzungen des NOy-Gehaltes ohne zusitzliche Reduktionsmal-
nahmen wie SCR/SNCR-Anlagen eingehalten werden konnten. Weiterhin kann der gereinigte
CO,-Strom auch als Produkt vermarktet und muss nicht als Abfall gespeichert werden. CO,
kann so als Grundstoff fiir die Synthese von beispielsweise hoheren Kohlenstoffketten in Kunst-
stoffen genutzt oder erneut in Brennstoffe wie Methanol umgewandelt werden. Kosten fiir die
Speicherung wiirden so entfallen und ggf. Erlose durch das entstehende Produkt erzielt werden,
wenn die Umwandlungskosten dieses erlauben. Zusammenfassend resultiert aus diesen Fakto-
ren eine Sensitivitidt der CO,-Vermeidungskosten [Wol-13], die einer Analyse bedarf, aber den
Rahmen dieser Arbeit iibersteigt.
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8 Diskussion
8.1 Diskussion der Methode

Im Wesentlichen wurden in dieser Arbeit experimentelle und simulationstechnische Untersu-
chungen durchgefiihrt. Diese Herangehensweise soll im Folgenden diskutiert und bewertet wer-
den.

In vorherigen Forschungsprojekten hat sich das auf Massen- und Energiebilanzen basierende
verwendete Prozessmodell bereits als verldsslich und realitidtsnah erwiesen [Kle-06]. Auf dieser
bewihrten Basis wurden Anderungen am Quelltext, wie in Kapitel 6.1.2 beschrieben, zur An-
passung an die Oxyfuel-Technologie vorgenommen. Insbesondere fiir die Betrachtung der deut-
lich vom konventionellen Betrieb abweichenden Betriebszustinde des Oxyfuel-Betriebs ist die
numerische Prozessmodellierung gut geeignet. Andere Modellierungsmethoden wie beispiels-
weise CFD (Computational Fluid Dynamics) sind ebenfalls fiir diese Aufgabe geeignet, bieten
allerdings nicht den Detailgrad an Prozessparametern des vorliegenden Modells und sind zudem
aufwendig zu erstellen. Das genutzte Modell liefert als Ergebnis die Zusammensetzungen,
Temperaturen und Mengen fiir die drei Komponenten Gas, Material und Staub fiir jeden Bilanz-
raum der Anlage (vgl. Beschreibung in Kapitel 6.1.1). Anhand dieser umfangreichen Daten-
menge lassen sich alle wichtigen Aspekte des Klinkerbrennens, wie z.B. die Temperaturprofile,
Klinkerphasen- sowie Abgaszusammensetzungen, beleuchten und der Anlagenbetrieb bewerten.
Das Potential der Oxyfuel-Technologie zur Anwendbarkeit in der Zementindustrie wurde im
Vergleich zu einer Referenzanlage beurteilt. Unabhingig von dieser Referenzanlage, z.B. im
Hinblick auf den Energiebedarf, lassen sich die Auswirkungen auf strukturell dhnliche Anlagen
iibertragen.

Die Qualitdt der experimentell ermittelten Ergebnisse hidngt signifikant vom Versuchsaufbau
und -durchfiihrung ab (Beschreibung in Kapitel 4.2). Die Laborklinkerherstellung bewies an-
hand der chemisch-mineralogischen Untersuchungen kontinuierliche Laborbedingungen, da
keine Abweichung der Zusammensetzung auf verinderte Verweilzeiten oder Inhomogenititen
des Materials zuriickzufiihren war. Die Ergebnisse wurden somit nicht durch die Versuchs-
durchfiihrung verfilscht und sind somit reproduzierbar. Die Klinkerauswahl reprisentiert iiber-
dies eine Spanne an unterschiedlichen Zusammensetzungen, um die potentiell verschiedenarti-
gen Auswirkungen auf unterschiedlich dominante Klinkerphasen zu ermitteln. In der Gegen-
tiberstellung zu einer vergleichbaren Studie von [Syl-95] stimmen die Ergebnisse nicht voll-
stindig tiberein. In dieser wurden deutlich negativere Auswirkungen der CO,-Atmosphére auf
die Zementeigenschaften dokumentiert. Das Forschungsziel der genannten Studie war allerdings
ein anderes und die dementsprechenden Anderungen im Laboraufbau, insbesondere im Hinblick
auf die Kiihlbedingungen, konnen diese unterschiedlichen Beobachtungen erklédren.

Mittels der Kombination der verschiedenen Teilaspekte der vorliegenden Arbeit wurde eine Ba-
sis fiir die Bewertung der zu erwartenden technologischen sowie wirtschaftlichen Auswirkun-
gen und der Anderung der Prozess- sowie Betriebsfiihrung geschaffen.

8.2 Diskussion der Ergebnisse

Die Ergebnisse der Laboruntersuchungen lassen keine negativen Auswirkungen auf die spiteren
Zementeigenschaften erwarten. Abweichungen zum Standardzement (Herstellung unter Luftat-
mosphire) liegen bei der Bestimmung der Hydratationswidrme und der Festigkeitsentwicklung
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insgesamt unter 3 %. Somit wurde ein Variationsbereich festgestellt, der auch fiir Abweichun-
gen bei Wiederholungspriifungen regulirer Zemente iiblich ist. Dariiber hinaus weisen die unter
Oxyfuel-Bedingungen hergestellten Zemente hohere 2-Tage-Festigkeiten sowie Reaktivititen
auf. Bedingt wird dieses unter anderem durch die verbesserte Kiihlung, einhergehend mit einer
Stabilisierung bestimmter Klinkerphasen in CO,-haltiger Atmosphire. Die beeinflusste Calcina-
tionsreaktion verdndert die chemische Zusammensetzung nicht und wirkt sich so auch nicht
unmittelbar auf die spitere Zementqualitit aus. Die Verschiebung des Temperaturbereichs hat
jedoch direkte Auswirkungen auf den Anlagenbetrieb, insbesondere auf die Einstellung des
Vorentsduerungsgrades und der maximalen Temperaturen im Calcinator. Letzteres ist im Zu-
sammenhang mit dem Einsatz alternativer Brennstoffe sowie einer ggf. erhdhten Bildung von
Ansitzen von Belang. Folglich weisen speziell zwei Aspekte aus diesem experimentellen Teil
Riickkopplungen mit der Auslegung der Betriebsparameter auf. Zum einen ist dies der erhohte
Wirmeaustausch durch die CO,-Komponente bei gleicher Gasmenge im Kiihler und zum ande-
ren das erhohte notwendige Temperaturniveau im Calcinationsbereich.

Aufbauend auf den neuen Anforderungen der Oxyfuel-Technik an den Ofenbetrieb, wie z.B. der
ausreichenden Klinkerkiihlung bei gleichzeitiger Forderung nach nahezu vollstindiger CO,-
Abtrennung oder der Integration der Rohmiihle, wurde ein Anlagenschema entworfen. Insbe-
sondere zusitzlich Aggregate wie Wirmetauscher, die eine effiziente Abwéarmenutzung ermog-
lichen, wurden implementiert. Infolge der verdnderten Gaseigenschaften im Oxyfuel-Betrieb
kommt es zu Energieverschiebungen innerhalb der Ofenanlage und mit Anderung der Rezirku-
lationsrate ebenfalls zu einer Beeinflussung der im dufleren Bilanzraum anfallenden Wirme.
Die Untersuchungen der Betriebsparameter zeigen deutlich, dass es ein Optimum fiir den ther-
mischen Energieeinsatz gibt. Dieser Betriebszustand ist allerdings insbesondere im Hinblick auf
die Stromerzeugung nicht zwingend das Optimum der Gesamtanlage. Erst nach einer Analyse
der Spezifikationen einer bestehenden Anlage oder eines Standortes konnen Empfehlungen aus-
gesprochen werden. Ein allgemein fiir jedes Zementwerk giiltiges energetisches Optimum, d.h.
die Beschrinkung auf eine bestimmte Fahrweise fiir den Klinkerbrennprozess existiert nicht.
Bei einer Neuinstallation konnen die Prozessparameter, insbesondere die Rezirkulationsrate, in
Abhingigkeit des Standortes optimal gewihlt werden. Einflussfaktoren auf die Betriebsweise
bilden hierfiir die Rohmaterialfeuchte (festgelegt durch Steinbruch und Standort) und die Stabi-
litdt der Energieversorgung und deren Preis. Die Nachriistung von Bestandsanlagen beschrinkt
die moglichen Freiheitsgrade, insbesondere die Rezirkulationsrate, zur Optimierung der Ab-
wirmenutzung und somit zur energetischen Optimierung der Gesamtanlage. Nach Tabelle 6-12
ist zu urteilen, dass die Anzahl der Moglichkeiten, die Abwéarmenutzung zu beeinflussen, mit
zunehmendem Freiheitsgrad hinsichtlich der Rezirkulationsrate ansteigt. Auch wenn die ur-
spriingliche Anlage perfekt auf die umgebenden Spezifikationen abgestimmt war, miissen bei
der Nachriistung mit der Oxyfuel-Technik im Hinblick auf die Abwérmenutzung gegebenenfalls
Kompromisse eingegangen werden.

Infolge der geringen Modifikationen an der urspriinglichen Anlagengeometrie bei einer Nach-
riistung ist der Ubergangsbetrieb zwischen Luft- und Oxyfuel-Betrieb bei An- sowie Abfahrvor-
gingen vergleichsweise unproblematisch. Mit geringen Anpassungen der iiblichen Prozesspa-
rameter sollte eine umgebaute Ofenanlage in Luftfahrweise sowie mit Sauerstoffanreicherung
betrieben werden konnen. Bei der Neuauslegung einer Anlage mit geringer Rezirkulationsrate
miissen die Anlagenteile, insbesondere Zyklone und Calcinator (vergleiche Bild 6-37), an die
verinderten Prozessstrome angepasst werden. Der Betrieb im Luftmodus erfordert somit eben-
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falls eine Reduzierung der Gasstrome (Anfahren im Teillastbetrieb). Der Umstellbetrieb kann
durch die schrittweise Zugabe des Oxidants als Verbrennungssauerstoff umgesetzt werden.
Grundsitzlich eignet sich Kohlendioxid aufgrund seiner Eigenschaften besser als Stickstoff, um
eine Sauerstoffflamme zu moderieren. Daher muss im Umschaltbetrieb ein addquates Verhiltnis
zwischen Luft und Oxidant geschaffen werden, um Schiden an der Anlage zu vermeiden. Prin-
zipiell kann in diesem Fall beim Ubergangsbetrieb auf die Erfahrungen mit der moderaten Sau-
erstoffanreicherung zuriickgegriffen werden. Als integriertes System verdndert die Oxyfuel-
Technologie die Fahrweise eines Drehrohrofens und erweitert die zur Verfiigung stehenden
Prozessparameter zur Steuerung um die Rezirkulationsrate und die Menge an Oxidant.

Die Oxyfuel-Technologie bietet bei Neuinstallationen und Bestandsanlagen eine Steigerung der
thermischen Energieeffizienz (Bild 6-27) sowie die Moglichkeit zu einer Produktionssteigerung
(Kapitel 6.2.1) im Vergleich zum konventionellen Betrieb. Der hohe Bedarf an elektrischer
Energie von Luftzerlegung, CO,-Aufbreitung oder zusitzlichen Aggregaten wie dem Kondensa-
tor verschlechtert dennoch die gesamte Energiebilanz. Ist es in Zukunft nicht moglich, Strom
kostengiinstig zu produzieren, bleibt es bei einer Steigerung der Herstellungskosten um mindes-
tens 45 %. Eine regenerative Erzeugung wirkt sich zudem vorteilhaft auf die indirekten CO»-
Emissionen aus. Der elektrische Energiebedarf an sich als Kostentreiber lisst sich lediglich in
geringem Rahmen beeinflussen. Abhéngig von der Energieerzeugung durch Abwirme bis zu 30
kWh/tkiinker kann der extern zu beziehende elektrische Energiebedarf verringert werden. Hinge-
gen konnten Investitionskosten bei Verzicht auf einen Abhitzekessel wie den ORC-Prozess oder
den Kondensator verringert werden. Zudem wiirde der Verzicht auf den Kondensator den ther-
mischen (vergleiche Bild 6-33) sowie den elektrischen Energiebedarf (vergleiche Bild 7-1) po-
sitiv beeinflussen. Aus Griinden der Betriebssicherheit im Hinblick auf Verunreinigungen (ver-
gleiche Bild 6-36) wird dennoch eher die trockene Abgasrezirkulation empfohlen. AuBlerdem
miissten die Abgaswege in korrosionsbestindigen Materialien ausgefiihrt werden.

Der Einsatz von alternativen Brennstoffen erweist sich auch im Oxyfuel-Betrieb trotz des er-
hohten elektrischen Energiebedarfs durch die Reinigung eines hoheren Abgasstroms mit gerin-
gerem CO;-Anteil als wirtschaftlich. Voraussetzung hierfiir ist eine geringe Ansatzneigung
durch geeignete Roh-/Brennstoffauswahl. Wihrend das kurzzeitige Offnen von Stocherdffnun-
gen zur Beseitigung von Ansétzen und die resultierende Verdiinnung des Abgases von der CO»-
Autbereitungsanlage mit einem gewissen Grad an Effizienzverlust ausgeglichen werden kann
[Ecr-12], bedarf die Installation eines Bypasssystems eines hoheren Aufwandes. So muss der
durch den Gasbypass abgezogene Volumenstrom dem Abgaskreislauf wieder zugefiihrt und
nicht wie iiblich nach der Kondensation und Entstaubung zum Schornstein iiberfiihrt werden.
Der abgezogene Teilstrom vom Ofeneinlauf wird daher mit Oxidant und nicht mit Luft gekiihlt.
Das entstaubte und sauerstoffangereicherte Bypassgas wird durch den Kiihler dem Prozess wie-
der zugefiihrt. Es entstehen keine Einbuflen bei der Abtrennrate, die Betriebsweise der Ofenan-
lage nimmt so allerdings an Komplexitit zu.

8.3 Bewertung der Ergebnisse im Vergleich zu weiteren Abtrenntechnologien

Zur Beurteilung des Potentials der in dieser Arbeit betrachteten Oxyfuel-Anwendung muss die-
se im Kontext konkurrierender Abtrennmethoden betrachtet werden. Insgesamt ist es durch die
Anwendung der Oxyfuel-Technologie auf die Gesamtanlage je nach Anlagenschaltung und
CO,-Autfbereitunganlage moglich, 88 bis hin zu 99 % der entstehenden CO,-Emissionen abzu-
trennen. Im Vergleich zu anderen Abtrennmethoden wie der Post-Combustion-Technik mit
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mindestens 99 % Abtrennung ist das Verhéltnis von Nutzen zu Aufwand dennoch hoher. Auf-
schluss hieriiber geben im Vergleich die CO,-Vermeidungskosten, welche sich beim Einsatz der
Post-Combustion-Technologie auf ca. 100 €/tco, [Ecr-09] belaufen. Diese Kosten sind bei der
Oxyfuel-Technologie mit 50- 69 €/tco, auch bei geringerer Abtrennrate im Vergleich zu der ge-
nannten Abtrennmethode um einen Faktor bis zu 2 kleiner.

Wie in Kapitel 5.1 beschrieben kann die Oxyfuel-Technik auf verschiedene Weisen in eine Ze-
mentklinker produzierende Anlage integriert werden. Wéhrend das Hauptaugenmerk dieser Ar-
beit auf der vollstindigen Oxyfuel-Technik lag, wurde die teilweise Technik, die den Oxyfuel-
Betrieb auf den Calcinator beschrinkt, erstmals in [IEA-08] und auch in [Ecr-12] betrachtet.
Bild 8-1 veranschaulicht die entstehenden CO,-Emissionen verglichen zu den abgetrennten
CO,-Emissionen fiir beide Anwendungen.
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Bild 8-1 Spezifische CO,-Emissionen der verschiedenen Anlagenschaltungen

Abgetrennt werden in beiden Fillen nur die Emissionen aus dem sogenannten Abgas. Abhéngig
von der CPU-Leistung konnen hiervon maximal 99 % abgetrennt werden. Der Variationsbe-
reich bei der teilweisen Oxyfuel-Technik ist aufgrund verschiedener Betriebsweisen abhidngig
von den Modifikationen an den Anlagen (Nachriistung oder Beibehaltung des Zyklonvorwir-
mers) zudem grofler. Das aus dem konventionellen Strang hervorgehende Rohgas bleibt unbe-
handelt, so dass unvermiedene CO,-Emissionen entstehen. Von unvermiedenen Emissionen aus
Undichtigkeiten an der Anlage wird bei der teilweisen Oxyfuel-Technik nicht berichtet. Direkte
Emissionen aus Leckagen oder zusétzlicher Feuerung belaufen sich bei den in dieser Arbeit an-
gestellten Berechnungen auf maximal 0,02 kgcoo/kgkiinker- Infolge der teilweisen Oxyfuel-
Betriebsweise gelangt dennoch ein nicht vernachlédssigbarer Anteil an CO,-Emissionen in die
Atmosphire. Die Abtrennrate der teilweisen Oxyfuel-Technik ist um 15 bis 34 % niedriger als
beim vollstindigen Betrieb. Global betrachtet fallen bei der Klinkerherstellung mit vollstédndiger
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Oxyfuel-Technik hohere spezifische CO,-Emissionen an. Diese Differenz beruht hauptsichlich
auf den hoheren indirekten Emissionen, die bei der Stromerzeugung aus fossilen Energietrigern
unvermieden bleiben. Aufgrund des geringeren Sauerstoffbedarfs und der geringeren zu behan-
delnden Abgasstrome ist der elektrische Energiebedarf der teilweisen Technik (82%ige Steige-
rung) geringer als der der vollstindigen Technik (104%ige Steigerung). Aus der Annahme einer
regenerativen Stromerzeugung folgt aufgrund des hoheren thermischen Energiebedarfs ein ho-
herer Wert an spezifischen Emissionen bei der teilweisen Technik. Ein vergleichbarer Effekt ist
bei der Gegeniiberstellung der Kosten zu verzeichnen. Wihrend die Herstellungskosten bezogen
auf die produzierte Tonne Zement bei der teilweisen Technik geringer sind, sind die CO»-
Vermeidungskosten (bezogen auf die vermiedene Tonne CO,) angesichts der geringeren Ab-
trennrate hoher. In [Ecr-12] ergab ein direkter Vergleich der beiden Technologien (auf dersel-
ben Berechnungsbasis) ca. 10 % hohere Vermeidungskosten fiir die teilweise Oxyfuel-
Technologie. Zusammenfassend sind beide Technologien technisch machbar und mit einem
gewissen Aufwand nachriistbar. Die Beeinflussung der Calcination ist bei beiden Technologien
unumginglich und eine moglichst gute Abdichtung der Anlage hilfreich.

Schlussendlich birgt die Oxyfuel-Technik verschiedene Vor- sowie Nachteile, welche zusam-
mengefasst der Tabelle 8—1 zu entnehmen sind. Im Wesentlichen wurde gezeigt, dass es aus
Sicht der Betriebsparameter machbar ist, ein Zementwerk mit Oxyfuel-Technik nachzuriisten.
Eine anhand der zusitzlichen Parameter optimierte Anlage steigert iiberdies die thermische
Energieeffizienz, so dass der urspriingliche Nachteil des integrierten Systems ausgeglichen
wird. Im heutigen politischen und wirtschaftlichen Rahmen ist die Oxyfuel-Technik jedoch zu
kostspielig und der Aufwand zu hoch hinsichtlich der notwendigen Sicherheitsaspekte und Ge-
nehmigungsverfahren.

Tabelle 8-1 Bewertungsmatrix der Oxyfuel-Technologie

Vorteile Nachteile

Steigerung der thermischen Energieeffizienz und der Steigerung des elektrischen Energiebedarfs

Produktionskapazitit moglich

Mehr Freiheitsgrade bei der Einstellung der
Prozessparameter ermoglichen weiteres
Optimierungspotential

Integriertes System birgt neue Herausforderungen an
den Betrieb und erfordert Prozessanpassungen

Nachriistung ist moglich

Kostspielige Anlagenmodifikationen und
Sicherheitskonzepte notwendig

Aus heutiger Sicht die giinstigste CO,-Abtrennmethode

Steigerung der Herstellungskosten um min. 40 %

CO,-Abtrennung zwischen 90 und 99 % méglich

Gesetzliche Rahmenbedingungen fiir Speicherung des
CO, ungewiss
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9 Zusammenfassung

Die Minderung von verfahrens- sowie rohstoffbedingten CO,-Emissionen ist in der Zementin-
dustrie seither von grofler Bedeutung. Fiir eine weiterfiithrende CO,-Emissionsminderung iiber
die traditionellen Methoden hinaus eignen sich in technischer Hinsicht die ,,Carbon Capture and
Storage™ (CCS)-Technologien, welche die Abtrennung des CO, aus dem Prozess sowie den
Transport und die anschlieBende Speicherung in geeigneten Lagerstétten umfassen. Neben der
Speicherung wird heute ebenfalls verstirkt die Weiterverwendung/-verarbeitung des CO, disku-
tiert. Die Oxyfuel-Technologie bildet im Vergleich zu anderen Abtrennmethoden die energe-
tisch effizienteste Variante. Ziel dieser Technik ist die relativ unkomplizierte Abtrennung durch
eine Aufkonzentrierung des CO, mittels der Verbrennung mit annihernd reinem Sauerstoff. Zur
Moderierung der Temperaturprofile in der Ofenanlage wird zusitzlich CO; rezirkuliert. Als in-
tegriertes System beeinflusst die Technik den Anlagenbetrieb sowie die chemisch-
mineralogischen Brenngutreaktionen.

Erfahrungen mit der Anwendung der Oxyfuel-Technik zur CO,-Abtrennung liegen bisher nur in
der Kraftwerksindustrie durch Pilotversuche vor. Diese sind aufgrund der Prozessfiihrung und
des Produktes auf die Zementindustrie nur teilweise iibertragbar. In der Zementindustrie wird
heute lediglich geringfiigig Sauerstoff zur Produktionssteigerung oder zur Optimierung der Mit-
verbrennung alternativer Brennstoffe angereichert. Ziel dieser Arbeit war daher die Untersu-
chung der technologischen Auswirkungen sowie des Emissionsminderungspotentials durch die
Anwendung der Oxyfuel-Technik im Zementklinkerbrennprozess.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde nachgewiesen, dass die Oxyfuel-Technologie auf den Zement-
klinkerbrennprozess technisch anwendbar ist. Folgende Kernaussagen lassen diese Schlussfol-
gerung zu:

- Die Zementeigenschaften werden durch eine CO,-angereicherte Atmosphére bei der Her-
stellung nicht signifikant negativ beeinflusst.

- Der prinzipielle Aufbau eines Zementwerkes bleibt erhalten und kann bei ausreichendem
Platzangebot mit den notwendigen Aggregaten nachgeriistet werden.

- Die Teilung des Klinkerkiihlers erlaubt eine optimale Abwédrmeausnutzung unter Wahrung
der CO,-Dichtigkeit und steigert somit die Effizienz der Gesamtanlage. Durch angemessene
externe Wirmetauscheranlagen kann sowohl die Rohmaterialtrocknung gewéhrleistet als
auch bei Bedarf Strom aus Abwérme erzeugt werden.

- Ein optimaler Betriebszustand ldsst sich fiir verschiedene Anlagenstrukturen (Bestandsan-
lagen mit/ohne Calcinieranlage, Neuinstallationen mit Anpassung des Vorwirmerdesigns)
und lokale Spezifikationen (Grad der Rohmaterialfeuchte, Stromversorgungssicherheit) er-
mitteln. Die Rezirkulationsrate bildet dabei die grote Steuergrofie.

- Die Mitverbrennung alternativer Brennstoffe wird durch den variablen Sauerstoffgehalt po-
sitiv beeinflusst.

Hintergriinde zu diesen Aussagen und weitere Erkenntnisse lassen sich wie folgt zusammenfas-
sen:

Die experimentellen Untersuchungen zur Feststellung der Auswirkungen einer stark CO,-ange-

reicherten Ofenatmosphire auf die Materialumwandlung umfassten die wesentlichen Schritte
der Klinkerherstellung: Die Entsduerung des Kalksteins und die Klinkerphasenbildung wéhrend
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des Klinkerbrands und der Klinkerkiihlung. Mit erh6htem CO,-Umgebungspartialdruck besta-
tigte sich eine Gleichgewichtsverschiebung der Entsduerungsreaktion um bis zu 80 K hohere
Temperaturen, abhéngig vom Verwachsungsgrad der Silizium- und Calcium-Komponenten im
Rohmehl. Dieser Sachverhalt wirkt sich unmittelbar auf den Anlagenbetrieb aus.

Negative Auswirkungen variierender Brenn- und Kiihlatmosphiren auf die Klinkerphasenbil-
dung wurden chemisch-mineralogisch nicht festgestellt. Die Analyse der Zementeigenschaften
(Hydratationswirme, Festigkeitsentwicklung etc.) aus den Laborzementen zeigte geringfiigige
Divergenzen unter 3 % zwischen dem Referenzklinker und dem unter Oxyfuel-Bedingungen
hergestellten Klinker. Keiner der Zemente liel zudem eine Farbdnderung infolge von bivalen-
tem Eisen erkennen. Aufbauend auf diesen Experimenten wird die Produktqualitit wéihrend des
Oxyfuel-Betriebs als gewihrleistet angesehen.

Ein Anlagenschema wurde entworfen, das die Abgasrezirkulation implementiert, die Abtrennra-
te maximiert und aus wirmetechnischer Sicht am effizientesten ist. Da die Rekuperation von
Wirme im Klinkerkiihler ausschlaggebend fiir eine gute Energiebilanz ist, ist eine Teilung des
Kiihlers in zwei Segmente vorgesehen. Im heiflen Bereich des Kiihlers soll eine Mischung aus
Sauerstoff (Oxidant) und rezirkuliertem Abgas zugegeben werden, wihrend die zweite Stufe
mit Umgebungsluft betrieben wird. Diese wird anschlieBend zur Rohmaterialtrocknung genutzt,
um eine luftdichte Rohmiihle zu vermeiden. Bedingt durch die verschiedenen Zusammenset-
zungen der anfallenden Gasstrome ist ein externer Warmetauscher zum Ausgleich der Abwir-
mestrome fiir die energetische Optimierung entscheidend. Prinzipiell konkurrieren zwei Arten
der Abwirmenutzung, die Rohmaterialtrocknung und die Stromerzeugung, die durch den Wir-
metauscher in direkter Wechselbeziehung stehen. An erster Stelle muss gentigend Energie zur
Rohmaterialtrocknung vorhanden sein. Hierfiir wird bei Bedarf der Kiihlerabluftstrom mittels
des externen Wirmetauschers mit dem rezirkulierten CO»-haltigen Abgas aus der Ofenanlage
aufgeheizt. Die Oxyfuel-Technik erfordert den Betrieb einer energieintensiven Luftzerlegungs-
anlage (LZA) und einer CO;-Aufbereitungsanlage (CPU). Zur Steigerung der Energieeffizienz
der Gesamtanlage ist die energetische Integration dieser Aggregate iiber eine Eigenstromerzeu-
gung durch Abwédrmenutzung ebenfalls von Bedeutung.

Aufbauend auf diesem Anlagenschema wurde ein bestehendes Prozessmodell erweitert, anhand
dessen mittels Parametervariationen eine Simulationsstudie zur Beurteilung des Oxyfuel-
Anlagenbetriebs durchgefiihrt wurde. Durch die Rezirkulationsrate und die Menge an zugefiig-
tem Sauerstoff werden zusitzliche Freiheitsgrade gewonnen, die die konventionelle Prozessaus-
legung flexibilisieren. Grundsitzlich wird durch die verdnderte Gaszusammensetzung der Ofen-
atmosphire eine Energieverschiebung in der Anlage bemerkbar. Die unterschiedlichen Gasei-
genschaften von CO, (z.B. spezifische Wirmekapazitit) bewirken diese Verlagerung, ein ver-
dndertes Wirmetibertragungsprofil sowie Stromungsprofil im Vorwérmer.

Die Betrachtungen wurden hauptséchlich unter zwei Gesichtspunkten durchgefiihrt:
1. Betrieb einer nachgeriisteten Bestandsanlage (ohne Modifikation der Anlage):
- Ausgehend von einer potentiellen Nachriistung liegt der optimale Betriebsbereich bei einem

Sauerstoffgehalt von 23 Vol.-% im Verbrennungsgas fiir die BAT-Anlage, um die Auswir-
kungen der unterschiedlichen Gaseigenschaften des CO, zu kompensieren. Abhingig von
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den Spezifikationen einer realen Anlage konnte der Sauerstoffbedarf geringfiigig abwei-
chen, jedoch einen Wert von 25 Vol.-% nicht iibersteigen. Weist eine Anlage nur eine ge-
ringe Neigung zur Ansatzbildung auf, kann ebenfalls eine Produktionssteigerung in Be-
tracht gezogen werden. Mittels einer externen Wirmetauscheranlage konnen mittlere Roh-
materialfeuchten bis 7 % getrocknet oder bis zu 30 kWh/tkjinker Elektrizitit erzeugt werden.
Unter Beriicksichtigung hoherer Rohmaterialfeuchten ist eine zusétzliche Feuerung unum-
génglich, die zu unvermiedenen Emissionen fiihrt und somit die Abtrennrate um bis zu 1 %
senkt. Beim Einsatz von alternativen Brennstoffen stellt sich eine positive Wirkung durch
die variablen Sauerstoffgehalte auf das Ziindverhalten und entgegen einer Wéirmever-
schleppung heraus. Auf dhnliche Weise konnte des Weiteren eine iibliche Anlagenvariante
ohne Calcinator optimiert werden.

2. Betrieb einer Neuinstallation:

- Besteht die Moglichkeit, ein Werk vollstidndig neu zu konstruieren, ist die Zielgrofe nicht
nur die thermische Energieeffizienz, sondern ein globales Energieminimum (thermisch und
elektrisch) iiber alle Anlagenaggregate. Grenzen sind der Variation der Rezirkulationsrate
iiber die maximal zulédssige thermische Belastung der Sinterzone oder des Dichtungsaggre-
gats am Kiihler durch eine verminderte Rekuperationszone gesetzt. Es wurde ein Rezirkula-
tionsbereich von 0,36 bis 0,56 (R = Vrezirkuliert/ V Gesamtabgas) Und korrespondierend dazu ein
Sauerstoffgehalt im Verbrennungsgas von 21 bis 36 Vol.-% betrachtet. Einhergehend mit
einer Verringerung der Rezirkulationsrate sinkt der thermische Energiebedarf bis zu einem
globalen Minimum bei R = 0,425 - 0,44. Eine weitere Verringerung bewirkt ein Ansteigen
des Energiebedarfs aufgrund eines Kapazititsstromverhiltnisses im Vorwirmer, welches
keine adiquate Vorwidrmung des Materials zulésst.

Die Rezirkulationsrate als Steuergrofie ist nicht nur beschrinkt auf den Ofenbetrieb durch
die Beeinflussung von Wirmeliibertragungsprofilen, sondern ist ebenfalls geeignet, die Auf-
teilung der anfallenden Abwirmestrome des Ofens zu regeln. Die Verringerung der Rezir-
kulationsrate bewirkt eine Verlagerung der Abwidrme vom Abgas hin zu der Kiihlerabluft
und somit zum Vorteil der Rohmaterialtrocknung. Durch die gezielte Steuerung der Ab-
wirme mit der Rezirkulationsrate kann der Betrieb individuell auf die spezifischen Gege-
benheiten der jeweiligen Anlage sowie des Materialvorkommens abgestimmt werden. Im
Hinblick auf ein ausgewogenes Temperaturprofil sowie die Minimierung des Energiebe-
darfs hat sich eine Rezirkulationsrate von 0,44 + 0,02 als optimal erwiesen. Die Trocknung
von mittleren bis hohen Rohmaterialfeuchten ist ohne eine zusétzliche Feuerung bei gleich-
zeitig realisierbarer Stromerzeugung moglich.

Die feuchte Abgasrezirkulation ist beziiglich des thermischen sowie elektrischen Energiebedarfs
giinstiger. Der Faktor der Korrosionsgefahr insbesondere durch hohere Gehalte an Ver-
unreinigungen wie SO, und somit der Betriebssicherheit steht allerdings im Vordergrund, wes-
halb ein zwischengeschalteter Kondensator empfohlen wird.

Einen weiteren Stellwert nehmen die Abgaszusammensetzung und deren direkte Beeinflussung
des Energiebedarfs der CPU ein. Die Anreicherung des CO, im Abgas wird hauptsiichlich be-
stimmt durch die Wahl des Brennstoffs, den Sauerstoffiiberschuss der Verbrennung, die Sauer-
stoffreinheit der LZA und insbesondere das Ausmal} an Falschlufteinbruch in die Anlage. Ba-
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sierend auf einem Falschlufteinbruch von 6 % wird eine ausreichend gute CO,-Anreicherung
mit ca. 83 Vol.-% im zu behandelnden Abgas unabhingig von der Rezirkulationsrate ermittelt.

Die Abtrennrate des Prozesses wird mafigeblich von der CO,-Aufbereitungsanlage bestimmt.
Die Rezirkulationsrate weist keinen signifikanten Einfluss auf. Verringert wird die Abtrennrate
lediglich durch eine potentiell notwendige zusitzliche Feuerung zur Rohmaterialtrocknung und
Schwund im Kiihler, was zu geringfiigigen CO,-Gehalten in der Abluft fiihrt. Die Obergrenze
ist durch eine maximale Leistung der CPU bei 99 % begrenzt und liegt im Minimalfall bei
88 %.

Prinzipiell ist es durch eine geeignete Prozessparameterauswahl und geringfiigige anlagen-
technische Modifikationen moglich, eine bestehende Ofenanlage ohne thermische Energieein-
buBlen verglichen zum Referenzzustand zu betreiben. Notwendige Verinderungen des Anla-
gendesigns betreffen den Entwurf eines zweistufigen Kiihlers und eines geeigneten Brenners.
Insbesondere bei Nachriistungen tritt das Problem des Platzmangels in den Vordergrund. Eine
Neuinstallation bietet groflere Optimierungsmoglichkeiten hinsichtlich der Standortspezifikatio-
nen. Die Umschaltvorginge bzw. der konventionelle Betrieb gestalten sich aufgrund des stark
angepassten Designs jedoch komplexer. Das iibliche Konzept der Problembehandlung, wie das
Offnen von Wartungstiiren und Klappen, ist durch die Dichtheitsanforderung eingeschrinkt.
Aus diesem Grund werden verbesserte Sicherheits- und Kontrolleinrichtungen benétigt.

Basierend auf diesen Erkenntnissen und unter Zuhilfenahme von geschitzten Investitionskosten
wurde eine wirtschaftliche Betrachtung durchgefiihrt. Der Haupteinflussfaktor auf die Herstel-
lungskosten sind die notwendigen Energiekosten. Bezogen auf die Tonne produzierten Zemen-
tes verdoppelt sich der elektrische Energiebedarf durch die energieintensiven Schritte der Luft-
zerlegung und der CO,-Aufbereitung. Dieses schldgt sich in einer Steigerung der Her-
stellungskosten um 45 bis 65 % nieder. Inklusive der Transport- und Speicherkosten ergeben
sich somit CO,-Vermeidungskosten von 50 bis 69 EUR/tco,. Ein Vergleich mit anderen Ab-
trennmethoden zeigt, dass der Einsatz der Oxyfuel-Technik nach dem heutigen Stand der Tech-
nik trotz dieser hohen Vermeidungskosten die kostengiinstigste Variante zur CO,-Abtrennung
darstellt.

Zusammenfassend bietet die Oxyfuel-Technologie fiir die Zementindustrie ein hohes techni-
sches Potential, CO,-Emissionen iiber die traditionellen Maflnahmen hinaus zu senken. Der
Oxyfuel-Betrieb ldsst sich durch eine geeignete Einstellung der Prozessparameter den verénder-
ten Bedingungen anpassen und bringt iiberdies Vorteile mit sich, wie die Steigerung der thermi-
schen Energieeffizienz der Ofenanlage und mdogliche Produktionssteigerungen. Nachteilig ist
der nahezu verdoppelte elektrische Energiedarf, der die Herstellungskosten deutlich erhdht. Aus
den theoretischen Betrachtungen ldsst sich die Anwendbarkeit der Technik auf den Klin-
kerbrennprozess bestidtigen. Im Hinblick auf eine technische Umsetzung wire jedoch weitere
Forschung notwendig. Unter den heutigen Randbedingungen ist die Technik dennoch wirt-
schaftlich nicht rentabel.
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10 Verzeichnis der Formelzeichen und Indizes

Tabelle 10-1

Erlduterung der Formelzeichen

Formelzeichen Beschreibung Einheit
A Fliche m’
C Wirmekapazititsstrom kJ/(s*K)
[ Spezifische Wirmekapazitit kJ/(kg*K)
€ Betriebscharakteristik (Wirkungsgrad) -
G Freie Enthalpie kJ/mol
H Enthalpie kJ/mol
k Wirmedurchgangskoeffizient W/(m™*K)
A Wairmeleitfahigkeit W/(m*K)
m Massenstrom kg/h

NTU Wiirmeiibertragungseinheiten -
P Druck bar
Pco2ci CO,-Gleichgewichtsdruck der Entsduerungsreaktion bar

¢ Berichtigungsfaktor -
7 Kapazititsstromverhéltnis -
Q’ Wiirmestrom kl/s
R Ideale Gaskonstante 8,314 J/(mol*K)
S Entropie J/(mol*K)
S Schichtdicke m
T Temperatur K oder °C
v Volumenstrom Nm’/h
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CO,-Partialdruck Rechts: Gleichgewichtsverschiebung der Entsduerungsreaktion von Ofen-
mehl 3 abhingig vom CO,-Partialdruck
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Bild B-6

Standardbedingungen (links) und Oxyfuel-Bedingungen (rechts)
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DSC-Messung des hydratisierten Zements, hergestellt aus Klinker 1, gebrannt/gekiihlt unter




K3: Standardbedingungen; wiz=0,4; Hy=3h

K3: Oxyfuel-Bedingungen; w/z=0,4; Hy=3h

Ettingit

ips un i Ettringit ips und Sioe
asbhvd‘:z\\ Synoent Portlandit et - Porandit
Bild B-7 DSC Messung des hydratisierten Zements, hergestellt aus Klinker 3, gebrannt/gekiihlt unter

Standardbedingungen (links) und Oxyfuel-Bedingungen (rechts)

Kd: Standardbedingungen; w/z=0,4; Hy=3h

Ka: Oxyfuel-Bedingungen; wiz=0.4; Hy=3h

omasan TRt

Ettringit  Gips und
Halbhydrat

Syngenit e Ettringit ﬁlﬁiwm
Bild B-8 DSC Messung des hydratisierten Zements, hergestellt aus Klinker 4, gebrannt/gekiihlt unter

Standardbedingungen (links) und Oxyfuel-Bedingungen (rechts)

KS: Standardbedingungen; wiz=0,4; Hy=3h

K5: Oxyfuel-Bedingungen; w/z=0,4; Hy=3h

Ettringit' Gips und
Halbhydrat

Syngenit

Ettringit  Gips und Syngenit
Halbhydrat

Bild B-9

DSC Messung des hydratisierten Zements, hergestellt aus Klinker 5, gebrannt/gekiihlt unter
Standardbedingungen (links) und Oxyfuel-Bedingungen (rechts)

139



Bild B-10  Gefiigeaufnahmen des Klinkers 1, hergestellt unter Standardbedingungen, zu sehen: Granalien,
Belitnester, Grundmasseanreicherung, Details der Klinkerstruktur (obere Reihe links drei Bilder
im MaBstab: 1 mm, obere Reihe rechts und untere Reihe Bilder im MaBstab: 0,02 mm)

Bild B-11  Gefiigeaufnahmen des Klinkers 1, hergestellt unter Oxyfuel-Bedingungen, zu sehen: Granalien,
Belitnester mit Freikalk, Grundmasseanreicherung, Details der Klinkerstruktur (obere Reihe links
zwei Bilder im Mafstab: 1 mm, iibrige Bilder im Mafstab: 0,02 mm)

Bild B-12  Gefiigeaufnahmen des Klinkers 1, hergestellt unter 75% CO,/25% O,-Atmosphire, zu sehen:
Granalien, Freikalksaum, Metallabrieb, Details der Klinkerstruktur (links zwei Bilder im Mafstab:
1 mm, rechts zwei Bilder im MaBstab: 0,02 mm)
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Bild B-13  Gefiigeaufnahmen des Klinkers 1, gebrannt unter Oxyfuel-Bedingungen und gekiihlt unter Stan-
dardbedingungen, zu sehen: Granalien mit Kontaktsaum, Belitnester, Grundmasseanreicherung,
Details der Klinkerstruktur (obere Reihe links drei Bilder im Mafstab: 1 mm, iibrige Bilder im
MaBstab: 0,02 mm)

Bild B-14  Gefiigeaufnahmen des Klinkers 3, hergestellt unter Standardbedingungen, zu sehen: Granalien,
stabilisierter Belit mit Freikalk, Mikrostruktur (obere Reihe links zwei Bilder im MafBstab: 1 mm,
iibrige Bilder im Maf}stab: 0,02 mm)
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Bild B-15  Gefiigeaufnahmen des Klinkers 3, gebrannt unter Oxyfuel-Bedingungen und gekiihlt unter Stan-
dardbedingungen, zu sehen: Granalien, Mikrostruktur mit wenig differenzierter Grundmasse, sta-
bilisierter Belit mit Freikalk (obere Reihe links zwei Bilder im MaBstab: 1 mm, iibrige Bilder im
MaBstab: 0,02 mm)

Bild B-16  Gefiigeaufnahmen des Klinkers 4, hergestellt unter Standardbedingungen, zu sehen: Granalien,
Belitnester ohne/mit Freikalk, Mikrostruktur, C,F-Leisten (obere Reihe links zwei Bilder im Mal3-
stab: 1 mm, iibrige Bilder im MafBstab: 0,02 mm)

Bild B-17  Gefiigeaufnahmen des Klinker 4 hergestellt unter Oxyfuel-Bedingungen, zu sehen: Granalien,
Mikrostruktur (links Bild im MaBstab: 1 mm, iibrigen Bilder im MaBstab: 0,02 mm)
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Schriftenreihe der Zementindustrie
bisher erschienen

1/1949Y

2/1949Y

3/1950"

4/1950"

5/1951Y

6/1951"

7/1951Y

8/1952Y

9/1952"

10/1952Y

11/1953"

12/1953Y

13/1953Y

14/1953Y

15/1954Y

16/1954Y

17/1955Y

18/1955Y

! vergriffen

Britische Norm: Portland-Zement (normal und schnell erhiirtend) (B.S. 12:1974) und
Portland-Hochofen-Zement (B.S. 146:1947)

Packen, Verladen und Transport von Zement
mit Beitridgen von E. Plassmann; E. Ruhland; O. Firber

Gipsschlackenzement — Quellzement
mit Beitrigen von F. Koberich; F. Keil; F. Gille

Analysengang fiir Normzemente
Bearbeitet vom Laboratoriums-Ausschuf des Vereins Deutscher Portland- und
Hiittenzementwerke e. V.

Durchfiihrung von Staubmessungen in Zementwerken

F. Keil

Bestimmung der Feuchtigkeit in den Ofenabgasen nach dem Zweitthermometerverfahren
H. Thlefeldt

Zur Frage der Lebensdauer der deutschen Betonstrafien

F. Keil

Erfahrungen mit dem Federhammer zur zerstorungsfreien Priifung von Beton
K. Obenauer

Die Priifung der Mahlfeinheit mit dem Geriit von Blaine
F. Gille

Staubfragen

mit Beitrigen von F. Mollhoff; F. Gille; H. Ihlefeldt; E. Ruhland

Ausmauerungsfragen

mit Beitrigen von H. Neumiiller; H. zur Strassen; F. Koberich; G. Mufignug; H. Rechmeier

Untersuchung iiber das Magnesia-Treiben von Portlandzement: Herstellung von
Diinnschliffen und An-Diinnschliffen, insbesondere von wasserempfindlichen Proben
F. Gille

Luftporen-Beton

F. Keil unter Mitarbeit von H. Mathieu, K. Obenauer und H. Roesler

Beitrige zur Konstitution des Portlandzement-Klinkers

F. Gille

Schachtofenfragen

Mit Beitrigen von H. von Elsner, H. Ihlefeldt, S. Spohn, H. Lithr und W. Anselm
Mahlbarkeit von Zementklinker und Kalkstein

mit Beitridgen von A. Schmid; H.G. Zeisel

Eigenschaften von granulierten Hochofenschlacken und kiinstlichen basischen Glisern
F. Keil; F. Gille

Auslindische Zementnormen - A.S.T.M. und B.S.S.

Drehofenuntersuchung an Ofen mit Abhitzekesseln und Kalzinatoren
Bearbeitet von J. Parpart und von der Maschinentechnischen Abteilung des
Forschungsinstitutes der Zementindustrie, Diisseldorf

Bestimmung des Gehalts an Feststoffen in den Abgasen der Zementwerke und deren
Kornzusammensetzung (Dissertation TH Aachen)
H. Ihlefeldt
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19/1956"

20/1956"

21/1958Y

22/1958

23/1959

24/1960

25/1960

26/1961

27/1961
28/1961

29/1962

30/1962

31/1964

32/1965

33/1967

34/1968

35/1969

36/1969

D vergriffen
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Beeinflussung der Mahlbarkeit von Festkorpern durch Zusatz von oberfléichenaktiven
Stoffen (Dissertation TH Aachen)
E. Ziegler

Der EinfluB} des Mineralbestandes auf den Mahlwiderstand von Zementklinker
(Dissertation Bergakademie Clausthal)
G. Ackermann

Uber den Einflug der Dampfbehandlung auf Zementklinker verschiedener
Zusammensetzung (Dissertation TH Aachen)
A. Narjes

EinfluB des Gipses auf Klinker mit verschiedenem Aluminatgehalt
R. Kuhs

Zementwerk und Umgebung
mit Beitrdgen von G. Kragh; E. Spohn; H. Lent; E. Ruhland

Uber das Verhalten der Alkalien beim Zementbrennen
(Dissertation Berkakademie Clausthal)
C. Goes

Hydraulische Eigenschaften von kalkreichen Glisern des Systems Ca0-AlQ,-SiO,
F. W. Locher

Staubniederschlagsmessungen in der Umgebung eines Zementwerkes
G. Funke

Staubfragen II

EinfluB einer Temperaturinderung auf die Festigkeit von Zementstein und
Zementmortel mit Zuschlagstoffen verschiedener Wiarmedehnung
(Dissertation TH Aachen)

G. Wischers

Bestimmung der Phasenzusammensetzung von Zementen
mit Beitrdgen von F.W. Locher; H.-G. Smotzyk; E. Woermann; H. Krdmer; K. Grade

Beton in den USA
bearb. von K. Walz; P. Misch; H. H. Schonrock

Das Verhalten des Schwefels beim Brennen von Zementklinker
(Dissertation Berkakademie Clausthal)
S. Sprung

Uber die Liinge von Kohlenstaubflammen in Drehofen (Dissertation TH Braunschweig)
'W. Ruhland

Mabhlfeinheit von Zement. Richtlinien fiir die Bestimmung
Arbeitskreis ,,Feinheitsbestimmung* des VDZ

Die Schlagfestigkeit des Betons (Dissertation TH Braunschweig)
J. Dahms

Die Wirkung von Dimpfen organischer Fliissigkeiten bei der Zerkleinerung von
Zementklinker in Trommelmiihlen (Dissertation TU Clausthal)
H. M. von Seebach

Beitrag zur Berechnung des Wirmeiibergangs in Zementdrehéfen
(Dissertation TU Clausthal)
R. Frankenberger



37/1970

38/1971

39/1972

40/1973

41/1974

42/1976

43/1982

44/1985

45/1985

46/1985

47/1986

48/1987

49/1987

50/1989

51/1991

52/1991

53/1992

Analysengang fiir Zemente
Arbeitskreis ,,Analytische Chemie*

Uferschutzwerke aus Beton: Empfehlungen fiir die Planung und den Bau von
Uferschutzwerken aus Beton (Fassung 1971) - Merkblatt fiir Deckwerksteine aus Beton
fiir den Uferschutz (Fassung 1971)

Arbeitskreis ,,Uferbefestigungen® des VDZ

Beitrag zum Bruchmechanismus von auf Druck beanspruchtem Normal-
und Leichtbeton mit geschlossenem Gefiige (Dissertation Ruhr-Universitiit Bochum)
M. Lusche

Vorbeugende MaBinahmen gegen Alkalireaktion im Beton: Vortrige auf einer
Veranstaltung des Forschungsinstituts der Zementindustrie am 20. Februar 1973 im
Auditorium Maximum d. Universitit Hamburg

Die Ansatzringe in Zementdrehofen (Dissertation TU Clausthal)
D. Opitz

Kornverteilung und Normfestigkeit von Portlandzement
(Dissertation Universitit Karlsruhe)
R. Keienburg

Technologische Probleme beim Brennen des Zementklinkers, Ursache und Losung
(Habilitation TH Aachen)
S. Sprung

Verbesserung der Energieausnutzung beim Mahlen von Zement (Dissertation TH Aachen)
K. Kuhlmann

EinfluB der Granulometrie von Zement auf die Eigenschaften des Frischbetons und auf
das Festigkeits- und Verformungsverhalten des Festbetons (Dissertation TH Aachen)
K. Rendchen

Die Konsistenz von Zementleim, Mortel und Beton und ihre zeitliche Verinderung
(Dissertation TH Aachen)
J. Krell

Das Verhalten des Thalliums beim Brennen von Zementklinker
(Dissertation TU Clausthal)
G. Kirchner

Theoretische und betriebliche Untersuchungen zum Brennstoffenergieverbrauch von
Zementdrehofenanlagen mit Vorcalcinierung (Dissertation TU Clausthal)
H. Rosemann

Theoretische und betriebliche Untersuchungen zur Bildung und zum Abbau von
Stickstoffmonoxid in Zementdrehofenanlagen (Dissertation TU Clausthal)
A. Scheuer

Verformungsverhalten, Energieaufnahme und Tragfihigkeit von Normal-
und Leichtbeton im Kurzzeitdruckversuch (Dissertation TU Darmstadt)
E. Siebel

Stoffliche und konstruktive Eigenschaften hydraulisch gebundener Tragschichten
(Habilitation Universitit Dortmund)
M. Schmidt

Ursachen des Schwindens von Beton und Auswirkungen auf Betonbauteile
(Habilitation TH Darmstadt)
H. Grube

Chemischer Angriff auf Beton: Hinweise zur Anwendung der DIN 4030
W. Rechenberg; E. Siebel
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54/1992

55/1993

56/1994

57/1995

58/1998

59/1998

60/1999

61/2000

62/2001

63/2002

64/2003

65/2004

66/2005

67/2005

68/2005

69/2006
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Mabhlbarkeit der Hauptbestandteile des Zements und ihr Einfluf auf den
Energieaufwand beim Mahlen und die Zementeigenschaften (Dissertation TH Aachen)
B. Schiller

Bestimmung von Spurenelementen in Stoffen der Zementherstellung
Arbeitskreis ,,Analytische Chemie* im VDZ

Reaktion und Abscheidung von Spurenelementen beim Brennen des Zementklinkers
(Dissertation TH Aachen)
B. Kirchartz

Regelung des Energiestroms zur Drehofenfeuerung bei der Herstellung von
Portlandzementklinker (Dissertation TU Clausthal)
D. Edelkott

Verarbeitungseigenschaften von Zement bei der Fertigmahlung in Mahlanlagen mit
Gutbett-Walzenmiihle (Dissertation TH Aachen)
R. Schnatz

Zum Verhalten des jungen Betons unter zentrischem Zwang beim AbflieSen der
Hydratationswirme (Dissertation TH Aachen)
W. Hintzen

Theoretische und betriebliche Untersuchung feuerungstechnischer Mainahmen zur
NO -Minderung an Drehofenanlagen der Zementindustrie (Dissertation TU Clausthal)
S. Gajewski

Herstellung von Zementen mit mehreren Hauptbestandteilen durch gemeinsames oder
getrenntes Mahlen und Mischen (Dissertation TU Clausthal)
M. Miiller-Pfeiffer

Der Einfluss der Granulometrie der Feinstoffe auf die Gefiigeentwicklung und die
Festigkeit von Beton (Dissertation Bauhaus-Universitit Weimar)
T. Reschke

Umsetzung der organischen Bestandteile des Rohmaterials beim Klinkerbrennprozess
(Dissertation TU Clausthal)
U. Zunzer

Herstellung dauerhafter zementgebundener Oberflichen im Trinkwasserbereich:
Korrosionsanalyse und technische Grundanforderungen (Dissertation WWU Miinster)
P. Boos

Zum Einfluss von Langzeitverzogerern auf der Basis von Phosphonsiure auf die
Hydratation einzelner Klinkerphasen, Portlandzementklinker und Portlandzemente
(Dissertation Bauhaus-Universitit Weimar)

J. Rickert

Herstellung und Steuerung der Verarbeitbarkeitseigenschaften selbstverdichtender
Betone (Dissertation TU Berlin)
S. Kordts

Auswirkungen des Phosphateintrages in Drehofenanlagen der Zementindustrie auf
Klinkermineralogie und Zementeigenschaften (Dissertation TU Clausthal)
S. Puntke

NO,-Minderung durch gestufte Verbrennung und deren Wechselwirkung mit dem
SNCR-Verfahren bei Vorcalcinieranlagen der Zementindustrie

(Dissertation TU Clausthal)

N. Bodendiek

Einfluss der Reaktionen verschiedener Zementhauptbestandteile auf den Alkalihaushalt
der Porenlosung des Zementsteins (Dissertation TU Clausthal)
E. Schifer



70/2006 Minderung rohmaterialbedingter SO,-Emissionen in der Zementindustrie
(Dissertation TU Clausthal)
T. Seidler

71/2007 Zum Frostwiderstand gefiigedichter Betone mit geringen Wasserzementwerten
(Dissertation TU Braunschweig)
V. Feldrappe

72/2009  Zur Konstruktion von Hiittensand, seiner quantitativen Bestimmung und seinem
Festigkeitsbeitrag im Zement (Dissertation TU Clausthal)
C. Schneider

73/2009  Wirkungsmechanismen Luftporen bildender Betonzusatzmittel und
deren Nachhaltigkeitspotenzial (Dissertation Ruhr-Universitit Bochum)
E. Eickschen

74/2009  Betonpriifungen zur Beurteilung einer Alkali-Kieselsiure-Reaktion:
Auswirkungen der klimatischen Bedingungen auf die Ubertragbarkeit
von Priifergebnissen (Dissertation TU Braunschweig)

J. Bokern

75/2010  Einfluss des Mahlsystems und der Mahlatmosphiire auf die Zementeigenschaften
(Dissertation TU Clausthal)
S. Seemann

76/2010  Die Hydratation von Hiittensanden und Moglichkeiten ihrer Beeinflussung
zur Optimierung von Hochofenzementeigenschaften (Dissertation TU Clausthal)
V. E. Tigges

77/2011  Assessing the autogenous shrinkage cracking propensity of concrete by means of the
restrained ring test
Die Bewertung der autogenen Schwindrissneigung von Beton mit Hilfe des Ring-Tests
(Dissertation TU Dresden)
S. Eppers

78/2013  Zum Einfluss schwindreduzierender Zusatzmittel und Wirkstoffe auf das autogene
Schwinden und weitere Eigenschaften von Zementstein
(Dissertation Bauhaus-Universitit Weimar)
P. Schiffel
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