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Kurzfassung

Der Hochofenprozess nach dem Linz-Donawitz-Verfahren wird zur Erzeugung von
etwa zwei Drittel des weltweiten Stahls eingesetzt. Als primare Energie- und Reduk-
tionsmittelquelle fur den Hochofenprozess dient immer noch Kohle, wodurch die
Stahlindustrie far etwa 13-25 % der gesamten anthropogenen CO»-Emissionen ver-
antwortlich ist. Im Sinne des Umweltschutzes sind daher nachhaltigere und dennoch

effiziente neue Verfahren gesucht.

Eines dieser Verfahren ist die reduzierende Kalzinierung, welches sich derzeit noch
im Forschungsstadium befindet. Bei der reduzierenden Kalzinierung wird karbonati-
sches Eisenerz mit Wasserstoff bis zu elementarem Eisen reduziert. Dieses reduzie-
rend kalzinierte Feinerz soll dann in weiterer Folge durch physikalische Trennung an
eisenhaltigen Komponenten angereichert werden. Des Weiteren kann das CO- und
CO2-haltige Abgas der Reduktion mit Wasserstoff zu Methan umgesetzt werden. Die
dabei entstehende Abwéarme kdnnte Uber eine Warmekopplung den Reduktionsreak-
tor beheizen.

Die reduzierende Kalzinierung wurde zusammen mit anderen Verfahren auf ihr Zu-
kunftspotential fir die Herstellung von Stahl aus karbonatischen Erzen untersucht.
Dazu wurden neben der reduzierenden Kalzinierung der Hochofenprozess, der Mid-
rex-Prozess, der Corex-Prozess und die kohlebasierte Direktreduktion mit magneti-

scher Trennung naher ausgefihrt und miteinander verglichen.

AuBerdem wurde ein Auslegungsprogramm mit Microsoft Excel 2007 erstellt, wel-
ches Stoff- und Energiebilanz sowie grundlegende Anlagendimensionen einer Stahl-
herstellungsanlage basierend auf der reduzierenden Kalzinierung berechnet, um de-
ren Umsetzungsmaéglichkeiten zu untersuchen und sie mit den anderen Verfahren

aus 6konomischer und 6kologischer Sicht vergleichen zu kénnen.

Die Ergebnisse der Berechnungen zeigen, dass durch die Abwarme der Methanisie-
rung eine autotherme Erzeugung von reduzierend kalziniertem Feinerz mit Wassers-
toff moéglich ist. Daher ist externe Energie weitestgehend nur fir die Wasserstoffer-
zeugung und die Weiterverarbeitung des reduzierend kalzinierten Feinerzes zu bei-
spielsweise Rohstahl notwendig. Letzteres kénnte, wie es fur Direktreduktionsverfah-
ren Ublich ist, durch einen Elektrolichtbogenofen erfolgen. Allerdings geht aus den



Berechnungen hervor, dass fur die Verwendung in einem Elektrolichtbogenofen ein
héherer Gehalt an elementarem Eisen als im Produkt des Forschungsreaktors er-
reicht werden muss. Dazu sind weitere experimentelle Untersuchungen notwendig,
welche vielleicht Mdglichkeiten aufzeigen, wie man einen héheren Gehalt an elemen-
tarem Eisen im Produkt erreichen kann. Geht man davon aus, dass eine nahezu voll-
standige Reduktion des Eisenkarbonates im Reduktionsreaktor erreicht wird, konnte
die reduzierende Kalzinierung einen 6konomischen und nachhaltigen Prozess zur
Stahlherstellung darstellen. Mit der Produktzusammensetzung, die im Forschungs-
reaktor erreicht wurde, kénnte dieses jedoch am ehesten als Eisenquelle fir den
Hochofenprozess verwendet werden. Dies ist jedoch aufgrund des héheren Energie-
bedarfs im Vergleich zur herkdbmmlichen Erzaufbereitung fir den Hochofen wahr-
scheinlich als unwirtschaftlich anzusehen.



Abstract

The blast furnace process of the Linz-Donawitz steelmaking method covers two-
thirds of the global steel production. The primary energy source and reducing agent
for the blast furnace process is coal, whereby the steel industry accounts for 13-25 %
of the global anthropogenic CO»-emissions. Therefore, new sustainable and econom-

ic processes are needed in terms of energy savings and environmental protection.

One of these processes is the so-called “reductive calcination”, which is still in the
stage of research. During reductive calcination, carbonate ores are reduced with hy-
drogen to elemental iron. The reduced iron ore is then separated from the matrix by
physical measure. In addition, the CO- and CO,-containing exhaust gas of the reduc-
tion can be transformed to methane with hydrogen. The thermal energy generated in
this transformation can be used for heating of the reduction reactor.

The future potentials of the reductive calcination and other processes for the produc-
tion of crude steel from carbonate ores are analyzed. Therefore, in addition to reduc-
tive calcination, the blast furnace process, the Midrex process, the Corex process
and the coal-based direct reduction with magnetic separation are investigated and
compared.

Additionally, a design program, which calculates the material and energy balance as
well as the main plant dimensions of an integrated steel plant based on the reductive
calcination, has been developed. The results of these calculations are necessary to
investigate different implementation possibilities of the reductive calcination, and to
compare them with other processes based on economic and ecological bench marks.

The results of the calculations show that due to the waste heat recovery of the ex-
haust gas methanation an autothermal reduction of carbonate ore with hydrogen is
possible. Thus, external power supply is basically only needed for the production of
hydrogen and the further processing of the reduced iron ore to crude steel, for exam-
ple. The latter could be implemented by an electric arc furnace as is applied for direct
reduction processes. However, the calculations also show that a higher content of
elemental iron than reached in the research reactor is needed for the crude steel
production in an electric arc furnace. Therefore, further experimental investigations

are necessary, which might show new possibilities that lead to an increased content



of elemental iron in the reduced iron ore. Assuming an almost total reduction to ele-
mental iron, the reductive calcination could be a sustainable and economic process
for the production of crude steel. With the product composition reached in the re-
search reactor, it could be most likely used as iron source for the blast furnace
process. However, this might be considered uneconomic due to the high energy de-

mand compared to common iron ore beneficiation.
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1 Einleitung

Zwischen den Jahren 2000 und 2010 stieg die Emission an anthropogenen Treib-
hausgasen in COz-equivalenten Gigatonnen durchschnittlich um 2,2 % pro Jahr. Im
Jahr 2010 betrug deren Emission rund 49 Gigatonnen, wovon etwa 76 % CO»-
Emissionen darstellten.[1] Die Stahlindustrie war mit einer Produktion von ungefahr
1,6 Gigatonnen Stahl im Jahr 2015 fir circa 13-25 % dieser CO,-Emissionen verant-
wortlich.[2] Eine Herangehensweise, um den Anteil dieser CO,-Emissionen zu ver-
ringern, stellt dabei die Entwicklung neuer nachhaltigerer Verfahren zur Stahlerzeu-

gung dar.

Eines dieser nachhaltigeren Verfahren ist die direkte Reduktion von karbonatischen
Erzen mit Wasserstoff, welches in dieser Arbeit als reduzierende Kalzinierung be-
zeichnet wird. Dieses, sich derzeit noch im Forschungsstadium befindende Verfahren,
soll naher dargestellt und analysiert werden. Des Weiteren sollen verschiedene Vari-
anten einer industriellen Umsetzung des Verfahrens diskutiert und in technischer,
6konomischer und ékologischer Sicht untereinander und mit bestehenden Technolo-

gien verglichen werden.

Den gréB3ten Anteil an Erzen fur die Rohstahlherstellung bilden die oxidischen Erze
Magnetit (FezO4), Hamatit (Fe-O3) und Limonit (FeO(OH)), welche von weltweiter
Bedeutung sind.[3] Das karbonatische Erz Siderit (FeCO3) wiederum findet vor allem
lokal fiir LAnder wie beispielsweise Osterreich und China Bedeutung. Die wirtschaftli-
che Aufarbeitung von Siderit zu Rohstahl stellt dabei vor allem aufgrund seines ge-
ringeren Eisengehaltes im Vergleich zu Hamatit und Magnetit eine herausfordernde
Aufgabe dar.[2]

Generell wird Rohstahl entweder rein aus Stahlschrott oder aus Erzen unter Beimen-
gung von Stahlschrott erzeugt. Bei den bestehenden Technologien zur Herstellung
aus Erzen werden diese als erstes von Roherz entweder zu Stlickerz, Sinter-Feinerz
oder Pellets fir den nachfolgenden Reduktionsprozess aufbereitet. Dies dient dazu
das Erz zu zerkleinern, den Anteil an wertvollem Eisen zu erhéhen und ungewollte
Unreinheiten zu entfernen. Fir Siderit kommt in den konventionellen Verfahren zu-
satzlich das Kalzinieren (bzw. Rdsten) mit Luft als thermischer Aufbereitungsschritt
hinzu.[3] Der Sinn davon ist es, einerseits das Eisenkarbonat in Kohlendioxid und
Hamatit zu trennen (Gign. 1.1), um das freiwerdende Kohlendioxid im Reduktionsre-



aktor zu minimieren, da dieses im Allgemeinen negative Auswirkungen hat — ande-

rerseits wird dadurch auch das Gewicht des Erzes fiir den Transport reduziert.[2], [3]

FeCO3+ 7 05 > 5 Fey03 + CO, (1.1)

Nach der Aufbereitung werden die Eisenerze unter Einsatz eines Reduktionsmittels
(CO bzw. Hy) zu reinem Eisen reduziert. Die Gleichungen 1.2 bis 1.4 zeigen dabei
die Reduktion von Hamatit mit Kohlenmonoxid zu Eisen Gber die Zwischenprodukte
Magnetit und Wstit (FeO). Die Gleichungen 1.5 bis 1.7 zeigen dieselbe Umwand-
lung mit Wasserstoff als Reduktionsmittel.[4]

3Fe,03+CO - 2Fe30,+ CO, (1.2)
Fe30,+ CO - 3Fe0 + CO, (1.3)
FeO+ CO - Fe+ CO, (1.4)
3Fe,03 + Hy - 2 Fe30, + H,0 (1.5)
Fe30,+ H, = 3 FeO + H,0 (1.6)
FeO + H, - Fe + H,0 (1.7)

Die drei hauptsachlich verwendeten Prozesse dazu sind der Hochofen-, der Direkire-
duktions- und der Schmelzreduktionsprozess. Das Endprodukt des Schmelzredukti-
onsprozesses und des Hochofenprozesses stellt das Roheisen dar. Dieses wird dann
in der Regel nach dem Linz-Donawitz-Verfahren im Sauerstoffkonverter unter Bei-
mengung von Stahlschrott zu Rohstahl ,gefrischt”. Dabei werden stérende Begleit-
elemente wie Kohlenstoff, Silizium, Schwefel und Phosphor aus dem Roheisen durch
Oxidation entfernt.[4] Im Jahr 2015 wurde das Linz-Donawitz-Verfahren fir 74,2 %
des weltweit erzeugten Rohstahles verwendet. 25,2 % wurden 2015 mittels Elektro-
lichtbogenofen entweder direkt aus Stahlschrott oder aus Eisenschwamm hergestellt.
Die restlichen 0,6 % gehen entweder auf das veraltete Siemens-Martin-Verfahren
zurlck oder auf anderweitige Verfahren.[5] Eisenschwamm stellt das Endprodukt des
Direktreduktionsprozesses dar, welches 2015 fir etwa 5 % der weltweiten Rohstahl-
produktion verwendet wurde.[6] Da der Hochofenprozess mit Linz-Donawitz-
Verfahren fir rund zwei Drittel des erzeugten Stahles verwendet wird, stellt er mit

Abstand die bedeutendste Technologie zur Herstellung von Rohstahl dar.[4] Darum



wird dieser Prozess auch am detailliertesten in dieser Arbeit ausgefiihrt, wahrend die
anderen Prozesse hingegen nur kurz erlautert werden. Abbildung 1 zeigt zusammen-

fassend die verschiedenen Prozesse zur Rohstahlherstellung im Uberblick.[7]

Eisenerze
Stiickerz Feinerz Stiickerz, Feinerz Stiickerz Feinerz
Sinter i l FJ;
oy s ‘é E " Pellets F;Eellets
SE— Pellets ) i ; g::,on

[ —
Koks @

l pos Direkt- l
Hochofen Vsrradaiiion —l reduktion
. Erdgas,
ohle Erdol
. ) } —_— % Erdgas
E;dgaKs,hITrdol Wind Schmelz- G
el 02 02—> reduktion Schachtofen  Drehrohrofen ~ Wirbelschicht
(Corex) ‘ J
Roheisen Roheisen
Sauerstoff—l rSchrott Schrott Sauerstoff lEisenschwamm
{ ' Schrott
e

O2-Konverter 02-Konverter Elektro-Lichtbogenofen

Abbildung 1: Verfahrenslinien zur Stahlerzeugung.[7]

Bei der reduzierenden Kalzinierung fallen das Rdésten und die Reduktion zu einem
Prozess zusammen — es wird somit direkt aus Siderit Eisen gewonnen und die Bil-
dung des Zwischenproduktes Hamatit weitestgehend unterdriickt (Glgn.1.8). Dies
fOhrt dazu, dass die CO»-Emissionen um bis zu 60 % und der Einsatz an Redukti-
onsmittel um bis zu 33 % gegenlber der Roheisenherstellung mittels Réstung und

anschlieBender Reduktion mit Kohlenmonoxid, verringert werden kénnen.[2]
FeC03+ H2 —)F6+H20+COZ (18)

Das entstehende CO, kann im Reduktionsreaktor der reduzierenden Kalzinierung
direkt Gber eine Hydrierungsreaktion zu CH4 (Glgn. 1.9) oder Uber die Rickreaktion
der Wassergas-Shift-Reaktion (Glgn. 1.10) zu CO umgewandelt werden.[8] Die somit
im Reduktionsreaktorabgas enthaltene Gase CO und CO, kénnen dann durch kataly-



tische Methanisierung zu CH4 umgesetzt werden (Gign. 1.9 und 1.11), wodurch die
CO.-Emissionen weiter gesenkt werden. Alternativ dazu kénnte aus dem Abgas auch
Synthesegas generiert werden, welches in weiterer Form Uber die Fischer-Tropsch-
Synthese zu langkettigen Kohlenwasserstoffen verarbeitet werden kann (Gign.
1.12).[2]

CO,+ 4H, > CH, + 2 H,0 (1.9)
CO0,+ H, > CO+ H,0 (1.10)
CO+ 3H, > CHy, + H,0 (1.11)
CO+ 2H, > —CH, — + 2 H,0 (1.12)

In [8] wurde ein Modell dargestellt, mit dem die Stoff- und Energiebilanz, sowie das
Reaktorvolumen fir einen Rohrbindelreaktor zur reduzierenden Kalzinierung von
Siderit berechnet werden kénnen. Dieses Modell wird in dieser Arbeit aufgegriffen
und erweitert, um die verschiedenen Méglichkeiten der technischen Umsetzung, die
Wirtschaftlichkeit und die Okologie der reduzierenden Kalzinierung besser untersu-
chen zu kdénnen. Des Weiteren wurde in [8] basierend auf diesem Modell ein Ausle-
gungsprogramm mit Microsoft Excel 2007 entwickelt, welches als Teil dieser Arbeit
ebenfalls erweitert wird. Eine Zusammenfassung des Modells, dessen Erweiterungen
und eine Auswahl von Ergebnissen des erweiterten Auslegungsprogramms fir be-

stimmte Eingabeparameter werden dargestellt und diskutiert.

2 Hochofenprozess

Abbildung 2 zeigt schematisch die wichtigsten Komponenten und Stréme des Hoch-
ofenprozesses in einem GrundflieBbild. Auf diese soll nun der Reihe nach in diesem

Kapitel ndher eingegangen werden.
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Abbildung 2: Typisches GrundflieBbild eines Hochofenprozesses.

2.1 Erzaufbereitung

Generell wird Erz aufbereitet um die PartikelgroBe des Erzes zu verringern, den An-
teil an wertvollem Eisen zu erh6hen und den Anteil an ungewollten Unreinheiten, der
sogenannten Gangart, zu verringern. Dadurch ist das Erz sowohl fir den Transport,
als auch fir den weiteren Prozess besser geeignet. Des Weiteren sei erwahnt, dass
bei Erzen mit hohem Eisengehalt oft nur eine Mahlung und Siebung notwendig ist, da
die Unreinheiten bis zu einem gewissen Mal3 auch im Hochofen und im nachfolgen-
den Stahlkonverter entfernt werden. Zu den ungewollten Unreinheiten gehéren unter
anderem Phosphor, Schwefel, Chrom, Kupfer, Alkalimetalle, Schwefel und Titan.[3]
Far Siderit kommt zusétzlich das Kalzinieren fir den darauf folgenden Hochofenpro-
zess hinzu, bei dem das Eisenkarbonat in Kohlendioxid und Hamatit getrennt wird

(Glgn. 1.1).[2] Dies dient primar dazu, das freiwerdende Kohlendioxid im Hochofen



zu minimieren, da dieses sonst negative Auswirkungen fir die Roheisenherstellung
hatte — nahere Informationen dazu in Kapitel 2.2.2.6. Die Gangart soll sich im spate-
ren Hochofen hauptsachlich in der Schlacke ansammeln. Um dies bestmdglich zu
gewahrleisten, muss die Schlacke eine bestimmte Basizitat aufweisen, da dann die
Abwanderung von Unreinheiten in die Schlacke begiinstigt wird. Die meisten Erze
sind jedoch sauer, was auf einen hohen Siliziumdioxidgehalt in der Gangart zurlick-
zufOhren ist. Dieser wird in der Aufbereitung in der Regel auf 1 bis 4 Gew.-% redu-

ziert, was eine basische Schlacke ermdglicht.[3]

Generell gibt es drei Arten von aufbereitetem Erz: Stlickerz, Sinter-Feinerz oder Pel-
lets. Alle drei Arten sind grundsaizlich fur die Roheisenherstellung im Hochofen ge-
eignet. Abbildung 3 zeigt schematisch wie oxidisches Roherz (z.B. Magnetit), wel-
ches nicht gerdstet werden muss, aufbereitet wird. AuBerdem erlautert die Abbildung
den Unterschied der drei eisenhaltigen Ausgangsmaterialen fir den Hochofenpro-

zess.[3]
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Abbildung 3: Erzaufbereitung oxidischer Erze.[3]



Reichhaltige Erze werden mit Brechern oder Muhlen zerkleinert. Die Grobfraktion
daraus bildet dann das Stlickerz, welches bereits flir den spateren Hochofen als Ein-
satzstoff verwendet werden kann. Die Feinfraktion aus dem Brecher muss entweder
gesintert oder gemahlen und anschlieBend pelletiert werden. Dies muss durchgeftihrt
werden, da das Erz dem Hochofen nicht zu fein zugefiihrt werden darf, damit die

Gasdurchlassigkeit gewahrleistet ist.[3]

Erze mit geringem Eisenanteil missen aufkonzentriert werden, indem das taube Ge-
stein abgetrennt wird. Dazu wird das Erz ausreichend zerkleinert, klassiert und dann
aufgrund physikalischer oder physikochemischer Unterschiede zwischen Gangart
und Eisen getrennt. Die Klassierung ist notwendig, da die Apparate zur Abtrennung
der Gangart im Allgemeinen fir Partikel in einem bestimmten Gré3enbereich ausge-
legt sind. Die Abtrennung kann beispielweise aufgrund der unterschiedlichen Dichten
erfolgen. Dazu kommen unter anderem Apparate wie Zentrifugen, Sedimentations-
behélter und Hydrozyklone zum Einsatz. Zur danach notwendigen Abtrennung der

Flussigkeit vom aufkonzentrierten Erz kénnen Filter verwendet werden.[3]

Ein weiteres Verfahren zur Trennung von Gangart und Eisenerz stellt die magneti-
sche Aufkonzentrierung dar, wobei in der Regel zwischen schwach und stark magne-
tischen Verfahren unterschieden wird. Die verbreitetste Variante der schwach mag-
netischen Trennung ist die Trommelmagnetabscheidung mit einer magnetische
Flussdichte von bis zu 0,15 Tesla laut [3] beziehungsweise bis zu 0,8 Tesla laut [9].
Dabei kann zwischen trockener und nasser Trennung unterschieden werden. Bei der
trockenen Variante wird die Trommel von oben beladen und nicht magnetische Teil-
chen werden nicht aufgenommen. Bei der nassen Trennung wird die Trommel von
unten mit der Suspension angestrémt und die magnetischen Teilchen herausgezo-
gen.[3] Schwach magnetische Verfahren werden vor allem fir Erze mit hoher magne-
tischer Suszeptibilitat, wie Magnetit verwendet. Diese betragt bei Magnetit zwischen
625 und 1156 cmd/kg. Flur hingegen schwach magnetische Erze wie Hamatit, Limonit
und Siderit, die gerade einmal ein Prozent oder weniger der magnetischen Suszepti-
bilitat von Magnetit aufweisen, gibt es spezielle stark magnetische Verfahren.[9] Das
meist verbreitetste ist die Trennung mittels ,Jones-High-Magnetic-Wet-Separator® mit

einer magnetischen Flussdichte von 0,1 bis 0,5 Tesla in der Separationszone bezie-



hungsweise Hochstwerten von 0,8 bis 2 Tesla an bestimmten Stellen der Abschei-

deelemente.[3], [9] Flr nahere Informationen zu diesem Trennverfahren siehe [9].

Von allen schwach magnetischen Erzen ist der Siderit mit einer magnetischen Sus-
zeptibilitat von 0,7 bis 1.5 cm3kg am wenigsten geeignet fir eine magnetische Auf-
konzentrierung, da zu geringe Eisenanteile beim Konzentrat erreicht werden.[9] In-
folgedessen ist eine konventionelle magnetische Aufkonzentrierung von Siderit in der
Industrie sehr selten — als Teil der sogenannten magnetischen Rdéstung ist sie aller-
dings sehr wohl relevant. Dabei werden schwach magnetische Eisenerze zu stark
magnetischem Magnetit in Schachtéfen oder Drehrohréfen mittels Reduktionsmitteln

umgewandelt und dann durch schwach magnetische Trennung aufkonzentriert.[3]

Eine Trennung basierend auf physikochemischen Unterschieden stellt die Flotation
dar. Die momentan am weitest verbreitetste Ausfiihrung dabei ist die indirekte Flota-
tion bei der die Gangart in den Schaum und die eisenhaltigen Materialen in den Un-
terfluss wandern. Als Trennmittel werden Starke oder Dextrin in Verbindung mit ei-
nem basischen pH-Wert verwendet. Die verwendeten Kollektoren héangen von der

Gangart ab. Fir Siliziumdioxid sind beispielsweise Aminsalze gangige Kollektoren.[3]

In der Regel werden die verschiedenen Verfahren je nach Roherzzusammensetzung
so kombiniert, dass sich minimale Kosten einstellen. So erfolgt bei Erzen mit niedri-
gem Eisengehalt vorerst eine Aufkonzentrierung mit glinstigen Verfahren wie der Se-
dimentation oder der magnetischen Trennung. Erst danach kommt die relativ teure
Flotation fur die finale Anreicherung zum Einsatz. Nach der Anreicherung wird die
Grobfraktion wiederum gesintert und die Feinfraktion pelletiert, wodurch die Erzauf-

bereitung abgeschlossen ist.[3]

2.1.1 Aufbereitung von Sideriterzen

Siderit weist als karbonatisches Erz gegenlber oxidischen Erzen wie Magnetit und

Hamatit einige Nachteile fir die Stahlherstellung auf. Zu diesen zéhlen:

e Ein niedriger Eisengehalt von etwa 25-40 Gew.-% gegeniber etwa
45-70 Gew.-% (Magnetit) und etwa 40-60 Gew.-% (Hamatit).[10]
e Hoher Gluhverlust [11]



e Zersetzung des Karbonates durch spezielle thermische Aufbereitung
(= Kalzinierung) fur die meisten Stahlerzeugungsverfahren notwendig.[3]

e Schlechtere CO2-Bilanz [2]

o Ublicherweise haben Roherze einen hohen Anteil an Mg-, Ca- und Mn-
Substituten fur Fe im FeCOs-Gitter, was neben dem bereits erwadhnten gerin-
gen Eisengehalt auch ungewollte Verunreinigungen mit sich bringt.[11]

e Geringere Magnetisierbarkeit [9]

e Geringere Harte kann zu Problemen beim Mahlen fihren, indem sich anstatt
eines Pulvers eine Paste bildet.[12] So liegt die Harte von Siderit bei 4-4,5
Mohs, wahrend die von Limonit bei 5-5,5 Mohs, die von Magnetit bei 5,5 Mohs
und die von Hamatit bei 6,5 Mohs liegt.[3]

Dennoch spielt die Stahlherstellung aus Erzen mit niedrigem Eisengehalt wie Siderit
vor allem fiir China und Osterreich eine entscheidende Rolle. So weisen die Eisen-
erzvorkommen in China mit durchschnittlich etwa 30 Gew.-% gréBtenteils einen nied-
rigen Eisengehalt auf.[13], [14] Laut [11] haben gar 97 % der Vorkommen in China
einen Eisengehalt unter 30 Gew.-%. AuBBerdem betragt in China der Anteil an Siderit
4-14 % des gesamten Eisenerzvorkommens.[11], [13] Osterreich hingegen weist mit
dem Steirischen Erzberg nur ein kommerziell genutztes Eisenerzvorkommen auf, in
welchem die beiden Eisenquellen Siderit und Ankerit (ein Eisen-Magnesium-
Karbonat) miteinander verwachsen sind. Dabei handelt es sich jedoch um die gréB3te
Sideritlagerstatte der Welt, welche den 6sterreichischen Bedarf an Eisenerzen zu
etwa 25 % deckt.[15], [16]

Aufgrund der Nachteile des Siderits gegeniber oxidischen Erzen bedarf es effizienter
Prozesse um ihn wirtschaftlich nutzen zu kdnnen. Dies ist Uber die traditionelle
Stahlherstellung mittels Hochofenprozess herausfordernd, da die zuséatzlichen Appa-
rate fur die Réstung mit Luft und Energie aus elektrischen Heizsystemen bzw. Kohle-
oder Gasverbrennung einen schlechten Wirkungsgrad und hohe Kosten bzw. hohes
Abgasvolumen aufweisen.[12] Die Reaktionsgleichung fiir eine Réstung von Siderit
mit Luft ist in Gleichung 1.1 ersichtlich.[2] Typische Apparate zur Réstung mit Luft
sind Schachtéfen, Drehrohréfen und Sinteranlagen. Bei letzterer wird das gemahlene

Roherz in einem Schritt kalziniert und gesintert.[3]



Aufgrund dieser Effizienz- und Umweltprobleme bei der Nutzung von Siderit Uber die
traditionelle Stahlherstellung wird in den letzten Jahren in China viel Forschung im
Bereich der Sideritaufbereitung betrieben, um effizientere Aufbereitungsverfahren zu
entwickeln. So wird zurzeit fur die Aufbereitung von Siderit zum Beispiel an magneti-
scher Réstung mit schwach magnetischer Trennung, stark magnetischer Trennung,
an Rostung mit Mikrowellenenergie, an Flotation und anderen kombinierten Trenn-
verfahren geforscht.[11], [12], [14]

Aber nicht nur an neuen Aufbereitungsverfahren, sondern auch an ganzlich neuen
Verfahren zur Sideritnutzung wird intensiv geforscht. Beispiele dafiir sind die reduzie-
rende Kalzinierung (Kapitel 4), welche sich zurzeit im Labormafstab befindet, und
die Direktreduktion mit Kohle (Kapitel 3.4), bei der sich erste Verfahrensvarianten im
PilotmafBstab befinden.[11], [14]

Um eine typische Aufbereitung eines Sideriterzes fir den Hochofen zu erlautern, soll
nun kurz auf die Aufbereitung des Erzes vom Steirischen Erzberg eingegangen wer-
den. So wird Erz vom Erzberg mit Uber 30 Gew.-% Eisengehalt nur auf KorngréBen
von unter 8 mm zerkleinert, welches als ,Fertigerz® bezeichnet wird. Erz mit einem
Eisengehalt von 22-30 Gew.-% wird zerkleinert, mittels Siebung klassifiziert und dann
Uber eine Schwertriibe- und Nassmagnetabscheidung auf einen Eisengehalt von et-
wa 34 Gew.-% aufkonzentriert. Dieses aufbereitete Erz wird als ,Konzentrat“ be-
zeichnet. Erze mit einem Eisengehalt unter 22 Gew.-% werden derzeit nicht abge-

baut. In dieser Form kommen Fertigerz und Konzentrat als Feinerz in den Handel.[15]

Sowohl Fertigerz als auch Konzentrat werden dann beispielsweise im Hluttenwerk der
voestalpine AG in Donawitz fir den Hochofenprozess verwendet. Die Informationen
Uber diese Verwendung des Erzes vom Erzberg stammen von der voestalpine AG.
So muss das Feinerz vom Erzberg, wie alle Feinerze, fur den Hochofenprozess ge-
sintert werden, um Probleme mit der Gasdurchlassigkeit zu vermeiden. Dabei wird
das Feinerz auf der Sinteranlage unter Anwesenheit von Luftsauerstoff bei einer
Temperatur von etwa 900 °C auch kalziniert (Glgn. 1.1) und es kommt zu einem
Gluhverlust von etwa 33 Gew.-%. Durch diesen GlUhverlust steigt der Eisengehalt
des Feinerzes auf etwa 50 Gew.-%. Das Huttenwerk in Donawitz wird dabei nur zu
25 Gew.-% mit Feinerz vom Erzberg und zu 75 Gew.-% mit oxidischem Importerz

betrieben. Dieses Importerz weist einen Eisengehalt von etwa 60-65 Gew.-% auf und
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wird als Feinerz auf der Sinteranlage zum Erzberg-Erz dazu gemischt. Was den
Gluhverlust dieser Erze betrifft, so hangt dieser von der Art des Erzes ab. Demnach
haben limonitreiche Erze einen Glihverlust von bis zu 10 Gew.-%, Hamatiterze un-
geféhr 0-1 Gew.-% und Magnetiterze haben sogar einen negativen Glihverlust, da
Magnetit in Luftatmosphéare zu Fe,O3 oxidiert. Fir die anteilige Verwendung von Erz
vom Erzberg und oxidischen Importerzen gibt es mehrere Griinde. Die Hauptgriinde

sind:

e Erz vom Erzberg ist reich an basischen Komponenten (CaO, MgO) und arm
an saurer Gangart (SiOz, AlO3). Fir eine optimale Roheisenqualitdt muss die
Schlacke im Hochofen eine bestimmte Basizitat aufweisen (siehe Kapitel
2.2.4). So ware bei einer reinen Verwendung von Erzberg-Erz die Basizitat zu
hoch und bei einer reinen Verwendung von Importerz mit typischer saurer
Gangart die Basizitdt zu nieder. Bei ersterem muissten dann saure Zuschlage
(Feldspat oder Tonschiefer) und bei letzterem basische Zuschlage (Kalk) zu-
gesetzt werden. Durch das anteilige Verwenden von Import- und Erzberg-Erz
kann die Menge an Zuschlagen und damit die Menge an Schlacke, welche far
einen wirtschaftlichen Prozess mdglichst niedrig sein sollte, gering gehalten

werden.

e Das Erz vom Erzberg hat zwar einen niedrigeren Eisengehalt, dafir ist es

gunstiger als Importerz.

e Bei reiner Verwendung von Erz vom Erzberg wéren die spezifische Schla-
ckenmenge pro Tonne Roheisen, der spezifische Alkalien-Einsatz und der

Mangangehalt fir die meisten Stahlsorten im Roheisen zu hoch.
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2.2 Hochofen

2.2.1 Grundschema und Betriebsweise

Abbildung 4 zeigt den Aufbau eines Hochofens.[10]

Gicht
Schacht
Ringleitung
Kohlesack [\}
— O
Rast
Windform Gestell

Stichloch ——~ \\\\\\ Schlackenform
Bodenstein —— //////

Abbildung 4: Schematischer Aufbau eines Hochofens (adaptiert ibernommen aus [10]).

Im Hochofen soll das aufbereitete Eisenerz zu mdglichst reinem Eisen reduziert wer-
den. Fir diese Reduktion sind grundsatzlich neben dem Eisenerz auch Zuschlagstof-
fe und Koks, welches als Kohlenstoff- und Energiequelle dient, notwendig. Als Ei-
senerz wird dabei meistens eine Mischung aus gesintertem Erz, pelletiertem Erz und
Stlickerz verwendet. Die Zuschlagstoffe (z.B. Kalkstein) dienen einerseits als Schla-
ckebildner — andererseits senken sie auch den Schmelzpunkt des Eisens. Die Mi-
schung aus Eisenerz und Zuschlagstoffen nennt man Méller. Der Sinn der Schlacke
ist dabei im Roheisen unerwinschte Stoffe, wie die sogenannte Gangart
(= Verunreinigungen des Modllers), Koks und zusatzlich verwendete Kohlenstoffquel-
len, zu binden, wobei je nach Gangart unterschiedliche Zuschlagstoffe verwendet
werden.[4], [17]
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Am oberen Ende des Hochofens (= Gicht) werden abwechselnde Schichten aus Mél-
ler und Koks eingetragen. Diese sinken aufgrund der Schwerkraft ab. Weiter unten
im Hochofen wird tber die Windformen etwa 1300 °C heil3e Luft eingeblasen — der
sogenannte HeiBwind. Fir einen effizienteren Prozess wird die daflir benétigte Luft
um etwa 2 bis 4 Vol.-% zusatzlich an Sauerstoff angereichert und auf einen Druck
von etwa 4,5 bar verdichtet. Der HeiBwind reagiert dann mit dem Koks, wodurch
Waérme und das primére Reduktionsmittel CO entstehen. Da es unwirtschaftlich ware
als Kohlenstoff- und Energiequelle nur den vergleichsweise teuren Koks zu verwen-
den, wird dieser teilweise durch glinstigere Alternativen wie pulverisierte Kohle, Erddl,
Erdgas oder Plastikmull ersetzt. Diese alternativen Stoffe werden dabei in der Regel
nicht Ober die Gicht des Hochofens, sondern Uber die Windformen zugefthrt. Des
Weiteren entsteht durch Erddél, Erdgas und Plastikmll mit Hz ein sekundares Reduk-
tionsmittel.[4] Dieses spielt jedoch mit Anteilen von 1 bis 4 Vol.-% im Vergleich zu CO,
welches mit Anteilen zwischen 12 und 35 Vol.-% im Hochofen vorliegt, eine eher un-
tergeordnete Rolle.[17] Was die Starke der beiden Reduktionsmittel CO und Hz be-
trifft, so sei erwahnt, dass etwa unter 830 °C CO das starkere Reduktionsmittel ist
und dartber H,. ,Starker” bedeutet in diesem Fall, dass der Anteil an Reduktionsmit-
tel im Gas flr ablaufende Reduktionsreaktionen geringer sein kann, als beim ande-
ren. Die entstandenen Reduktionsmittel reagieren in den verschiedenen Stufen des
Hochofenprozesses mit Hamatit, Magnetit oder Wiistit zu Eisen nach den Gleichun-
gen 1.2 bis 1.7. Dadurch, dass neben dem Eisen im Hochofen auch Koks und CO
vorhanden sind, bildet sich mit Kohlenstoff geséattigtes Roheisen, welches in der Rast
zusammen mit der Schlacke gesammelt wird. Die Schlacke schwimmt dabei auf-
grund ihrer geringeren Dichte auf dem Roheisen auf.[4] In regelmaBigen Abstadnden
von 2 bis 3 Stunden wird dann das Roheisen Uber das Abstichloch und die Schlacke
Uber die Schlackenform aus dem Hochofen abgezogen.[10] Bei manchen Ausfiih-
rungen werden sowohl Roheisen als auch Schlacke aus dem Abstichloch abgezo-
gen.[4], [17] Das Roheisen wird dann in der Regel vorbehandelt und nach dem Linz-
Donawitz-Verfahren gefrischt. In diesen beiden Schritten wird der Kohlenstoffgehalt
reduziert und weitere Verunreinigungen wie Schwefel, Phosphor und Silizium entfernt.
Auch die Schlacke wird zu verschiedensten Produkten weiterverarbeitet — hauptsach-
lich dient sie dabei zur Herstellung von Hochofenzement und als mineralisches Mate-

rial fir den StraBenbau. Als letztes Produkt des Hochofens sei das Gichtgas erwéahnt,
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welches den Hochofen Uber die Gicht verlasst und nach einer Abtrennung des Flug-
staubes zur Erwarmung der bendtigten heiBen Luft durch Verbrennung (25-30 %), fur
den Betrieb von Turbogeblasen (15-20 %) zur Verdichtung der heiBen Luft, oder zur
Erhitzung in anderen Sektionen der Anlage (50-60 %) verwendet wird.[17]

2.2.2 Hauptreaktionen

Die Temperatur in einem Hochofen nimmt von oben nach unten sukzessive zu. Mit
der Temperatur andert sich auch die Quantitat der verschiedenen Reaktionen. Abbil-
dung 5 zeigt den schematischen Temperatur- und Reduktionsgradverlauf im Hoch-
ofen zwischen den Windformen und der Fillstandslinie, sowie eine Gliederung in

verschiedene Reaktionszonen.[17]
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Abbildung 5: Reaktionszonen, sowie Temperatur- und Reduktionsgradverlauf im Hochofen.[17]
a.) indirekte Reduktion von Fe203; und Fe304 b.) indirekte Reduktion von FexO c.) direkte Reduktion von
Wiistit und Boudouard-Reaktion d.) Schmelzung des Roheisens und Schlackebildung e.) Reduktion von FeO

und Halbmetallen in der Schlacke f.) Verbrennung vor den Windformen
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Bei niederen Temperaturen kommt es vorerst nur zu einer Trocknung der Einsatz-
stoffe und zu keiner Reduktion der Eisenoxide. Ab einer Temperatur von etwa 400 °C
kommt es dann zu einer zunehmenden indirekten Reduktion, welche etwa bei einer
Temperatur von 800 °C ihr quantitatives Maximum erreicht. Danach sinkt deren Auf-
treten wieder und es folgt ein Bereich, der etwa 50-60 % der Schafthéhe bzw. 75 %
des Schaftvolumens ausmacht. Da in diesem Bereich die Temperatur relativ konstant
zwischen 800 und 1000 °C bleibt und stellenweise kaum chemische Reaktionen
stattfinden, werden Teile davon auch als ,thermal reserve zone“ und ,chemical reser-
ve zone“ bezeichnet. Am unteren Ende der ,thermal reserve zone“ bei annahernd
1000 °C kommt es dann wieder vermehrt zu einer indirekten Reduktion. Nach der
.thermal reserve zone", etwa 4 Meter vor den Windformen, steigt die Temperatur
dann wieder stark an. Bei den in diesem Bereich vorherrschenden Temperaturen von
dber 1000 °C kommt es zu direkter Reduktion und zum anschlieBenden Aufschmel-
zen der meisten Feststoffe.[4]

2.2.2.1 Trocknung und Vorwarmung

Das Aufgabegut wird, nachdem es in den Hochofen gelangt ist, als erstes getrocknet.
Der Feuchtigkeitsgehalt von Koks liegt ungefahr bei 5 % und der von Erzen kann bis
zu 15 % betragen. Neben dem als Haft- und Kapillarflissigkeit vorliegenden Wasser,
welches etwa 1,43 MJ/kg Wasser zur Verdampfung bendtigt, kann die Feuchtigkeit in
manchen Erzen auch in der Form von Kristallwasser vorliegen. Die Entfernung dieser
Hydrate erfolgt ab einer Temperatur von 300 bis 400 °C und hat mit etwa 4,04 MJ/kg
einen deutlich héheren Energiebedarf. Da bei gesintertem und pelletiertem Erz die-
ser aber bereits entfernt wurde, spielt dies nur fir Stiickerz eine Rolle. Das verdamp-
fte Wasser reagiert dabei mit dem aufsteigenden CO Uber die Wassergas-Shift-
Reaktion zu CO.und H, (Gleichung 2.1). Diese Reaktion lauft bei der Austrittstempe-
ratur des Gases, welche je nach Betriebszustand zwischen 100 und 230 °C betragt,
vollstandig ab, sodass sich kein Wasserdampf im Gichtgas befindet. Der Anteil der
Hauptkomponenten des Gichtgases liegt dann bei einem typischen Hochofenprozess
bei etwa 22 Vol.-% CO, 23 Vol.-% CO,, 4 Vol.-% Hz und Vol.-50 % N2.[4]
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2.2.2.2 Indirekte Reduktion

Die indirekte Reduktion tritt im Temperaturbereich von etwa 400 bis 1000 °C auf. Die
Bezeichnung ,indirekt” kommt daher, dass der Kohlenstoff des Kokses selbst bei der
Reduktion vernachlassigt werden kann. Der Grund daflr ist, dass die Boudouard-
Reaktion (Gleichung 2.2), aufgrund der zu geringen Temperatur entweder gar nicht
oder zu langsam ablauft.[4], [18] Somit entsteht das primare Reduktionsmittel CO
nicht Uber die Boudouard-Reaktion mit dem Kohlenstoff des Kokses, sondern steigt
lediglich aus tieferen, heiBeren Schichten auf. Abbildung 6 zeigt die Abhangigkeit der
Gaszusammensetzung von der Temperatur bei der Umsetzung von Kohlenstoff mit
CO, zu CO. Dabei erkennt man, dass bei unter 500 °C, dass Gleichgewicht nahezu
auf der CO»-Seite liegt und die Boudouard-Reaktion somit vernachlassigt werden
kann. Bei 900 °C hingegen liegt das Gleichgewicht beinahe komplett auf der CO-
Seite.[10] Dennoch ist die Boudouard-Reaktion im Hochofen unter 900 °C zu ver-
nachlassigen, da die Reaktionsgeschwindigkeit zu gering ist.[18] Als sekundares Re-
duktionsmittel im Hochofen dient Wasserstoff, welcher allerdings gegenliber dem
Kohlenmonoxid eine deutlich untergeordnete Rolle spielt. Dies liegt daran, dass er
hauptsachlich Gber Kohlenwasserstoffe, die als Hilfsbrennstoffe eingesetzt werden, in
den Hochofen gelangt und damit nur einen kleinen Teil des Gases im Hochofen
ausmacht.[4] Auch dieser steigt bei der indirekten Reduktion hauptséachlich aus hei-
Beren, tieferen Schichten auf, da fiir eine Reaktion von Kohlenstoff mit Wasser zu
CO und H; (Glgn. 2.3) Temperaturen von etwa 800 °C notwendig sind.[18]

C+C0,-2CO (2.2)

C +H,0 - CO+H, (2.3)
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Abbildung 6: Boudouard-Gleichgewicht dargestellt als Verlauf der Gaszusammensetzung [Vol.-%] tiber

der Temperatur [°C] bei der Umsetzung von Kohlenstoff mit CO2.[10]

Die primar ablaufenden Reaktionen bei der indirekten Reduktion sind in den Glei-
chungen 2.4 bis 2.9 ersichtlich. Bei der Verwendung von Magnetit als Eisenquelle

fallen sinngeman die Gleichungen 2.4 und 2.5 weg.[4]

3Fe,03 + CO — 2 Fe30, + CO, (2.4)
3Fe,03 + H, - 2 Fe30, + H,0 (2.5)
Relevant bei T < 570 °C:

Fe30,+ 4CO - 3Fe+4C0, (2.6)
Fe;0,+ 4H, —» 3 Fe + 4 H,0 (2.7)
Relevant bei T > 570 °C:

Fe3;0,+ CO — 3Fe0+ CO, (2.8)

Fe;0,+ H, — 3 FeO + H,0 (2.9)
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Dabei sei anzumerken, dass Magnetit unter 570 °C zu reinem Eisen reduziert wird,
wahrend es bei einer Temperatur von tber 570 °C zu Wustit reduziert wird. Die Re-
duktionen von Hamatit zu Magnetit mit CO und von Magnetit zu reinem Eisen mit CO
sind stark exotherm, wohingegen die anderen Reaktionen (Gign. 2.5, Gign. 2.7, Gign.
2.8, Glgn. 2.9) endotherm sind. Des Weiteren sei anzumerken, dass die Reduktion
von Magnetit mit Wasserstoff zu reinem Eisen nach Gleichung 2.9 nur sehr begrenzt
ablauft, da die Gleichgewichtskonstante im relevanten Temperaturbereich deutlich
auf Seiten der Edukte liegt.[4]

Ebenfalls eine Reaktion die unter 1000 °C teilweise ablauft, ist die Reduktion von
Woistit zu Eisen. Diese tritt allerdings erst bei Temperaturen von annahernd 1000 °C
quantitativ auf und macht damit nur einen kleinen Teil der indirekten Reduktion aus.
Des Weiteren ist diese Reaktion thermodynamisch beschréankt, da die Gleichge-
wichtskonstante dieser Reaktion bei einer Temperatur von 1000 °C mehr auf Seiten
der Edukte liegt (AG% 273k = +8,993 kJ/mol). Die Reaktionsgleichungen fiir die indi-
rekte Reduktion von Wustit mit CO bzw. H; sind in den Gleichungen 2.10 bzw. 2.11
ersichtlich.[4]

FeO +CO — Fe+ CO, (2.10)
FeO + H, - Fe + H,0 (2.11)

Das bei den Reaktionen nach Gleichung 2.4, 2.6, 2.8 und 2.10 entstehende CO;rea-
giert bei héheren Temperaturen an die 1000 °C nach der Boudouard-Reaktion mit
dem Kohlenstoff des Kokses zu CO und bei niedrigen Temperaturen nicht oder sehr
langsam. Das bei den Reaktionen nach Gleichung 2.5, 2.7, 2.9 und 2.11 entstehende
Wasser hingegen reagiert bei hohen Temperaturen mit dem Kohlenstoff zu CO und
H> nach Gleichung 2.3 und bei niedrigen Temperaturen nach der Wassergas-Shift-
Reaktion (Gign. 2.1) mit CO zu H, und CO,. Somit wird eine Bildung von Wasser-
dampf im Hochofen in situ unterbunden.[4], [18] Abbildung 7 zeigt den schemati-

schen Verlauf des Gasanteiles von CO, CO; und H; im Hochofen.[17]
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Abbildung 7: Schematischer Verlauf des Gasanteiles von CO, CO2 und Hz im Hochofen.[17]

An dieser Stelle sei noch auf die Relevanz der indirekten Reduktion hingewiesen —
so werden etwa zwei Drittel des Sauerstoffes in den Eisenoxiden mit indirekter Re-
duktion entfernt. Lediglich ein Drittel ist hingegen auf die direkte Reduktion zuriickzu-
fihren.[4]

2.2.2.3 Thermal and Chemical Reserve Zone

Wie in Abbildung 5 ersichtlich treten Gber einen weiten Bereich des Hochofens kaum
chemische Reaktionen auf und die Temperatur des Gases und des Feststoffes ver-
andert sich tber die Hohe verhaltnismaBig gering. Darum spricht man auch von einer

,chemical reserve zone“ und einer ,thermal reserve zone“.[17]

Die Existenz der ,chemical reserve zone® ist darauf zurlickzuflihren, dass sich bei
Temperaturen zwischen 800 und 1000 °C beinahe ein thermisches und chemisches
Gleichgewicht zwischen der festen Phase (v. a. aus Fe und FeO bestehend) und der
gasférmigen Phase (v. a. aus CO und CO, bestehend) einstellt (Gign. 2.10). Oder
anders ausgedrtckt: Das primare Reduktionsmittel CO ist in diesem Temperaturbe-

reich nicht stark genug um den stabilen Wstit quantitativ zu Eisen zu reduzieren.
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Erst im unteren Bereich der ,thermal reserve zone", bei der Temperaturen von anna-
hernd 1000 °C vorherrschen, kommt es zu einer quantitativen Reduktion von Wstit
zu reinem Eisen. Dabei handelt es sich um eine exotherme Reaktion, die das auf-
steigende Gas am Abkuhlen hindert, weswegen die indirekte Reduktion von Wistit

den unteren Teil der ,thermal reserve zone® bildet.[4]

2.2.2.4 Direkte Reduktion

Ab Temperaturen von etwa 1000 °C spricht man von einer direkten Reduktion. Da in
diesem Bereich Eisen neben geringen Anteilen von Magnetit und Hamatit gréBten-
teils in Form von Wstit vorliegt, handelt es sich dabei hauptsachlich um die direkte
Reduktion von Wstit. Diese kann als Reduktion von Wastit mit CO (Glgn. 2.10) bzw.
Ho (Glgn. 2.11) bei parallel ablaufender Boudouard-Reaktion (Gign. 2.2) bzw. Reakti-
on von Kohlenstoff mit Wasser zu CO und H; (Glgn. 2.3) betrachtet werden.[4], [18]

Zusammengefasst kann die Reaktionsgleichung fir die direkte Reaktion von Wstit
sowohl mit CO als auch mit H; als Reduktionsmittel nach Gleichung 2.12 dargestellt

werden.[4]
FeO+C - Fe+ CO (2.12)

Obwohl die direkte Reduktion stark exergon ist, ist sie aufgrund der Boudouard-
Reaktion bzw. der Reaktion von Kohlenstoff mit Wasser zu CO und H» stark endo-
therm. Die dazu bendtigte Warme wird Gber die Verbrennung des Kokses bzw. der

alternativen Brennstoffe zugefihrt.[4]

Zusatzlich ist jedoch zu beachten, dass das FeO in der unteren Zone nicht frei, son-
dern hauptséachlich in der Form von Fayalit (2FeO-SiO,) oder in der Schlacke ver-

mischt vorliegt. In diesen Formen ist es wesentlich schwerer zu reduzieren.[4]

Die direkte Reduktion hat dabei gegenlber der indirekten Reduktion zwei groB3e

Nachteile:

e Der Verbrauch an Koks ist sehr hoch. Dies fuhrt in weiterer Folge auch dazu,

dass mehr CO entsteht, als fir die indirekte Reduktion gebraucht wird. Dieses
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verldsst dann den Hochofen Uber die Gicht als Teil des Gichtgases und kann

nur mehr thermisch zur Winderhitzung genutzt (siehe Kapitel 2.4).[4]

e Der dazu benétigte Energiebedarf ist sehr hoch. Dies fuhrt zu einem nochmals

gréBeren Verbrauch an Koks bzw. alternativen Brennstoffen.[4]

Nichtsdestotrotz stellt die direkte Reduktion eine vollstdndigere Reduktion des Eisens
sicher, welche zusammen mit der indirekten Reduktion die Herstellung zu Roheisen

im Hochofen zu einem effektiven Prozess macht.[4]

2.2.2.5 Vergasung des Kokses und alternativer Brennstoffe

Die Vergasung des Kokses ist die Hauptenergiequelle des Hochofenprozesses. Die-
se lauft in erster Linie in der sogenannten Wirbelzone ab, welche sich am Ausgang
der Windformen in den Hochofen befindet. In dieser Zone stromt der HeiBwind in den
Hochofen. Die Kokspartikel werden dann in die entstehende Strémung hineingezo-
gen und in kreisende Bewegungen versetzt. Abbildung 8 zeigt die Strémung in der
Wirbelzone.[17]

Abbildung 8: Stromung in der Wirbelzone.[17]
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Die Kokspartikel werden dabei bei Temperaturen von bis zu 2200 °C verbrannt. Bei
solchen Temperaturen wird das entstandene CO, mit den umliegenden Kokspartikeln
geman der Boudouard-Reaktion vollstdndig zu CO umgewandelt. Somit kann die
Vergasung der Kokspartikel als parallele Reaktion der Verbrennung des Kokses und
der Boudouard-Reaktion dargestellt werden, welche zusammengefasst Gleichung
2.13 ergeben. Abbildung 9 zeigt dabei die Konzentration der verschiedenen Gase in
der Néhe der Wirbelzone.[17]

1
C+ 502—>C0 (2.13)
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Abbildung 9: Verlauf der Gaszusammensetzung in der Wirbelzone.[17]

Zur Verringerung der Kosten werden alternative Brennstoffe wie Erddl, Erdgas, ge-
mahlene Kohle oder Plastikmill als Koksersatz Uber die Windformen eingeblasen.
Bei der Vergasung von Erdél, Erdgas oder Plastikmill entsteht im Gegensatz zur
Koksvergasung auch H,. Die Reaktionsgleichung zur Vergasung von Erdgas und
Erddl sind in den Gleichungen 2.14 und 2.15 ersichtlich.[17]

CHy+ 5 0, > CO +2 H, (2.14)

—CHy =+ 5 0, > CO + Hy (2.15)
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Der dabei entstehende erhdhte Hx-Gehalt verringert die Flammentemperatur in der
Wirbelzone. Bei pulverisierter Kohle als alternativer Brennstoff ist der primére Nach-
teil gegenliber dem Koks der hohe Schwefelanteil, welcher die Qualitat des Rohei-
sens verringert und eine aufwendigere Roheisenvorbehandlung nach sich zieht. Des
Weiteren ist der Koks auch aus Sicht des Strémungs- und Materialverhaltens not-
wendig. So kommt es bei zu geringen Koksraten zu Problemen bei der Gasdurchlas-
sigkeit in der kohasiven Zone und zu Problemen bei der Ausbildung des sogenann-
ten ,Toten Mannes®. Aus diesen Grinden kénnen die Koksraten im Hochofen nur bis
zu einem gewissen Grad durch alternative Brennstoffe ersetzt werden — mehr Infor-

mation dazu in Kapitel 2.2.3.[17]

2.2.2.6 Zersetzung der Karbonate

Neben der indirekten Reduktion, der direkten Reduktion und der Vergasung von
Koks und alternativen Brennstoffen, gehoért auch die Zersetzung von Karbonaten zu
den Hauptreaktionen eines Hochofens. Die Karbonate gelangen hauptsachlich Gber
Zuschlagstoff wie Kalziumkarbonat oder Dolomit (CaMg(COs3)2) in den Hochofen —
sie kdnnen aber auch teilweise in Erzen enthalten sein, die nicht thermisch aufberei-
tet wurden. Im Hochofen zerfallen diese dann in einer stark endothermen Reaktion,
der Kalzinierung. Gleichung 2.16 zeigt die Kalzinierung eines Karbonates zu Metall-
oxid und CO..[4]

MCO; - MO + CO, (2.16)

Die Kalzinierung von Karbonaten erstreckt sich Uber den gesamten Hochofen, da
sich die verschiedenen Karbonate bei verschiedenen Temperaturen zersetzen. So
kalzinieren beispielsweise eventuelle Beimengungen in den Einsatzstoffen von
MgCO3; und MnCOg bereits im oberen Bereich des Hochofens, wahrend CaCOs; erst
im unteren Bereich des Hochofens quantitativ kalziniert. Das dabei frei werdende
CO, kann geméaB dem Boudouard-Gleichgewicht mit dem Kohlenstoff des Kokses
bei ausreichend hohen Temperaturen zu CO umgesetzt werden, was wie die Kalzi-

nierung selbst eine stark endotherme Reaktion darstellt.[4]

Aufgrund dessen spielt die Menge an Karbonaten im Aufgabegut eine entscheidende

Rolle beziglich des Energieverbrauches und der lokalen Temperaturen des Hoch-
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ofens. Die bendtigte Energie wird dabei wieder Uber die Verbrennung des Kokses
bzw. alternativer Brennstoffe zugefiihrt. Auch auf die CO,-Bilanz hat die Menge an
Karbonaten einen negativen Einfluss. So wird die Menge an freiwerdendem CO, ei-
nerseits Uber die Abspaltung des CO, vom Karbonat — andererseits auch Uber die
Verbrennung der Brennstoffe, welche als Energielieferanten zur Kalzinierung not-
wendig sind, erhdht. Aufgrund dieser negativen Auswirkungen von Karbonaten im
Hochofen ist eine vorgeschaltete Kalzinierung von Sideriterz fir einen effektiven Pro-

zess obligat.[4]

2.2.3 Material- und Strébmungsverhalten

Abbildung 10 zeigt schematisch eine Zoneneinteilung nach Materialverhalten im

Hochofen.

Abbildung 10: Zonen des Hochofens — eingeteilt nach Material und Strémungsverhalten: a.) Schacht;

b.) kohésive Zone; c.) Abtropfzone; d.) Wirbelzone; e.) Toter Mann; f.) Gestell [17]
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Im Schaft des Hochofens sinken die abwechselnden Schichten an Méller und Koks
ab, wahrend sie von den Reduktionsmitteln von unten nach oben durchstrémt wer-
den. Die Temperatur der Feststoffe steigt in diesem Bereich sukzessive bis 1000 °C

an und es kommt zur indirekten Reduktion.[17]

Erreicht der Feststoff 1000 °C beginnt er bis auf die Kokspartikel zu schmelzen und
zu sintern. Dies nennt man die kohasive Zone. Das darlber liegende Gewicht der
Feststoffe verdichtet die bereits erweichten Feststoffe, wodurch es zu einer ersten
Trennung von Schlacke und Roheisen kommt, indem es die Schlackekomponenten
teilweise aus den Feststoffen heraus presst. Hier kommt dem nicht schmelzenden
Koks eine essentielle Aufgabe zu - es bildet sogenannte Koksfenster. Durch sie
bleibt die kohasive Zone gasdurchlassig, indem das Gas horizontal durch die Koks-
fenster stromen kann (siehe Abbildung 10).[4], [17]

Uber 1200 °C endet dann die koh&sive Zone, da das Metall fliissig wird und von der
kohasiven Zone abtropft — es beginnt somit die Abtropfzone. Die Schlacke- und Roh-
eisentropfen treffen dann hauptsachlich auf einen Kegel an Koks, den sogenannten

,Toten Mann“ und sickern durch ihn durch.[17]

Der Tote Mann entsteht indem bei der Beladung des Hochofens die Einsatzmateria-
len dementsprechend verteilt werden (z.B. mehr Koks in der Mitte des Hochofens als
auBen am Rand). Der Koks, der auBBen im Hochofen absinkt, wird dabei durch die
eingeblasene Luft in den Wirbelzonen vergast. Der Sauerstoff wird dabei komplett in
den Wirbelzonen verbraucht, wodurch die Kohlepartikel in der Mitte des Hochofens
nicht vergast werden und es zu der Ausbildung eines Kegels in der Mitte kommt.[17]
Der Tote Mann spielt eine entscheidende Rolle bei der Entschwefelung, der Anrei-
cherung des Roheisens mit Kohlenstoff (= Aufkohlung) und dem Verschlei3 des
Hochofens. Der Tote Mann muss dabei etwa alle 4 Wochen erneuert werden. Die
Hauptgrinde fir die Erneuerung sind, dass sich der Kohlenstoff im Eisen und in der

Schlacke 16st und aufgrund der direkten Reduktion von Wstit verbraucht wird.[4]

Wéhrend das geschmolzene Eisen und die Schlacke durch den Toten Mann flieBen,
werden sie komplett mit Kohlenstoff geséttigt. Sie sammeln sich dann im Gestell an,
wobei die Schlacke aufgrund der geringeren Dichte oben auf schwimmt. In regelma-

Bigen Zeitabstdnden werden Roheisen und Schlacke dann ,abgestochen®. GroB3e
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Hochdéfen sind dabei mit bis zu 4 Abstichléchern ausgestattet, wodurch sich eine

quasi kontinuierliche Betriebsart einstellt.[17]

2.2.4 Schlackebildung

Wie bereits erwahnt, soll sich die Gangart mdglichst vollstandig in der Schlacke vom
Roheisen absetzen. Um dies zu beglnstigen, figt man Zuschlagstoffe hinzu. Bei der
Gangart handelt es sich meistens um tonerde- und kieselsaurehaltige Gangarten
(Al2O3 und SiOy), bei denen man kalkhaltige Zuschlagstoffe zugibt. Dies bewirkt,
dass sich leicht schmelzbare Kalzium-Aluminium-Silikate bilden, die sich vom Rohei-
sen absetzen. Die chemischen Hauptbestandteile der Schlacke sind somit Al,Og3
SiO,, CaO und MgO. Bei kalkhaltigen Gangarten hingegen, figt man umgekehrt to-
nerde- und kieselsdurehaltige Zuschlagstoffe wie Feldspat oder Tonschiefer hinzu,

um wieder leicht schmelzbares Kalzium-Aluminium Silikate zu bilden.[18]

Eine weitere wichtige Funktion der Schlacke ist die Entfernung des Schwefels im
Hochofen. Dabei weist Schwefel eine besonders hohe Affinitat zu Kalzium auf, wel-
che viel héher ist als die zum Eisen. Somit weist das CaO als Zuschlagstoff mit der
Entschwefelung eine wichtige Funktion auf. Die Reaktion der Entschwefelung mit

Kalzium ist in Gleichung 2.17 ersichtlich.[4]
CaOSchlacke + FeS — FeOSchlacke + CaSSchlacke (2-17)

Das bei dieser Reaktion gebildete CaS 16st sich in der Schlacke und kann so aus
dem Roheisen entfernt werden. Um diese Reaktion moglichst weit in Richtung der
Produkte ablaufen zu lassen sind eine geringe Aktivitat von FeO und eine hohe Akti-
vitat von CaO in der Schlacke, sowie eine mdglichst groBe Basizitat der Schlacke
von Vorteil. Auf diese Weise werden rund 91 Gew.-% des gesamten Schwefels be-
reits im Hochofen abgetrennt. Der Rest wird bei einer Roheisenvorbehandlung oder

im Stahlkonverter entfernt.[4]

2.3 Kokerei

Koks ist die Hauptenergie- und kohlenstoffquelle im Hochofen. Durch ihre Vergasung

entsteht das primare Reduktionsmittel CO. AuBerdem bewirkt es eine bessere Gas-
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durchlassigkeit, da es im festen Aggregatzustand verbleibt. Der Koks wird dabei aus
drei bis sieben verschiedenen zur Verkokung geeigneter Kohlesorten hergestellt. Der
Sinn der Verwendung mehrerer verschiedener Kohlesorten besteht darin, fir den
Hochofen optimale Eigenschaften des Kokses zu erreichen (P-, S-, K- und Na-Anteile,
Aschekomponenten, Dichte, Feuchtigkeit, Anteil fliichtiger Bestandteile etc.). Ziel der
Kokerei ist es, die flichtigen Bestandteile der Kohle zu reduzieren, bis mdglichst nur
noch reiner Kohlenstoff Gbrig ist. Dies beinhaltet vor allem die Reduktion des fir den
Hochofenprozess nachteiligen Schwefels, welcher die Qualitat des Roheisens deut-

lich verschlechtern wirde.[4]

Zur Herstellung von Koks aus Kohle wird die Kohle als erstes zu einer Korngré3e von
2 bis 2,5 mm gemahlen. Dann gelangt die Kohle in die Koksofenbatterien, welche mit
einer Mischung aus Gichtgas und Kokereigas beheizt werden. In ihnen wird die Koh-
le zuerst in einem Ofen bei etwa 1050 °C 12 bis 14 Stunden lang pyrolysiert. Dann
wird der Koks entweder in einem Léschturm mit Wasser (,wet quenching®) oder mit
Stickstoff in einer Quenchkammer (,dry quenching“) abgeschreckt. ,dry quen-
ching® ist sowohl aus Okologischer, als auch aus 6konomischer Sicht dem ,wet quen-
ching® Uberlegen. So fuhrt es unter anderem zu einer besseren Koksqualitat, weswe-
gen im Hochofen weniger Koks bendtigt wird — bzw. erlaubt es den Einsatz von billi-

gerer Kohle in der Kokerei flr Koks gleicher Qualitat.[4]

Generell kann bei der Koksherstellung zwischen ,heat-recoverey cokemaking“ und
.byproduct cokemaking“ unterschieden werden. Beim ,heat-recovery cokema-
king“ wird die Kohle in die Kokskammer geladen, in der bereits durch den Kontakt mit
den heiBen Oberflachen der Kammer die Umwandlung zu Koks beginnt. Zusatzlich
wird das Einsatzgut mit Luft aus den primaren Lufteinlassen Uberstrdmt, wodurch es
auch an der Oberflache der Schittung zu einer partiellen Oxidation der volatilen
Komponenten und zu einer Erwarmung der Schittung kommt. Das dabei einstehen-
de Gas wird dann Uber Kanale in der Wand zu dem sogenannten Sohlkanal geleitet,
indem das Gas komplett mit Luft aus dem sekundaren Lufteinlass oxidiert wird. Die
dabei entstehende Warme beheizt die Sohle der Kokskammer, welche wiederum das
Einsatzgut von unten erwarmt und dieses dadurch verkokt. Somit wird das Einsatzgut

gleichmaBig von oben und unten verkokt. Das Abgas wird nach der vollstdndigen
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Oxidation aus dem Ofen zu Wéarmetauschern weitergeleitet. Abbildung 11 illustriert

das ,heat-recovery cokemaking“.[4]

primare Lufteinlasse

RRle Abgasaustritt
Sohlkanal sekundare
Lufteinlasse

Abbildung 11: Skizze eines Koksofens fiir das ,,heat-recovery cokemaking".[4]

Beim ,byproduct cokemaking® wird das Einsatzgut in einer nicht-oxidativen Atmos-
phéare in den Kokskammern erhitzt. Das dabei entstehende Gas wird gesammelt und
zu vielen Nebenprodukte wie Teer, Ammoniak, Schwefel und Kokereigas weiterve-
rarbeitet. Letzteres besteht etwa zu 60 Vol.-% aus Hp, zu Vol.-24 % aus CHg, zu
Vol.-6 % aus CO, zu Vol.-2 % aus CO, und zu 6 Vol.-% aus N.. Es wird hauptséch-
lich als Energiequelle in der Anlage verwendet (Beheizung der Sinteranlage und
Winderhitzung).[4]

2.4 Gichtgasverwertung und Winderhitzer

Um den Hochofenprozess mdéglichst effektiv zu gestalten, muss das Gichtgas, wel-
ches den Hochofen mit etwa 100 bis 300 °C und einem Heizwert von etwa

3-4 MJ/Nm? verlasst, méglichst effizient genutzt werden.[4] So wird nach der Reini-
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gung des Gichtgases dieses zur Erwarmung der bendtigten heiBen Luft durch Ver-
brennung (25-30 %), flr den Betrieb von Turbogeblasen (15-20 %) zur Stromerzeu-
gung oder zur Erhitzung in anderen Sektionen der Anlage (50-60 %) verwendet.[17]
Bei all diesen Anwendungen wird das Gichtgas, welches noch zu etwa 23 Vol.-% aus
CO und zu etwa 4 Vol.-% aus Hy besteht, nicht mehr als Reduktionsmittel genutzt.
Dies soll jedoch mittels eines neuen Konzeptes, dem ,Top Gas Recycle Blast Furna-

ce“, umgesetzt werden. Dieses Konzept wird in Kapitel 2.7 néher erlautert.[4]

2.4.1 Gichtgasreinigung

Ein Hochofen produziert etwa 1400 bis 1700 m3 (STP) trockenes Gichtgas pro Tonne
Roheisen. Dieses enthélt etwa 30 g/m?3 Staub. Um das Gas in den Turbinen zur
Stromerzeugung nutzen zu kdénnen, um die Brenner zu schonen, und aufgrund von
gesetzlicher Umweltverordnungen, muss der Staub im Gichtgas auf unter 10 mg/m3
verringert werden. Um dies zu erreichen verringern Staubféanger zuerst den Staubge-
halt auf unter 5 bis 10 g/m3. Dieser wird dann mittels Zyklone auf unter 5 g/m?3 verrin-
gert. Um dann den Grenzwert von 10 mg/m?® zu erreichen werden als letzter Reini-
gungsschritt in der Regel Venturi-Wascher eingesetzt. Die Menge an so abgefihrter

Staub/Wasser-Suspension betragt etwa 8 bis 17 Kilogramm pro Tonne Roheisen.[17]

2.4.2 Winderhitzer

Die meisten Hochéfen sind mit drei bis vier Winderhitzern ausgestattet die eine Heil3-
lufttemperatur von etwa 1300 °C erzeugen. Dazu wird das gereinigte Gichtgas —
manchmal zusammen mit Erdgas oder Kokereigas um den Heizwert zu erhéhen — in
einer Brennkammer verbrannt. Die heiBen Abgase strémen dann durch den Winder-
hitzer von der Spitze bis zum Boden — dies wird als Heizperiode bezeichnet. Der
Winderhitzer ist mit einer perforierten Speichermasse aus Siliziumdioxid gefullt, wel-
che sich wahrend der Heizperiode erwarmt. Sobald diese hei3 genug ist, wird die
kalte Luft von unten durch den Winderhitzer geschickt, wodurch der HeiBwind ent-
steht. Dies bezeichnet man wiederum als Windperiode. Fir einen noch besseren
Wirkungsgrad bei der Verbrennung wird das etwa 300 °C heiBe Abgas der Verbren-

nung, zur Vorwdrmung des Gasgemisches flr die Verbrennung verwendet. Dazu ist
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der Winderhitzer mit einem Thermodlkreislauf ausgestattet, der vom Abgas erwarmt
und vom Gasgemisch gekuhlt wird. Abbildung 12 zeigt den Aufbau eines Winderhit-
zers.[17]

Winderhitzer
Kuppel
1550 °C Heiztemperatur
Brenn-
achackt Silika
t
- Gitterwerk-
HeiBwind (400000 m¥h, 1250 °C, 4,6 bar) +— [T schacht -
Heiz-; <«—J—{ Brennluft
gas FEE G
HH
1~ Schamotte ]
Kaltwind HH { Rauchgas
(Blasperiode) ?(Heizperiode)

Abbildung 12: Aufbau eines Winderhitzers inklusive einiger typischer Betriebsparameter.[7]
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2.4.3 Weitere Gichtgasverwertung

Ein weiteres Anwendungsgebiet des Gichtgases ist, wie bereits erwéahnt, die Erhit-
zung von anderen Sektionen der Anlange. Dies bezieht sich vor allem auf die Sinter-
anlage und die Kokerei, bei denen das Gichtgas zur Erhitzung verbrannt wird. Zu
guter Letzt sei noch die Verwendung des Gichtgases zur Stromerzeugung Uber eine
Turbine erwéhnt. Moderne Hochéfen arbeiten mit Uberdruck. So betragt der Druck
des Gichtgases am Austritt etwa 3 bar. Mit diesem Uberdruck kann Energie iiber eine
Gichtgasrickgewinnungsturbine riickgewonnen werden, welche dann etwa 33 % des

bendtigten Stromes flr die Kompression der hei3en Luft erzeugt.[17]

2.5 Roheisenvorbehandlung

Diese wird zwischen dem Hochofen und dem Stahlkonverter durchgefihrt. Sie wird

vor allem aus drei Griinden durchgeflhrt:

e Um Unreinheiten zu entfernen, die kaum wahrend dem darauf folgenden LD-
Verfahren entfernt werden kénnen. Dabei handelt es sich vor allem um
Schwefel, welcher gut in reduzierender und weniger gut in oxidierender At-

mosphare aus dem Roheisen entfernt werden kann.[19]

e Um die Produktionskosten zu minimieren. Dies gilt unter anderem fir Phos-
phor und Silizium. Beide werden auch im Zuge des LD-Verfahrens aus dem
Roheisen entfernt, aus wirtschaftlichen Grinden kann dies aber auch in einer
Vorbehandlung erfolgen. So lauft die Entphosphorung begtinstigt bei niedrige-
ren Temperaturen ab. Des Weiteren begunstigt eine vor der Entphosphorung
erfolgende Siliziumentfernung die Entphosphorung maBgeblich, weswegen

auch das Silizium meist in einer Vorbehandlung entfernt wird.[19]

e Um Kapazitatsdifferenzen zwischen Roheisen aus dem Hochofen und bend-
tigtem Roheisen fir die Stahlherstellung auszugleichen. Dabei handelt es sich
in der Regel um einen beheizten Mixer, welcher das Roheisen in einem flUssi-
gen Zustand hélt. AuBerdem kann Uber diesen Mixer die Temperatur des

Roheisens reguliert werden.[19]
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Der wohl wichtigste Vorgang bei der Roheisenvorbehandlung sind die Entschwefe-
lung und die Entphosphorung, da beide entscheidend flr die Produktqualitat sind und
weitgehend aus dem Roheisen entfernt werden missen. Daher werden diese bei-
den Verfahren kurz in Kapitel 2.5.1 und 2.5.2 erlautert. Fiir ndhere Information zur

Roheisenvorbehandlung siehe [19].[19]

2.5.1 Entschwefelung

Der Schwefel gelangt hauptsachlich Gber die pulverisierte Kohle und den Koks in den
Hochofen — sie sind flir etwa 96 % des Schwefels im Hochofen verantwortlich. Da
sich der Schwefel gréBtenteils in der Schlacke des Hochofens ansammelt, gelangen
nur etwa 9 Gew.-% des gesamten zugefiihrten Schwefels ins Roheisen. Damit ent-
spricht der Schwefelanteil im Roheisen etwa 0,03 Gew.-%.[4] Um jedoch eine gewis-
se Stahlqualitat zu erreichen, muss der Schwefel weiter reduziert werden. Dazu wird
das Roheisen zusammen mit etwas Schlacke vom Hochofen entweder in einen Tor-
pedowagen oder in einen Batchreaktor geflllt. Im Torpedowagen wird dann ein Rea-
genzstoff mit einem Tréagergas eingeblasen. Im gerGhrten Batchreaktor wird der
Reagenzstoff einfach zugeleert. Die Reaktion ist dabei dieselbe wie bei der Ent-
schwefelung im Hochofen, auf die in Kapitel 2.2.4 bereits eingegangen wurde. Als
Reagenzstoff kommen CaO, Mg, Na>,COs3;, CaC,, CaF, oder spezielle Mischungen
dieser Stoffe in Frage. Manchmal sind auch Beimengungen von Silizium oder Alumi-
nium enthalten. Diese Reagenzstoffe bewirken, dass der Schwefel aus dem Rohei-
sen in die Schlacke wandert, bzw. sich neue Schlacke mit dem Schwefel bildet. Da-
bei stellt die Reaktion der Reagenzstoffe im Roheisen mit dem Schwefel eine tran-
siente Reaktion dar, wahrend die Reaktion an der Phasengrenzflache zwischen
Schlacke und Roheisen eine permanente Reaktion darstellt. Generell kann die Reak-

tionsgleichung der Entschwefelung nach Gleichung 2.18 dargestellt werden.[19]
[S]+ 072 - 52 4 [0] (2.18)

Um die Reaktionsrate zu erhdhen, muss die Aktivitdt des Sauerstoffs im Roheisen
und des Schwefels in der Schlacke erhdht werden, wohingegen die Aktivitat des
Schwefels im Roheisen und des Sauerstoffs in der Schlacke verringert werden soll.
Genau dies bewirken die Reagenzstoffe. Des Weiteren bewirken die Reagenzstoffe,
dass der pH-Wert steigt, was die Entschwefelung zusatzlich beglnstigt.[19]
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2.5.2 Entphosphorung

Die Hauptquelle des Phosphors ist mit einem Anteil von etwa 70 % das Roherz, wo-
hingegen 20 % Uber die Kohle in den Hochofen gelangen. Phosphor sammelt sich zu
90 % im Roheisen an. Um den Phosphorgehalt im Roheisen zu verringern, missen
Kohlen und Erze mit geringem Phosphorgehalt eingesetzt werden. Phosphor wird
Ublicherweise im Stahlkonverter entfernt, kann aber auch in der Vorbehandlung ent-
fernt werden. Die Entfernung von Phosphor in der Vorbehandlung erfolgt &hnlich wie
bei der Entschwefelung. Das Roheisen vom Hochofen wird zusammen mit etwas
Schlacke in einen Torpedowagen geflllt. Der Phosphor wird dann durch die Beimen-
gung von Ublicherweise CaO und Sauerstoffquellen entfernt. Als Sauerstoffquelle
fungiert meistens die Beimengung von Eisenoxiden mit eventuell einer zusatzlichen
Sauerstoffeingasung. Als Eisenoxide kénnen recycelter Staub vom Hochofen, gesin-
tertes Erz oder Roherz verwendet werden. Der hinzugefligte Sauerstoff erhéht die
Sauerstoffaktivitat im Roheisen, wahrend das CaO den pH-Wert erhdht. Beides ver-
schiebt die Gleichgewichtskonstante der Entphosphorung auf die Seite der Produkte.

Die Reaktionsgleichung der Entphosphorung ist in Gleichung 2.19 ersichtlich.[19]
2P+50 - P,0x (2.19)

Des Weiteren sei erwdhnt, dass durch eine Vorentfernung des Siliziums die Menge
an bengtigtem CaO und an Schlacke bei der Entphosphorung verringert wird. AuBer-
dem kommt es dann zu einer geringeren Schaumbildung, was aufgrund des geringen
Volumens im Torpedowagen ein groBer Vorteil ist. Fir eine Erlauterung der Siliziu-

mentfernung siehe [19].[19]

2.6 Stahlkonverter

Zur Erzeugung von Stahl muss der Kohlenstoffgehalt herabgesetzt und die Menge
an Unreinheiten soweit wie mdglich verringert werden. Diese Verfahren nennt man
.Frischen. Bei allen Frischverfahren werden die Beimengungen durch Eisen-
Sauerstoff-Verbindungen indirekt oxidiert und so aus dem Roheisen entfernt. Die vier
Hauptstoffe, welche aus dem Roheisen entfernt werden mussen, sind Silizium, Man-
gan, Kohlenstoff und Phosphor. Diese werden nach den Gleichungen 2.20 bis 2.23
oxidiert.[10]
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Si+2Fe0 - Si0, + 2 Fe (2.20)

Mn + FeO - MnO + Fe (2.21)
C+ FeO - CO + Fe (2.22)
2P +5Fe0 — P,05 + 5 Fe (2.23)

Die entstandenen Oxide sammeln sich bis auf CO, welches gasférmig entweicht, in
einer Schlacke an, welche am Roheisen aufschwimmt. Eventuell enthaltener Schwe-
fel im Roheisen entweicht gasférmig als SO, oder wird in fester Form an Mangan
oder CaO gebunden.[10]

Die Reihenfolge, in der diese Elemente oxidieren, ist jene, in der die Gleichungen
gelistet sind: Si, Mn, C und P. Da der Kohlenstoff vor dem stahlversprédenden Phos-
phor oxidiert, muss der Kohlenstoffgehalt beim Frischen auf etwa 0,2 % verringert
werden. Dies liegt unter dem Kohlenstoffgehalt der meisten Stahle, weswegen es
nach dem Frischen meist eine sogenannte Ruckkohlung durchgefihrt wird, bei der
der Kohlenstoffgehalt wieder erhéht wird.[10]

Da das Linz-Donawitz-Verfahren (kurz: LD-Verfahren), welches im Jahr 2015 far
75,2 % des erzeugten Stahles eingesetzte wurde, das mit Abstand bedeutendste

Frische-Verfahren darstellt, soll dieses hier naher erlautert werden.[10]

Beim LD-Verfahren wird das Roheisen zusammen mit Stahlschrott in einen soge-
nannten Konverter geflllt. Der Stahlschrott dient dabei zur Kihlung und sein Anteil
liegt bei bis zu 25 %. Der Konverter ist in Abbildung 13 ersichtlich.[7]
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Abbildung 13: Stahlkonverter des LD-Verfahrens.[7]

Nach dem Beflllen wird Uber die Sauerstofflanze reiner Sauerstoff mit einem Druck
von 8 bis 10 bar eingeblasen — dies wird als ,Aufblasen” bezeichnet. Aufgrund der
exothermen Oxidations-Reaktionen steigt die Temperatur des Metallbades von etwa
1250 auf 1650 °C an. Ohne den vorher hinzugefligten Stahlschrott wiirde die Tempe-
ratur des Metallbades auf etwa 2000 °C ansteigen. Nach einer Blasdauer von etwa
10 bis 20 Minuten wird der Rohstahl abgezogen, indem der am Tragring hangende
Konverter so gekippt wird, dass der Rohstahl tiber das Abstichloch nach unten in ei-
ne GieBpfanne rinnt. Danach wird der Konverter in die Gegenrichtung gekippt, damit
die Schlacke Uber den Behalterrand auf der Seite ohne Abstichloch abrinnt.[20] Ab-
bildung 14 zeigt den Verlauf der zu verringerten Elemente beim Aufblasen.[10]
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Abbildung 14: Verlauf diverser Verunreinigungsanteile beim Aufblasen eines LD-Konverters.[10]
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Es gibt zahlreiche Varianten des LD-Verfahrens. So kann beispielsweise gebrannter
Kalk als Schlackebildner dem Metallbad zugesetzt werden wie im Linz-Donawitz-
Arbed-CRNM-Verfahren (LD-AC-Verfahren). Durch die Beimengung des gebrannten
Kalks wird die Entphosphorung beginstigt und die Schlacke kann als Dingemittel
verwendet werden. Viele andere Weiterentwicklungen basieren darauf, dass neben
dem Sauerstoff von oben auch von unten Sauerstoff und/oder zahlreiche andere
Hilfsmittel wie z.B. Inertgas oder Schlackebildner eingeblasen werden. Vorteile dieser
Weiterentwicklungen sind unter anderem beschleunigte Blaszyklen, homogenere

Schlacke und verbesserter Reinheitsgrad.[10]

2.7 Entwicklungen in der Hochofentechnik

Mit einem Anteil von 20 bis 40 % haben die Energiekosten einen signifikanten Ein-
fluss auf die Produktionskosten bei der Eisen- und Stahlerzeugung. Diese Energie
wird dabei zu etwa 95 % aus festen Brennstoffen (v. a. Kohle) erzeugt. Der Energie-
verbrauch des Hochofenprozesses mit LD-Verfahren im speziellen, welcher fur etwa
zwei Drittel des erzeugten Stahles verwendet wird, betragt etwa 19,8 bis 31,2 GJ pro
Tonne Rohstahl. Dabei wird 75 % der Kohle fir die Reduktion im Hochofen bendtigt,
welche dabei in Form von Koks sowohl als Kohlenstoffquelle, als auch als Energie-
quelle fungiert. Die CO»-Emissionen bei einem modernen Hochofenprozess mit LD-
Verfahren inklusive Stromerzeugung liegen laut [21] basierend auf den Untersuchun-
gen von 4 Stahlerzeugungsanlagen bei etwa 2,7 bis 3,2 Tonnen CO, pro Tonne
Rohstahl. Um die energie- und COz-emissionsintensive Herstellung von Koks zu re-
duzieren, wurden in den letzten 60 Jahren zahlreiche technologische Verbesserun-
gen am Hochofenprozess eingefihrt. Abbildung 15 zeigt die MaBnahmen und deren
Auswirkungen auf den Koksverbrauch der deutschen Rohstahlherstellung mittels

Hochofenprozess.[4]
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Abbildung 15: Verbrauch an Koks fiir die Roheisenherstellung mittels Hochofenprozess in

Deutschland.[4]

Daran erkennt man, dass Koks in den letzten Jahren immer mehr durch pulverisierte
Kohle ersetzt wird. Der Ersatz durch Ol und andere sekunddre Brennstoffe wie
Plastikmull oder Biomass ist hingegen wieder etwas gesunken, findet jedoch noch
Anwendung. So werden gegenwertig etwa 497 kg Brennstoff pro Tonne Roheisen
bendtigt, welche sich auf etwa 348 kg Koks, 138 kg pulverisierte Kohle, sowie 11 kg
Ol und andere sekundidre Brennstoffe aufteilen. Somit konnte der Einsatz an
Brennstoffen um etwa die Haélfte seit Beginn der Hochofenéra reduziert werden. Als
gegenwartiges Minimum werden im Allgemeinen etwa 465 kg pro Tonne Roheisen
fir den klassischen Hochofenprozess angesehen. Werte darunter fihren unter
anderem zu instabilen Prozessen und zu Problemen bei der Produktqualitat. Eine
Maoglichkeit noch mehr Brennstoffe einzusparen, ist die Beimengung von Stahlschrott
und/oder Eisenschamm mit dem Moller — dann ist aber nicht mehr von einem

klassischen Hochofenprozess die Rede.[4]

Auf die umfangreiche Wéarmerlckgewinnung beim Hochofenprozess wurde bereits
bei der Winderhitzung eingegangen. Neben der Nutzung des Kokerei- und des
Gichtgases wird auch teilweise an einer Warmerlickgewinnung der Schlacke ge-
forscht — dies findet jedoch noch keine Anwendung in den derzeit betriebenen Hoch-

6fen. Eine weitere Neuentwicklung beim Hochofenprozess stellt der ,Top Gas Recyc-

37



le Blast Furnace“ dar. Bei diesem wird Sauerstoff anstatt Luft eingeblasen. Dadurch
kommt im Gichtgas kein Stickstoff mehr vor, sondern nur mehr ein Mix aus CO,, CO
und Hz. Aus diesem Gasgemisch wird anschlieBend das CO. abgetrennt und die
entstehende CO/H,-Mischung zurlick in den Hochofen als Reduktionsmittel geschickt.
Die Abtrennung des CO; erfolgt dabei mittels ,Vacuum Pressure Swing Adsorption®.
Dieses Konzept wurde 2007 erstmals erfolgreich getestet und hat dabei eine CO»-
Reduktion von 24 % erzielt. Wenn dieses Konzept um eine CO,-Sequestrierung er-
weitert wird, konnten die Emissionen sogar halbiert werden. Diese wird in Kapitel
4.1.1 naher beschrieben.[4]

3 Alternativverfahren zum Hochofenprozess

Im Allgemeinen gibt neben es dem Hochofenprozess noch drei weitere kommerziell
genutzte Verfahrensarten zur Rohstahlherstellung — die Direktreduktion, die
Schmelzreduktion und das Recycling von Stahlschrott.[4] Diese sollen in diesem Ka-
pitel kurz erldutert werden. Zusatzlich wird in diesem Kapitel mit der kohlebasierten
Direktreduktion mit magnetischer Trennung noch ein Verfahren speziell fur karbona-

tische Erze dargestellt, bei dem sich erste Anlagen im PilotmafBstab befinden.[14]

3.1 Direktreduktion

Bei der Direktreduktion werden aufbereitete Eisenerze unter dem Einsatz von Reduk-
tionsmittel ohne aufzuschmelzen reduziert. Das dabei entstehende feste Produkt
hei3t Eisenschwamm und wird Ublicherweise in einem Elektrolichtbogenofen zu Roh-
stahl verarbeitet.[4] Etwa 5 % des gesamten Rohstahles werden Uber die Direktre-
duktion erzeugt. Es gibt viele verschiedene Verfahren der Direktreduktion, wobei der
Midrex-Prozess im Jahr 2015 mit einem Anteil von 63,1 % am kommerziell erzeugten
Eisenschwamm, den mit Abstand bedeutendsten Prozess darstellt. Deswegen soll
dieser auch naher erldutert werden. An zweiter Stelle folgt der HYL/Energiron-
Prozess, welcher 2015 einen Anteil von 16 % bei den Direktreduktionsverfahren auf-
wies.[6] Beide Prozesse basieren auf der Direktreduktion mit Erdgas.[4] Neben die-
sen beiden Verfahren werden auch diverse Direktreduktionsverfahren mit Kohle

kommerziell durchgefihrt, welche 2015 in Summe fir 20,2 % des erzeugten Eisen-
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schwamms verwendet wurden. Somit bleiben noch 0,7 % flr Direktreduktionsverfah-

ren mit anderen Reduktionsmitteln wie beispielsweise Wasserstoff tibrig.[6]

3.1.1 Midrex-Prozess

Abbildung 16 zeigt das GrundflieBbild des Midrex-Prozesses.[22]

aufbereitetes
oxidisches

Abgas
Erdgas Eisenerz

Gaswascher
Gaskompressor

Hauptluftgeblase Reduktionsgas

Erdgas +
Sauerstoff

: Kiihlgaskompressor

i
Erdgas
-« - - Erdgas
Eisenschwamm

Abbildung 16: FlieBbild des Midrex-Prozesses.[22]

Schornstein

Warmerlckgewinnung

Beim Midrex-Prozess werden Eisenerzpellets oder Stlckerz in einen Schachtofen
eingebracht, welche von oben nach unten durch den Schachtofen wandern.[22] Im
Schachtofen, der im oberen Teil zylindrisch und im unteren konisch ist, herrscht ein
Druck von etwa 1,5 bar.[23] Der zylindrische Teil des Reaktors ist mit feuerfestem
Material ausgekleidet, wahrend der konische Teil fir gewdhnlich keinerlei Isolierung
aufweist. Vom oberen Ende des Reaktors ausgehend, wird das Reduktionsgas (eine
Mischung aus CO und Hy) etwa nach zwei Drittel des zylindrischen Teils eingebla-
sen.[22] Um die Temperatur des eintretenden Reduktionsgases und damit die Pro-
duktivitdt zu erhéhen, wird Erdgas mit reinem Sauerstoff in einer Brennkammer teil-
weise verbrannt, wodurch sich CO und H» bilden, welche dann in den Reduktionsmit-
telstrom vor dem Schachtofen eingeleitet werden.[24] Die heiBen Reduktionsmittel
wandern dann im Schachtofen nach oben und es kommt zur Reduktion der Eisen-

oxide zu Eisen nach den Gleichungen 1.2 bis 1.7.[22]
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Beim konventionellen Midrex-Prozess wird am unteren Ende des konischen Teiles
ein Kihlgasstrom eingeblasen, um den entstandenen Eisenschwamm zu kihlen. Da-
zu wird am oberen Ende des konischen Teiles Gas abgezogen, wonach es mit einem
Nasswascher gekuhlt und von Feststoffpartikeln befreit wird. Danach wird es am un-
teren Ende des konischen Teiles wieder eingeblasen. Mit dem Kuhlgas kénnen auch
Methan oder andere Kohlenwasserstoffe eingeblasen werden, damit der Eisen-
schwamm auch den notwendigen Kohlenstoffgehalt fir die weitere Rohstahlherstel-
lung erhalt.[22] Am unteren Ende des Schachtofens verldsst dann kalter Eisen-
schwamm, mit einem Anteil an elementarem Eisen von etwa 83-89 Gew.-%, den
Schachtofen. Dieser weist Poren auf, die durch das Entweichen des Sauerstoffes
aus den Eisenoxiden entstehen. Wenn diese Poren beispielswiese mit Wasser gefillt
werden, kann der Eisenschwamm mit dem Luftsauerstoff reoxidieren und sich dabei
entzinden. Dies kann zu Problemen bei einem Transport mit dem Schiff oder bei
einer Lagerung im Freien fUhren. Aufgrund dessen kann der Eisenschwamm bei
Temperaturen von etwa 700 °C brikettiert werden, wodurch er fir den Transport und
die Lagerung geeignet ist. Fihrt man dem Elektrolichtbogenofen heiBen im Gegen-
satz zu kaltem Eisenschwamm zu, verbessert dies den spezifischen Energiever-
brauch und die Produktivitat der Stahlherstellung. Um einen Austrag von heiBem Ei-
senschwamm zu ermdglichen, gibt es mehrere Modifikationen des konventionellen
Midrex-Prozesses. So kann die Kihlung ausgeschalten und der heiBe Eisen-
schwamm beispielsweise Uber spezielle TransportgefaBBe, spezielle Férderbander
oder direkt Uber die Schwerkraft in den Elektrolichtbogenofen zur Stahlherstellung
gelangen. Des Weiteren sei erwahnt, dass flexible Midrex-Anlagen entwickelt wurden,
die eine Produktion von allen drei Produkten (kalter Eisenschwamm, hei3er Eisen-
schwamm und heiBes brikettiertes Eisen) mit flieBender Umschaltung

ermoglichen.[24]

Das aus dem Schachtofen austretende Gas beinhaltet CO, H;, CO,, H>O und Inert-
gase (N, etc.). Dieses Gas wird in einem Nasswascher geklhlt und von Partikeln
gereinigt. Danach wird es mit Erdgas angereichert und gelangt in den Reformer, wel-
cher mit einem auf Nickel basierendem Katalysator gefullt ist. In ihm werden dann die
oxidierten Gase CO, und H>O mit CH4 zu den Reduktionsmitteln CO und H; reduziert
(siehe Gleichung 3.1 und 3.2). Der Reformer wird mit einem Gemisch aus dem ge-

reinigten Gas aus dem Schachtofen und Erdgas beheizt. Das Abgas dieser Verbren-
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nung wird zur Vorwarmung des Schachtofengas/Erdgas-Stromes vor dem Reformer

verwendet.[22]
CH,+C0,—->2C0O+2H, (3.1)
CH,+H,0 - CO+3H, (3.2)

Die Temperatur der Reaktionsmittel am Eintritt in den Schachtofen bei modernen
Midrex-Anlagen betragt etwa 950 °C, was etwa einer Schittungstemperatur von
850 °C entspricht. Bei diesen Temperaturen wirde ohne entsprechende MaBnahmen
das Eisenerz aneinander und an den Wanden haften, was zu Problemen bei der
Gasdurchlassigkeit und zu einem verstopften Feststoffaustrag fihren wirde. Um
dennoch Temperaturen in dieser GréBenordnung zu ermdglichen und keine Einbu-
Ben bei der Produktivitat zu haben, sind die Schachtéfen mit ,,Cluster Breakern® aus-
gestattet. Dabei handelt es sich um oszillierende Schachte die von unterhalb der Re-
duktionsmitteleinblasung weg in verschiedenen Héhen montiert sind. Zusétzlich kén-
nen diese Probleme durch eine Beschichtung der Eisenerzpellets in der Aufbereitung
verringert werden. Typische Beschichtungsmittel sind gebrannter Kalk, Zement oder
Bauxit.[22]

Neben dem konventionellen Prozess mit Erdgas gibt es auch einen Midrex-Prozess
der auf Kohle basiert. Diese wird zu Synthesegas vergast, welches dann zur Reduk-
tion verwendet werden kann. Ein Problem bei diesem Prozess ist der Schwefel der
Kohle, der teilweise durch die Bildung von FeS, in den Eisenschwamm gelangt und
dann in dem Folgeprozess (z.B. im Elektrolichtbogenofen) entfernt werden muss.
AuBerdem erfolgt bei diesem Prozess aufgrund des Schwefels im zu recycelnden
Abgas keine Umwandlung des Kohlendioxids. Stattdessen wird das CO, zusammen

mit den schwefelhaltigen Gasen aus dem Abgasstrom entfernt.[23]

Uber die Verwendung von Siderit fiir den Midrex-Prozess ist in der Literatur wenig zu
finden. Da jedoch die Temperaturen in einer GréBenordnung sind, wo es bereits zu
einem Sintern von Feinerz kommt und dies ein Problem fiir die Wanderung des Fest-
stoffes nach unten und die Gasdurchlassigkeit darstellen wiirde, ist davon auszuge-
hen, dass Feinerz nicht tauglich fir den Midrex-Prozess ist. Daher ist im Gegensatz

zur Verwendung bei der reduzierenden Kalzinierung ein Pelletieren beziehungsweise
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Sintern des Feinerzes als zusétzlicher Aufbereitungsschritt notwendig. Es wirde sich
jedoch das Sintern als zusatzlicher Aufbereitungsschritt anbieten, da der Siderit fir
den Midrex-Prozess wohl auch kalziniert werden muss und dies zusammen mit dem
Sintern in der Sinteranlage erfolgen kann. Der mutmaBliche Grund fur die Notwen-
digkeit einer vorgeschalteten Kalzinierung ist, dass sich freiwerdendes CO, im Re-
duktionsreaktor womdglich negativ auf den Prozess auswirken wirde, da dieses,
wenn es den Reduktionsreaktor verldsst, mit CH4 und zusatzlichem Energieaufwand
Uber die endotherme Reaktion nach Gleichung 3.1 zu CO und H> umgewandelt wer-
den muss. Somit ist wahrscheinlich, wie beim Hochofenprozess, eine Sinterung mit
Kalzinierung als notwendiger Aufbereitungsschritt erforderlich, um Sideriterz flr den
Midrex-Prozess einsetzen zu kdénnen. Dies wirde wiederum einen wirtschaftlichen

Nachteil von Siderit gegentber der Verwendung von oxidischen Erzen bedeuten.

3.1.2 Elektrolichtbogenofen

Etwa 90 % des gesamten erzeugten Eisenschwammes wird dann zusammen mit
Stahlschrott in einem Elektrolichtbogenofen zu Stahl umgewandelt. Der Rest wird
entweder als Beimengung zum Eisenerz im Hochofen oder als Beimengung im
Stahlkonverter verwendet.[22] Insgesamt wurden 2015 25,2 % des Rohstahls mit
Lichtbogendfen erzeugt.[5] Als Einsatzstoffe wurden dabei zu 75 % Stahlschrott, zu
15 % Eisenschwamm bzw. heil3es brikettiertes Eisen und zu 10 % Roheisen verwen-
det. Am haufigsten werden Lichtbogendfen mit 100 % Stahlschrott betrieben.[25]

Die meisten Lichtbogendfen sind direkte Lichtbogenéfen mit Wechselstrom, wie in
Abbildung 17 in einer Ausfiihrung mit 3 Elektroden abgebildet.[25]

Abbildung 17: Skizze eines direkten Wechselstrom-Lichtbogenofens mit 3 Elektroden.[10]

42



Im direkten Wechselstrom-Lichtbogenofen wird das Stahlbad Uber die Elektroden mit
Strom gespeist. Dabei kommt es, bedingt durch die hohe elektrische Spannung, zu
mehreren Lichtbdgen zwischen dem Einsatzgut und den Elektroden.[26] Uber den
Lichtbogen wird die elekirische Energie in thermische umgewandelt, wodurch Tem-
peraturen von bis zu 3500 °C im Lichtbogen entstehen. Diese thermische Energie
erwarmt Uber Strahlung, Leitung und Konvektion das Einsatzgut auf bis zu 1800 °C,
bei denen es schmilzt.[7] Der Hauptzweck des Elektrolichtbogenofens ist das Auf-
schmelzen des Stahlschrottes bzw. des Eisenschwammes, das Erreichen einer be-
stimmten Temperatur fir die spatere Sekundarmetallurgie, sowie die Entkohlung und

Entphosphorung des Eisenschwammes.[25]
Die Rohstahlherstellung im Elektrolichtbogenofen l&uft nach [27] in vier Schritten ab:
Beladen

Schmelzen

Oxidieren

> bnp o

Anstechen

Beim Beladen werden die Einsatzstoffe (Stahlschrott, Eisenschwamm, Roheisen,
Legierungselemente etc.) zusammen mit bendtigten Additiven (CaO, Kohle, Eisenerz
etc.) Uber einen speziellen Beladungsbehélter in den Lichtbogenofen eingebracht.
Dabei verlauft das Beladen meistens in zwei bis drei Schritten, zwischen denen die
bereits hinzugeflgten Einsatzstoffe teilweise aufgeschmolzen werden.[27] Es sei da-
bei erwahnt, dass sowohl eine Beladung mit 100 % Stahlschrott, als auch mit 100 %
Eisenschwamm erfolgen kann. Allerdings ist zu beachten, dass der Energiebedarf
mit sinkendem Metallisierungsgrad linear ansteigt. Der typische Metallisierungsgrad
von Eisenschwamm aus gasbasierten Direkireduktionsanlagen wie dem Midrex-
Prozess liegt bei etwa 92-95 %. Der Metallisierungsgrad ist dabei nach Gleichung 3.3
definiert. Darin ist Fegementar der Anteil an elementarem Eisen und Fe,,., der ge-

samte Anteil an Eisen im Eisenschwamm.[25]

Metallisierungsgrad [%] = W * 100 (3.3)
total L70

So erhéht nach [25] eine Verringerung des Metallisierungsgrades von 2,5 % den
Energiebedarf um 20 kWh pro Tonne erzeugtem Rohstahl. Der steigende Energie-
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verbrauch liegt daran, dass bei umso mehr Gangart, auch umso mehr Additive bend-
tigt werden. Dadurch erhéht sich wiederum der Schlackeanteil im Ofen, welcher den
spezifischen Energieverbrauch pro Tonne Rohstahl erhéht. Daher ist es sinnvoll fir
einen hohen Eisenanteil im Einsatzstoff zu sorgen, weswegen bei Eisenschwamm
mit geringem Eisenanteil die Beimengung von Stahlschrott oder Roheisen energe-
tisch sinnvoll ist.[25]

Das Schmelzen erfolgt durch die Warme der Lichtbégen. Um den bendtigten Strom
zu verringern und den Schmelzvorgang zu beschleunigen wird entweder Sauerstoff
oder ein Sauerstoff-Brenngas-Gemisch in den Ofen eingeblasen.[10], [25] Die Haupt-
reaktionen zur Energieerzeugung sind dabei in Gleichung 3.4-3.7 ersichtlich.[25]

C+3 0, - CO (3.4)
C+ 0, > CO, (3.5)
€O+ 0, - CO, (3.6)
Fe+3 0 > FeO (3.7)

Durch das Aufschmelzen kommt es zur Bildung einer Schlacke auf dem Rohstahl.
Als Hauptschlackebildner fungieren CaO, dolomitischer Kalkstein, Oxide im Stahl-
schrott, Gangart im Eisenschwamm, Oxidationsprodukte der metallhaltigen Einsatz-
stoffe, Asche der hinzugefligten kohlenstoffhaltigen Stoffe, MgO-Verlust der Feuer-
festmaterialien und Schlacke aus der vorherigen Charge. Die Schlacke dient neben
der Abtrennung des Phosphors vom Stahl auch zum Schutz der Kihlpanelle und
Feuerfestmaterialien, zur Verbesserung der Lichtbogenstabilitdt, zur Warmedam-
mung und zur Verbesserung der Warmeubertragung.[25]

Die Oxidation beginnt schon wahrend der Schmelzung, wenn Rohstahl und Schlacke
mit dem Sauerstoff reagieren. Elemente, die oxidieren, sind zum Beispiel Silizium,
Mangan, Kohlenstoff, Phosphor und Schwefel. Nach der Oxidation und dem Anstich
sind dann fur die Stahlherstellung noch weitere Verarbeitungsschritte in der reduzie-

renden Sekundé@rmetallurgie notwendig.[27]

Die elektrische Scheinleistung des Transformators von direkten Lichtbogendfen liegt
im Bereich von etwa 60 bis 160 Megavoltampere. Der spezifische Energieverbrauch
eines typischen Lichtbogenofens nimmt dem Fassungsvermégen ab.[26] Dieses be-
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tragt bis zu 300 t.[10] Der spezifische Energieverbrauch liegt je nach GréBe des
Ofens im Bereich von 350 kWh/t bei einer Beladung mit reinem Stahlschrott. Eine
wichtige Kennzahl ist auch der Elektrodenverschleil3. Dieser liegt bei etwa 1,4 Kilo-
gramm pro Tonne erzeugtem Rohstahl.[25]

Neben einer Ausfiihrung mit Wechselstrom gibt es auch Lichtbogendfen mit Gleich-
stormausfihrung. Diese werden mit unterschiedlichen Designs ausgefihrt. So kann
ein Gleichstrom-Lichtbogenofen beispielswiese mit einer Elektrode (Kathode) und
einer Anode im Ofenboden oder zwei Elektroden (Kathoden) und vier Anoden im
Ofenboden ausgefiihrt werden.[25] Die Vorteile der Gleichstromausfiihrung sind der
geringere Elektrodenverschleil3, ein geringerer Energieverbrauch, eine geringere
elektrische Spannungsschwankung (Flicker), symmetrische Warmeverteilung in der
Schmelze und ein Rihreffekt in der Schmelze.[27] Nachteile sind die generell teure-
ren Elektroden und tendenziell kurzlebigen Anoden. Des Weiteren brachte eine Aus-
fihrung des Gleichstrom-Lichtbogenofens, die sogenannte ,Chopper Technologie,
zahlreiche Nachteile wie héhere Verluste, héherer Equipmentkosten, geringere Zu-
verlassigkeit und hohe Wartungskosten mit sich. Weiterentwicklungen in der Elektro-
nik kdnnten der Gleichstromausfihrung in Zukunft allerdings zu Gute kommen.[25]

3.2 Schmelzreduktion

Im generellen laufen Schmelzreduktionsverfahren alle nach einem 2-stufigen Sche-
ma ab. Zuerst wird das Eisenerz mit Gas aus dem Schmelzreaktor vorreduziert. Da-
nach wird der so erzeugte Eisenschwamm im Schmelzreaktor zu Roheisen verarbei-
tet. Dieses wird dann gleich wie das Roheisen aus dem Hochofenprozess vorbehan-
delt und in einem Stahlkonverter gefrischt (siehe Kapitel 2.6). Mit dem Schmelzreduk-
tionsverfahren wollte man seit Anbeginn der 70er Jahre ein Verfahren entwickeln,
welches auch bei kleinen Kapazitaten ékonomisch ist und ohne Koks funktioniert.
Dieses sollte flexibler und umweltfreundlicher sein als der Hochofenprozess.[28] Ne-
ben vielen Schmelzreduktionsprozessen, die in Entwicklung sind, hat sich in diesen
mehr als 30 Jahren Entwicklung nur ein Verfahren ergeben, welches kommerziell
genutzt wird: der Corex-Prozess. Die anderen Schmelzreduktionsverfahren variieren
dabei in Dingen wie Reaktorzahl, Menge an produziertem kalorischem Gas, Art des

verwendeten Eisenerzes und Art der Energieerzeugung zur Schmelzung (elektrisch,
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mit Kohle, etc.). Auch wenn der Anteil des Corex-Prozesses an der Rohstahl-
Weltproduktion mit etwa 0,05 % vernachlassigt werden kann, soll an dieser Stelle

kurz auf ihn eingegangen werden.[4]

3.2.1 Corex-Prozess

Abbildung 18 zeigt das FlieBbild des Corex-Prozesses.[4]
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Staub
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Abbildung 18: FlieBbild des Corex-Prozesses.[4]

Im Corex-Prozess werden Stlckerz und Eisenerzpellets im Reduktionsschacht redu-
ziert. Das Reduktionsgas, welches aus dem Schmelz-Vergasungs-Reaktor aufsteigt,
beinhaltet dabei etwa 65-70 Vol.-% CO, 20-25 Vol.-% H» und 2-4 Vol.-% CO,. Bevor
das Reduktionsgas in den Reduktionsschacht eintritt, wird es mit Kihlgas auf etwa
850 °C gekuhlt.[4] Dies ist notwendig, da die Eisenerze bei zu hohen Temperaturen
dazu tendieren im Schachtofen miteinander und mit der Wand zu verkleben. Dieses
Verkleben ist eines der gréBten Probleme des Corex-Prozesses, welches die Pro-
duktivitat einschrankt.[29] Danach wird es in einem Zyklon gereinigt und ein Teil in
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den Reduktionsschacht eingeleitet. Der andere Teil wird Gber einen Nasswéascher
gereinigt und gekihlt und in den Kihlgasstrom eingeleitet. Das Eisenerz wird im Re-
duktionsschacht zu Eisenschwamm reduziert (siehe Gleichungen 1.2 bis 1.7).[4] Die-
ser weist nach der Direktireduktion einen Metallisierungsgrad von etwa 85 % und eine
Temperatur von etwa 800 °C auf. Das sogenannte Exportgas, welches den Redukti-
onsschacht mit etwa 450 °C verldsst, kann nach einer Reinigung in einem Nasswa-
scher fur diverse Zwecke weiter verwendet werden.[30] So kann es z.B. als Redukti-
onsgas fur eine Direktreduktionsanlage (z.B. Midrex-Anlage), zur Energieerzeugung
oder als Brennstoff fir die Sinteranlage der Eisenerzaufbereitung verwendet werden.
Zur Verwendung fur eine Midrex-Anlage muss es vorher aufgeheizt und das CO, ent-
fernt werden. Ein Teilstrom dieses gereinigten Gases wird nach einer CO»-
Entfernung ebenfalls als Kihlgas verwendet. Der Eisenschwamm hingegen gelangt
in den Einschmelzvergaser, indem Temperaturen von tber 1000 °C vorherrschen. In
ihm wird Kohle mit reinem Sauerstoff vergast, wodurch die Warme zur Schmelzung
des Eisenschwammes und die Reduktionsgase CO und H, entstehen. Mit dem
Sauerstoff wird oft auch pulverisierte Kohle eingeblasen, um die Effizienz des Pro-
zesses zu verbessern. Beim Schmelzen bilden sich Roheisen und Schlacke, welche
wie beim Hochofen regelmafig abgestochen werden. Fir eine bessere Abtrennung
der Gangart in die Schlacke werden wie beim Hochofenprozess Zuschlagstoffe mit
den Einsatzstoffen eingesetzt. Die Nachbehandlung des Roheisens ist ebenfalls
ident wie beim Hochofenprozess (siehe Kapitel 2.5 und 2.6). Der gesamte Prozess
lauft bei einem Uberdruck von bis zu 5 bar ab.[28] Durch die zweistufige Ausfiihrung
ist der Prozess sehr flexibel und es kénnen viele verschiedene Arten von Kohle ver-

wendet werden.[4]

Da der Reduktionsschacht des Corex-Prozesses aufgrund des Temperaturniveaus
ahnlich wie der Reduktionsreaktor des Midrex-Prozesses nur mit Stiickerz und Pel-
lets betrieben werden kann, ist ein Einsatz von Siderit-Feinerz ebenfalls nicht mdglich.
Ebenfalls ahnlich zum Midrex-Prozess kdnnte eine obligate Kalzinierung als Teil der
Aufbereitung sein. Um diese Frage zu beantworten, misste untersucht werden, ob
eine Umsetzung von Siderit zu elementarem Eisen mit CO als Hauptreduktionsmittel
moglich ist. Eine Kalzinierung von Siderit ist jedenfalls auch in einer reduktiven CO-
Atmosphéare ohne Sauerstoff mdglich.[31] Das Problem dirfte jedoch sein, dass es

ohne Kohle im Reduktionsschacht nicht zu einer Boudouard-Reaktion kommt, durch
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diese sich aus vom Siderit abgespaltenem CO, neues CO bilden wiirde. Der dadurch
bedingte Anstieg an CO, im Reduktionsschacht kénnte dazu fihren, dass die Reduk-
tionsreaktionen (Glgn. 1.2-1-4) nur begrenzt ablaufen. Sollten diese Reaktionen den-
noch in einem ausreichenden Ausmaf ablaufen, bleibt ein weiterer Nachteil durch
das freiwerdende CO.. So musste eine groBere Menge an CO, aus dem Abgasstrom
entfernt werden, wenn der vorgesehene Verwendungszweck des Exportgases einen
geringen COx-Gehalt voraussetzt. Die Schlussfolgerung dieser Uberlegungen ist
wiederum, dass auch fir den Corex-Prozess ein Sintern und Kalzinieren von Siderit
Feinerz als Aufbereitungsschritt notwendig ist, was abermals einen wirtschaftlichen
Nachteil von Siderit-Feinerz bewirkt.

3.3 Kohlebasierte Direktreduktion mit magnetischer Tren-
nung

Sowohl der Hochofenprozess als auch der Midrex- und Corex-Prozess sind nicht
speziell fir die Verwendung von Siderit als Eisenquelle, sondern fur die Verwendung
von Magnetit und Hamatit als Eisenquelle ausgelegt. So kann bei diesen Verfahren
Siderit-Feinerz voraussichtlich nur nachdem es kalziniert und gesintert wurde als
Ausgangsstoff verwendet werden. Um die vorhandenen Sideritressourcen dennoch
effizient nutzen zu kdnnen, wird gegenwartig an speziellen Verfahren mit Siderit als
Einsatzstoff geforscht. Zu diesen zahlt unteranderem die reduzierende Kalzinierung,
die in Kapitel 4 ausfihrlich diskutiert wird. Eine andere Verfahrensart zur Sideritnut-
zung, welche sich derzeit sehr im Fokus chinesischer Forscher befindet, ist die koh-
lebasierte Direktreduktion mit anschlieBender magnetischer Trennung. Dieses Ver-
fahren ist bereits im PilotmalBstab angekommen.[14]

Dabei liegen alle sich in Entwicklung befindlichen Verfahren dieser Art dem gleichen
grundsatzlichen Schema zugrunde: Sideritstiickerz wird mit Kohle zu Eisschwamm
reduziert und anschlieBend zerkleinert und mit magnetischer Trennung aufkonzent-
riert. Bei dieser Art der Direktreduktion ist kein Kalzinieren vor der Reduktion des Si-
derits notwendig. Das so erzeugte Eisenschwammpulver weist je nach Verfahren
einen Eisengehalt von etwa 85-93 Gew.-% und einen Metallisierungsgrad von 90-
93 % auf, wodurch es zum Beispiel als Ausgangsmaterial fr die Rohstahlherstellung
in einem Elektrolichtbogenofen geeignet ist.[14]
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Erste Verfahren der kohlebasierten Direkireduktion von Siderit sind bereits im Pilot-
mafstab angekommen, wie beispielsweise das in [14] dargestellte. Dieses wird mit
niedrig inkohlter Kohle betrieben und generiert Schwellkoks als Nebenprodukt. Als
Desulfator wird den Ausgangsstoffen Kalkstein beigemengt und das Feststoffge-
misch in einem Drehrohrofen bei 1050 °C reduziert. Es folgt eine dreistufige magne-
tische Aufkonzentrierung, zwischen deren Stufen das Produkt jeweils nass gemahlen
wird. Dabei wird die magnetische Flussdichte der magnetischen Aufkonzentrierungen
von Stufe zu Stufe ungefahr halbiert. Auf diese Weise werden rund 87-90 % des Ei-

sens Uber den Eisenschwamm ausgetragen.[14]

Einer der wichtigsten Parameter bei der kohlebasierten Direktreduktion ist das C/Fe
Verhéltnis. Im Sinne einer reinen Eisenschwammbherstellung ist ein C/Fe Verhaltnis
von etwa 1 ausreichend. Fir die Produktion von Schwellkoks als Nebenprodukt ist
ein Uberschuss an Kohle essentiell, wodurch das Verhéltnis deutlich erhéht werden
muss. So ist die Pilotanlage aus [14] mit einem Verhaltnis von 2,5 betrieben worden.
Der dabei erzeugte Schwellkoks hat &hnliche physische und chemische Eigenschaf-
ten wie der Koks aus der Kokerei fir den Hochofen und kdnnte diesen zum Teil er-
setzen.[14] So kdnnte die kohlebasierte Direktreduktion von Siderit womdglich auch
in den Hochofenprozess integriert werden und mit Eisenschwamm eine hochwertige

Eisenquelle und mit Schwellkoks eine Reduktionsmittelquelle liefern.

Betrachtet man den Reduktionsmechanismus der kohlebasierten Direktreduktion von
Siderit, so beinhaltet dieser hauptsachlich die Dissoziation des Siderits, die Bou-
douard-Reaktion und die Reduktion der Eisenoxide. In der reduktiven, sauerstofffrei-
en Atmosphére beginnt der Siderit ab Temperaturen von etwa 375 °C in FeO und
COs zu zerfallen (Glgn. 3.8). Das dabei freiwerdende CO, reagiert mit dem FeO zu
Fesz04 und CO (Gign. 3.9). In Summe kann somit der Zerfall von Siderit unter 647 °C
nach Gleichung 3.10 dargestellt werden.[31]

Gleichzeitig kommt es im Temperaturbereich von 375 °C bis 622 °C zur Fallung von
festem Kohlenstoff durch eine verkehrt ablaufende Boudouard-Reaktion, da der CO
Gleichgewichts-Partialdruck der Boudouard-Reaktion (Glgn. 2.2) unter dem der Side-
ritzersetzung (Glgn. 3.10) liegt. Ab einer Temperatur von 622 °C lauft die Boudouard-
Reaktion jedoch in die andere Richtung ab, indem CO, mit C zu CO reagiert.[31]
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FeCO3; = FeO + CO, (3.8)
3Fe0 + COZ - F9304, + CO (39)
3FeCO3 » Fe30,+2C0, +CO (3.10)

Uber 647 °C wird FesO4 mit CO zu FeO und CO, reduziert (Glgn. 1.3). Ab 697 °C tritt
elementares Eisen durch die Reduktion von FeO mit CO zu Fe auf (Glgn. 1.4). Wenn
die Temperatur sich schlieBlich 1050 °C ann&hert und die CO-Konzentration, durch
die bei diesen Temperaturen schnell ablaufende Boudouard-Reaktion, beinahe
100 % erreicht, l1auft auch die Reduktion von FeO zu Fe quantitativ ab (Glign. 1.2).[31]

Da bei der kohlebasierten Direkireduktion wie beim Hochofenprozess hauptsachlich
Kohle zur Generierung der Reduktionsmittel verwendet wird, wird dementsprechend
viel CO; frei. Dies liegt daran, dass viel Kohlenstoff Gber die Boudouard-Reaktion zu
CO umgesetzt wird (Glgn 2.2). Dieses reagiert dann mit den Eisenoxiden nach den
Gleichungen 1.2 bis 1.4, wodurch CO; freigesetzt wird. Der Kohlenstoff der Kohle
verlasst dadurch teilweise Uber das CO, den Reduktionsreaktor. Bei einer Reduktion
mit Wasserstoff hingegen wird nur das CO. des Siderits freigesetzt, da durch die Re-
duktion der Eisenoxide nur Wasser als Nebenprodukt entsteht (Glgn. 1.5-1.7). Daher
mag die kohlebasierte Direktreduktion eine Mdglichkeit sein Siderit wirtschaftlicher zu

nutzen, aus dkologischer Sicht bringt sie jedoch keinen Fortschritt.

3.4 Recycling von Stahlschrott

Auch wenn beim Recycling von Stahlschrott keine Erze und damit auch kein Siderit
als Eisenquelle verwendet werden, soll dennoch kurz auf den Prozess und seine Be-

deutung eingegangen werden.

Stahlschrott wird zwar auch beim LD-Verfahren zur Kihlung recycelt, indem er zur
Kihlung des Roheisens beim Frischen beigemengt wird [20] — es ist aber auch még-
lich, Rohstahl nur aus Stahlschrott herzustellen. Dieser wird mit einem Elektrolicht-
bogenofen geschmolzen und entkohlt und dann in der darauf folgenden Sekundar-
metallurgie in seiner Zusammensetzung angepasst.[25] Die Funktion des Elektro-

lichtbogenofens ist in Kapitel 3.1.2 beschrieben.
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Natlrlich ist die Stahlerzeugung aus Stahlschrott energetisch den kommerziell
durchgefihrten Verfahren mit Eisenerzen als primére Eisenquelle Uberlegen.[4] Da-
her kommt dem Recycling von Stahlschrott auch eine immer gréBere Bedeutung zu.
Abbildung 19 zeigt die Stahlproduktion Uber Elektrolichtbogendfen und tUber die Roh-
eisen/Stahlkonverter Route in der EU. Des Weiteren zeigt sie sowohl die Anzahl der
Anlagen, die Uber die Roheisen/Stahlkonverter Route Stahl in der EU produzieren,
als auch die Anzahl der Anlagen, die tber Elektrolichtbogendfen in der EU Stahl pro-
duzieren. Beides Uber den Zeitraum 1996 bis 2006.[32]
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Anlagenanzahl

=== Stahlproduktion Hochofen —4— Anzahl Elektrolichtbogenofenanlagen

—— Stahlproduktion Elektrolichtbogenofen —m— Anzahl Hochofenanlagen

Abbildung 19: Stahlproduktion und Anzahl der Anlagen nach Hochofen/Stahlkonverter-Route und Elektro-

lichtbogenofenroute zwischen 1996 und 2006 in der EU.[32]

Dabei erkennt man, dass die Produktion Uber die Route Roheisen/Stahlkonverter
relativ konstant geblieben ist, wahrend die Produktion Gber die Elektrolichtbogen-
ofenroute tendenziell gestiegen ist. Ein energetischer Vergleich mit den anderen
Herstellungsverfahren, welche primar Erze als Eisenquelle verwenden, ist in Kapitel
4.5.5 ersichtlich.
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4 Reduzierende Kalzinierung

Die reduzierende Kalzinierung befindet sich derzeit noch im LabormafBstab und kénn-
te eine Mdglichkeit darstellen, Siderit 6konomisch und nachhaltig zu nutzen. So kén-
nen die CO,-Emissionen um bis zu 60 % und der Einsatz an Reduktionsmittel um bis
zu 33 % gegenuber der Roheisenherstellung aus karbonatischen Erzen durch Ros-
tung und Reduktion mit CO verringert werden.[2]

Bei der reduzierenden Kalzinierung entfallt die fir den Hochofenprozess notwendige
Rdstung vor der Reduktion, da das CO; des Eisenkarbonates im Reduktionsreaktor
selbst vom Eisen abgespalten wird (Glgn. 1.8). Dabei wird im Gegensatz zu den kon-
ventionellen Prozessen als Hauptreduktionsmittel nicht CO verwendet, sondern aus-
schlieBlich Ha. Abbildung 20 zeigt den Kernprozess der reduzierenden Kalzinierung
in einem FlieBbild.[2]

FeCOs Gasaufwertung CO, CO
MCO; H,O CH,
SiO, ’|“ H2
| CO-und
~--------I ----------- b= CO,-
. § z Meth.
Reduktions-‘; | yMaEnucks
reaktor | =WIRNURg
".-----i----- ----- - e ..
| CH,
Fe | H,0
MO L H,
SiO;
mag. Meth.: Methanisierung
Mo . Aufk. mag. Aufk.: magnetische Aufkonzentrierung

Sio
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Abbildung 20: Kernprozess der reduzierenden Kalzinierung dargestellt als FlieBbild (angepasst tiber-

nommen aus [2]).
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Das siderithaltige Roherz gelangt bei der reduzierenden Kalzinierung nach einer Zer-
kleinerung als Feinerz in den Reduktionsreaktor, wo es im Gegenstrom vom Reduk-
tionsmittel durchstrébmt wird. Aufgrund der vergleichsweise niederen Temperaturen
von etwa 350-425 °C, kommt es bei einem Betrieb mit reinem Feinerz im Vergleich
zum Hochofen nicht zu einem Problem mit der Gasdurchlassigkeit.

Nach dem Reduktionsreaktor, werden die nicht eisenhaltigen Verunreinigungen in
einer magnetischen Aufkonzentrierung abgetrennt, wodurch der Eisengehalt gestei-
gert wird. Dabei sei erwahnt, dass natlrlich auch andere Aufkonzentrierungsverfah-
ren eine Option darstellen, in dieser Arbeit aber vorerst nur auf die magnetische Auf-
konzentrierung eingegangen wird. Das auf der gegenuberliegenden Seite aus dem
Reduktionsreaktor austretende Gas besteht im Allgemeinen aus H,, CO, CO, und
CH,. Die darin enthaltenen Gase CO und CO; kénnen nachher in der Methanisierung
mit H» zu CH4 umgeformt werden (Glgn. 1.9 und 1.11). Die freiwerdende Warme bei
diesen stark exothermen Reaktionen liegt in der GréBenordnung der benétigten
Warme des Reduktionsreaktors, wodurch eine Warmekopplung dieser beiden Reak-
toren aus 6konomischer Sicht Sinn macht. Der fir die Methanisierung benétigte zu-
satzliche Wasserstoff kann dabei entweder Uber den Reduktionsreaktor oder tber
einen extra Einlass zwischen Reduktionsreaktor und Methanisierung zugefihrt wer-
den. Dabei ist der Einlass Uber den Reduktionsreaktor zu favorisieren, da ein héherer
Wasserstoffgehalt im Reduktionsgas sich nach [33] positiv auf die Reduktion auswirkt.
Das in der Methanisierung entstehende CH4 kann dann beispielsweise in das Er-
dgasnetz eingespeist oder in den Reduktionsreaktor rlickgefihrt werden. Letzteres
wirde nur Sinn machen, wenn das CH, eine positive Auswirkung auf die reduzieren-
de Kalzinierung hat. Da aus [34] bekannt ist, dass beispielsweise Fe>,O3 mit CH4 bis
zu elementarem Eisen reduziert werden kann (Gign. 4.1), ware eine denkbare positi-
ve Auswirkung, dass mit CH4 auch eine Reduktion von Siderit zu reinem Eisen még-
lich ist (Glgn. 4.2). Um abzuschétzen, ob die Reaktion nach Gleichung 4.2 thermody-
namisch maoglich ist, wurde mittels [35] die freie Gibbsche Enthalpie der Reaktion
berechnet. Diese Berechnungen ergaben eine freie Gibbsche Enthalpie
von -80 kd/mol bei 400 °C, welche mit zunehmender Temperatur steigt. Dies deutet
auf die Machbarkeit einer Reduktion von Siderit zu reinem Eisen mit CH, hin. Eine
weitere mdgliche positive Auswirkung ware, wenn das CH,4 die im Reduktionsreaktor
entstehenden unerwiinschten Nebenprodukte Hamatit und Magnetit zu reinem Eisen

reduzieren kénnte und so deren Anteil im Produkt verringern wiirde. Ob und in wel-
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chem Ausmaf diese positiven Auswirkungen zutreffen, misste experimentell unter-
sucht werden, weshalb darauf in dieser Arbeit nicht naher eingegangen werden kann

und nur von Hy als Reduktionsmittel ausgegangen wird.
4F3203+ 3CH4 - 8F€+6H20+3C02 (41)
4FeCO; + CH, » 4Fe+2H,0+5CO0, (4.2)

Eine weitere Mdglichkeit der Nutzung des Abgases des Reduktionsreaktors ware
eine Umsetzung zu Synthesegas, welches dann Gber die Fischer-Tropsch-Synthese
zu synthetischem Rohdl (Gign. 1.12) veredelt werden kann. Zur Herstellung des Syn-
thesegases misste das im Abgas enthaltene CO,, H>O und CH4 entfernt, bezie-
hungsweise zu CO und H, umgewandelt werden, sowie das molare Verhaltnis von
H.:CO fur die Synthese richtig eingestellt werden. Dieses molare Verhaltnis ist je
nachdem welche Fischer-Tropsch-Technologie zum Einsatz kommt verschieden und
liegt ungeféhr im Bereich von zwei.[36]

Generell kann die Fischer-Tropsch Synthese in drei Typen klassifiziert werden. Die
eisenbasierte  Niedertemperatur-Synthese, die eisenbasiert Hochtemperatur-
Synthese und die kobaltbasierte Niedertemperatur-Synthese. Je nach Typ variiert die
Zusammensetzung des synthetischen Rohdls. Des Weiteren unterscheidet sich die
Zusammensetzung des synthetischen Rohdls innerhalb der Typen, je nach dem wel-
che Reaktortechnologie, Betriebsbedingungen, Katalysatoren und Katalysatordeakti-
vierung zum Einsatz kommen. Das synthetische Rohdl kann dann in weiterer Folge
wie konventionelles Rohdél zu Endprodukten wie Benzin, Diesel oder Heizdl raffiniert
werden. Wie die Methanisierung ist auch die Fischer-Tropsch-Synthese eine exo-
therme Reaktion, deren Abwéarme fir die Beheizung des Reduktionsreaktors genutzt
werden kénnte.[36]

Um die Wirtschaftlichkeit der Fischer-Tropsch-Synthese flir die Veredelung des Re-
duktionsreaktorabgases abzuschatzen, muss untersucht werden, wie aufwendig die
Aufbereitung des Abgases zu Synthesegas ist. Einen Teil der Aufbereitung kénnte
man dabei ahnlich gestalten wie beim Midrex-Prozess, bei dem H,O und CO; mit
CH4 zu CO und H, umgesetzt werden (Glign. 3.1 und 3.2). Um das CO, zu CO um-
zuwandeln, kénnte vielleicht auch eine gezielte Durchfihrung der Ruckreaktion der
Wassergas-Shift-Reaktion eingesetzte werden (Glgn. 1.10), was jedoch wiederum
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zur Produktion von H>O und zum Verbrauch von H; fihrt. Um die notwendige Rein-
heit zu erlangen, kénnte man CO, und H;O statt umzuwandeln auch aus dem Ab-
gasstrom abtrennen, wodurch allerdings die Ausbeute an Synthesegas reduziert
werden wirde. Dabei kénnte das CO, Uber Gaswascher und das H>O durch Kon-

densieren entfernt werden.

Durch diese Vielzahl an Mdglichkeiten und Einflussfaktoren féllt die Untersuchung
der Eignung der Fischer-Tropsch-Synthese flr die reduzierende Kalzinierung deutlich
umfangreicher aus, als die der Methanisierung. Daher soll vorerst nur letztere in die-
ser Arbeit naher betrachtet werden (siehe Kapitel 4.3).

Dieser Kernprozess der reduzierenden Kalzinierung soll nun auf mégliche Umset-
zungsvarianten untersucht werden. So kdnnte der erzeugte Eisenschwamm bei-
spielsweise in einem Elektrolichtbogenofen zu Rohstahl verarbeitet werden. Alterna-
tiv kdnnte der Kernprozess auch in einen bestehenden Hochofenprozess integriert
werden, indem der Eisenschwamm als zusatzliches Aufgabegut flr einen Hochofen,

welcher mit oxidischen Erzen betrieben wird, verwendet wird.

Flr die Umsetzung als eigenstédndige Anlage muss der in Abbildung 20 dargestellte
Kernprozess grundsatzlich um eine Wasserstoffanlage, eine Gasreinigung und einen
Elektrolichtbogenofen erganzt werden. Somit sind die Hauptapparate bei einer Um-
setzung als eigenstandige Anlage die Wasserstofferzeugung, der Reduktionsreaktor,
die Methanisierung inklusive Gasreinigung, die magnetische Aufkonzentrierung und
der Elektrolichtbogenofen. In diesem Kapitel sollen nun die einzelnen Apparate néher
erlautert werden. Da auf den Elektrolichtbogenofen bereits in Kapitel 3.1.2 ndher ein-
gegangen wurde, wird auf diesen nicht nochmals explizit eingegangen.

Soll die reduzierende Kalzinierung hingegen in einen bestehenden Hochofenprozess
integriert werden, so entfallt der Elektrolichtbogenofen. Der erzeugte Eisenschwamm
der reduzierenden Kalzinierung wirde herkdmmliches aufbereitetes Eisenerz als Ei-
senquelle fir den Hochofen teilweise ersetzen. Das Erz vom Erzberg hat beispiels-
weise nach der konventionellen Aufbereitung mit Réstung und Sinterung einen Ei-
sengehalt von etwa 50 %. Bei einem hdéheren Eisengehalt (bzw. insbesondere bei
einem hdheren Metallisierungsgrad) des reduzierend kalzinierten Feinerzes gegeni-

ber dem konventionell aufbereiteten Erz wirde die Menge an Reduktionsmittel fir
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den Hochofenprozess und damit die Menge an bendétigter Kohle sinken. Aufgrund
von letzterem wirde auch die Menge an CO»-Emissionen sinken. Um bei der Ver-
wendung des reduzierend kalzinierten Feinerzes fir den Hochofen dessen Gas-
durchlassigkeit nicht zu gefédhrden, musste das reduzierend kalzinierte Feinerz ge-
mahlen und pelletiert werden. Auf die Unterschiede bei der Ausfihrung der einzelnen
Apparate, je nachdem ob die reduzierende Kalzinierung als eigenstandige Stahler-
zeugungsanlage oder als Aufbereitungsanlage flr den Hochofenprozess umgesetzt
werden soll, wird in den einzelnen Kapiteln Uber die Apparate eingegangen (Kapitel
4.1-4.4).

In [8] wurde ein Modell prasentiert, mit dem die Stoff- und Energiebilanz, sowie das
Reaktorvolumen fur einen Rohrbindelreaktor zur reduzierenden Kalzinierung von
Siderit berechnet werden kénnen. Dieses Modell wird in dieser Arbeit aufgegriffen
und erweitert um verschiedene Umsetzungsvarianten der reduzierenden Kalzinierung
untereinander bezliglich deren Stoffbilanz, Energiebilanz und Anlagendimensionen
zu vergleichen. Des Weiteren kénnen vor allem die Ergebnisse der Energiebilanz des
erweiterten Modells mit Werten der kommerziell genutzten Prozesse aus der Literatur
verglichen werden (siehe Kapitel 4.5.5).

Die Erweiterungen des Modells umfassen im Allgemeinen die Energiebilanz der Me-
thanisierung, die Berechnung der Katalysatormasse fiir die Methanisierung, die Mo-
dellierung des Warmelbergangs auf den Rohrblndelreaktor, eine verbesserte Be-
rechnung der Energiebilanz des Reduktionsreaktors und eine apparatetbergreifen-
de Energie- und CO»-Bilanz. Das in [8] mit Microsoft Excel 2007 entwickelte Ausle-
gungsprogramm wird dabei um die Erweiterungen des Modells ergénzt. Eine Zu-
sammenfassung des Modells, dessen Erweiterungen sowie eine Auswahl von Er-
gebnissen des erweiterten Auslegungsprogramms flr bestimmte Eingabeparameter
werden in Kapitel 4.5 dargestellt. Im Zuge der Umsetzung und im Sinne einer besse-
ren Benutzerfreundlichkeit mussten auBerdem einige Anderungen an der Programm-
struktur vorgenommen werden. Die neue Programmstruktur und die Programmbe-

dienung werden in Kapitel 4.5.3 ndher erlautert.

4.1 Wasserstofferzeugung

Zurzeit werden bis zu 96 % des gesamten Wasserstoffs aus fossilen Brennstoffen
und rund 4 % aus Wasser erzeugt. Bei den fossilen Brennstoffen ist die Dampfrefor-
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mierung von Kohlenwasserstoffen, insbesondere Methan, der wichtigste Prozess.
Darum wird in Kapitel 4.1.1 explizit ndher auf die Dampfreformierung von Methan
eingegangen und mit dieser auch die Energie- und Stoffbilanz der reduzierenden
Kalzinierung berechnet. Andere Verfahren mit fossilen Brennstoffen als Quelle sind
die partielle Oxidation von Kohlenwasserstoffen, wiederum insbesondere mit Methan,
und die Vergasung von Kohle. Letztere ist hauptsachlich fir Lander mit hohem Koh-
levorkommen interessant. Eine weitere Quelle zur Wasserstofferzeugung ist Biomas-
se. Diese kann entweder Uber die gleiche thermochemische Zersetzung wie die fos-
silen Brennstoffe in Wasserstoff und Kohlenmonoxid umgewandelt werden, oder aber
auch Uber biologische Prozesse wie beispielsweise die Fermentation. Die jedoch
6kologisch vorteilhafteste Quelle zur Wasserstofferzeugung ist Wasser, welches im
Allgemeinen auch als die interessanteste Quelle flr nachhaltige Wasserstoffproduk-
tion angesehen wird. Dies ist hauptsachlich darauf zurlickzufthren, dass der Prozess
leicht mit erneuerbaren Energiequellen wie Wind-, Wasser- oder Solarenergie ver-
bunden werden kann. Der wichtigste Prozess, um aus Wasser Wasserstoff zu erzeu-
gen, ist die Elektrolyse, weswegen diese naher in Kapitel 4.1.2 erldutert wird und ne-
ben der Dampfreformierung ebenfalls zur Berechnung der Energie- und Stoffbilanz
der reduzierenden Kalzinierung verwendet wird. Andere Verfahren zur Wasserstoff-
erzeugung, die Wasser als Quelle nutzen, waren beispielsweise die thermische und

photovoltaische Zersetzung.[37]

4.1.1 Dampfreformierung

Mit einem Marktanteil von 48 % ist die Dampfreformierung das meist verbreitetste
Verfahren zur Wasserstoftherstellung. Verantwortlich dafir sind vor allem die gerin-
gen Kosten von 1-3 € pro Kilogramm erzeugtem Wasserstoff inklusive
CO2-Sequestrierung.[37] Bei der CO»-Sequestrierung wird CO, aus dem Abgasstrom
abgetrennt, zu Speicherstatten transportiert und eingelagert. Die Abtrennung kann
beispielsweise (ber diverse Gaswéascher und der Transport Uber Pipelines, per Schiff
oder per Bahn erfolgen. Bei der Speicherung von CO» bieten sich grundsétzlich die
volumetrische Speicherung in Poren von Speichergestein oder die sorptive Speiche-
rung in Kohlen an. Flr ersteres kommen vor allem saline Aquifere (tiefliegende in
Salzwasser getrankte Sandsteinschichten) oder erschdpfte Erdgas-/Erdéllagerstatten
zum Einsatz. Fir die sorptive Speicherung in Kohlen kommen hingegen tiefe, nicht-
abbaubare Kohlefléze in Frage.[38] Des Weiteren sei erwahnt, dass die Dampfrefor-
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mierung die umweltfreundlichste Methode zur Erzeugung von Wasserstoff aus fossi-
len Brennstoffen darstellt. Der Wirkungsgrad der Dampfreformierung liegt etwa bei
70-80 %.[37]

Die Hauptreaktion der Dampfreformierung ist in Gleichung 4.3 ersichtlich. Diese ist
mit einer Standardreaktionsenthalpie von 206,2 kdJ/mol endotherm.[18]

CH, + H,0 - CO +3H, (4.3)

Die Dampfreformierung wird Ublicherweise in ,Spaltréhren“ aus Chrom-Nickel-Stahl
bei 40 bar, 700-830 °C und in Anwesenheit eines Nickel-Katalysators, beziehung-
sweise bei 1200-1500 °C ohne Anwesenheit eines Katalysators durchgefihrt. Dabei
verbleibt bei der Dampfreformierung mit Katalysator, aufgrund der geringeren Tem-
peratur, mit rund 8 Vol.-% mehr Methan im Gleichgewicht als bei der Dampfreformie-
rung ohne Katalysator, bei der etwa 0,2 Vol.-% Methan im Gleichgewicht verbleiben.
Um vor allem bei letzterer eine ausbeutemindernde Rickreaktion beim AbkUhlen zu
vermeiden, muss das Gas nach dem Reformer sehr schnell abgekuhlt werden, damit

das Gleichgewicht quasi ,eingefroren” wird.[18]

Nach der Dampfreformierung missen zur Erhéhung der Ausbeute und Reinheit des
Wasserstoffs Verunreinigungen (hauptsachlich H>S, CO, CH4 und CO,) entfernt wer-
den. CO; entsteht dabei durch die Wassergas-Shift-Reaktion im Reformer (Glgn. 2.1)
und H>S gelangt hauptsachlich Uber das Erdgas in das System. Fiir die Entfernung
des Schwefelwasserstoffes kommen beispielsweise eine Absorption in Methanol,
eine Oxidation zu Schwefel (z.B. oxidative Adsorption mit Aktivkohle), oder eine Bin-
dung an Basen (z.B. festes ZnO bzw. Na,O oder wassrige KoCOs-Lésungen) in Fra-
ge.[18] Die Entfernung schwefelhaltiger Stoffe erfolgt beim Einsatz einer katalyti-
schen Dampfreformierung bereits vor dieser, da der Schwefel als Katalysatorgift
wirkt.[39]

Um das im Reformer entstandene CO zu entfernen, wird eine katalytisch beschleu-
nigte Wassergas-Shift-Reaktion durchgefihrt. Die Wassergas-Shift-Reaktion kann
als Hochtemperatur-Umsetzung (HT-Shift-Reaktion), oder als Niedertemperatur-
Umsetzung (LT-Shift-Reaktion) erfolgen. Bei der Dampfreformierung wird nach dem
Reformer Ublicherweise eine HT-Shift-Reaktion durchgefihrt, da diese auch bei ho-
hen CO-Gehalten funktioniert und ein geringeres Reaktorvolumen erfordert. Diese
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wird mit einem Eisenoxid-Katalysator bei 300-530 °C betrieben. Die LT-Shift-
Reaktion wird zum Vergleich mit Kupferoxidkatalysatoren bei Temperaturen von 190-
260 °C durchgefihrt. Bei diesen Temperaturen liegt da Reaktionsgleichgewicht mehr
auf Seiten der Produkte, wodurch héhere Ho-Reinheiten erreicht werden. So liegt der
CO-Restgehalt bei der LT-Shift-Reaktion im Bereich von 0,2-0,5 Vol.-%, wahrend bei
der HT-Shift-Reaktion etwa 5 Vol.-% CO im Produktgas verbleiben. Allerdings ist die
LT-Shift-Reaktion aufgrund der langsameren Reaktionskinetik nicht fir die Entfer-
nung gréBerer CO-Mengen geeignet. AuBerdem kommt noch hinzu, dass Kupfer-
oxidkatalysatoren sehr anféllig fir Schwefel sind und Schwefelanteile von 0,1 ppm
bereits zu signifikanter Deaktivierung fihren kénnen.[40] Da die Wassergas-Shift-
Reaktion exotherm ist, dient sie nicht nur zur Erhéhung der Wasserstoffreinheit, son-
dern die dabei erzeugte Wé&rme kann Uber eine Vorwarmung des CH4/H>O-
Feedstromes auch einen Teil der bendtigten Energie fur die Dampfreformierung be-
reitstellen.[39]

Nach der Umwandlung des Kohlenmonoxids spricht man vom sogenannten Rohgas,
von welchem Wasserdampf und CO,, sowie Reste an CO und CH4 abgetrennt wer-
den mussen. Dazu stellt die ,Pressure Swing Adsorption“ (kurz: PSA) den heutigen
Standard fiir Wasserstoffproduktionsanlagen dar. Dabei wird als erstes durch Abkih-
len auf Raumtemperatur der Wasserdampf kondensiert und abgetrennt. Danach wird
dber die PSA CO, CH4 und CO, abgetrennt, wobei ein Reinheitsgrad von Uber
99,9 Mol-% erreicht werden kann. Die genau Funktion der PSA wird in [40] beschrie-
ben. Als Alternative zur PSA sei vor allem der sogenannte ,klassische“ Prozess er-
wahnt. Bei diesem wird das Rohgas auf etwa 220 °C gekihlt und tber eine LT-Shift-
Reaktion, der CO-Gehalt weiter verringert. AnschlieBend wird das CO, mittels Gas-
wasche entfernt. Danach verbleibende Spuren an CO und COzkénnen durch kataly-
tische Methanisierung umgesetzt werden, was zu einer Reinheit von 97-99 Mol-%
fihrt, wenn man Inertgase vernachlassigt.[39] Die katalytische Methanisierung von
CO und CO:s; ist auch Teil des Kernprozesses der reduzierenden Kalzinierung, wes-
wegen diese in Kapitel 4.3 naher erlautert wird. Alternativ zur katalytischen Methani-
sierung kénnen laut [18] die letzten Verunreinigungen nach dem CO.-Gaswascher
auch durch Ausfrieren aus dem H,-Produktgas abgetrennt werden. Abbildung 21
zeigt zusammenfassend das FlieBbild einer Wasserstoffproduktionsanlage mit PSA
entwickelt von der Linde AG, einem flhrenden Hersteller fir Wasserstoffproduktions-
anlagen.[39]
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Abbildung 21: FlieRbild einer Wasserstoffproduktionsanlage mit ,,Pressure Swing Adsorption*“ (=PSA)
entwickelt von der Linde AG.[39] (a) Entschwefelung, (b) Feed-Vorwarmung, (c) Reformer, (d) Abhitzekes-
sel, (e) CO-Shift Reaktor (HAT), (f) Kilhlung des Rohgases, (g) PSA, (h) Abgaspuffer fiir Brennstoff, (i)

Konvektionszone mit Dampferzeugung, Dampfiberhitzer und Luftvorwérmung

Nun stellt sich die Frage welche Dampfreformierungsanlage fur die reduzierende
Kalzinierung am besten geeignet ist. Laut [39] werden Wasserstoffanlagen nach dem
klassischen Prozess nur noch gebaut, wenn mindestens einer von vier Griinden zu-
trifft:

1. Der Erdgaspreis Ubersteigt einen kritischen Wert.

2. Ein billiger Brennstoff zur Befeuerung der Dampfreformierung ist verfigbar.
3. CO. ist ein gewolltes Produkt.

4. Eine Reinheit von unter 99,9 Mol-% kann toleriert werden.

Dabei sind Punkt 1 und 2 recht vage formuliert, wodurch erst weitere Untersuchun-
gen angestellt werden mlssten, um die geeignetste Variante der Dampfreformierung
zur Wasserstoffherstellung fir die reduzierende Kalzinierung zu bestimmten. Punkt 3
hingegen trifft nicht zu und ob Punkt 4 zutrifft musste ebenfalls experimentell unter-
sucht werden. Generell sollte fir das optimale Design der Wasserstoffproduktionsan-
lage vorerst der Einfluss der Unreinheiten an H>,O, CO, CO, und CH4 auf den Reduk-
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tionsreaktor untersucht werden. Aufgrund der Eigenschaft von CO und CH4 bei Me-
talloxiden reduzierend zu wirken, ist die Annahme jedoch legitim, dass diese beiden
Gase keinen negativen Einfluss auf die Reduktion des Siderits haben. Da H,O und
CO2 hingegen Produkte der reduzierenden Kalzinierung darstellen, kénnten diese am
wahrscheinlichsten nachteilige Effekte haben.

Sollte sich bei den Untersuchungen herausstellen, dass eine Wasserstoffreinheit von
97-99 Mol-% fur die Reduktion ausreichend ist, misste man den klassischen Prozess
neben der PSA-Variante flr eine eigenstandige Stahlerzeugungsanlage in Betracht
ziehen. Sollte sich bei den Untersuchungen gar herausstellen, dass selbst bei einer
Wasserstoffreinheit von 80 Mol-% oder geringer keine signifikant negativen Auswir-
kungen auf die Reduktion ergeben, kdnnte man vermutlich deutliche Einsparungen
bei der Reinigung des Rohgases machen, beziehungsweise diese eventuell komplett
vernachlassigen und das Rohgas als Reduktionsmittel verwenden. Das Rohgas einer
typischen Wasserstoffanlage mit einem Produktionsvolumen von 5000 Nm3%h nach
der HT-Shift-Reaktion weist in etwa eine Zusammensetzung nach Tabelle 1 auf.

Tabelle 1: Typische Zusammensetzung des Rohgases einer Dampfreformierungsanlage.[39]

Gas Anteil [Vol.-%]
H, 74,6
N, 0,25

CO 53

CO, 14,8

CH, 4,9

H.O 0,15

Somit wlrden eine komplette Entfernung von H>,O und eine Umwandlung von CO
und CO, zu CH4 erst nach dem Reduktionsreaktor erfolgen. Da jedoch aus [33] be-
kannt ist, dass ein niedrigerer Wasserstoffgehalt im Reduktionsgas sich negativ auf
die Reduktion auswirkt, ist eher nicht davon auszugehen, dass das Rohgas der
Dampfreformierung als Reduktionsmittel verwendet werden kann. So bilden sich in
verdinnter Wasserstoffatmosphare mehr Eisenoxide und weniger elementares Eisen
als in reiner Wasserstoffatmosphare, worauf in Kapitel 4.5.5 noch naher eingegan-
gen wird.
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4.1.2 Elektrolyse

Bei der Elektrolyse wird Wasser mit Gleichstrom zu H, und O, dissoziiert. Der dabei
erzeugte Wasserstoff weist eine Reinheit von bis zu 99,999 Vol.-% auf, nachdem er
getrocknet und vom Sauerstoff getrennt wurde. Die hohe Reinheit ist vor allem fir die
Verwendung in Brennstoffzellen ein groBer Vorteil, als Reduktionsmittel fur die redu-
zierende Kalzinierung bietet sie allerdings keinen signifikanten Vorteil. Die Herstel-
lungskosten von Wasserstoff mittels Elektrolyse belaufen sich je nach GréBe der An-
lage auf 3-15 €/kg. Ublicherweise werden die gréBten Wasserstoffanlagen nahe
Wasserkraftwerken gebaut, um vom billigen Strom in den Niederpreisstunden zu pro-
fitieren. Ein Beispiel daflir ware beispielsweise die Statoil-Anlage in Ryukan, Norwe-
gen mit einer Kapazitat von 27.900 Nm?/h.[37]

Die Reaktionsgleichung der Elektrolyse ist in Gleichung 4.4 dargestellt. Dabei handelt
es sich mit einer Standardreaktionsenthalpie von 285,84 kdJ/mol um eine stark endo-
therme Reaktion.[37]

H,0 > - 0, + H, (4.4)

Diese Energie wird Uber zwei Elektroden in den Elektrolyten in Form von Gleichstrom
eingebracht. Die technische Vorrichtung in der die Elektrolyse ablauft, wird als Elekt-
rolyseur bezeichnet. Bei den Elektrolyseuren kommen hauptsachlich alkalische Elekt-
rolyseure zum Einsatz, bei denen der Elektrolyt fir gewdhnlich aus Wasser und Ka-
liumhydroxid besteht. Die typischen Betriebszusténde bei alkalischen Elektrolyseuren
liegen bei etwa 65-100 °C und 25-30 bar. Dabei sei anzumerken, dass es auch alka-
lische Elektrolyseure mit Betriebszustanden von 5 bzw. 400 °C sowie 1 und 448 bar
gibt.[37]

Abbildung 22 zeigt die Funktionsweise eines alkalischen Elektrolyseurs. Die Haupt-
komponenten des Elektrolyseurs sind die Elektroden, der Elektrolyt und das Diaph-
ragma. Letzteres befindet sich zwischen den Elektroden, um einen Kurzschluss zwi-
schen den Elektroden zu verhindern. Durch die Elektroden werden Elektronen den
Wassermolekilen entzogen (Oxidation an der Anode) bzw. hinzugefligt (Reduktion
an der Kathode). Durch diese Aufnahme der Elektronen bildet sich an der Kathode
gasférmiger Wasserstoff und OH-lonen (Glgn. 4.5). Diese strémen durch das Diaph-
ragma zur Anode, an deren Oberflache sie zu gasférmigem Sauerstoff rekombinieren
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(Glgn. 4.6). Sowohl Wasserstoff als auch Sauerstoff entweichen durch den Auftrieb
aus dem System. Durch die Abgabe der Elektronen an der Kathode flieBen neue
Elektronen aufgrund der von auBBen angelegten Spannung nach, wodurch diese ne-
gativ geladen wird. Die Elektronen, die an der Anode den Wassermolekilen entzo-
gen werden, strbmen zum &uBeren Stromkreis, wodurch die Anode den positiven Pol
darstellt.[37], [41]
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Abbildung 22: Funktionsweise eines alkalischen Elektrolyseurs.[37]

2H,0+2e” - H,+ 20H (4.5)
20H——>§ 0,+ H,0+2e" (4.6)

Alkalische Elektrolyseure sind am besten geeignet fir gro3e Wasserelektrolyseanla-
gen und waren damit auch die beste Wahl fir die reduzierende Kalzinierung. Die
gréBten alkalischen Elektrolysezellen weisen eine Kapazitat von 500-760 Nm?3/h auf.
Um jedoch die gesamte Wasserstoffproduktion aus Wasser wirtschaftlich decken zu
kébnnen, mussten in Zukunft Elektrolyseure mit deutlich héheren Kapazitaten entwi-
ckelt werden.[37]

Neben alkalischen Elektrolyseuren seien noch die Protonen-Austausch-Membran
Elektrolyseure (PEM-Elektrolyseure) und Festoxid-Elektrolyseure als Alternative er-

wahnt. Erstere weisen relative hohe Investitionskosten auf und scheinen eher fir
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Wasserstoffproduktion im kleinen MaBstab geeignet. Festoxid-Elektrolyseure befin-
den sich noch im LabormafBstab. Sie zeigen jedoch groBes Potential, da sie bei ho-
hen Temperaturen mit Wasserdampf betrieben werden, wodurch die Menge an bendé-
tigter elektrischer Energie reduziert werden kdnnte.[37]

Wenn eine Elekirolysezelle bei konstantem Druck und konstanter Temperatur betrie-
ben wird, dann ergibt sich die bendtigte Energie der idealen Elekirolyse aus der
Reaktionsenthalpie (AH). FUr die Elektrolyse von Wasser muss ein Teil dieser Ener-
gie in elektrischer Form Ubertragen werden. Dieser Teil korrespondiert mit der Ande-
rung der freien Gibbschen Enthalpie der Reaktion (AG). Die Differenz zwischen der
Reaktionsenthalpie und der freien Gibbschen Enthalpie der Reaktion kann als War-
me Q zugeflhrt werden. Diese Warme kann als Produkt der Temperatur T und der
Anderung der Entropie AS bei der Reaktion widergegeben werden. Gleichung 4.7

stellt diesen thermodynamischen Zusammenhang dar.[37]
AH=AG+Q = AG+T*AS (4.7)

Wie bereits erwahnt ist die Reaktion endotherm (AH > 0). AuBerdem ist sie auch en-
dergon (AG > 0). Bei den meisten Elektrolyseuren wird der Anteil Q der Reaktions-

enthalpie ebenfalls Uber elektrische Energie in das System eingebracht.[37]

In der Realitat ist der bendtigte Energiebedarf der Elektrolyse héher als die Reakti-
onsenthalpie AH, da es zu Verlusten kommt. Dabei handelt es sich einerseits um
thermodynamische Verluste, welche durch das Entweichen von Wasserdampf mit
den Wasserstoff- und Sauerstoffstromen, durch Warmeverluste nach au3en und die
zu geringe Temperatur sowie den zu geringeren Druck des zugefihrten Wassers im
Verhéltnis zum Betriebszustand, entstehen. Zusatzlich zu den thermodynamischen
Verlusten kommt es noch zu Widerstandsverlusten. Diese ergeben sich durch die
Widerstande verschiedener Zellenelemente (z.B. Elektroden) und durch die Wider-
stédnde auf die lonen im Diaphragma, im Elektrolyten und in den Gasblasen. Weitere
Verluste entstehen durch die Ubertragung der Ladungen von den Elektroden auf die
Molekile und durch die Ansammlung von Produkten an den Elektroden wodurch die
Konzentration an Edukten an der Elektrodenoberflache sinkt. Durch diese Verluste
ergibt sich ein Wirkungsgrad der alkalischen Elektirolyse von derzeit maximal
82 %.[37]
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4.2 Reduktionsreaktor

Im Reduktionsreaktor erfolgt die Umwandlung von Siderit zu Eisen bzw. Magnetit,
Woistit und Hamatit. So erfolgt als erstes eine CO»-Freisetzung (Glgn 4.8). Der dabei
entstehende WUstit reagiert in drei parallel ablaufenden Reaktionen weiter. Diese
sind die Oxidation zu Magnetit (Glgn. 4.9), die Oxidation zu Hamatit (Gign. 4.10)
und die Reduktion zu elementarem Eisen (Glgn. 4.11). Dabei ergibt die Kombination
der Gleichungen 4.8 und 4.11 die bereits oft erwéhnte Gleichung 1.8. Des Weiteren
kommt es zu zwei parallel ablaufenden Gasphasenreaktionen (Gign. 4.12 und
4.13).[8]

FeCO; — FeO + CO, (4.
3Fe0 + CO, - Fe30, + CO (4.
2Fe0 + CO, - Fe,05 + CO (4.10)
FeO + Hy - Fe + H,0 (4.11)
CO, +H, » CO + H,0 (4.12)
CO, +4H, > CH,+ 2H,0 (4.13)

I S
- © o

)
)
0

Siderit ist in Vorkommen oft mit Magnesium-, Kalzium- und Mangankarbonaten um-
geben, die ebenfalls im Reduktionsreaktor kalziniert werden kénnen. Betrachtet man
beispielsweise das Erz vom Erzberg, so sind dessen Hauptbestanteile Siderit mit
teilweisen Mg- und Mn-Substitutionen, Ankerit ((CasFepMgcMng)CO3), Dolomit
(CaMg(CO3)2), Quarz (SiO2) und Muskovit (KAlx(AlSisO10)(OH),).[2] Tabelle 2 zeigt
eine beispielhafte Zusammensetzung des Erzes vom Erzberg ermittelt durch Rént-
genstrukturanalyse.

Tabelle 2: Beispielhafte Zusammensetzung des Erzes vom Erzberg.

Feststoffkomponente | Anteil [Gew.-%)]
Fe 34,6
Ca0 4,21
SiO, 5,86
MgO 3,54
Mn 2,1
AlLO; 1,42
Na,O 0,031
K;0 0,555
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Um abzuschéatzen welche Karbonate im Reduktionsreaktor zersetzt werden und wel-
che nicht, kann man die freie Gibbsche Enthalpie der verschiedenen Zersetzungsre-
aktionen der Karbonate in Abhangigkeit der Temperatur berechnen. Dies wurde in [2]
durchgefiihrt. AuBerdem wurden die freien Gibbschen Enthalpien der Sideritréstung
und der Reduktion von Siderit mit Wasserstoff zu elementarem Eisen in Abhangigkeit

der Temperatur berechnet. Die Ergebnisse sind in Abbildung 23 ersichtlich.
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Abbildung 23: Freie Gibbsche Reaktionsenthalpie der R6stung von FeCO3 mit O, der Reduktion von
Fe203 mit Hz, der Reduktion von FeCO3; mit H> und der Zersetzung von Karbonaten zu Oxiden und CO: bei

atmosphéarischem Druck in Abhéngigkeit der Temperatur.[2]

Wie in Abbildung 23 ersichtlich ist die Reduktion von Siderit mit Wasserstoff thermo-
dynamisch bevorzugter als die Reduktion von Hamatit mit Wasserstoff. Betrachtet
man die Kalzinierungsreaktionen, so ist die Zersetzung von Eisenkarbonat zu Wastit
und CO, thermodynamisch die bevorzugteste Kalzinierung. Danach folgen die Zer-
setzung von Mangankarbonat, Magnesiumkarbonat, Dolomit und Kalzit (CaCOs3) in
dieser Reihenfolge. Welche Karbonate nun im Reaktor stabil sind und welche nicht
hangt von der Temperatur der reduzierenden Kalzinierung ab. In [2] wurde die redu-
zierende Kalzinierung von Erz vom Erzberg experimentell untersucht. Dabei wurde
festgestellt, dass sich bei atmospharischem Druck ab Temperaturen von 350 °C Ei-
senkarbonat beginnt zu zersetzen und es bei Temperaturen von 450 °C mdéglich ist,

einen industriell relevanten Umsatz an Siderit von 95 % bei einer Verweilzeit unter 60
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Minuten zu erreichen. Bei einer solchen Reaktionstemperatur kann gemaf den Er-
gebnissen in Abbildung 23 eine Zersetzung von Dolomit und Kalzit vernachlassigt
werden. Die Zersetzung von Mangan- und Magnesiumkarbonat muss jedoch berlck-

sichtigt werden.[2]

In [2] wurde zwar die Temperaturabhangigkeit der reduzierenden Kalzinierung unter-
sucht, aber nicht der Einfluss eines erhéhten Drucks, wodurch kein expliziter Bereich
fir den Betriebsdruck angegeben werden kann. Es sei aber erwahnt, dass eine Um-

setzung bei atmospharischem Druck grundsatzlich mdglich ist.[2]

Vergleicht man das Temperaturniveau des Reduktionsreaktors der reduzierenden
Kalzinierung von bis zu 450 °C mit dem der bisher betrachteten Verfahren, so ist die-
ses deutlich niedriger. Dies bietet neben einem generellen energetischen Vortell
auch die Mdoglichkeit den Reduktionsreaktor Gber eine Hochtemperatursalzschmelze
(HTS-Schmelze) zu beheizen, welche bis zu Temperaturen von 620 °C als Warme-
trager eingesetzt werden kann, wobei ab 500 °C aus Korrosionsgriinden hochlegier-
ter Stahl verwendet werden sollte.[42] Dies bietet einen weiteren Vorteil im Gegen-
satz zu Reduktionsreaktoren anderer Technologien, welche aufgrund des hdheren

Temperaturniveaus mit Verbrennungsgasen beheizt werden missen.

Mit den Eingabeparametern aus Tabelle 8 in Kapitel 4.5.4 ergibt sich ein Energiebe-
darf des Reduktionsreaktors von etwa 46,5 MW, welcher Uber eine Lange von 26,7
Metern Ubertragen werden muss. Um die Warmeaustauschflache zu erhéhen und
damit eine niedrigere Vorlauftemperatur der HTS-Schmelze zu erreichen, ist eine
Umsetzung als Rohrbundelreaktor sinnvoll. Da die Reaktionen in der Methanisierung
stark exotherm sind und deren erzeugter Warmestrom in der gleichen GréBenord-
nung liegt, wie der Warmebedarf des Reduktionsreaktors, bietet sich eine Wéarme-
kopplung dieser beiden Apparate Uber eine HTS-Schmelze an. Die Auslegung der
Warmelbertragung von der HTS-Schmelze auf den Reduktionsreaktor ist Teil der
Erweiterung des Modells aus [8] und wird in Kapitel 4.5.2 naher beschrieben. Eine
Auswahl an Stoff- und Energiebilanzen des Reduktionsreaktors und der Methanisie-

rung fir bestimmte Eingabeparameter ist in Kapitel 4.5.5 ersichtlich.

Je nachdem ob man die reduzierende Kalzinierung als eigenstandigen Prozess oder
als Integration in den Hochofenprozess umsetzen méchte, kdnnte die wirtschaftlich
optimale Auslegung des Reduktionsreaktors zwar variieren, grundsatzlich unter-
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schiedlich ist sie aber wahrscheinlich nicht. Bei einer Umsetzung als eigenstandiger
Stahlherstellungsprozess, muss jedenfalls ein mdglichster hoher Eisengehalt und
Metallisierungsgrad erreicht werden, um die Anforderungen fir die Stahlerzeugung
im Elektrolichtbogenofen zu erfiillen. So liegt sowohl der typische Eisengehalt, als
auch der typische Metallisierungsgrad von Eisenschwamm fir den Elektrolichtbo-
genofen bei Uber 85 %.[24] Bei einer Umsetzung, bei der das reduzierend kalzinierte
Feinerz als Eisenquelle fir den Hochofenprozess verwendet werden soll, kdnnten die
Anforderungen an den Eisengehalt und an den Metallisierungsgrad jedoch deutlich
geringer sein. Allerdings ist der Anteil an Karbonaten im reduzierend kalzinierten Fei-
nerz fur die Verwendung als Eisenquelle fir den Hochofenprozess maéglichst gering
zu halten, um freiwerdendes CO. zu vermeiden, weswegen auch fir diesen Verwen-
dungszweck ein hoher Umsatz vorteilhaft ist. AuBerdem wird im Hochofen umso we-
niger Reduktionsmittel bendtigt, desto vollstandiger die Reduktion des Siderits in der
Aufbereitung ist.

4.3 Methanisierung und Gasreinigung

Ziel der Methanisierung und Gasreinigung ist es, ein méglichst reines Methan zu
produzieren. Das austretende Gas aus dem Reduktionsreaktor beinhaltet die Gase
CO, CO,, CH4, H20 und H; sofern dieses im Uberschuss in den Reaktor eingeblasen
wurde, sowie Feststoffpartikel. Eine ungefahre Gaszusammensetzung des Redukti-
onsreaktorabgases, berechnet mit dem Auslegungsprogramm aus [8] und den Ein-

gabeparametern aus Tabelle 8, ist in Tabelle 3 ersichtlich.

Tabelle 3: Zusammensetzung des Reduktionsreaktorabgases berechnet mit dem Modell aus [8] und den
Eingabeparametern aus Tabelle 8. Dabei wird der fiir die Methanisierung benétigte Wasserstoff als Uber-

schuss in den Reduktionsreaktor eingeblasen.

Gas Anteil [Mol-%)]
H, 71,28

CO 6,85

CO, 14,05

CH, 0,6

H,O 7,21
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Die Feststoffpartikel kdnnten mit einem Zyklon abgetrennt und in den Reaktor rick-
gefiihrt werden. Bis zu welchem Grad das Gas fir die Methanisierung frei von Fest-
stoffen sein muss und damit unter Umstanden weitere Prozessschritte zur Entfer-
nung der Feststoffpartikel notwendig sind, misste untersucht werden. Da es sich bei
der Methanisierung aber um eine heterogen katalysierte Reaktion handelt und damit
die Gefahr besteht, dass Feststoffpartikel die Katalysatoroberflache blockieren oder
die Gasdurchlassigkeit der Katalysatorschiittung verringern, dirfte eine umfangreiche
Feststoffabscheidung obligat flr die ordnungsgemaie Funktion sein. Des Weiteren
sei erwahnt, dass eine Entfernung des Wasserdampfs vor der Methanisierung einen
positiven Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit und den Gleichgewichtsumsatz
der CO»>-Methanisierung hat. So geht aus Gleichung 4.70 fir die Berechnung der
Reaktionsgeschwindigkeit der CO»-Methanisierung r‘co, hervor, dass diese mit dem
Partialdruck des Wassers im Gas sinkt, beziehungsweise ab einem gewissen Ver-
haltnis der Partialdriicke (pcps * P20 ): (Pcoz * i) CO2 entsteht, anstatt verbraucht
zu werden. Somit steigt die benétigte Katalysatormasse zur Erreichung bestimmter
Umsatze und der molare Umsatz an CO, wird begrenzt. Die Entfernung kénnte bei-
spielsweise durch eine Kondensation zwischen Reduktionsreaktor und Methanisie-
rung erfolgen. Da das Gas allerdings in weiterer Folge flr die Methanisierung wieder
aufgewarmt werden musste, wirde dies den Energiebedarf erhdhen. Weitere Be-
rechnungsergebnisse, auf die ndher in Kapitel 4.5.5 eingegangen wird, zeigen jedoch,
dass eine Abscheidung des Wassers vor der Methanisierung nur einen minimalen
positiven Einfluss auf die bendétigte Katalysatormasse und den Gleichgewichtsumsatz
der CO2-Methanisierung hat. Deswegen wiirde sich eine Wasserabscheidung vor der

Methanisierung aller Voraussicht nach nicht rentieren.

Im Methanisierungsreaktor wird CO und CO. nach den Gleichungen 1.9 beziehung-
sweise 1.11 mit dem Uberschuss des Wasserstoffes aus dem Reduktionsreaktor me-
thanisiert. Dabei handelt es sich um exotherme Reaktionen [43], deren Warme zur
Beheizung des Reduktionsreaktors genutzt werden soll, weswegen der Reaktor mit
der gleichen HTS-Schmelze mit der der Reduktionsreaktor beheizt wird, gekihlt wird.
Aufgrund des groBen abzufiihrenden Warmestroms empfiehlt sich auch flr die Me-
thanisierung ein Rohrblndelreaktor. Zusatzlich kénnte eine Anreicherung mit einem
Inertgas wie beispielsweise Stickstoff oder Argon vor der Methanisierung den Pro-
zess leichter umsetzbar machen, da dies den Temperaturanstieg in der Methanisie-

rung begrenzen wirde.
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Die Betriebstemperatur des Rohrreaktors liegt typischer Weise in einem Bereich von
250-400 °C [43], wobei niedrige Temperaturen und hohe Driicke den Vorteil haben,
dass der CO,-Umsatz steigt, jedoch den Nachteil, dass das Reaktorvolumen und die
bendtigte Katalysatormasse steigen. Des Weiteren férdern hohe Temperaturen und
niedrige Driicke im Falle der CO,-Methanisierung die Entstehung von CO anstelle
von CH4 Uber die Rickreaktion der Wassergas-Shift-Reaktion (Gleichung 1.10). Da-
durch sinkt die Selektivitat der CO,-Methanisierung, wodurch sich ein weiterer Grund
flr niedrige Temperaturen und hohe Drilcke ergibt.[44] Die Berechnung der Reakti-
onsgeschwindigkeit und der bendtigten Katalysatormasse, sowie die Stoff- und

Energiebilanz der Methanisierung werden in Kapitel 4.5.5 erlautert.

Generell kann die CO-Methanisierung als irreversibel betrachtet werden, wodurch
der Anteil an CO aus dem aus der Methanisierung austretenden Gas bis auf unter
den messbaren Bereich reduziert werden kann. Bei der CO»-Methanisierung hinge-
gen ist dies, wie bereits erwahnt, nicht der Fall — die Ausbeute an Methan liegt je
nachdem wie verschiedene Parameter gewahlt wurden in etwa zwischen 65 und
95 %.[40] Dies hat zur Folge, dass die Ausbeute an Methan sinkt und eine CO.-
Entfernung nach der Methanisierung notwendig wird, falls man das Methan in das
Erdgasnetz einspeisen mochte.

Die weitere Aufbereitung des Gases nach der Methanisierung héngt von dessen
Verwendung ab. Soll das Methan zurtick in den Reduktionsreaktor geleitet werden,
so ist keine Entfernung von Uberschissigem Wasserstoff notwendig und es reicht
eine Abtrennung des Wassers und des Kohlendioxids. Will man das Methan hinge-
gen in das Erdgasnetz einleiten, ist neben einer Entfernung des Wasserdampfs und
des Kohlendioxids auch eine Entfernung des Gberschissigen Wasserstoffs nach der

Methanisierung notwendig.
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4.4 Magnetische Aufkonzentrierung

Um das Feststoffprodukt des Reduktionsreaktors bestmdglich weiterverarbeiten zu
kénnen, massen die nicht-eisenhaltigen Verunreinigungen abgetrennt werden. Fir
eine solche Anreicherung soll eine magnetische Aufkonzentrierung, deren Funkti-

onsweise in Kapitel 2.1 n&her ausgefuhrt wurde, in Betracht gezogen werden.

Um die Eignung einer magnetischen Aufkonzentrierung zu untersuchen, wurde in
Vorversuchen ein mit Wasserstoff reduzierend kalziniertes Feinerz auf dessen mag-
netische Suszeptibilitdt untersucht. Damit auch der Einfluss der Reduktionsparame-
tern Temperatur, Verweilzeit und KorngréBBe auf die magnetische Suszeptibilitdt un-
tersuchen werden kann, wurden mehrere Versuche mit verschiedenen Feinerzen, bei
deren reduzierender Kalzinierung diese Parameter variiert wurden, durchgefiihrt. Die
Zusammensetzung des Feinerzes vor der reduzierenden Kalzinierung war bei allen
Versuchen ahnlich der in Tabelle 2. Tabelle 4 zeigt die Massenanteile und magneti-
sche Massensuszeptibilitat xuy von Feinerz mit einer Korngré3e von 0,5-1 mm, wel-
ches 4,5 Stunden bei 530 °C reduzierend kalziniert und in 9 Suszeptibilitatsklassen
eingeteilt wurde. Diese Ergebnisse basieren auf Voruntersuchungen des Institutes
fir Chemische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik der TU Graz und des Depart-
ments Mineral Resources Engineering der Montanuniversitat Leoben. Zum Vergleich
sind die magnetischen Massensuszeptibilitdten von Magnetit, Hamatit und Siderit in
Tabelle 5 ersichtlich.

Tabelle 4: Magnetische Massensuszeptibilitat von 4,5 h lang bei 530 °C reduzierend kalziniertem Feinerz
(KorngroBe: 0,5-1 mm, Zusammensetzung dhnlich der aus Tabelle 2). Die Werte basieren auf Voruntersu-
chungen des Institutes fiir Chemische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik der TU Graz und des De-

partments Mineral Resources Engineering der Montanuniversitat Leoben.

Suszeptibilititsklasse [-] | Anteil [Gew.-%] | xm[cm3/kgd]

1 5,54 412,42
2 49,73 182,30
3 15,75 81,25
4 5,29 35,36
5 5,3 15,79
6 9,04 6,98

7 4,39 2,92

8 1,79 1,34

9 3,17 <1,34
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Tabelle 5: Magnetische Massensuszeptibilitat und Eisengehalt von Magnetit, Hamatit und Siderit.[9]

Stoff Xm [em¥/kg] Eisengehalt [Gew.-%)]
Magnetit 625-1156 45-70
Hamatit 0,6-2,16 40-60

Siderit 0,7-1,5 25-40

Betrachtet man die Ergebnisse in Tabelle 4, so ist es wahrscheinlich moglich mit ei-
ner Art der schwach magnetischen Aufkonzentrierung die Partikel mit hoher magneti-
scher Suszeptibilitat vom restlichen Feststoffstrom abzutrennen. Da eine chemi-
sche Analyse der Suszeptibilitdtsklassen jedoch nicht erfolgt ist, kann nicht abge-
schatzt werden aus welchen Stoffen die einzelnen Klassen bestehen. Somit ist auch
unklar welche Produktqualitéat bezlglich Eisengehalt und Metallisierungsgrad in einer
magnetischen Aufkonzentrierung erreicht werden kann. Allerdings geht aus den Vor-
untersuchungen der magnetischen Suszeptibilitdt des reduzierend kalzinierten Fein-
erzes auch hervor, dass die magnetische Suszeptibilitdt mit der KorngréBe sinkt und
mit der Temperatur und der Verweilzeit steigt. Da die magnetische Suszeptibilitat
gréBtenteils vom Anteil an elementarem Eisen und Magnetit abhangt, ist davon aus-
zugehen, dass mit der magnetischen Suszeptibilitat auch Eisengehalt und Metallisie-
rungsgrad steigen. Somit kdnnte man womdglich auf den erreichten Eisengehalt und
Metallisierungsgrad Uber diese Parameter Einfluss nehmen. Inwieweit man dadurch
auf die Produktzusammensetzung Einfluss nehmen kann, misste durch weitere Ver-
suche, die auch eine chemische Analyse der Suszeptibilitatsklassen beinhaltet, un-

tersucht werden.

Der typische Eisengehalt und Metallisierungsgrad von Einsatzstoffen fir den Elektro-
lichtbogenofen betragt normalerweise Uber 85 %.[24] Demnach muss bereits vor der
Aufkonzentrierung eine nahezu vollstandige Reduktion zu elementarem Eisen im
Reduktionsreaktor erfolgen, damit das aufkonzentrierte Feststoffprodukt der reduzie-
renden Kalzinierung die Bedingungen flir den Elektrolichtbogenofen erfillen kann.
Umso niedriger der Eisengehalt ist, desto mehr Einsatzstoff ist notwendig, um eine
bestimmte Menge Rohstahl zu erzeugen und desto gréBer ist der spezifische Ener-
giebedarf. AuBerdem sollte die Menge an saurer Gangart im Einsatzstoff so gering
wie mdglich sein, da diese durch den Zusatz von Kalk neutralisiert werden muss und
somit den Anteil an Schlacke und damit den Energiebedarf erhéht.[25] Demnach
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ware ausgehend von einer nahezu vollstandigen Reduktion im Reduktionsreaktor
eine schwach magnetische Aufkonzentrierung sinnvoll, bei der nur Partikel mit ho-
hem Gehalt an elementarem Eisen vom restlichen Feststoffstrom abgetrennt werden.
Optimal wéare es, wenn man zuerst Partikel reich an elementarem Eisen mittels
schwach magnetischer Trennung abtrennt. Vom Rest kénnte man dann Partikel mit
mittlerer magnetischer Suszeptibilitdt durch stark magnetische Trennung abtrennen,
welche vermutlich reich an Siderit sowie reich an den Eisenoxiden Magnetit, Wistit
und Hamatit sind, welche durch die Reaktionen nach den Gleichungen 4.8 bis 4.10
entstehen. Die Partikel reich an elementarem Eisen kénnten in den Elektrolichtbo-
genofen und die Partikel reich an Magnetit, Siderit, Wistit und Hamatit zurtick in den

Reduktionsreaktor gefuhrt werden.

Fir die Nutzung des reduzierend kalzinierten Feinerzes als Eisenquelle fir den
Hochofenprozess mussten Eisengehalt und Metallisierungsgrad nicht die Anforde-
rungen eines Elektrolichtbogenofens erfiillen. Dadurch ist eine nahezu vollstdndige
Reduktion im Reduktionsreaktor nicht obligat, aber von Vorteil, da sie den Bedarf an
Reduktionsmitteln im Hochofenprozess verringern wirde. Bezlglich der Aufkonzent-
rierung kbnnte man vermutlich eine Art stark magnetische Trennung einsetzen, bei
der auch Partikel reich an Siderit, Hamatit, Magnetit und Wastit in den Produktstrom
gelangen. Da jedoch Karbonate wie Siderit im Produktstrom aufgrund des freiwer-
denden Kohlendioxids im Hochofen zu vermeiden sind, mussten Partikel reich an
diesen aus dem Produkistrom abgetrennt werden. Dies kdnnte jedoch technisch
schwer umsetzbar sein, da beispielsweise Siderit eine dhnliche Suszeptibilitat wie

Hamatit hat.

4.5 Auslegungsprogramm

In diesem Kapitel wird auf das in [8] entwickelte Modell und dessen Erweiterung, auf
die Auswahl dessen Eingabeparameter, auf die Ergebnisse bezlglich Stoff- und
Energiebilanz sowie Anlagendimensionen, und auf die Struktur- und Bedienung des
Programmes mit dem die Ergebnisse berechnet wurden, eingegangen. Das Prog-

ramm wurde dabei mit Microsoft Excel 2007 entwickelt.
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4.5.1 Das Modell

In [8] wurde ein Modell entwickelt, mit dem Stoff- und Energiebilanz eines Rohrbln-
delreaktors zur reduzierenden Kalzinierung von siderithaltigem Erz berechnet werden
kénnen. Dazu wurde der Reaktor, wie in Abbildung 24 ersichtlich, in drei Segmente
eingeteilt, deren Dimensionen ebenfalls mit dem Modell berechnet werden:

1. WT-Gaus: Warmetauschersegment Gasaustritt
2. Reakt-Iso: Isothermes Rohrreaktorsegment
3. WT-Gein: Warmetauschersegment Gaseintritt

| Gasaustritt = Feststoffeintritt |

I:ein Gaus I:ein Gaus
WT-G,,,
A
FWT,R GR,WT
v
Reakt-Iso
A
FR,WT GWT,R
v
WT-Gg;,
Faus Gein Faus Gein

| Gaseintritt = Feststoffaustritt |

Abbildung 24: Aufbau des Modells zur Berechnung der Anlagendimensionen des Reduktionsreaktors der

reduzierenden Kalzinierung.[8]
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So wird eine isotherme Reaktion im Reaktorsegment angenommen, wéahrend in den
beiden Warmetauschersegmenten keine Reaktion stattfindet. Im Warmetauscher-
segment WT-Ggi, wird das eintretende Gas durch den mit Reaktionstemperatur aus
dem Reaktorsegment austretenden Feststoff erwarmt. Im Warmetauschersegment
WT-Ggus wird der eintretende Feststoff durch das aus dem Reaktorsegment austre-
tende Gas erwarmt, wobei darauf zu achten ist, dass das austretende Gas eine
Temperatur Gber dem Wassertaupunkt aufweist.

Das Modell zur Berechnung der Stoffbilanz funktioniert dabei folgendermaBen: Als
erstes wird die Eintrittszusammensetzung, von der man den Gewichtsanteil an Fe,
Ca0, SiO,, MgO, Mn, AloO3, Na-O und K20 vorgibt, in die Gewichtsanteile an FeCOs,
MgCO3, MnCO3;, CaMg(COs3), und einem nicht zersetzbaren Gewichtsanteil umge-
rechnet. Mit dem vorgegebenen Massenstrom an eintretendem Feststoff und dem
vorgegebenen Umsatz der Feststoffzersetzung, welcher die Reaktion nach Gilei-
chungen 4.8 und die Zersetzungsreaktionen von MgCO3; und MnCQOj3; (dargestellt in
Abbildung 23) betrifft, kbnnen die Massenstréme an FeCO3z;, MgCO3;, MnCO3, MgO
und MnO im Feststoffprodukt berechnet werden. AuBBerdem ist durch die Vorgabe
des Umsatzes die Menge an FeO bekannt, die durch die Reaktion in Gleichung 4.8
entsteht, und zusammen mit der Vorgabe des Produkizusammensetzungsverhaltnis-
ses Fe-03:Fe304:FeO:Fe ist auch der Gewichtsanteil an Fe-Os, FesO4, FeO und Fe
im Feststoffprodukt bekannt. Der Anteil an CaMg(COs), wird als nicht zersetzbar
betrachtet, wodurch auch dessen Gewichtsanteil im Produkt bekannt ist. Somit sind
der Massenstrom und die Zusammensetzung des Feststoffproduktes bekannt. Fir
die Berechnung der Zusammensetzung des Gasproduktes wird als erstes der Mo-
lenstrom an CO,, welcher durch die Reaktion nach Gleichung 4.8 und die Zerset-
zungsreaktionen von MgCOs und MnCQs frei wird, berechnet. Dieser Wert 1¢p2 max
wird zusammen mit der Temperatur T, sowie den Parametern m; und B; als Mo-
dellparameter eines experimentell entwickelten Modells verwendet, mit dem die Mo-
lenstréme n; an CO, CO. und CH; im Gasprodukt berechnet werden kdénnen
(i...CO,CH4 oder COy). Dieses Modell ist in den Gleichungen 4.14-4.16 dargestellt
und die dazugehdrigen Werte fur die m;- und B;-Parameter, gultig fir Temperaturen
zwischen 350-425 °C, sind in Tabelle 6 ersichtlich.

Nepa = Neozmax * (Mepa * T + Bepa) (4.14)
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Nco = Neozmax * (Meo * T + Beo) (4.15)

Nco2 = Neo2max * (Meo2 * T + Beoz) (4.16)

Tabelle 6: Bi- und mi-Parameter des Modells zur Berechnung der Zusammensetzung des aus dem Reduk-

tionsreaktor austretenden Gases (giltig fiir Reaktortemperaturen von 350-425 °C).

Parameter Wert
Meya -0,004844 °C”!
meo 0,001537 °C"
Moz 0,003308 °C"
Bcus 2,086905
Bco -0,334379
Bco2 -0,752526

In weiterer Folge kann durch eine Atombilanz berechnet werden, welcher Molens-
trom an CO durch die Reaktionen nach Gleichung 4.9-4.10, und welcher Molenstrom
CO, durch die Reaktion nach Gleichung 4.8 und die Zersetzungsreaktionen von
MgCOs3; und MnCQOg; entsteht. Dabei ist zu beachten, dass dieser Molenstrom an CO»
gréBer sein muss, als die Summe des CO»-Molenstroms im Abgas und des stdchio-
metrisch bendtigten Molenstroms an CO. fiir die Reaktionen nach den Gleichungen
4.9-4.10. Ist dies nicht der Fall, sind das vorgegebene Feststoffproduktzusammen-
setzungsverhaltnis, das Modell zur Berechnung der Gasproduktzusammensetzung
und die Stéchiometrie der Reaktionen inkonsistent, wodurch ein anderes Produkizu-
sammensetzungsverhaltnis vorgegeben werden muss (z.B. ein héherer FeO-Wert).
Dadurch, dass der in den Reaktionen nach Gleichung 4.9-4.10 entstehende Molens-
trom an CO und der CO-Molenstrom im Produktgas bekannt sind, kann der Molens-
trom an CO, der durch die Reaktion in Gleichung 4.12 frei wird, berechnet werden.
Mit diesem Wert und den bekannten Molenstrémen an CH4 und Fe im Gas- bezie-
hungsweise Feststoffprodukt, kann der stéchiometrisch bendétigte Molenstrom an H»
und der Molenstrom an H>O im Produktgas berechnet werden. Mit dem vorgegebe-
nen Parameter H, der das Verhéltnis von tatsachlich zugeflhrter Wasserstoffmenge
zu stdchiometrisch bendtigter Wasserstoffmenge darstellt, kann dann der Massen-
strom an eintretendem Wasserstoff berechnet werden. Der Uberschissige Wassers-
toff wird im Modell als inert betrachtet. Des Weiteren kann mit dem Eingabeparame-

ter N, welcher das Gewichtsverhaltnis von N2 zu H, im eintretenden Gas widergibt,
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auch die Beimengung von N; als inertes Warmegas in der Berechnung berlcksichtigt
werden. Somit sind auch der Massenstrom an eintretendem und austretendem Gas,
sowie die Gasproduktzusammensetzung bekannt. Die genaue Berechnung der
Stoffbilanz ist in [8] ausgeflhrt.

Fir die Berechnung der Energiebilanz werden die Temperaturen der Stréme Fejn,
Fwrr, FrRwT, Gein, GwrrUNd GrwT vorgegeben (siehe Abbildung 24). Durch die hin-
terlegten Funktionen der Warmekapazitaten der einzelnen Molekdle in Abhangigkeit
der Temperatur aus [35] und die bekannten Massenstrome kdnnen die Austrittstem-
peraturen berechnet werden. Da jedoch fur die Berechnung der Warmekapazitaten
die Austrittstemperatur bereits bekannt sein muss, erfolgt die Berechnung iterativ. Mit
den Temperaturen der eintretenden und austretenden Stoffe, sowie deren Bildungs-
enthalpien kann der benétigte Warmebedarf des Reduktionsreaktors berechnet wer-
den. Diese Berechnung ist, wie die Berechnung der Stoffbilanz, ndher in [8] ausge-
fOhrt.

Zur Berechnung der Reaktorsegmentlange wird die Reaktionsgeschwindigkeit der

dXFZ

Feststoffzersetzung —rr;, welche die Verdnderung des Umsatzes mit der Zeit =

darstellt, in Abhangigkeit des Umsatzes Xy, , der Temperatur T und des Druckes P
ermittelt (Gign. 4.17). Darin berlcksichtigt f(Xr;) das Reaktionsmodell, k(T) die
Temperaturabhangigkeit und h(P) die Druckabhangigkeit.

~157 = L = f(Xpz) * k(T) * h(P) (4.17)

Dabei wird flr k(T) ein Arrheniusansatz (Glgn. 4.18) [45] und flr h(P) ein Potenz-
ansatz (Glgn. 4.19) gewahlt. Darin ist A der StoB3faktor, E, die Aktivierungsenergie,
R die allgemeine Gaskonstante und P, der Referenzdruck von 1 bar. Der Para-
meter ¢, der das Ausmal3 des Einflusses des Druckes auf die Reaktionsgeschwin-

digkeit beschreibt, wird vom Benutzer vorgegeben.

k(T) = A *exp (:;) (4.18)
h(P) = (pi,«)c (4.19)

FiOr f(a) kann zwischen drei Modellen gewahlt werden:
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(1) Reaktion n-ter Ordnung ( f,, laut Gleichung 4.20) [46]

(2) oberflachenbezogenes geometrisches Schrumpfmodell (fz, laut Gleichung

4.21) [46]
(3) volumenbezogenes geometrisches Schrumpfmodell ( fzz laut Gleichung 4.22)
[46]
foXpz) = (1 — Xz )" (4.20)
fr2(Xpz) = 2% (1 — Xpyg )1/2 (4.21)
fra(Xpz) =3 % (1 — Xpy )2/3 (4.22)

Durch Integration der Gleichung 4.17 zwischen t =0 und t =t,,; kann die Ver-
weilzeit t,,q berechnet werden, mit der der vorgegebenen Umsatz X, erreicht wird.
Mit der Verweilzeit und der vorgegebenen Sinkgeschwindigkeit des Feststoffes wird
dann die Reaktorsegmentldnge berechnet. Des Weiteren kann mit dem eintretenden
Feststoffstrom, der Schittdichte der Feststoffpartikel, dem Einzelrohrdurchmesser
und der Sinkgeschwindigkeit, die Anzahl an Reaktorrohren berechnet werden. Diese
Werte werden alle als Eingabeparameter definiert. Auch diese Berechnungen sind in
[8] im Detail dargestellt.

Zur Berechnung der Lange der Warmetauschersegmente wird der Warmeulber-
gangskoeffizient zwischen Gas und Feststoff mit der Nusselt-Beziehung eines
durchstromten Haufwerkes nach [42] berechnet. Fir die Nusselt-Beziehung sind der
Hohlraumanteil der Partikelschittung, welcher vorgegeben wird, die Warmekapazita-
ten des Feststoffes und des Gases, sowie die Dichten, die Warmeleitfahigkeiten
und die Viskositaten des Gases notwendig. Dabei werden die Warmekapazitaten
Uber Polynome aus [35] und die Dichten mittels Virialgleichung aus [47] berechnet.
Die Wéarmeleitfahigkeiten und Viskositaten der Einzelstoffe werden mit dem Modell
nach Chung et al. berechnet. Als Mischungsmodell wird fir die Viskositaten die Wil-
ke-Methode verwendet und fur die Warmeleitfahigkeiten die Wilke-Methode mit Ma-
son und Saxena Modifikation.[47] Mit den ermittelten Warmelbergangskoeffizienten
und der spezifischen Oberflache der Partikel kann das Warmetauschervolumen und
daraus die Warmetauscherlange berechnet werden. Die gesamte Berechnung der
Lange der Warmetauschersegmente ist wiederum detailliert in [8] ausgefihrt.

78



4.5.2 Erweiterungen des Modells

Das Modell aus [8] wird hauptsachlich um die Energiebilanz der Methanisierung, die
Berechnung der Katalysatormasse fur die Methanisierung, die Modellierung des
Warmelbergangs auf den Rohrblndelreaktor, eine verbesserte Berechnung der
Energiebilanz des Reduktionsreaktors und eine apparatetbergreifende Energie- und

CO,-Bilanz erweitert. Diese Erweiterungen werden nun naher ausgefihrt.

Die Energiebilanz des Reduktionsreaktors wurde fir eine bessere Genauigkeit um
zuvor vernachlassigte Stréme erganzt. So haben bisher das in das Reaktorsegment
eintretende Gas (Gwrrin Abbildung 24) und der in das Reaktorsegment eintretende
Feststoff (Fwrtrin Abbildung 24) die Warmetauschersegmente mit einer bestimmten
Temperatur, die unter der Reaktortemperatur liegt, verlassen. Beim Eintritt in den
Reaktor hatten die Stoffe dann jedoch Reaktortemperatur, ohne dass Warme hinzu-
geflgt wurde. Die Warme, die notwendig ist, um die Stoffe um diese Temperaturdiffe-
renz zu erwarmen (Q; zur Erwarmung des Gases und Qp zur Erwdrmung des
Feststoffes) wird mit den Gleichungen 4.23 und 4.24 berechnet.[48] In diesen Glei-
chungen ist T,y die Temperatur des Reaktorsegmentes des Reduktionsreakiors,
Tewrr die Temperatur des aus dem Wéarmetauschersegment WT-Ggi, austretenden
Gases, Tpyrr die Temperatur des aus dem Wéarmetauschersegment WT-Ggys aus-
tretenden Feststoffes, m; ; ., der Massenstrom des in den Reduktionsreaktor ein-
tretenden gasférmigen Stoffes i, m; r.;,, der Massenstrom des in den Reduktions-
reaktor eintretenden festen Stoffes i, c¢p; ¢ wr—cein die mittlere Warmekapazitat des
gasférmigen Stoffes i bei konstantem Druck im Warmetauschsegment WT-Gei, und
CPimrFwr—Gaus di€ mittlere Wéarmekapazitat des festen Stoffes i bei konstantem
Druck im Warmetauschsegment WT-Ggys (i...Hz, Nz, FeCOs, MgCOs;, MnCOsg,
CaMg(COg)a, SiOy).

Q6 = MiGein * CPigm,cwr—Gein * (Trea — Te,wr,R) (4.23)
Qr = My ein * Pimrwr—Gaus * (Trea — Trwr,R) (4.24)

Der Warmestrom Q; kénnte zwischen Reaktorsegment und WT-Gei-Segment hin-
zugefiigt werden und der Warmestrom Qp zwischen Reaktorsegment und WT-Gays-
Segment. Alternativ kbnnten die von auB3en in das jeweilige Warmetauschersegment

eintretenden Stréme auch mit einem &hnlichen Wérmestrom vorgewarmt werden.
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Dies kann durch die Eingabe einer erhéhten Eintrittstemperatur des Feststoffes be-

ziehungsweise des Gases erfasst werden.

Die beiden Warmestrdome Q; und Qr werden nun zum Warmebedarf des Redukti-
onsreaktors hinzuaddiert. Somit ergibt sich mit dem Warmestrom Qg.q, welcher nach
Gleichung 4.25 berechnet wird, ein realistischerer Wert. Darin bezeichnet
Qred reaktor  den Warmestrom, der aufgrund der in Summe endothermen Reaktionen

auf das isotherm angenommene Reaktorsegment Uibertragen werden muss.

QRed = QRed,Reaktor + QG + QF (425)

Neben dieser Verbesserung der Berechnung der Energiebilanz des Reduktionsreak-
tors soll die Modellierung der Warmeulbertragung in den beiden Warmetauscherseg-
menten auf deren Glltigkeit Gberprift werden. Im Modell aus [8] wird fir die Be-
schreibung der Wéarmedibertragung zwischen Partikeln und Gas in den Warmetau-
schern nur der Warmeulbergangskoeffizient a« verwendet. Dieser dient zur Beschrei-
bung des Warmeulbergangs von der Feststoffoberflache in das Gas bzw. umgekehrt.
Der Warmestromwiderstand im Inneren eines Feststoffpartikels wird somit vernach-
lassigt, wodurch das ganze Partikel stets dieselbe Temperatur hat. Ist der innere
Warmestromwiderstand im Verhéalinis zum auBBeren besonders klein, ist dies eine
gultige Annaherung. Ein fir eine solche Vernachlassigung ausreichend geringer in-
nerer Warmestromwiderstand liegt vor, wenn die Biot-Zahl Bi unter 0,5 liegt. Die
Biot-Zahl ist das Verhaltnis aus Warmelbergangskoeffizient « mal charakteristi-
scher Lange L zu Warmeleitfahigkeit des Feststoffes 1 (Glgn. 4.26). Sie kann
auch als Verhaltnis zwischen innerem und duBerem Warmestromwiderstand betrach-
tet werden.[49]

Bi="= (4.26)

Um die Gultigkeit der Berechnung nun abzuschatzen, missen fir L, A und a Werte
berechnet beziehungsweise angenommen werden. So werden die Feststoffpartikel
vorerst als Kugeln angenommen, deren charakteristische Lange der Radius ist. Die-
ser betragt bei den Feinerzpartikeln etwa 0,005 m. Die Warmeleitfahigkeiten des
Feststoffeduktes bzw. Feststoffproduktes Ap,:ive;r MUssten experimentell bestimmt
werden. Vorderhand wird als Warmeleitfahigkeit flr Feststoffprodukt und -edukt die
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Warmeleitfahigkeit von FeCO3; bei 30 °C (= 3m—t/K [50]) zur Abschatzung angenom-

men. Die Warmelbergangskoeffizienten wurden mit dem neuen Programm berech-

net. Diese betragen bei der Gasabkihlung im Warmetauschersegment WT-G,,s etwa

160m'2/*K und bei der Gasaufwarmung im Warmetauschersegment WT-Ggi, etwa
ZZOmZV*K. Mit diesen Werten ergibt sich eine Biot-Zahl von etwa 0,27 bzw. 0,37. Die

Annahme ist somit gultig, allerdings kénnte sie bei geringerer Wéarmeleitféahigkeit,
gréBeren Warmetlbergangskoeffizienten und gréBerem Partikeldurchmesser ihre
Gaultigkeit verlieren.

Die Abbildungen 25 und 26 zeigen nochmals grafisch wie grof3 die Warmeleitfahig-
keit der Partikel bei einem bestimmten Partikeldurchmesser dpg iker S€IN Muss, da-
mit Bi = 0,5 Uberschritten wird. Als Warmelbergangskoeffizienten fur die Abbildun-
w
2

gen 25 und 26 wurden ebenfalls 160 —

- fir den Warmeutbergang im Warmetau-

w
m2xK

schersegment WT-Ggys und 220 fir den Warmelbergang im Warmetauscher-

segment WT-Ggin gewahlt.

Gultigkeitsbereich Darstellung Warmeubertragung WT-G
(aWT-Gaus =160 [W m-z K-ll)

aus

Bereich Uber der Linie giiltig
Bereich unter der Linie ungultig

Linear (Bi=0,5)

APartik(-:l [W m-l K-l]
w

0 5 10 15 20 25 30

dPar‘cikel [m m]

Abbildung 25: Giiltigkeitsbereich der Modellierung der Warmeiibertragung von Gas auf Feststoff im Warme-

tauschersegment WTgaus.
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Glltigkeitsbereich Darstellung Warmeubertragung WT-G;,,
(A Tgein= 220 [W m-2K1])
7
Bereich iber der Linie giiltig
6 Bereich unter der Linie ungiiltig
< 5
4
£ 4 . .
—— Linear (Bi=0,5
z ( )
—_ 3
g
£
< 2
1
0
0 5 10 15 20 25 30
dPartikeI [mm]

Abbildung 26: Giiltigkeitsbereich der Modellierung der Warmeibertragung von Feststoff auf Gas im

Warmetauschersegment WTgein-

Des Weiteren sollen die Stoff- und Energiebilanz des Reduktionsreaktors um die Be-
rechnung des elementaren Eisengehaltes Fe,,; des reduzierend kalzinierten Fein-
erzes erweitert werden, da dies eine wichtige Kennzahl von direkt reduziertem Ei-
senerz ist. So kann diese Kennzahl sowohl fiir eine Einschatzung der Umsetzungs-
moglichkeiten des Kernprozesses der reduzierenden Kalzinierung, als auch zum
Vergleich mit anderen Direktreduktionsverfahren verwendet werden. Fep g, in
Gew.-% kann aus der Zusammensetzung des Produktes in Gew.-% w; progure Und
den elementaren Eisengehalten Fe; der einzelnen Spezies i des Produktes in
Gew.-% nach Gleichung 4.27 berechnet werden (i...FeCOgs, FeO, Fe>O3; und Fes0y).
Der elementare Eisengehalt der einzelnen Spezies erfolgt nach den Gleichungen
4.28-4.31, wobei MG; das Molekulargewicht der einzelnen Atome darstellt. Spezies
ohne Fe-Atom weisen einen elementaren Eisengehalt von 0 % und elementares Ei-
sen einen von 100 % auf.

FeF,aus = Zi% * Fe (427)
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MGpe

Ferecos = MGre+ MGe+3+MGo (4.28)
Fereo = jpase (4.29)
Fepez03 = % (4.30)
Fere3ps = % (4.31)

AuBerdem soll eine Berechnung der Energiebilanz der Methanisierung des aus dem
Reduktionsreaktor austretenden Gases erfolgen. Die Berechnung des freiwerdenden
Warmestroms Q.. erfolgt nach den Gleichungen 4.32 und 4.33. Darin ist AHg 7 ;
die Reaktionsenthalpie der Reaktion i bei der Temperatur T (i...CO-Methanisierung
oder CO»>-Methanisierung), AH,?J- die Standardreaktionsenthalpie der Reaktion i, v; ;
ist der stochiometrische Koeffizient der Komponente j bei der Reaktion i (j...CO, COo,,
Hz, CH4 oder HxO), 1¢p o bzw. ngg, o der Eintrittsstoffstrom der Komponenten CO
bzw. CO, in die Methanisierung, X, bzw. X0, der Umsatz der CO- bzw. CO.-
Methanisierung und cp; ist eine Funktion der Warmekapazitat der Komponente j in
Abhangigkeit der Temperatur bei konstantem Druck. Dabei steht Ty, fur die Tem-
peratur, bei der die Methanisierung stattfindet und T, fir die Standardtemperatur von

25 °C, auf die sich auch die Standardreaktionsenthalpie bezieht.

T pe
AHpr; = AHQ, + Z,I?=1(Vj,i * fTOM ‘" cp; * dT) (4.32)
Quetn = AHr7co * Tico0 * Xco + AHg 1002 * Ticoa,0 * Xcoa (4.33)

Die Standardreaktionsenthalpien sind aus [43] und die Eintrittsstoffstréme der Kom-
ponenten CO und CO; in die Methanisierung sind aus der Berechnung der Stoffbi-
lanz des Reduktionsreaktors nach [8] bekannt. Nicht bekannt sind jedoch die Umséat-
ze der einzelnen Methanisierungsreaktionen X., und X.o,, weswegen diese als
Eingabeparameter vorgegeben werden. Mit den Gleichungen 4.77 und 4.78 wird die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der jeweiligen Methanisierungsreaktion berech-
net. Durch Auswertung dieser Gleichungen wurde ermittelt, dass es sich vor allem
bei der CO»-Methanisierung nicht um eine vollstandig ablaufende Reaktion handelt.

So kann es vorkommen, dass ein CO.-Umsatz im Programm vorgegeben wird, der
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bei den ebenfalls vom Benutzer vorgegebenen Betriebsbedingungen (Druck und
Temperatur der Methanisierung) und der jeweiligen Zusammensetzung des in die
Methanisierung eintretenden Gases, nicht erreicht werden kann. Das Programm
weist dann mit einer Fehlermeldung darauf hin und rechnet mit dem letzten in Pro-
zent ganzzahligen CO,-Umsatz, bevor das Gleichgewicht der Reaktion erreicht wur-
de.

Die Methanisierungsreaktionen werden als sequentielle Reaktionen betrachtet, wobei
zuerst die CO-Methanisierung und danach die CO.-Methanisierung stattfindet. Diese
Annahme wird getroffen, da nach [51] CO im Gasstrom die Methanisierung von CO.
unterbindet und umgekehrt CO, keinen Einfluss auf die CO-Methanisierung hat. Al-
lerdings wurden dabei nur Feedstrébme mit geringen CO- und CO; -Anteilen von 0,3
bis 3 Mol-% betrachtet. Da eine parallel ablaufende Methanisierung von CO und CO,
die bendtigte Katalysatormasse jedoch verringern wirde, wird durch diese Annahme
verhindert, dass die berechnete Katalysatormasse zu gering ausfallt. Des Weiteren
wird bei der CO-Methanisierung CO, und bei der CO.-Methanisierung CO als inert
betrachtet. Fir die Berechnung der Katalysatormassen der CO.-Methanisierung
muss zuerst die Eintrittszusammensetzung der CO,-Methanisierung (Index: CO2-
Meth,ein) mit der Eintrittszusammensetzung der CO-Methanisierung (Index: CO-
Meth,ein) und dem vorgegebenen Umsatz der CO-Methanisierung berechnet werden.
Dies erfolgt nach den Gleichungen 4.34-4.39, wobei n; den Molenstrom der Kompo-

nente i darstellt.

Nco,c02—Methein = Mc0,c0—~Meth,ein — Xc0 * NC0,c0—Met hein (4.34)
Ny2,002—Methein = MH2,c0-Meth,ein — 3 * Xco * Nco,co—Meth,ein (4.35)
NCH4,CO2—Methein = NCH4,CO0—Methein T Xco * Nco,co—Met hein (4.36)
NH20,002-Met hein = MH20,00~Meth,ein T Xco * Nco,co—Met hein (4.37)
NN2,c02—Methein = TIN2,C0—Meth,ein (4.38)
7'."COZ,COZ—Meth,ein = nCOZ,CO—Meth,ein (439)
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Mit der Eintrittszusammensetzung der CO»>-Methanisierung kann deren Austrittszu-
sammensetzung (Index: CO2-Meth,aus) mit den Gleichungen 4.40-4.45 berechnet

werden. Wie bei den Gleichungen 4.34-4.39 stellt n; den Molenstrom der Kompo-

nente i dar.

Nc02,c02—-Methaus = NC02,c02—~Methein — Xc02 * Nc02,c02—Meth,ein (4.40)
NH2,c02—~Methaus = MH2,002—Methein — 4 * Xco2 * Nco2,c02-Meth,ein (4.41)
NCH4,C02—Methyaus = NCH4,CO2—~Meth,ein T Xco2 * Nco2,c02-Meth,ein (4.42)
NH20,02—~Methaus = MH20,002—Methein T 2 * Xco2 * Nco2,c02—-Met hein (4.43)
7:lNZ,COZ—Metfh,aus = 7:lNZ,COZ—Meth,ein (444)
N¢o,c02—Methaus = 1C0,C02—Met h,aus (4.45)

Die nachste Erweiterung ist die Erganzung einer Stoff- und Energiebilanz fir die
Wasserstoffherstellung. Dabei werden bei ersterem zum Vergleich einmal die Dampf-

reformierung und einmal die Wasserelektrolyse zur Berechnung herangezogen.

Fir die Dampfreformierung werden die Reformierung von Methan und die CO-
Konvertierung Uber die Wassergas-Shift-Reaktion betrachtet. Weitere Schritte zur
Erhéhung der Reinheit des erzeugten Wasserstoffes wie beispielsweise eine PSA
werden nicht berlcksichtigt. Dadurch ergibt sich der Warmebedarf der Dampfrefor-
mierung Qpr nach Gleichung 4.46. Darin sind 7.y, pr der eintretende CH4-Strom in
die Dampfreformierung, 7ico cua-res der in die CO-Konvertierung eintretende Gass-
trom, AHcy4—ges die Reaktionsenthalpie der CHg-Reformierung, AHgo_gon, die
Reaktionsenthalpie der CO-Konvertierung, X.y4 der Umsatz an CH4 in der CHg-

Reformierung und Xco co—kony der Umsatz an CO in der CO-Konvertierung.

Qpr = TicHapr * Xcha * AHcna—pes + Tico,cHa—res * Xco,co—konv * AHco—kony  (4-46)

Die beiden Reaktionsenthalpien AHcp4—ger UNd AHgo_gon, Wurden aus [39] ent-
nommen, die beiden Umsatze Xy, und Xcpco-kony Werden als Eingabeparameter

festgelegt und die Stoffstrome 7cy4pr UND 7co cHa—rer Werden mit den Reaktions-
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gleichungen in den Gleichungen 1.9 und 1.11, den Wasserstoffbedarf des Redukti-
onsreaktors ny; 4.5, dessen Berechnung nach [8] erfolgte, und den vorgegebenen
Umséatzen Xcyq und Xcoco-kony Uber die Gleichungen 4.47-4.52 berechnet. So
kann durch Zusammenfassen der Gleichungen 4.47-4.49 der durch die CHs-
Reformierung entstehende Stoffstrom an Hz 7y, cna—res Nach Gleichung 4.50 be-
rechnet werden. Mit diesem kénnen die beiden fir Gleichung 4.46 notwendigen
Stréme 7icyaein,pr UND Tico cna—rer Nach Gleichung 4.51 beziehungsweise 4.52 be-

rechnet werden.

ﬁHZ,aus = hHZ,CH4—Ref + 7:lHZ,CO—Konv (447)
. __ MH2,0—Konv

NcoCHA—Ref = — y = (4.48)
. __ MH2,CHA—Ref

Nco,cHe—Ref =~ 5 (4.49)
. — leZ,aus 4 50
MH2,CHA—Ref = 7 Xco (4.50)

==

. __ NH2CHA—Ref

NCH4ein DR = ~ 3"~ (4.51)
. _ TH2,CHA4—Ref

Nco,cH4—Ref =~ 3 (4.52)

Fur die Stoffbilanz fehlen nun noch der eintretende Strom an HxO 720 ein pr, SOWIE
die austretenden Stréme an CO, CO,, CH4 und H2O 1, 45 pr (i...CO, COz, CHay,
H20). Die Berechnung dieser Strdme ist in den Gleichungen 4.53-4.57 ersichtlich.

Ny20ein,DR = NcHa,pR T NCO,CHA—Ref (4.53)
Nco,aus,DR = Nco,CHA—Ref * (1—Xco) (4.54)
N¢o2,aus DR = Nco,cHa—Ref * Xco (4.55)
NcH4,qus DR = NcHaein,pR * (1 — Xcna) (4.56)
M120,aus,0DR = NcHaein,pR * (1 — Xcua) + Ncocha—rer * (1 — Xcua) (4.57)

Die Berechnung des Strombedarfs der Wasserelektrolyse Eg,, wird nach Gleichung
4.58 berechnet. In dieser Gleichung ist ng,, der Wirkungsgrad der Elektrolyse, wel-
cher vom Benutzer vorgegeben wird und AHg,, die Reaktionsenthalpie der Was-

serelektrolyse bekannt aus [37].
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EElek = NElek * AHElek * nHZ,aus (458)

Der Wasserverbrauch der Wasserelekirolyse 1iy,0 g kann nach Gleichung 4.59

berechnet werden.

Ny20,Elek = NH2,aus (4.59)

Als nachstes soll eine Energiebilanz fir den Elektrolichtbogenofen zum Modell hin-
zugefigt werden. Dieser kann nur sehr begrenzt in die Stoff- und Energiebilanz mit-
einbezogen werden. Der Hauptgrund dafir ist, dass man die Zusammensetzung des
Eduktes fur den Elektrolichtbogenofen nicht kennt, da noch sehr begrenzte Informa-
tionen Uber die Funktionsweise der magnetischen Aufkonzentrierung vorliegen. Es
mussten Versuche Uber die magnetische Aufkonzentrierung durchgefihrt, und basie-
rend darauf Modelle entwickelt werden, mit denen man die Zusammensetzung des
Eduktes flr den Elektrolichtbogenofen berechnen kann. So wird der Elektrolichtbo-
genofen miteinbezogen, indem der Benutzer vorgibt wie viel Prozent des Feststoff-
massenstromes in der magnetischen Aufkonzentrierung und im Elektrolichtbogen-
ofen bezogen auf den Massenstrom des eingesetzten Eisenschwamms abgetrennt
werden (myy, gL po+ma)- Mit diesem Wert kann der Massenstrom an erzeugtem Stahl
mg.qn NAch Gleichung 4.60 aus dem Massenstrom des aus dem Reduktionsreaktor

austretenden Feststoffes my ,,s berechnet werden.

mStahl = mF,aus * (1 - W) (460)

Da der Energiebedarf pro Tonne Stahl eines Elektrolichtbogenofens e 5o €inen
Uber die Literatur gut zugéanglichen Wert darstellt, wird dieser ebenfalls als Eingabe-
parameter definiert. Mit ihm und dem Massenstrom an erzeugtem Stahl kann der ab-
solute Energiebedarf des Elektrolichtbogenofens Ez 5o nach Gleichung 4.61 be-

rechnet werden.
EELBO = €g1Bo * Mstahl (4.61)

Des Weiteren sollen die berechneten Stoff- und Energiebilanzen der einzelnen Appa-
rate zu einer apparateitbergreifende Energie- und CO»-Bilanz zusammengefasst
werden. Dabei ist zu beachten, dass der Vergleich von Energien mit unterschiedli-

cher Exergie jedoch zu falschen Interpretationen fihren kann. So wurde flr das Sys-
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tem Reduktionsreaktor inklusive Methanisierung und fur die Dampfreformierung nur
ein bendtigter Warmestrom berechnet, wohingegen flr die Elektrolyse und den Elekt-
rolichtbogenofen die bendtigte Menge an elektrischer Energie berechnet wurde.
Deswegen werden fir die Dampfreformierung und den Reduktionsreaktor inklusive
Methanisierung Wirkungsgrade (npr bzw. nreqimecrn) €ingefihrt, mit denen nach
den Gleichungen 4.62 und 4.63 ein neuer Energiebedarf (Epgr bzw. Egp.qimecn) bE-
rechnet werden kann. Dieser ermdglicht einen besseren Vergleich zwischen Dampf-
reformierung und Wasserelektrolyse, sowie zwischen der reduzierenden Kalzinierung
und anderen Verfahren. Dabei sei jedoch angemerkt, dass bei gewissen Eingabepa-
rameterkonstellationen Qg.q mecn Negativ sein kann. In diesem Fall gilt Ereqyecn =
0, da nicht davon ausgegangen wird, dass dieser Warmestrom anderweitig im Sys-

tem genutzt wird.

ERed +Meth = QRed +Meth * NRed +Meth (462)
EDR = QDR * DR (4.63)

Nun kdnnen sowohl der apparatelbergreifende absolute und spezifische Energie-
verbrauch, als auch die apparatetibergreifenden spezifischen CO»-Emissionen be-
rechnet werden (Glgn. 4.64-4.75). Dabei ist den Gleichungen 4.64-4.71
Erea +metn+uier der absolute Energiebedarf des Systems Wasserstofferzeugung per
Elektrolyse + Reduktionsreaktor + Methanisierung, Ereq+meth+Eiek +5L50 der absolute
Energiebedarf des Systems Wasserstofferzeugung per Elektrolyse + Reduktions-
reaktor + Methanisierung + Elektrolichtbogenofen, Eg.qimecnipr der absolute Ener-
giebedarf des Systems Wasserstofferzeugung per Dampfreformierung + Reduktions-
reaktor + Methanisierung und Er.qimecniprs+gLpo d€r absolute Energiebedarf des
Systems Wasserstofferzeugung per Dampfreformierung + Reduktionsreaktor + Me-
thanisierung + Elektrolichtbogenofen. In den Gleichungen 4.68-4.71 sind epg; pr der
spezifische Energiebedarf zur Eisenschwammerzeugung pro Tonne erzeugtem Ei-
senschwamm mit Wasserstofferzeugung per Dampfreformierung, epg; e, der spezi-
fische Energiebedarf zur Eisenschwammerzeugung pro Tonne erzeugtem Eisen-
schwamm mit Wasserstofferzeugung per Elekirolyse, es..npr der spezifische Ener-
giebedarf zur Stahlerzeugung pro Tonne erzeugtem Stahl mit Wasserstofferzeugung
per Dampfreformierung und es.qn; rr der spezifische Energiebedarf zur Stahler-

zeugung pro Tonne erzeugtem Stahl mit Wasserstofferzeugung per Elektrolyse. In
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den Gleichungen 4.72 bis 4.75 sind CO2pg; pr die spezifischen COx-Emissionen bei
Eisenschwammerzeugung pro Tonne erzeugtem Eisenschwamm mit Wasserstoffer-
zeugung per Dampfreformierung, CO2pg; ger die spezifischen CO,-Emissionen bei
Eisenschwammerzeugung pro Tonne erzeugtem Eisenschwamm mit Wasserstoffer-
zeugung per Elektrolyse, CO25.,, pr die spezifischen CO,-Emissionen bei Stahler-
zeugung pro Tonne erzeugtem Stahl mit Wasserstofferzeugung per Dampfreformie-
rung und CO2g4n 1 per die spezifischen COp-Emissionen bei Stahlerzeugung pro

Tonne erzeugtem Stahl mit Wasserstofferzeugung per Elektrolyse.

Ered+meth+Elek = Ered+meth + EEler (4.64)
ERed +Meth+Elek +ELBO = ERred +meth + Egiex + EgLpo (4.65)
Ered +Meth+pR = ERed +Metn + Epr (4.66)
ERred +Meth+DR+ELBO = ERed +Meth + Epr + EgLBO (4.67)
_ ERed +Met h+Elck
€pRI,DR = Y (4.68)
— ERed +Met h+Elek
€DRIElek = Y (4.69)
_ ERed +Met h+Elck +ELBO
€Stahl,DR = — (4.70)
_ ERed +Met h+DR +ELBO
€stahlElek = — (4.71)
__ M0 2,aus Met h Y€ 2,aus ,DR
COZDR[,DR = 7 (472)
F,aus
__ M(02,aus Met h
COZppiglek =— (4.73)
Sta hl
__ M0 2,aus Met h Y C0 2,aus ,DR
CO2stani,pr = ” (4.74)
F,aus
_ mCO 2,aus ,Met h
COZstantBlek = — (4.75)
Sta hl

Bezliglich der Berechnung von Anlagendimensionen soll das Modell aus [8] um die
Berechnung der Katalysatormasse fir die Methanisierung erganzt werden. Daftr wird
wie bereits erwahnt von einer sequentiellen Methanisierung ausgegangen, bei der
zuerst die CO-Methanisierung und danach die CO»-Methanisierung stattfindet. Dabei
laufen CO- und CO»>-Methanisierung bei gleichem Druck und gleicher Temperatur ab.

Flr beide wird getrennt die Katalysatormasse berechnet.
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FUr die Berechnung der Katalysatormasse my,. 4 der einzelnen Segmente werden
isotherme Festbett-Rohrreaktoren angenommen. Die einzelnen Katalysatormassen
kénnen mittels Gleichung 4.76 berechnet werden. Darin ist 1,4, der eintretende Mo-
lenstrom des limitierenden Eduktes A, X, der momentane Umsatz der Komponente
A wahrend der Reaktion und X,, der Endumsatz der Komponente A. (A...CO bzw.
CO,).[45]

. Xae dX
Myar,a = a0 * Jo ™ iy (4.76)

Die beiden verwendeten Zeitgesetze sind in Gleichung 4.77 und 4.78 ersichtlich. Das
CO-Zeitgesetz stammt aus [43] und das CO.-Zeitgesetz aus [44]. Beide wurden mit
NiAIO«-Katalysatoren entwickelt, wobei der Anteil an Nickel des Katalysators fir das
CO-Zeitgesetz 50 Gew.-% und der fir das CO,-Zeitgesetz 58 Gew.-% betrug. Die
Berechnung der in Gleichung 4.77 enthaltenen Adsorptionskonstanten (K, K.) und
der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten (k.,) wird in [43] beschrieben. Fir die
Gleichgewichtskonstante Kg, o wurden mit [35] acht Werte von Kg, o bei Tempe-
raturen T zwischen 150-500 °C berechnet. Diese Werte wurden dann nach Glei-
chung 4.79 von der Einheit mol™21?> zu bar—?umgerechnet.[52] Darin ist R die all-
gemeine Gaskonstante in J/mol K und 4An die Mol an Produktgas minus der Mol an
Eduktgas (= 2 fir CO und CO,-Methanisierung). Basierend auf diesen Werten wurde
die Funktion Kg, co(T) mit Microsoft Excel 2007 erstellt (Glgn. 4.80). Die Berech-
nung der in Gleichung 4.78 enthaltenen Adsorptionskonstanten (K20, Koy, Ky2), der
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten ( k;p,) und der Gleichgewichtskonstanten
(Kgg,co2) wird in [44] beschrieben. Fir den Einsatz der Gleichgewichtskonstante
Kgo,co2 in Gleichung 4.78 muss diese wiederum von der Einheit mol™21? zu bar~?
nach Gleichung 4.79 umgerechnet werden. Der gemeinsame Giltigkeitsbereich der
beiden Zeitgesetze liegt bei Driicken von 1-10 bar und Temperaturen von 260-
400 °C.

2 05, -2 1
2,05 kco *Kc*Kig*pcHa*PH20*P O *PH2 * 5
—kco*Kc*Ki*pep *PH2 H COTPH2 K b0 co

!
T'co = 3 3 (4.77)
(1+Kc*p@3 +Ku*pji3) (1+Kc*pgp +Ku*pfy3)
P%zo
*| 1— *
’ Pco205 < PeH4 Pcoz*PH24*KEQ,c02>
T'co2 = Kk *ppypos * (4.78)
P 0,5
<1+K0H *p 420 +KH2%0 5 HKmix *pco20.5>
H205
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KEQ,A [bar_z] = KEQ,A [mOl_le] * (R * T)An (479)

Kgocolbar=2] = o —47,8+In(1)+313,2 (4.80)

Zur Berechnung der Partialdriicke, die in den Zeitgesetzen vorkommen, wird vom
idealen Gasgesetz ausgegangen. Somit gilt Gleichung 4.81 (n;...Molenstrom der
Komponente i bei einem bestimmten Umsatz Xa).

= Pges * 1
Pi ="5o— (4.81)

Der Molenstrom n; kann dabei fiir die CO-Methanisierung nach den Gleichungen

4.82-87 ausgedriickt werden, wahrend n; fir die CO2-Methaniserung nach den Glei-

chungen 4.88-93 ausgedrlckt werden kann.

Nco = Nco,co—Methein — Xco * Tco,co—Meth,ein (4.82)
N2 = Ny2,c0-Methein — 3 * Xco * Nco,co—Met hein (4.83)
NcHa = NcHa,co-Methein T Xco * co,c0—Met hein (4.84)
Ny20 = NH20,c0-Methein T Xco * Tco,co—Meth,ein (4.85)
Nyy = lez,co—Meth,ein (4.86)
Ncoz = ﬁCOZ,CO—Meth,ein (4.87)
Ncoz = Nco2,c0-Methaus — Xco2 * Mco2,c0—Met h,aus (4.88)
Ny2 = Ny2,co-Methaus — 4 * Xcoz * Ncoz,co—Met h,aus (4.89)
NeHa = NeH4,cO-Methaus T Xco2 * Mco2,c0—Met h,aus (4.90)
Ny20 = NH20,c0-Methaus T 2 * Xco2 * Mco2,c0—Met h,aus (4.91)
N2 = NN2,c0-Meth,ein (4.92)
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Neo = flco,co —Met h,aus (4-93)

Da das Integral in Gleichung 4.76 aufgrund der Komplexitat der Zeitgesetze nicht
analytisch gelést werden kann, wird es grafisch gelést. Dazu wird die Trapezregel
verwendet (Glgn. 4.94).[45] Dabei wird das Integral das eigentlich zwischen 0 und
dem Endumsatz der jeweiligen Methanisierung (bspw.: X, . = 0,9) zu integrieren ist,
in Abschnitte mit der GroBe X1 — X0 =0,01 fir X, < 0,99 und X4 — X40 =
0,001 far X, > 0,99 zerlegt. Somit wird die Trapezregel bei einer Eingabe von bei-
spielsweise X,. = 0,9 90-mal durchgefihrt und die jeweiligen Ergebnisse summiert,
sodass die Summe dem Integral Uber den gesamten Bereich entspricht. Dadurch
kénnen die Katalysatormassen fir die CO- und CO.-Methanisierung nach Gleichung
4.95 berechnet werden.

X Xa1—X
S FOXa)AXq = 22805 [ (Xo) + £ (Xa)) (4.94)
— Xa1—Xa0 -1 -1
Mgar.a = Ny * Z{ > * I:TA(XA,O) + T,:l ) } (4_95)

Als letztes soll das Programm aus [8] um die Berechnung des Massenstromes und
der Vorlauftemperatur des Warmetragermediums zur Beheizung des Rohrbindel-

reaktors (myrr bzW. Tyrr ein) €rweitert werden (Index WTR...Warmetrager).

Da die WarmeUbertragung bei einem flissigen Warmetragermedium besser ist als
bei einem gasférmigen, soll die Berechnung mit einem flissigen Warmetragerme-
dium erfolgen. So liegt die Warmedurchgangszahl k als MaB fir den Warmedurch-
gang eines klassischen Rohrbiindelwarmetauschers bei 5 — 35 W /(m?K) bei Gas
innerhalb und auBerhalb der Rohre und bei 15— 70 W/(m?K) bei Gas innerhalb
und Flissigkeit auBerhalb der Rohre.[42] Aufgrund des Temperaturniveaus im Reak-
torteil von Uber 400 °C kommt als fliissiges Warmetradgermedium nur eine Hochtem-
peratursalzschmelze (HTS-Schmelze) in Frage, da Mineraldle nur bis Temperaturen
von etwa 300 °C und synthetische Warmetrager nur bis etwa 400 °C geeignet
sind.[42] Als HTS-Schmelze wird Durferrit ASD WarmeUlbertragungssalz gewahlt,
welches generell bis zu Temperaturen von 620 °C geeignet ist. Bei Temperaturen
Uber 500 °C sollten jedoch speziell legierte Stéahle verwendet werden, da der Werk-
stoffabtrag sonst zu hoch wird. Die Stoffwerte der HTS-Schmelze wurden aus [42]

Ubernommen wurden.
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Zur Modellierung der WarmeUbertragung wird die vorliegende Problemstellung fol-
gendermaBBen dargestellt: Es erfolgt ein Warmetbergang vom Wéarmetragermedium
an die ReaktorrohrauBBenwande, gefolgt von einer Warmeleitung in den Rohrwanden
und einem Warmelbergang von den Reaktorrohrinnenwénden zur durchstrémten
Partikelschittung. AuBerdem werden als zusatzliche Randbedingungen definiert,
dass die Temperatur in der durchstrébmten Schittung im Innenrohr konstant bei
Reaktortemperatur bleibt und das AuBenrohr perfekt isoliert ist. Die Warmetbertra-

gung soll dabei Uber die gesamte Lange des Reaktorsegmentes erfolgen.

Demnach wird die Warmeubertragung als Warmedurchgang modelliert, wodurch der
zu Ubertragende Warmestrom Q'Red_Reakwr nach Gleichung 4.96 beschrieben werden
kann. Darin ist A die AuBenflache eines Reaktorrohres, Ng,p,req die Anzahl an
Rohren des Rohrreaktors, ATyrgr., die Temperaturdifferenz zwischen HTS-
Schmelze und Reaktortemperatur beim Eintritt der HTS-Schmelze in den Warmeu-
bertrager, ATyrrqus die Temperaturdifferenz zwischen HTS-Schmelze und Reaktor-
temperatur beim Austritt der HTS-Schmelze in den Warmedlbertrager und k die
Warmedurchgangszahl. Ebenso kann QRed_Reakwr durch die Anderung der Tempe-
ratur der HTS-Schmelze bei der Warmeulbertragung nach Gleichung 4.97 beschrie-
ben werden. Darin ist cpy,rr die spezifische Warmekapazitat der HTS-Schmelze bei
konstantem Druck. Uber Gleichung 4.98 kann dann Twrrem AUS ATyrg ein UNA Treq

berechnet werden.

: _ ATwrR ein =ATWTR ,aus

QRed,Reakto r = NRohr,Red * Ak ; ATWTR ein (496)
nATWTR ,aus

QRred Reaktor = Mwrr * CPwrr * ATwrR ein — ATwTR qus (4.97)

Twrrein = ATwrrein + Tred (4.98)

Dadurch, dass ATyrr s als Eingabeparameter festgelegt wird, sind in den Glei-
chungen 4.96-4.98 alle Parameter auBer die Warmedurchgangszahl k bekannt um
myrr UNd ATyrren berechnen zu kénnen. Die Wé&rmedurchgangszahl k kann

nach Gleichung 4.99 ausgedrtickt werden.[53]

k — ( 1 + da,Rohr,Red * ln (da,Rohr,Red) + da,Rohr,Red )_1 (499)

AWTR 2%ARo hr diRohr Red diRohr Red *¥ASc hiittung
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In dieser Gleichung ist d, ronrrea der AuBendurchmesser eines Reaktorrohres,
d; ronr,rea der Innendurchmesser eines Reaktorrohres, agcpirrung der Warmelber-
gangskoeffizient zwischen ReaktorrohrauBenwand und Schmelze, ayrr der War-
meuUbergangskoeffizient zwischen Reaktorrohrinnenwand und durchstrémter Schit-
tung und Az, die Warmeleitfahigkeit des Materials eines Reaktorrohres.

Als Bezugstemperatur flr Ag,,, wird die mittlere Wandtemperatur Ty, ,, verwendet.
Diese ist als der lineare Mittelwert der mittleren Wandinnen- und der mittleren Wand-
auBentemperatur definiert (Glgn. 4.100). Die mittlere Wandinnentemperatur Ty, ;
wird dabei Uber Gleichung 4.101 berechnet und die mittlere WandauBentemperatur
Ty, Uber Gleichung 4.102.[53] Um A, bei Ty ,, bestimmen zu kdénnen wird die
Waérmeleitfahigkeit eines warmfesten Stahles (1.5415,16Mo3, Tnax= 530 °C) tabella-
risch bei den Temperaturen 300 °C, 400 °C, 500 °C und 600 °C im Programm hinter-
legt.[42] Die Warmeleitfahigkeit A, bei Ty ,, wird dann durch lineares Interpolie-

ren zwischen den hinterlegten Werten bestimmt.

Twi+Tw
Twm = =5 (4.100)
k*dg Ro hr,Red ATwrR ein —ATWTR aus
TW,i - TReaktor + o “ wd: * ATWIR ein (41 01)
Sc hiittung i,Ro hr,Red n——————
ATWTR ,aus
T in TTwTR k ATwrR ein —ATwTR
TWa — WTR ,ein WTR ,aus + * w Zl’;l / ,aus (41 02)
’ 2 aWTR In WTR ,ein
ATWTR ,aus

Da die zur Berechnung von Ty, ,, notwendigen Parameter Tyrg ey OZW. ATyrg ein
jedoch noch nicht bekannt sind, muss die Berechnung iterativ erfolgen. Als Startwert
der mittleren Wandtemperatur Ty, ., 5.0 Wird die Temperatur des Reaktorsegmentes

des Reduktionsreaktors Tg.; gewahlt.

Die beiden Warmedibergangskoeffizienten ayrp und agcpieung Werden aus Nus-
selt-Beziehungen bestimmt (Glgn. 4.103 bzw. 4.148). Als Nusselt-Beziehung fir
ayrr Wird das Modell fir einen Rohrbindelwarmetauschers mit Umlenkblechen und
versetzter Anordnung der Reaktorrohre im Wéarmetauschermantel verwendet (Glgn.
4.103-4.115 und 4.117-4.133).[42] Die Bezeichnung der Eingabeparameter dieses
Modells sind in Tabelle 7 ersichtlich. Des Weiteren verdeutlichen die Abbildungen 27
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bis 29 anhand des beispielhaften Aufbaus eines Rohrbliindelwarmetauschers die Be-

stimmung der einzelnen Eingabeparameter.

Tabelle 7: Eingabeparameter des Rohrbiindelwarmetauschermodells.[42]

Bezeichnung Parameter
Rohrwandstérke eines Rohres des Rohrbundelreaktors SRohr,Red
Temperaturdifferen;_ zwisc_hen Waérmetrdger und Reaktortemperatur ATwrrase
beim Austritt des Warmetragers :
Innendurchmesser des Wéarmetauschermantels Di
Durchmesser des Umlenkblechs D
Durchmesser des Rohrbindels De
Durchmesser der Bohrungen fir die Rohre des Umlenkblechs da
Héhe des Ausschnitts aus dem Umlenkblech Hurmienk
Abstand der Umlenkbleche s
Anzahl der Abdichtungsstreifenpaare Ns
Anzahl der Hauptwidersténde in Querstrémung N
Anzahl der Rohre im oberen und unteren Blechausschnitt e
Rohrteilung quer zur Strémungsrichtung S
Rohrteilung in Strdmungsrichtung S2
Maximale Anzahl an Rohren in einer Reihe quer zur Strémungsrichtung NRohr. Reihe

Aol

Abbildung 27: Langsschnitt durch einen Rohrbiindelwarmetauscher. Adaptiert libernommen aus [42].
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Abbildung 28: Querschnitt durch einen Rohrbiindelwarmetauscher mit n,=25 (Rohre, die zur Halfte im

Ausschnitt liegen, werden zur Halfte beriicksichtigt). Adaptiert ibernommen aus [42].

o |
OO0

F"‘.."-."'
I HOH OO0
H O A OO

N 00000
00

versetzte Rohranordnung

versetzte Rohranordnung

. I , 1
mit b<—v2a+l mit IJE%-UZ(H 1

nyw = 10 ny=7

Abbildung 29: Querschnitt durch einen Rohrbiindelwarmetauscher der die Bestimmung von n, darstelit.

Adaptiert ibernommen aus [42].
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Das Modell fir einen Rohrblndelwarmetauscher mit Umlenkblechen basiert auf der
Nusselt-Beziehung eines quer angestromten Rohrblndels Nuyrg pinger » Welches
durch den Korrekturfaktor f,, an die Strdmungsbedingungen in einem Rohrbindel-
warmetauscher angepasst wird (Glgn. 4.108). In den Gleichungen 4.103-4.108 ist
Awrr die Warmeleitfahigkeit der HTS-Schmelze, Pryrr die Prandtlzahl der HTS-
Schmelze bei der Standardbezugstemperatur der Stoffwerte, Pryrpy die
Prandtlzahl bei der ReaktorrohrauBenwandtemperatur und ny7rr die dynamische
Viskositat der HTS-Schmelze. Das verwendete Modell zur Berechnung von ay g
ist glltig fir 10 < Reyrr < 10°und 0,6 < Pryrp < 10%[42]

2xNuwrg *AwTR
Awrg — —— % K (41 03)
”*da,Ro hr,Red

0,25
K = (M) fur PTWTR > PrWTR w (41 04)
Prwrr w ’
Pr 0,11
K = (&) fur PTWTR < PrWTR w (41 05)
Prwrr w ’
Pryrg = W (4.106)
p _ NwrR (T=Tw a)*cpwrr T=Tw a) _
TWTRW Awrr (T=Tw q) (4.107)
Nuyrr = Nuwrg pindel * fw (4.108)

Dabei wird Nuyrgpinger Nach den Gleichungen 4.109-4.115 berechnet. Darin ist
Nu, die Nusseltzahl eines quer angestrobmten Einzelrohres, welche durch den Kor-
rekturfaktor f, an die Strdmungsbedingungen eines Rohrblindels mit versetzter

Rohranordnung angepasst wird.[42]

Nuwrg pindet = Nug * fo (4.109)
Nug = 0,3 + /Nu?,,, +Nu?,, (4.110)
Nuygm = 0,664 * \/[Reyrg * \/Priyrg (4.111)
Nutgyy = — 2037 Fen *Pr (4.112)

142,443 *Rey,p *(Pr2/3-1)
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_ MwrR *da Ro hr ,Red *T
Rewrs = 2«Dy*xs*PwrR *NwTR (4'1 13)
fi=1+— (4.114)
— S2
b N da,Ro hr,Red (41 15)

Als Bezugstemperatur Tg.,,, wrg flr die bendtigten Stoffwerte nyrgr, cpwrg und
Awrr soll die mittlere Temperatur der HTS-Schmelze (Tyrgein + Twrraus)/2 Ver-
wendet werden. Die Stoffwerte werden bei den Temperaturen 350 °C, 400 °C,
450 °C und 500 °C tabellarisch hinterlegt. Die Stoffwerte bei der Bezugstemperatur
werden durch lineares Interpolieren zwischen den hinterlegten Werten bestimmt. Da
die Bezugstemperatur noch nicht bekannt ist, erfolgt auch dieser Teil der Berechnung
iterativ. Als Startbezugstemperatur Tg,,.g wrr stare Wird wiederum Tg.; gewahlt. Fr
Pryrrw sind Stoffwerte nyrr, cpwrg und Ayrg bei der Temperatur Ty, , notwen-
dig, welche ebenfalls noch unbekannt ist. Daher bendtigt man auch flr diese Tempe-
ratur einen Startwert Ty , s¢are » TUr welchen der Wert Ty, + 30 gewahlt wird. Eben-
falls noch nicht bekannt ist der Massenstrom der HTS-Schmelze g, weswegen
auch far diesen ein Startwert festgelegt werden muss. Dieser wird Gber Gleichung
4.116 abgeschéatzt.

. QRed Reaktor
m = ' 4.116
WTR,start cpwrr (T=TReq )*40 ( )

Nun fehlt nur noch der Korrekturfaktor f, fur die Berechnung von ay,rr. Dieser wird
Uber die Gleichungen 4.117-4.133 berechnet. Darin berlcksichtigt der Faktor f; die
wechselnde Anstrémrichtung im Rohrblndel, der Faktor f; die Leckstrédmung durch
die Spalte zwischen Rohren und den Bohrungen fir die Rohre im Umlenkblech sowie
durch den Spalt zwischen Umlenkblech und Mantel und der Faktor fzdie By-
passstrémung zwischen den &uBeren Rohren und dem Mantel. Zur genaueren Erkla-
rung der Parameter zur Berechnung dieser Faktoren siehe [42].

fw =Tfe*fL*[s (4.117)
fo =1—Rg + 0,524 « RY* (4.118)
Rs == (4.119)
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fo =042 4 (10,4 % ZEL) 4 =15 (4.120)

Ase Asc

*(d5—d?
Agry = (n —1E) 5 T Caltohried) (4.121)
np\ . mx(dg—de pohrged) | T 2 9y  360—2rarccos E@_Z*HUD%)
Ase = (n—7)* " +5 % (Df = Di) * 250 (4.122)
_Asc
R, = - (4.123)
Ae =S* (Di - Dl) + nRohr,Reihe *e (4124)

V2*xa—1
2

2 . 2xa—1
¢= m_ da RonrRea fUT b < Za (4.126)

e=s;—d, firb = (4.125)

fz =1 firng > (4.127)
fz = R () (4.128)
B = 1,5 fiir Reyrp < 100 (4.129)
B = 1,35 fir Reyrp = 100 (4.130)
Ry =5 (4.131)
Ag =0 fiire > D, — Dy (4.132)
Ap =s*(D; —Dg —e) fiire < D; — Dy (4.133)

FOr ascpiceung Wird die Nusseltzahl an der Wand einer in einem Rohr gepackten

durchstrémten Schuttung berechnet. Diese errechnet sich nach Gleichung 4.134.[42]

* 1
NuSChﬁttun‘g - (1’3 + d e > * et 10,19« ReO'75 * PTReaktor Gas 3 (4.134)

i,Ro hr,Red AGas 0,Schiittung

In Gleichung 4.134 ist d,, der volumenaquivalente Kugeldurchmesser der Partikel in

der Schittung und jz—“’ die Warmeleitfahigkeit der durchstrébmten Schittung im Ver-
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héaltnis zur Warmeleitfahigkeit des strémenden Gases. Ersterer wird nach Gleichung

4.135 berechnet, wahrend j”—ed unter Berlcksichtigung der primaren Einflussfaktoren

Gas

(Warmeleitfahigkeit Fluid und Partikel, Schittungsporositat) mit den Gleichungen
4.136-4.140 berechnet wird. Die sekundaren Einflussfaktoren (Druck, Temperatur,
PartikelgréBenverteilung, Partikelform, mechanische und optische Eigenschaften der
Partikel, thermodynamische und optische Eigenschaften des Fluids, Partikelabfla-
chung) werden vernachlassigt. In den Gleichungen 4.136 und 4.140 ist Yschitrung
die Porositat der Schittung. Die in Gleichung 4.134 notwendige Reynolds- und
Prandtizahl (Reg schittung DZW. Prpeakeor cas) Werden nach den Gleichungen 4.141

und 4.142 berechnet.[42]

dv=zﬁ&m%ﬁ:f (4.135)

Ape
kbed =l =1 \/1 - lpSchl’jttung + \/1 - l/}Schl"nftung * kC (4136)
/‘lGas
2 B kp—1 k B+1 B-1
kC:ﬁ*(F* ZP *IH(FP)_T_T) (4.137)
B
N=1-2 (4.138)
kp
10
B = 1,25 « <—1‘1”5C“”“"9 )9 (4.139)
1pSchl’.’lttung
k _ APartikel (4 140)
P AGas '
*d g% s
ReO,Schiittung = % (4.141)
l:’rReaktor Gas — % (41 42)

Far die in Gleichung 4.140 bendtigte Warmeleitfahigkeit der Feststoffpartikel Apgtiker

wird momentan die Warmeleitfahigkeit von Siderit bei 30 °C verwendet
(d.h. Apgriiker = 3 %}.[SO] Flr ein moéglichst genaues Ergebnis sollten die Warme-
leitfahigkeiten des Feststoffeduktes und -produkies ( Apeststoffeaure  UNd
Afeststoffproduke ) D€I verschiedenen Temperaturen experimentell ermittelt und im

Programm hinterlegt werden. Die Programmstruktur wurde bereits dementsprechend
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angepasst — es sind nur mehr die bei den Temperaturen von 200, 300, 400 und
500 °C experimentell ermittelten Daten in die dafir vorgesehenen Felder einzutragen.
Da sich die Zusammensetzung des Feststoffes Uber die Reaktorlange &ndert, wird
als Warmeleitfahigkeit der Partikel der lineare Mittelwert aus Feststoffedukt
und -produkt verwendet (Glign. 4.143).[42]

AFeststoffedukt +AFeststoffprodukt
Apartikel = > (41 43)

Dies qilt auch flr die in den Gleichungen 4.140-4.142 bendtigten Stoffdaten des Ga-
ses. Auch fir diese wird von Gasedukten und -produkten der lineare Mittelwert gebil-
det (Glgn. 4.144-4.147).

AReaktor Gas = AReaktor ,Gas ein ‘glReakmr Gas ,aus (4.144)
CDReakto r-Gas = CP Reaktor ,Gas ein ‘;CpReaktor ,Gas ,aus (4_1 45)
NReaktor Gas = " Reaktor ,Gas ein ‘|2'77Reaktor ,Gas ,aus ( 4.1 46)
Preaktor Gas = P Reaktor ,Gas ein -lZ‘PReaktor ,Gas ,aus ( 4.1 47)

Mit Nugcpirrung Kann nun nach Gleichung 4.148 agcpieung Erechnet werden.[42]

Csenitnung = Nusmanungd*aa;eeam as (4.148)
Nun kénnen g ponr UNA Tyrr oy Mit den Gleichungen 4.96-4.98 berechnet wer-
den. Dabei kann Gleichung 4.96 analytisch nicht gelést werden. Zur nummerischen
Lésung dieser Gleichung wird das Newton-Verfahren verwendet (Glgn. 4.149), wel-
ches solange iteriert wird, bis die Differenz zwischen zwei Durchgéngen |T,,1 — T, |
geringer als 0,1 ist.[54] Die Ergebnisse fur myrg ronr UNA Tyrg ein Werden dann als
neue Startwerte flr die Iteration verwendet. Die lteration ist zu Ende, sobald sich
Mwrr ronr UM Weniger als 0,01 kg/s und die Bezugstemperatur fur die Stoffdaten der

T in +T . . . .
HTS-Schmelze —+-e— PTRas ym weniger als 0,1 °C zwischen zwei aufeinander-

folgenden Schleifendurchgangen &ndert. Falls die eingegebene Temperaturdifferenz
ATyrraus Qeringer als die berechnete mittlere logarithmische Temperaturdifferenz
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ATwrR ein "ATWTR ,aus
ATWTR ein
ATwTR ,aus

ist, kann Gleichung 4.96 nicht gel6ést werden. In diesem Fall wird

In

die iterative Berechnung abgebrochen und eine Fehlermeldung erscheint, die auffor-

dert ATyrgqus ZU Verringern.

o @)
Tos =T, — 202 (4.149)

4.5.3 Programmstruktur und -bedienung

Durch die Erweiterung des Programmes mussten auch die Programmstruktur und
dessen Bedienung verandert werden. So wurde der VBA-Code von finf Modulen auf
neun erweitert. Die Berechnung der Warmetauscherlangen musste von Modul 1 auf
ein eigenes Modul (Modul 8) ausgelagert werden. In Modul 6 befinden sich die Be-
rechnungen zur Methanisierung, in Modul 7 die Berechnungen zur Warmedubertra-
gung auf das Reaktorsegment und in Modul 9 die Berechnungen der Warmeleitfa-

higkeiten der Partikel, welche flr die Berechnung in Modul 4 bendtigt werden.

Da nun mehrere Reaktoren betrachtet werden, werden die Indizes mancher Parame-
ter umbenannt, um eine eindeutige ldentifikation zu gewahrleisten. Dabei handelt es
sich um den Index Reaktor, welcher auf den Index Red (fur Reduktion) umbenannt
wird. Der Index Reaktor steht nun fir das Reaktorsegment des Reduktionsreaktors.
AuBerdem werden der CO-Umsatz der Methanisierung von Xco in Xcometh umbe-
nannt, um eine Verwechslung mit dem eingefiihrten CO-Umsatz der Dampfreformie-

rung Xco,pr ZU vermeiden.

Die Excel Tabellen wurden ebenfalls teilweise umbenannt. Die Tabelle Reaktor wur-
de zu Reduktionsreaktor und die Tabelle Ergebnisauswertung zu Parametervariation
Reduktionsr. (fur Parametervariation Reduktionsreaktor) umbenannt. Die Tabelle
Stoffdatenvergleich wurde aufgelést und deren Inhalt in die Tabelle Stoffwerte als
Unterpunkt integriert. Zuséatzlich wurden die Tabellen Methanisierung und apparate-
Ubergreifende Bilanz hinzugefligt. In der Tabelle Methanisierung sind Zwischener-
gebnisse zur Berechnung der Stoff- und Energiebilanz der Methanisierung, sowie zur
Berechnung der Katalysatormassen der Methanisierung ersichtlich. Die Tabelle ap-
paratetibergreifende Bilanz stellt hingegen Zwischenergebnisse der Stoff- und Ener-
giebilanz der verschiedenen Wasserstofferzeugungsverfahren und des Elektrolicht-
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bogenofens, sowie die Zwischenergebnisse der Berechnung von apparatetbergrei-
fenden CO,- und Energiebilanzen dar. Die Zwischenergebnisse zur Warmedubertra-
gung auf das Reaktorsegment des Reduktionsreaktors wurden als Unterpunkt in der
Reduktionsreaktortabelle angeflgt.

Da sich die Abfolge der Berechnung durch den Benutzer nun in drei Schritte gliedert,
werden anstelle einer Schaltflache zur Berechnung drei Schaltflachen eingeflgt. Mit
der ersten Schaltflache ,Berechnung Stoffbilanz, Energiebilanz und Dimensionen des
Reduktionsreaktors® werden Stoff- und Energiebilanz, sowie Rohrldange und Rohran-
zahl des Reduktionsreaktors berechnet. Basierend auf diesen Ergebnissen kann der
Benutzer nun die Eingabeparameter fir die Methanisierung wéhlen und durch Beta-
tigen der zweiten Schaltflache ,Berechnung Stoffbilanz, Energiebilanz und Dimen-
sionen der Methanisierung“ die Stoff- und Energiebilanz sowie die Katalysatormas-
sen der Methanisierung vom Programm berechnen lassen. Ebenfalls basierend auf
den Ergebnissen der Berechnungen zum Reduktionsreaktor kann der Benutzer die
Eingabeparameter zur Berechnung des Massenstromes und der Vorlauftemperatur
des Warmetragermediums wahlen. Die iterative Berechnung dieser beiden Werte
wird wiederum durch Betatigen der zugehdrigen Schaltflache ,Berechnung Massen-
strom und Vorlauftemperatur des Warmetragermediums® gestartet. Unter dieser
Schaltflache sind vom Benutzer noch Eingabeparameter fiir die apparatelbergrei-
fende Stoff- und Energiebilanz einzugeben. Da fir diese Berechnungen allerdings
kein hinterlegter VBA-Code notwendig ist, muss hier keine Schaltflache betatigt wer-
den. Die ausgegebenen Ergebnisse in den Excel Tabellen sind gultig, nachdem die
Berechnungen zum Reduktionsreaktor und zur Methanisierung durchgefiihrt worden
sind. Des Weiteren sei bei der Auswahl der Eingabeparameter fir die Berechnung
des Massenstromes und der Vorlauftemperatur des Warmetragermediums noch dar-
auf hingewiesen, dass wenn die Berechnung ohne Abdichtungsstreifenpaare erfol-
gen soll, bei den Parametern n, und ny, einfach ,0“ eingetragen werden kann, be-

ziehungsweise die Felder fir diese Parameter einfach leer gelassen werden kdénnen.

4.5.4 Auswahl der Eingabeparameter

FlOr die Berechnung der Ergebnisse des erweiterten Modells sollen die Eingabepa-

rameter aus den Tabellen 8-11 verwendet werden. Dabei sind in Tabelle 8 die Ein-
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gabeparameter zur Berechnung von Stoffbilanz, Energiebilanz und Dimensionen des
Reduktionsreaktors, in Tabelle 9 Eingabeparameter zur Berechnung von Stoffbilanz,
Energiebilanz und Katalysatormasse der Methanisierung, in Tabelle 10 die Eingabe-
parameter zur Berechnung der apparatetbergreifenden Energie- und Stoffbilanz und
in Tabelle 11 die Eingabeparameter zur Berechnung von Massenstrom und Vorlauf-
temperatur des Warmetragermediums zur Beheizung des Reduktionsreaktors darge-
stellt.

Tabelle 8: Eingabeparameter zur Berechnung von Stoffbilanz, Energiebilanz und Dimensionen des Reduk-

tionsreaktors.

Bezeichnung Parameter Wert Einheit
eintretender Massenstrom an Aufgabegut (Feinerz) MF ein 2 Mio. ta”
Betriebsstunden pro Jahr tBetrich 8000 h
Hz Verhaltnis (=Ha tatsachiich/H stschiometrisch) H 9,47 -

Fe 34,6 Gew.-%
CaO 4,21 Gew.-%
SiO, 5,86 Gew.-%
Feststoffzusammensetzung Eintritt MgO 8,54 Gew.-%
Mn 2,1 Gew.-%
AlL,Oy 1,42 Gew.-%
Na,O 0,031 Gew.-%
K>O 0,555 Gew.-%
Gewichtsverhaltnis N, zu H, im eintretenden Gasstrom N 0 -
Partikelform Kugel
Kugeldurchmesser dpartikel 10 mm
Bei dieser Partikelform ist nur ein Parameter notwendig - -
Hohlraumanteil Schittung ) 0,5 -
Schittdichte des Aufgabegutes OF i 17 tm*
Sinkgeschwindigkeit oder Lange des Reaktorsegmentes? Sinkgeschwindigkeit
Sinkgeschwindigkeit des Feststoffes Vsink 3,5 mh’
Temperatur im Reaktorsegment des Reduktionsreaktors TRed 425 °C
Druck im gesamten Reduktionsreaktor Pred 1 bar
Innendurchmesser eines Rohres di Rohr Red 200 mm
Temperatur des eintretenden Feststoffes TF ein 25 °C
Temperatur des eintretenden Gases Taein 25 °C
Temperaturdifferenzen vorgeben oder abschéatzen lassen? vom Programm abschatzen
Temperaturdifferenz Tegwr — TewTr ATwr.Gein 13,00 °C
Temperaturdifferenz Tg rwr — TEwTR ATwT-Gaus 26,00 °C
e e vongedebsnen Wert oder it &
Reaktionsmodell Reaktion n-ter Ordnung
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relativer Umsatz des Feststoffes Xrz 90 %

Reaktionsordnung n 1
Hochzahl Druckabhéangigkeit c 0
Aktivierungsenergie fiir Arrhenius-Gleichung Ea 1424 kJ mol
StoBfaktor fur Arrehnius-Gleichung A 2,275E+08 min™
v 30
molares Verhaltnis der Produktzusammensetzung X 1
(vix:y:z=FeO:Fe203:Fe304:Fe) y 10
z 2

Die Eingabeparameter in Tabelle 8 wurden nach folgenden Kritieren ausgewahlt:

Die Werte flr Mg gin, dpartikel, Pr.ein, die Partikelform Kugel und die Eintrittszu-

sammensetzung des Feinerzes beziehen sich auf Daten von Erz vom Erzberg.
Die Werte flir g und tgetrien Sind Schatzwerte.

Flr Treq und Preq wurden die Héchstwerte gewahlt bei denen das verwendete

Modell gultig ist.

Die Produktzusammensetzung sowie das Reaktionsmodell und alle damit ver-
bundenen Parameter zur Berechnung der Verweilzeit (Xg, n, ¢, Ea und A) ba-
sieren auf Messdaten aus Versuchen mit einem Forschungsreaktor am Institut

fir Chemische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik.

Der Werte flr diponr.red UNd Vsink Wurden so gewahlt, dass sie zu Ngonr passen
und somit eine technische Umsetzung des RohrblUndelreaktors bei gleichzeitig

guter Warmedabertragung maoglich ist.

Die beiden Temperaturdifferenzen ATwr.gein Und ATwT-Gaus Werden vom Prog-
ramm so berechnet, dass sie ein Minimum darstellen, wobei die Temperatur
des austretenden Gases nicht unter dem Wassertaupunkt liegen darf und far

beide eine Mindesttemperaturdifferenz von 1 °C festgelegt wird.

Fiar H wird ein Wert gewahlt, der notwendig ist, damit ein CO,-Umsatz von

80 % in der Methanisierung erreicht wird.

Auf eine Beimengung von Stickstoff soll vorerst verzichtet werden, wodurch
sich fir N der Wert 0 ergibt.
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Tabelle 9: Eingabeparameter zur Berechnung von Stoffbilanz, Energiebilanz und Katalysatormasse der

Methanisierung.

Bezeichnung Parameter Wert Einheit
relativer Umsatz der CO-Methanisierung XcoMeth 99,99 %
gewdlinschter relativer Umsatz der CO,-Methanisierung Xcoz 80 %
Temperatur der Methanisierung Twetn 290 °C
Druck der Methanisierung Pwetn 10 bar

Die Eingabeparameter in Tabelle 9 wurden hingegen nach den folgenden Kriterien
ausgewabhilt:

e FUr Xcowmeth und Xco2 werden Werte nahe den Gleichgewichtswerten verwen-
det.

e Tmeth Und Pumeth wurden so gewdhlt, dass bei diesen Werten sowohl eine CO-
als auch eine CO.-Umsetzung mdéglich ist, beide Reaktionsmodelle zur Be-
rechnung der Katalysatormassen gultig sind und der Gleichgewichtsumsatz
der CO, Methanisierung bei umsetzbaren Katalysatormassen verhaltnismaBig

hoch ausfallt.

Tabelle 10: Eingabeparameter zur Berechnung der apparatelibergreifenden Energie- und Stoffbilanz.

Bezeichnung Parameter Wert Einheit
Wirkungsgrad der Elektrolyse NElek 0,8 -
Wirkungsgrad der Dampfreformierung NoR 0,75 -
Wirkungsgrad des Systems Reduktionsreaktor + Metha-
nisierun NRed+Meth 0,8 -

g

relativer Umsatz der CH4-Reformierung Xcha 79 %
relativer Umsatz der CO-Konvertierung (WGS-Reaktion) | Xco,co-konv 68 %
Prozent des in der magnetischen Aufkonzentrierung und
im Elektrolichtbogenofen abgetrennten Massenstromes m 5313 o
bezogen auf den Massenstrom des eingesetzten Eisen- ab,ELBO+MA : °
schwamms
Energiebedarf des Elektrolichtbogenofens pro Tonne -1
erzeugtem Rohstahl CeLeo 500 kWht
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Die Werte der Eingabeparameter in Tabelle 10 wurden folgendermal3en ausgewahlt:

Die Werte flr neek Nor, €eso basieren auf direkten Werten aus der
Literatur.[25], [37]

e Die Werte flr Xco,co-konv, XcHa Wurden unter der Annahme des idealen Gasge-
setzes aus den Stromzusammensetzungen einer beispielhaften Dampfrefor-

mierungsanlage dargestellt in [39] berechnet.

e FUr ngred:meth Wird 0,8 angenommen. Fir diesen Schatzwert wurden Warme-
verluste an die Umgebung und die Widerstandsverluste einer elektrischen

Heizung des Warmetragermediums in Betracht gezogen.

e FUr map eLBo+MA Wird vereinfachend angenommen, dass alle Elemente auB3er
Eisen abgetrennt werden. Somit kann mgyp e180+ma @us dem Eisengehalt des
Feststoffproduktes des Reduktionsreaktors berechnet werden (Glgn. 4.150).

Mgy, k8o +MA = 100 — Fep 4y (4.150)

Tabelle 11: Eingabeparameter zur Berechnung der Warmelibertragung auf den Reduktionsreaktor.

Bezeichnung Parameter | Wert Einheit
Rohrwandstérke eines Rohres des Rohrbiindelreaktors SRohr,Red 5 mm
Temperaturdiffergnz zwis_chen W'ei__rmetrii__ger und Reak- ATwrra 8 oC
tortemperatur beim Austritt des Warmetragers :
Innendurchmesser des Warmetauschermantels D 12 m
Durchmesser des Umlenkblechs D, 11,75 m
Durchmesser des Rohrbilindels Ds 11,5 m
Durchmesser der Bohrungen flr die Rohre des Umlenk- d 0.61 m
blechs B ’
Hoéhe des Ausschnitts aus dem Umlenkblech Humlenk 1,75 m
Abstand der Umlenkbleche s 4 m
Anzahl der Abdichtungsstreifenpaare Ng 0 Anzahl Paare
Anzahl der Hauptwiderstédnde in Querstrémung Ny Stick
,sb‘(r:]hzri?tl der Rohre im oberen und unteren Blechaus- Ne 150 Stiick
Rohrteilung quer zur Strémungsrichtung St 0,7 m
Rohrteilung in Strdmungsrichtung S5 0,65 m
I\S/It?g:‘r?uarlzsﬁir;e’[\grlwgn Rohren in einer Reihe quer zur Mo Foine 70 Stiick
Warmeleitfahigkeit des Feststoffeduktes Areststoffedukt 3 Wm'K’
Warmeleitfahigkeit des Feststoffproduktes Areststoffprodukt 3 Wm'K’
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Die Eingabeparameter in Tabelle 11 wurden wiederum wie folgt ausgewahlt:
e FUr sy und s, werden Schatzwerte basierend auf d; gonr,red VErwendet.

e Dg wird aus Nponr, S1 Und Sy abgeschétzt. Dazu wird die einnehmende Flache
eines Rohres inklusive der zu diesem Rohr zéhlende Rohrzwischenflache als
ARgechieck definiert, welche nach Gleichung 4.151 berechnet werden kann. Dar-
auf basierend kann die Querschnittsflache des Rohrbindels Aginger UNd Dy
berechnet werden (Glgn. 4.152 und 4.153).

ARechteck = S1 * S2 (4‘-151)

ABl'indel = NRohr,Red * ARechteck (4152)

Dy = /—4*’*3;”‘1“ (4.153)

e FUr sponrped, D1, Di, do, Humienk und s wurden Schéatzwerte basierend auf Igeakior,

da,Rohr,Red UNd Dg verwendet.

e Die Werte flr Nronr,reine UNd N kdnnen mit Dg und Hymienk abgeschéatzt werden
(Glgn. 4.154-4.157). Darin ist aymienk der Kreisbogenwinkel des Umlenkblechs

und Aumienk die Flache des Umlenkblechs.

Dp—d,
NRohr,Reihe — le (41 54)
p— 2*xH
Xymlenk — 2 x arCCOSif@l — E) (41 55)
mlen +Dj Dp\? D 2 D
Aumten =%_J(TB) ~(F-H) + G- (4.156)
— AUmlenk
2 et (4.157)
ARec hteck

e Es sollen keine Abdichtungsstreifenpaare verwendet werden, daher gilt ng=0

und ny, hat keine Relevanz fur die Berechnung.
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o ATwrraus Wird so gewahlt, dass eine Vorlauftemperatur von 500 °C nicht Gber-
schritten wird, da dann ein hochlegierter Stahl fir die Reaktorrohre und den

Warmetauschermantel verwendet werden muss.

o Fur )\Feststoffeduk’[ Und )\Feststoffproduk’[ erd dle W&rmEleltfahlgkelt von FeCO3 bel
30 °C verwendet.

4.5.5 Ergebnisdiskussion

Eine Auswahl der berechneten Ergebnisse mit den in Tabelle 8-11 dargestellten Ein-
gabeparametern ist in den Tabellen 12,13,14 und 19 ersichtlich. Dabei sind in Tabel-
le 12 Ergebnisse zur Stoff- und Energiebilanz des Reduktionsreaktors sowie zu den
Dimensionen des Reduktionsreaktors, in Tabelle 13 Ergebnisse zur Stoff- und Ener-
giebilanz der Methanisierung sowie zu den Katalysatormassen der Methanisierung,
in Tabelle 14 Ergebnisse zur apparatelbergreifenden Stoff- und Energiebilanz und in

Tabelle 19 Ergebnisse zur Warmeubertragung auf den Reduktionsreaktor dargestellt.

Betrachtet man die Ergebnisse zur Stoff- und Energiebilanz des Reduktionsreaktors
in Tabelle 12, so seien vor allem der geringe Eisengehalt (47 Gew.-%) und der gerin-
ge Metallisierungsgrad (4 %) des Feststoffproduktes vom Reduktionsreaktor erwahnt.
Diese sind weit entfernt von anderen Direktreduktionsverfahren wie dem Midrex-
Prozess, bei dem Eisengehalte von 90-94 % und Metallisierungsgrade von 92-95 %
mit oxidischen Erzen als Einsatzstoff erreicht werden. Mit dem Eisengehalt von
47 Gew.-% liegt man genau in dem Bereich, welchen das Erz vom Erzberg nach dem
Rdsten aufweist — nédmlich in etwa 50 Gew.-%. Bei der nach dem Reduktionsreaktor
vorgesehenen magnetischen Aufkonzentrierung sollte der Eisengehalt allerdings
noch einmal erhéht werden kénnen. Des Weiteren wird beim Berechnungsprogramm
die Produktzusammensetzung der eisenhaltigen Komponenten und damit sowohl der
Eisengehalt als auch der Metallisierungsgrad teilweise vorgegebenen. Die verwende-
ten Werte beziehen sich zwar auf Messwerte aus dem Labor, jedoch entsprach dabei
vor allem der Parameter H bei den Versuchen nicht dem der Eingabewerte fir die
Stoff- und Energiebilanz Berechnung. Dieser weist einen Wert von 9,47 auf, die
Menge an eingesetzten Wasserstoff weicht also stark von der fir die Reduktion st6-

chiometrisch bendtigten Menge ab (H=1). In dem im Programm hinterlegten Modell
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wird der Uberschlissige Wasserstoff als inert betrachtet, was nicht der Realitat ent-
spricht. So wurde in [33] festgestellt, dass ein geringerer Wasserstoffgehalt im Re-
duktionsgas sich negativ auf die Entstehung von elementaren Eisen auswirkt. Es
wurde namlich beobachtet, dass die Umwandlung der durch die Reaktionen nach
Gleichung 4.8-4.10 entstehenden Metalloxide zu elementarem Eisen, in verdinnter

Wasserstoffatmosphare deutlich unvollstdndiger ablauft, als in reinem Wasserstoff.

Tabelle 12: Auswahl der berechnete Variablen der Stoff- und Energiebilanz sowie der Dimensionen des

Reduktionsreaktors (Eingabeparameter in Tabelle 8 ersichtlich).

Bezeichnung Variable Wert Einheit
relative Massenabnahme des Feststoffes ME Verlust -26,18 %
eintretender Massenstrom an Gas Mg ein 11,30 th'
austretender Massenstrom an Gas Mg aus 76,78 th'
stéchiometrisch bendtigter Ho-Strom inkl. Methanisierung My ein stoch 10,48 th'
Rohranzahl NRohr Red 1338 Stiick
Gesamte Rohrlange [Rohr Red 28,84 m
Rohrlange des Reaktorsegmengtes |Reaktor 26,65 m
Rohrldnge des Warmetauschersegmentes am Gasaustritt lwT-Gaus 0,31 m
Rohrlange des Warmetauschersegmentes am Gaseintritt lWT-Gein 1,89 m
bendtigte Warmeleistung im Reaktorsegment QRed,Reaktor 44,26 MW
Temperatur des austretenden Feststoffes Teaus 25,02 °C
Temperatur des austretenden Gases TG.aus 40,71 °C
Wassertaupunkt des austretenden Gases Th0 tau 40,40 °C

FeCO3 9,72 Gew.-%
FeO 37,86 Gew.-%
Fe,O4 1,40 Gew.-%
Fe;0, 13,56 Gew.-%

Fe 1,96 Gew.-%
Feststoffzusammensetzung Austritt MgCO, 0,15 Gew.-%
MgO 0,63 Gew.-%
MnCO;4 0,60 Gew.-%
MnO 3,31 Gew.-%
CaMg(COs), 18,75 Gew.-%
Nt fg{g‘:‘;z 12,07 | Gew.-%
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CH, 0,88 Gew.-%
H.O 11,88 Gew.-%
) CO 17,55 Gew.-%
Gaszusammensetzung Austritt Reaktorsegment o, 56,53 Cow %
H, 13,16 Gew.-%
N2 0,00 Gew.-%
Eisengehalt des austretenden Feststoffes Fer aus 46,87 Gew.-%
Metallisierungsgrad des austretenden Feststoffes Mek aus 4,19 %
bendtigte Warmeleistung zur zuséatzlichen Erwarmung des O 1,65 MW
Feststoffes auf Reaktortemperatur
gzgcg;g;imaergjﬁzxgggarzusatzhchen Erwarmung des Qs 058 MW
bendtigte Warmeleistung des gesamten Reduktionsreaktor QRed 46,50 MW

AuBerdem kann man aus dem Bauer-Glassner Diagramm fir das Reduktionsmittel
Wasserstoff schlieBen, dass hohe Temperaturen und hohe Wasserstoffgehalte die
Bildung von elementaren Eisen positiv beeinflussen (Abbildung 30). So zeigt das
Bauer-Glassner Diagramm die thermodynamisch stabile Phase des Eisens in Ab-
hangigkeit von Temperatur und HxO-Gehalt in einem Hx/H,O-Gemisch als Redukti-
onsgas. Somit kann davon ausgegangen werden, dass ein erhéhter Wasserstoffge-
halt im Reduktionsgas und eine erhdhte Temperatur im Reduktionsreaktor die Anteile
an Eisenoxiden im Produkt verringern wirde. Dies misste jedoch in weiteren Versu-
chen mit dem Reduktionsreaktor untersucht werden. Aus thermodynamischer Sicht
misste, wie es aus Abbildung 23 hervorgeht, eine totale Reduktion auf alle Falle
maoglich sein. Mit einem Eisengehalt von 47 Gew.-% und einem Metallisierungsgrad
von 4 % ist eine Umsetzung als eigenstandige Anlage mit Elektrolichtbogenofen je-
doch kaum vorstellbar. Somit kénnte die reduzierende Kalzinierung in dieser Form
nur als Teil des Aufbereitungsverfahrens fur den Hochofenprozess eingesetzt wer-

den.
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Abbildung 30: Bauer-Glassner Diagramm fir Wasserstoff als Reduktionsmittel. Dieses zeigt die stabile

Phase des Eisens in Abhéngigkeit der Temperatur und des H.O-Gehaltes in einem H20/H>-Gemisch.[59]

Betrachtet man die Anlagendimension des Reduktionsreaktors in Tabelle 12, so ist
der Reaktor etwa 29 Meter lang und weist etwa 1300 Rohre mit einem AuBendurch-
messer von 220 Millimeter auf. Um die 1300 Rohre unterzubringen ist in etwa ein
Durchmesser des Warmetauschermantels des Rohbtndelreaktors von 10 Meter not-
wendig (berechnet nach Glgn. 4.151-4.153). Diese Parameter sind allerdings stark
von der Sinkgeschwindigkeit abhangig. Verringert man diese beispielsweise von 3,5
Meter pro Stunde auf 1 Meter pro Stunde ergibt sich eine Lange des Rohrreaktors
von etwa 8,6 Metern und eine Rohranzahl von etwa 4700 Stlick, welche in etwa ei-
nen Warmetauschermanteldurchmesser von 18,5 Meter zur Folge haben. AuBerdem
kann wahrscheinlich durch Erhéhung der Temperatur die Reaktorlange weiter redu-
ziert werden, da das Modell jedoch nur bis zu Temperaturen von 425 °C gultig ist,
sind dazu keine Berechnungen maoglich. Somit sind die Dimensionen des Redukti-
onsreaktors stark von den gewahlten Eingabeparametern abhangig und es muissten
diese so gewahlt werden, dass der Reduktionsreaktor technisch optimal realisierbar
ist. Des Weiteren féllt bei den Dimensionen des Reduktionsreaktors auf, dass die
Waérmetauschersegmente im Verhalinis zu den Reaktorsegmenten sehr kurz sind.
Dies liegt unter anderem daran, dass im Vergleich zu beispielsweise einer Warme-

Ubertragung auf eine Rohrwand, die Austauschflache nattrlich ungemein gréBer ist
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und damit fir die Ubertragung des Warmestromes nur eine geringe Lange benétigt

wird.

Auch kann man Tabelle 12 entnehmen, dass der Bedarf an Wasserstoff bei den ge-
wahlten Eingabeparametern 11,3 Tonnen pro Stunde betragt, was knapp
126.000 Nm3/h entspricht. Zum Vergleich: Die gréBten Wasserstofferzeugungsanla-
gen auf Basis von Wasserelektrolyse weisen eine Kapazitat von etwa 28.000 Nm?3/h
auf.[37] Die technische Umsetzung mit einer Wasserstofferzeugung per Wasserelekt-
rolyse kénnte als derzeit auch aufgrund der bendtigten Kapazitaten nicht umsetzbar

sein.

Bezlglich der Dampfreformierung bietet beispielweise die Firma Linde, welche einer
der fihrenden Hersteller fir Dampfreformierungsanlagen ist, Dampfreformer mit ei-
ner Produktion von bis zu 120.000 Nm3h Synthesegas an.[55] Daher kdnnte eine
technische Umsetzung per Dampfreformierung unter Umsténden leichter umsetzbar
sein. Auch musste untersucht werden, ob eine Wasserstoffproduktion, welche teil-
weise durch Dampfreformierung und teilweise durch Elektrolyse erfolgt aus 6konomi-

scher und 6kologischer Sicht Sinn machen wirde.

Bei den Ergebnissen der Stoffbilanz der Methanisierung in Tabelle 13 fallt auf, dass
das austretende Gas einen sehr hohen Anteil an Wasser aufweist. Dieser verringert
bereits wahrend der Methanisierung die Reaktionsgeschwindigkeit und ist mit daftr
verantwortlich, dass der Gleichgewichtsumsatz der CO.-Methanisierung auf etwa
80 % begrenzt ist. AuBerdem ist aufgrund des hohen Wasseranteils die notwendige
Wasserstoffmenge flr die Methanisierung des Kohlendioxids um 0,82 Tonnen pro
Stunde gréBer als diese stdchiometrisch notwendig wére. Dieser Uberschuss ist not-
wendig um einen molaren CO,-Umsatz von 80 % bei der CO»-Methanisierung zu
erreichen. Bei einer Abtrennung des Wassers vor der Methanisierung wirde der mo-
lare CO.-Umsatz gerade einmal um etwa 1 % steigen und bei einer Abtrennung des
Wassers zwischen CO und CO,-Methanisierung um etwa 2 %. Dieser Aufwand wir-
de sich also vermutlich nicht rechtfertigen. Aufgrund des Restgehaltes an CO, im aus
der Methanisierung austretenden Gas ist eine CO, Abtrennung, beispielsweise mit
einem Aminwascher [36], unerlasslich um ein mdglichst reines CH4 als Nebenprodukt

zu gewinnen.
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Tabelle 13: Auswahl der berechneten Variablen der Stoff- und Energiebilanz sowie der Katalysatormas-

sen der Methanisierung (Eingabeparameter in Tabelle 9 ersichtlich).

Bezeichnung Variable Wert Einheit
benbtigte Warmeleistung zur Vorwarmung fur die Me- .
thanisierung Qvor,Meth 15,20 MW
Wérmebilanz der Methanisierung exkl. Vorwarmung Owmeth -67,66 MW
benébtigte Katalysatormasse CO-Methanisierung Mkat,co 718,14 kg
bendtigte Katalysatormasse CO,-Methanisierung Mkat,cO2 8646,45 kg
CH4 27’43 Gew.-%
H,O 60,20 |Gew.-%
CO 0,00 Gew.-%
Gaszusammensetzung Austritt Methanisierung
CO; 11,31 Gew.-%
Ha 1,06 Gew.-%
N2 0,00 Gew.-%

AuBerdem erkennt man in Tabelle 13, dass der Warmestrom, der bei der Methanisie-
rung frei wird, um rund 21,7 MW gréBer ist als jener, der fir den Reduktionsreaktor
bendtigt wird. Eine Wéarmekopplung macht also absolut Sinn und ist fur die Wirt-
schaftlichkeit des Prozesses vermutlich unerlasslich. Ein Problem bei der Warme-
kopplung kénnte allerdings das geringe Temperaturniveau der Methanisierung dar-
stellen. Somit misst die HTS-Schmelze, welche als Warmetragermedium fungiert
und nach dem Reduktionsreaktor eine Temperatur von etwa 430 °C aufweist, gekihlt
werden, damit diese als Kihlmedium fir die Methanisierung fungieren kann. Nach

der Methanisierung musst diese wieder aufgeheizt werden.

Betrachtet man die Katalysatormassen, so wuirden diese bei einer geschatzten
Schuttdichte des Katalysators von 1400 kg/m3 ein Reaktorvolumen von etwa 6,7 m?
ergeben. Die Anzahl der Rohre sowie deren Durchmesser mussten dabei so gewéhlt
werden, dass die FlieBgeschwindigkeit des Gases in einem adaquaten Bereich liegt
und der Wéarmeabtransport Uber die HTS-Schmelze gut méglich ist. Um eine anna-
hernd isotherme Reaktionsfiihrung zu ermdéglichen, ware es womdoglich auBerdem

sinnvoll dem Feedstrom Inertgas beizumengen.
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Tabelle 14: Auswahl der berechneten Variablen der apparateiibergreifenden Energie- und Stoffbilanz

(Eingabeparameter in Tabelle 8-10 ersichtlich).

Bezeichnung Variable Wert | Einheit

Warmebilanz des Systems Reduktionsreaktor + Methanisierung QRedsMeth -21,17 MW

absoluter Energiebedarf des Systems Reduktionsreaktor + Me-

thanisierung ERed:Metn 0,00 MW

Wasserbedarf der Elektrolyse K20 Elek 27,99 | kgs”

absoluter Energiebedarf des Systems Wasserstofferzeugung per

Elektrolyse + Reduktionsreaktor + Methanisierung Ercaumietnseies | 355,251 MW

spezifischer Energiebedarf zur Erzeugung von reduzierend
kalziniertem Feinerz pro Tonne reduzierend kalziniertem Feinerz € RedK-Erz,Elek 6,93 GJ t"
mit Wasserstofferzeugung per Elektrolyse

spezifische CO,-Emissionen bei Erzeugung von reduzierend

kalziniertem Feinerz pro Tonne reduzierend kalziniertem Fei- CO2Redk-Erz Elek 47,03 kg t'
nerz mit Wasserstofferzeugung per Elektrolyse

Methanbedarf der Dampfreformierung MGH4 DR 8,58 kg s”
Wasserbedarf der Dampfreformierung Tili20,0R 17,24 | kgs”

absoluter Energiebedarf des Systems Wasserstofferzeugung per

Dampfreformierung + Reduktionsreaktor + Methanisierung EReaserh:OR 2,24 | MW

spezifischer Energiebedarf zur Erzeugung von reduzierend
kalziniertem Feinerz pro Tonne reduzierend kalziniertem Fei- € RedK-Erz,DR 1,02 GJt'
nerz mit Wasserstofferzeugung per Dampfreformierung

spezifische CO,-Emissionen bei Erzeugung von reduzierend
kalziniertem Feinerz pro Tonne reduzierend kalziniertem Feinerz | CO2gegkerzpr | 293,47 | kgt
mit Wasserstofferzeugung per Dampfreformierung

produziertes CH,4 pro Tonne reduzierend kalziniertem Feinerz CH4 Regk Erz 114,1 kgt

Als erstes fallt bei den Ergebnissen der apparatelbergreifenden Energiebilanz in Ta-
belle 14 auf, dass der Warmestrom, welcher durch die Methanisierung frei wird gro-
Ber ist, als jener der fur den Reduktionsreaktor benétigt wird. Geht man davon aus,
dass die Uberschissige Warme nicht genutzt wird, so ist der Energiebedarf der Was-
serstoffherstellung mit dem des Gesamtprozesses ohne Stahlwerk gleichzusetzen.
Vergleicht man den Energiebedarf der beiden Wasserstofferzeugungsvarianten, so
ist dieser fur die Wasserstofferzeugung per Wasserelektrolyse etwa 7-mal so hoch
als der fir die Wasserstofferzeugung per Dampfreformierung. So wéaren zur Generie-
rung der bendtigten 90.300 Tonnen Wasserstoff pro Jahr mit 10,2 PJ etwa 4,6 Pro-
zent der gesamten in Osterreich erzeugten elektrischen Energie im Jahr 2015, be-
ziehungsweise 7,7 Prozent der gesamten in Osterreich erzeugten Wasserenergie im
Jahr 2015, fur die Wasserelektrolyse notwendig.[56] Auch wenn der Energiebedarf
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fir die Dampfreformierung deutlich geringer ist, bendétigt diese jedoch Erdgas als
Ausgangsstoff und es ist eine CO,-Sequestrierung notwendig, wenn man aus 6kolo-
gischer Sicht auf einem ahnlichen Niveau wie mit der Wasserelektrolyse sein méchte.
Dadurch belaufen sich die Kosten fur die Erzeugung von Wasserstoff per Dampfre-
formierung nach [37] auf etwa 1 bis 3 € pro Kilogramm inklusive CO,-Sequestrierung.
Die Menge an zu sequestrierendem CO, betragt dabei etwa 4,03 Tonnen pro Tonne
erzeugtem Wasserstoff, beziehungsweise 45,5 Tonnen CO; pro Stunde. Geht man
zum Vergleich davon aus, dass die gesamte Energie fir die Wasserstoffelektrolyse
als elektrische Energie zugefihrt wird und der Strompreis 0,20 €/kWh betragt, so
kommt man auf Kosten von 6,29 €/kg erzeugtem Wasserstoff mittels Wasserelektro-
lyse. Die Kosten flr die 8,92 kg Wasser pro kg erzeugtem Wasserstoff kdnnen dabei
vernachlassigt werden. Dieses Ergebnis der Kostenberechnung deckt sich mit den
Angaben aus [37], nach denen die Kosten pro kg erzeugtem Wasserstoff per Was-

serelektrolyse zwischen 3 und 15 € betragen.

Da der Energiebedarf der Wasserelektrolyse vergleichsweise hoch ist, macht es viel-
leicht Sinn, die Methanisierung wegzulassen, da dann der dazu benétigte Wassers-
toff nicht Uber die energieintensive Elektrolyse hergestellt werden muss. Um die
energetische Sinnhaftigkeit der Methanisierung zu Gberprifen, wird der Energiebe-
darf von vier Umsetzungsvarianten der reduzierenden Kalzinierung miteinander ver-

glichen:

e H-Produktion per Elektrolyse/ Methanisierung des Reduktionsreaktorabgases

e Hy-Produktion per Elekirolyse/ keine Methanisierung des Reduktionsreaktor-
abgases

e Hy-Produktion per Dampfreformierung/ Methanisierung des Reduktionsreak-
torabgases

e Hj-Produktion per Dampfreformierung/ keine Methanisierung des Reduktions-
reaktorabgases

Die Ergebnisse sind in Tabelle 15 ersichtlich.
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Tabelle 15: Energiebedarf verschiedener Umsetzungen der reduzierenden Kalzinierung zu Herstellung
von reduzierend kalziniertem Feinerz. Zur Berechnung wurden die Eingabeparametern aus den Tabellen

8-10 verwendet, wobei fiir die Umsetzungen ohne Methanisierung der Parameter H auf 1 geandert wurde.

Erzaufbereitungsprozess Energiebedarf
[GJ/tRedk-Erz]
Reduzierende Kalzinierung mit Wasserelektrolyse und Methanisierung 6,93
Reduzierende Kalzinierung mit Wasserelektrolyse ohne Methanisierung 2,54
Reduzierende Kalzinierung mit Dampfreformierung und Methanisierung 1,02
Reduzierende Kalzinierung mit Dampfreformierung ohne Methanisierung 1,92

Dabei erkennt man, dass der Energiebedarf ohne Methanisierung bei einer Wassers-
tofferzeugung mittels Wasserelektrolyse deutlich geringer ist. Bei einer Wasserstoff-

erzeugung mittels Dampfreformierung ist dies hingegen nicht der Fall.

Um das Zukunftspotential der Umsetzung der reduzierenden Kalzinierung als Aufbe-
reitungsschritt fir den Hochofenprozess abzuschatzen, soll diese mit der konventio-
nellen Rdéstung von Siderit verglichen werden. Daflir werden zur Abschatzung des
Energiebedarfs der Rostung fur Erz vom Erzberg die Reaktionsenthalpien der in den

Gleichungen 4.158-4.160 ersichtlichen Reaktionsgleichungen in Betracht gezogen.

FeCO;+ 7 0 > 5 Fe;03 + CO; (4.158)
MnC0O3 - MnO + CO, (4.159)
MgC0O3; - Mg0O + CO, (4.160)

Der spezifischen Warmestrom qgssnng » der den bendtigten bzw. freiwerdenden
Waérmestrom pro Tonne gerdsteten Erz infolge der Reaktionen nach den Gleichun-
gen 4.158-4.160 widergibt, kann durch die Gleichungen 4.161-4.165 berechnet wer-
den.[48] In den Gleichungen 4.161-4.163 steht der Index j flr die einzelnen Kompo-
nenten (FeCO3, MnCO3, MgCO3, FeO, O, und CO,) und der Index i fur die jeweilige
Reaktion (Glgn. 4.158-4.160). Die zur Berechnung bendtigten Standardbildungs-
enthalpien AHQJ und Warmekapazitaten cp;(T) sind bereits in dem Programm aus
[8] hinterlegt. Fur den Massenstrom an zugeflhrten Feststoff mg,;,, und die eintre-
tenden Molenstréme n; der limitierenden Komponenten FeCO3, MNnCO3; und MgCOQO3
werden die gleichen Werte wie zur Berechnung der Stoffbilanz der reduzierenden
Kalzinierung genommen, welche auf den Eingabeparametern aus Tabelle 8 beruhen.
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Der Massenstrom an gerostetem Erz 1y, sstetes £r, Wird aus g, und dem Glih-

verlust GV berechnet, welcher mit 33 % angenommen wird. Die Reaktionstempera-
tur wurde mit 900 °C festgelegt, was der Temperatur der Sinteranlage des Hutten-
werkes der voestalpine AG in Donawitz entspricht. Der Umsatz wird fir alle Reaktio-
nen mit X; = 100 % angenommen. Die Information Uber die Temperatur der Sinter-

anlage und den GlUhverlust des Erzes stammen von der voestalpine AG.

AHp,; = X;v; * AH, (4.161)
AHTFO00C = AHO 3, [220°C) wcp % dT 4.162
Ri R 25°C ) j
QRéstung = Zi Xi * fli * AH};,T%ODC (4.1 63)
mgeréstetes Erz = mF,ein * GV (4.1 64)
_ QRijstung
QRrostung = 7 (41 65)

Mger ostetes Erz

Bei dieser Berechnung ergibt sich fir den Warmestrom qgssnng €in Wert von et-

wa -0,6 GJ/gersstetes Erz, IN Summe sind die Reaktionen demnach endotherm. Somit ist
die reduzierende Kalzinierung bezlglich der Reaktionsenthalpien energetisch deut-
lich benachteiligt gegentber der Réstung mit Luft. Allerdings ist eine Warmezufuhr
notwendig, um das fur die Réstung notwendige Temperaturniveau bereitzustellen. So
wurde in [57] die Energiebilanz eines Schachtofens zur Réstung von karbonatischen
Erz aufgestellt, nach der der Energiebedarf 0,922 GJ/tgersstetes £rz Detragt. Dies liegt
etwas unter dem berechneten Wert der reduzierenden Kalzinierung mit Dampfrefor-
mierung und Methanisierung und deutlich unter den berechneten Werten der ande-

ren Umsetzungsvarianten.

Neben einem Vergleich des Energiebedarfs der unterschiedlichen Umsetzungsva-
rianten der reduzierenden Kalzinierung sollen auch die Emissionen der drei Gases
CO, CO, und H>O miteinander verglichen werden. Die Ergebnisse sind in Tabelle 16
ersichtlich.
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Tabelle 16: Emissionen an CO, CO, und CH,4 der unterschiedlichen Umsetzungsvarianten der reduzieren-
den Kalzinierung als Erzaufbereitungsprozess (Es wurden die Eingabeparametern aus den Tabellen 8-10

verwendet, wobei fiir die Umsetzungen ohne Methanisierung der Parameter H auf 1 gedndert wurde).

Erzaufbereitundsprozess CO-Emissionen | CO,-Emissionen | CH;-Emissionen
gsp [kg/tredk-r] [k9/tredk-Erz] [kg/tredk-Er2]

Reduzierende Kalzinierung mit Was- i 4703 11411
serelektrolyse und Methanisierung ’ ’
Reduzierende Kalzinierung mit Was- 261 235.16 368
serelektrolyse ohne Methanisierung ’ ’ ’
Reduzierende Kalzinierung mit Dampf- i 293 .47 11411
reformierung und Methanisierung ’ ’
Reduzierende Kalzinierung mit Dampf- 5 61 26118 368
reformierung ohne Methanisierung ’ ’ ’

So erkennt man in Tabelle 16, dass die Dampfreformierung mit Methanisierung die
héchsten CO.-Emissionen aufweist. Bei der energieintensiven Wasserelektrolyse
sind die CO,-Emissionen geringer, vor allem, wenn man den Prozess mit Methanisie-
rung umsetzt. Des Weiteren erkennt man, dass die Menge an produziertem CH4 oh-
ne Methanisierung deutlich geringer ausfallt. AuBerdem kommt bei einer Umsetzung
ohne Methanisierung hinzu, dass der Anteil an CO im Abgas durch andere MafBnah-
men verringert werden muss (beispielsweise durch katalytische Oxidation zu CO, mit
Ubergangsmetalloxiden [58], einem Methanwéascher [40] oder durch Kondensation
[40]).

Wie bereits erwahnt ist die Umsetzung der reduzierenden Kalzinierung als eigens-
tandige Anlage mit der in Tabelle 8 vorgegebenen Feststoffproduktzusammenset-
zung kaum realisierbar. Andert man jedoch die Eingabeparameter der Feststoffpro-
duktzusammensetzung von FeO:Fe,O3:Fez04:Fe = 30:1:10:2 auf den optimalen Wert
von FeO:Fe.03:Fe304:Fe = 0:0:0:1, der beispielsweise in Folge des starken Was-
serstoffliberschusses und eines erhéhten Druckes annahernd erreicht werden kénn-
te, so ist eine Umsetzung als eigenstandige Anlage machbar. Infolge der Anderung
des Produktzusammensetzungsparameters muissen auch die Parameter H und
MapeLBosmA ged@ndert werden. Die benétigten Energien pro Kilogramm erzeugtem
Stahl bei dieser Produktzusammensetzung sind in Tabelle 17 ersichtlich. Dabei wer-

den wieder dieselben vier Umsetzungsvarianten der reduzierenden Kalzinierung be-
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trachtet wie flr die Berechnungen des Energiebedarfs zur Herstellung von reduzie-
rend kalziniertem Feinerz. Zum Vergleich ist in Tabelle 17 auch der Energiebedarf
des Hochofenprozesses, der von gegenwartigen Direktreduktionsverfahren und der

des Stahlschrottrecyclings dargestellt.

Tabelle 17: Energiebedarf unterschiedlicher Verfahren zur Rohstahlherstellung.[4] Zur Berechnung des
Energiebedarfs der reduzierenden Kalzinierung wurden die Eingabeparameter aus Tabelle 8-10 verwendet,
wobei die Parameter FeO:Fe>03:Fe3;04:Fe auf 0:0:0:1, map eLso.ma auf 46,38 und H fiir Verfahren mit Metha-

nisierung auf 3,54 und fur Verfahren ohne Methanisierung auf 1 gedndert wurden.

. Energiebedarf
Stahlproduktionsprozess [G/monetan]
Hochofenprozess 19,8-31,2
Gegenwartige Direktreduktionsverfahren 28,3-30,9
Stahlschrottrecycling 9,1-12,5
Reduzierende Kalzinierung mit Wasserelektrolyse und Methanisierung 21,94
Reduzierende Kalzinierung mit Wasserelektrolyse ohne Methanisierung 11,97
Reduzierende Kalzinierung mit Dampfreformierung und Methanisierung 5,62
Reduzierende Kalzinierung mit Dampfreformierung ohne Methanisierung 7,36

Dabei erkennt man bei den Ergebnissen in Tabelle 17, dass der Energiebedarf der
Hauptprozessschritte der reduzierenden Kalzinierung im Vergleich zu den konventio-
nellen Verfahren zur Stahlherstellung aus Erzen geringer ausfallt. Der Vergleich der
Umsetzungsvarianten untereinander zeigt wiederum, dass eine Methanisierung bei
einer Wasserstoffherstellung mittels Wasserelektrolyse aus energetischer Sicht kei-
nen Sinn macht. Bei der Umsetzung als eigenstandige Stahlherstellungsanlage mit
Dampfreformierung ist eine Umsetzung der Methanisierung aus energetischer Sicht
jedoch wiederum sinnvoll. Des Weiteren sollte man bei den Ergebnissen der appara-
tetbergreifenden Energiebilanz aber beachten, dass manche Prozessschritte wie die
nach der Methanisierung notwendige Gasreinigung, die ,Pressure Swing Adsorpti-
on“ bei der Dampfreformierung, die magnetische Aufkonzentrierung, die Verdichtun-
gen fir die Methanisierung und &hnliches in der Energiebilanz vernachlassigt wurden.
AuBerdem wird bei den Ergebnissen in Tabelle 17 von einer totalen Reduktion zu
elementarem Eisen ausgegangen, welche zurzeit noch nicht experimentell erreicht
werden konnte. Nichts desto trotz sollte untersucht werden, wie man den Anteil an
elementaren Eisen im Produkt erh6hen kann, da dann mit der reduzierenden Kalzi-

nierung ein effektiver und nachhaltiger Prozess mdglich ware.
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Will man neben dem Energiebedarf auch den Bedarf an Reduktionsmittel der ver-
schiedenen Technologien untereinander vergleichen, so reicht es flir eine grobe Ein-
schatzung, wenn man die Stdchiometrie der einzelnen Reaktionen betrachtet. Geht
man nur von der Reaktion nach Gleichung 1.8 aus, so benétigt man flr die Redukti-
on von Siderit 1 mol Hy pro mol erzeugtem elementarem Eisen. Bei Verfahren wie
dem Hochofen-, dem Midrex- oder dem Corex-Prozess, bei denen Siderit fur die
Verwendung zu Hamatit geréstet werden muss, bendétigt man 1,5 mol H, (bzw. CO)
pro mol erzeugtem elementarem Eisen zur Reduktion des Hamatits (Glgn. 1.2-1.7).
Der Bedarf an Reduktionsmittel bei der direkten Verwendung von Siderit wie bei der
reduzierenden Kalzinierung oder der Direktreduktion mit Kohle ist demzufolge also
um 33 % niedriger, als bei zu Hamatit gerdstetem Siderit.[2] Allerdings wird die koh-
lebasierte Direktreduktionsanlage in [14] mit exzessivem Kohlelberschuss betrieben,
wodurch deutlich mehr CO frei wird, als es stéchiometrisch notwendig ware und so-
mit wahrscheinlich keinerlei Einsparung beim Reduktionsmitteloedarf gegentber den
konventionellen Verfahren erfolgt.

Auch ein Vergleich der CO,-Emissonen der verschiedenen Technologien kann auf
Basis der Stdchiometrie der Reaktionen getatigt werden. So werden bei einer Ros-
tung von Siderit mit anschlieBender Reduktion mit CO mindestens 2,5 mol CO; pro
mol erzeugtem elementarem Eisen frei (Glgn. 1.1-1.4). Bei der reduzierenden Kalzi-
nierung mit Wasserelektrolyse sind es nur 1 mol CO, pro mol erzeugtem elementa-
rem Eisen (Glgn. 1.8). Selbst bei einer Wasserstofferzeugung mittels Dampfreformie-
rung sind es mit mindestens 1,25 mol CO. pro mol erzeugtem elementarem Eisen
(Glgn. 1.8, 2.1 und 4.3) 50 % weniger als bei einer Réstung mit anschlieBender Re-
duktion mit CO. Des Weiteren kénnen wie bereits erwdhnt durch eine Methanisierung
oder Fischer-Tropsch-Synthese die CO.-Emissionen bei der reduzierenden Kalzinie-
rung nochmals gesenkt werden.[2] Bei der kohlebasierten Direktreduktion entfallt
zwar die Rdstung, durch die Verwendung von CO als Reduktionsmittel werden je-
doch 2 mol CO, pro mol erzeugtem elementarem Eisen frei.

Zu guter Letzt sollen die Emissionen der Gase CO, CO, und CH,4 der unterschiedli-
chen Umsetzungsmdéglichkeiten der reduzierenden Kalzinierung als Stahlherstel-
lungsprozess miteinander verglichen werden. Die Ergebnisse sind in Tabelle 18 er-
sichtlich.
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Tabelle 18: Emissionen an CO, CO, und CH4 der unterschiedlichen Umsetzungsvarianten der reduzieren-
den Kalzinierung als Stahlherstellungsprozess (Es wurden die Eingabeparameter aus Tabelle 8-10 ver-
wendet, wobei die Parameter FeO:Fe203:Fe;04:Fe auf 0:0:0:1, map eLeo.ma auf 46,38 und H fiir Verfahren mit

Methanisierung auf 3,54 und fiir Verfahren ohne Methanisierung auf 1 gedndert wurden).

CO- CO,- CH,-
Stahlproduktionsprozess Emissionen Emissionen Emissionen
[kg/tronstanil [kg/tronstanil [kg/tronstani]
Reduzierende Kalzmlergr_]g mit Wasser- i 100,36 2435
elektrolyse und Methanisierung
Reduzierende Kalzmlerupg mit Wasser- 5.56 501,79 7.84
elektrolyse ohne Methanisierung
Redgzierende Kalzinierpr_lg mit Dampfre- ) 780,92 2435
formierung und Methanisierung
Redgzierende Kalzinierupg mit Dampfre- 556 694,04 7.84
formierung ohne Methanisierung

Dabei zeichnet sich das gleiche Bild ab, wie bei der Analyse der Emissionen Umset-
zungsvarianten zur Erzaufbereitung: Die CO2-Emissionen bei der Dampfreformierung
sind héher, wobei die CO2-Emissionen bei einer Umsetzung mit Wasserelektrolyse
und Methanisierung besonders gering sind. AuBerdem ist der produzierte Methan-
strom mit Methanisierung deutlich héher und ohne Methanisierung muss das CO an-

derweitig aus dem Abgasstrom entfernt werden.

Tabelle 19: Auswahl der berechneten Variablen der Warmetibertragung auf den Reduktionsreaktor.

Bezeichnung Variable Wert Einheit
izsniz:fgz);; iSs;:,g:Narmetragermedlums zur Reaktor — 415,07 kgs'
mittlere FlieBgeschwindigkeit des Warmetradgermediums VWTR 0,233 m min”'
Vorlauftemperatur des Warmetradgermediums TwTR ein 497,27 °C
Warmedurchgangskoeffizient k 75 W m?K'

Tabelle 19 zeigt die Ergebnisse der Berechnung der Warmeulbertragung auf den Re-
duktionsreaktor. So betragt der Massenstrom an HTS-Schmelze das 5,7-fache des
Massenstromes der zu kihlenden Schittung in den Reaktorrohren. Auch der Wéar-
medurchgangskoeffizient liegt wie vermutet am oberen Ende eines typischen Berei-
ches flir einen Rohrblindelwarmetauscher bei dem von einer Flissigkeit auf ein Gas

Waérme Ubertragen wird.[42] Die Lage am oberen Ende macht vor allem Sinn, da da-
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von auszugehen ist, dass der Warmelbergang auf eine Suspension etwas besser ist,

als jener auf ein reines Gas.

5 Zusammenfassung

Es wurden mit dem Hochofenprozess, dem Midrex-Prozess und dem Corex-Prozess
die meist verbreitetsten Verfahren zur Stahlherstellung aus karbonatischen Erzen
naher erlautert. AuBerdem wurde mit der kohlebasierten Direktreduktion mit magneti-
scher Trennung ein spezielles Verfahren zur Nutzung von karbonatischen Erzen,

welches sich derzeit im Pilotmalstab befindet, ebenfalls ndher ausgefihrt.

Ein weiteres Verfahren, welches zurzeit speziell fir die Nutzung von karbonatischen
Erzen entwickelt wird, ist die reduzierende Kalzinierung. Flr dieses Verfahren wurde,
teilweise basierend auf Messdaten aus einem Forschungsreaktor, in [8] ein Modell
entwickelt, mit dem die Stoff- und Energiebilanz sowie diverse Anlagendimensionen
berechnet werden kdénnen. Dieses Modell wurde aufgegriffen und erweitert, um ver-
schiedene Umsetzungsmoglichkeiten der reduzierenden Kalzinierung besser analy-
sieren und mit anderen Verfahren vergleichen zu kdnnen. AuBerdem wurde basie-
rend auf dem neuen Modell ein Auslegungsprogramm mit Microsoft Excel 2007 ent-

wickelt.

Die Ergebnisse des Auslegungsprogramms zeigen, dass der Kernprozess der redu-
zierenden Kalzinierung, bestehend aus Reduktionsreaktor, Methanisierung und
magnetischer Aufkonzentrierung, autoherm ablaufen kann. Somit ist zur Stahlherstel-
lung Energie primér nur fir die Wasserstofferzeugung und die Weiterverarbeitung
des reduzierend kalzinierten Feinerzes zu beispielsweise Rohstahl notwendig. Letz-
teres ist allerdings, wie eigentlich flr Direktreduktionsverfahren Ublich, nicht in einem
Elektrolichtbogenofen méglich, da davon auszugehen ist, dass der erreichte Gehalt
an elementarem Eisen zu gering ist. Daher missen weitere experimentelle Versuche
mit variierenden Prozessparametern durchgeflhrt werden, um Mdglichkeiten festzus-
tellen, mit denen eine vollstdndigere Reduktion und damit ein héherer Gehalt an
elementarem Eisen erreicht werden kénnen. Zusatzlich ist die magnetische Aufkon-
zentrierung experimentell zu untersuchen, um dadurch genauere Kenntnis tber die

erreichte Zusammensetzung nach dieser zu erlangen und so die Verwendungsmaog-
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lichkeiten besser abschatzen zu kdénnen. Nichtsdestotrotz wurden bereits Berech-

nungen durchgefihrt, welche von einer totalen Reduktion des karbonatischen Erzes

zu elementarem Eisen ausgehen. So konnte gezeigt werden, dass flr diesen Fall die

reduzierende Kalzinierung ein nachhaltiges und gleichzeitig wirtschaftliches Verfah-

ren zur Stahlherstellung aus karbonatischen Erzen darstellen kénnte. Wird jedoch

nur die Produktzusammensetzung erzielt, welche im Forschungsreaktor erreicht wur-

de, so wirde sich diese am besten als Eisenquelle fir den Hochofenprozess eignen.

Berechnungen des Energiebedarfs zeigen jedoch, dass dies im Vergleich zur kon-

ventionellen Aufbereitung von karbonatischem Eisenerz unwirtschaftlich sein kdnnte.
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W Watt
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t Tonne
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°C Grad Celsius

S Sekunde

min Minute

h Stunde

a Jahr

m Meter

Nms3 Normkubikmeter (bei 1,01325 bar und 273,15 K)
Gew.-% Gewichtsprozent
Vol.-% Volumsprozent
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