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Kontinuierliche Druckfiltration feinstkérniger Kohlekonzentrate
Continuous pressure filtration of very fine coal concentrates

Filtration & pression continue de concentrés de charbon trés fins

Filtracidn a presién continua de concentrados de carbén finisimos

Dipl.-Ing. R. Bott, Dipl.-Ing. H. Anlauf und Prof. Dr.-Ing. W. Stahl, Karlsruhe*)

Zusammenfassung

Die Filtration feinstkdrniger Schliémme bei der Aufberei-
tung von Kohle erfelgt in den meisten Fillen durch konti-
nuierliche Vakuumfiltration cder durch diskontinuierliche
Prefifiltration. Fiir ecinen FEinsatz der kontinuierlichen
Druckfiltration auf Basis der herkémmlichen Technik lie-
gen fir eine betriebsmifige Realisierung nur unzurei-
chende Untersuchungen des Verfahrensablaufs, der Uber-
priifung geeigneter Anlagekomponenten und Aufzeigung
des Nutzen/Aujwand-Verhiltnisses gegeniiber der lon-
ventionellen Vakuurnjiltration vor. Durch Versuche auf ei-
ner halbtechnischen Trommelfilterpilotanlage wurden nun
die kontinuierliche Druckfiltration und die kombinierte
Druck/Veluvumfiltration (hyperbare Vakuumfiltration) fir
die Entwiisserung von Kohletritben im Bereich méiger
Uberdriicke auf ihre technische Anwendbarkeit und ihra
Erfolgsaussichten hin getestet, Die ermittelten Ergebnisse
wurden in bereits erarbeitete Gesetzmifigkeiten eingcord-
net. Die halbtechnischen Experimente wurden durch La-
bortests mit einer Drucknutsche ergdnzt, um weitere grund-
legende physikalische Zusemmenhinge der Filtration mit-
tels Uberdruck einflieflen zu lassen. Als Versuchsprodult
diente ein auflergewshnlich feinkdrniges Flotationskohle-
konzentrat des Verbundbergwerkes Westerholt der Ruhr-
kohle AG.

Résumé

La filtration de concentrés de charbon trés jins s'effectue
le plus souvent & l'aide de la filtration continue @ vide ou
moyennant des filtres-presses discontinus, Quant & Pappli-
cation de la filtration ¢ pression continue, sur la base de la
technique conventionnelle, il manquait jusqu’d présent une
étude détaillée sur le déroulement du processus, Pexamen
de composants d'installations eppropriés et Uanalyse du
rapport des frais et du profit, per comparaison a la filtra-
tion & vide conventionnelle. On a effectué des essais sur
une installation pilote semi-industrielle, c’est-d-dire sur un
filtre & tambour, afin de tester les possibilités techniques
d'application de la filtration 4 pression continuce et de la
filtration combinée pression/vide (filtration & vide hyper-
bar), destinées @ la déshydratation de pulpes de charbon
dans des conditions de surpressions moyenneés. Les résul-
tats obtenus ont été incorporés aux lois générales déja
établies. Les cxpériences semi-industrielles ont été com-
plétées par des essais au laboratoire effectués @ l'aide d'un
dispositif de filtration type “Nutsche afin de tenir compte
également des donndes physiques essentielles de la filtra-

°) Institut fir Mechanische Verfahrenstechnik und Mechanik
der Universitit Karlsruhe (TH).

Summary

In the preparation of coal, the filtration of very fine slur-
ries is mostly done by continuous vacuum filtration or by
discontinuous pressure filtration. For the application of
the continuous pressure filtration based on conventional
techniques, examinations of the process, of suitable plant
components, of the profitability/expenditure ratio in com-
parison to the conventional vecuum filtration are insuffi-
cient for a realisation in industrial plants. In a pilot drum
filter plant continuous pressure filtration and the combined
pressure/vacuum filtration (hyperbar vacuum filtration)
were tested for the dewatering of coal slurries in the field
of moderate overpressures in view of their technical appli-
cability and their chances of success. The results were
integrated into existing regulerities. The semi-scale experi-
ments ere supplemented by laboratory tests with a pres-
sure filter cell in order to gain additional fundamenta! phy-
sical connections of filtration by overpressure. Test mate-
rial is an extremely fine flotation coal concentrate of the
Verbundbergwerk Westerholt of the Ruhrkohle AG.

Introduction

The preparation of important minerals, e.g. iron ore, cop-
per, zinc and especially coal, is characterized by an in-
creasing amount of fines in the raw material?). In the
western world, in 1980, more than 120 mill t/year of
ground iron ore had to be recovered and filtered sub-
sequently ). In the preparation of pit-coal the develop-
ment is characterized by

— recovery of coals more difficult to prepare due to,
among others, higher amounts of rejects (influence of
the mainly mechanical recovery, joint mining of coal
and refuse);

- increasing amount of fines < 500 um due to more
stringent requirements on dust pollution under-
ground;

— increasing water content of the raw fine coal due to
more stringent requirements on dust pollution under-
ground 3).

This is why as early as 1978 10,7% of the recovery of
run-of-mine pit-coal in the Federal Republic of Ger-
raany had to be flotated.

The relatively high amount of fines has several dis-
advantages in the preparation of pit-coal. On the one
hand, the proportion of ultrafines has a very large sur-
face due to the fineness of the particles as well as to the
mineral components as clay minerals and silicates, so that




tion @ surpressicn. Le produit utilisé pour ces esseis e é1é
un concentré de charbon de flottetion exemplaire, trés fin,
provenant de la mine Westerholt de lc Ruhrkohle AG.

Resumen

Los concentrados de carbén finisimos se filtran cn la
mayoria de los cesos al vacio continuo 6 mediante filtra-
cién a presion discontinua. Pera el uso de la filtracion
¢ presion en régimen continuo, basada en la técnica actual,
falteban hasta estos momentos unas investigaciones detal-
ledas del transcurso del proceso y de la eleccion de com-
ponentes epropiados esi como mostrar la relacién ccsto/
rendimiento en comparacién con el filtrado al vacio cctucl.
Mediante exrperimentos en un equipo piloto de filtro rota-
tivo a escale semiindustrial se investigé el filtrado a presién
Yy la combinacién de este con el vacio (filtredo hiperbar)
nara el secado de una suspensién de carbdén con ligeras
sobrepresiones cn vista a su realizacién técnica y sus posi-
bilidades de éxito. Los resultados obtenidos correspondieron
con las leyes cleborades anteriormente al respecto. Estos
erperimentos a escala semiindustrial se completaron con
investigaciones en un filtro a escala de laboratorio, para
poder ampliar los fundamentos fisicos de le filtracidn
a presién. Para estos fines se utilizé un concentrado de
carbén flotado ejemplar con respecto al tamaiio de sus
granos de la mina Westerholt, cia. Ruhrkohle AG (RFA).

Einleitung

Die Aufbereitung wichtiger Minerale wric z. B. Eisenerz,

Kupfer, Zink und vor allem Kohle ist gekennzcichnet

durch einen zunehmenden Anteil an Feinstlkorn im Roh-

stoffangebot !). So mufliten im Jahr 1980 in der westlichen

Welt iiber 120 Mill. t/Jahr des aufgemahlenen Eisenerzes

durch Flotation ausgebracht und anschlieBend filtriert

werden ). Im Bereich der Steinkohlenaufbereitung ist die

Entwicklung gekennzeichnet durch:

— Férderung von Kohlen erschwerter Aufbereitbarkeit,
hervorgerufen u.a. durch héhere Bergegehalte (Ein-
flul der weitgehend mechanischen Gewinnung, ge-
meinsame Forderung von Kohle, Aus- und Vorrich-
tungsberge);

— Zunahme des Feinstkornanteils < 500 um aufgrund
der Entwicklung der Gewinnungs- und Férdertechnik
unter Tage;

— Anstieg des Wassergehaltes der Rohfeinkohle auf-
grund verstirkter Staubbekimpfungsmafinahmen un-
ter Tage3).

Dadurch wurde es erforderlich, daB bereits im Jahre
1978 10,7% der Rohférderung an Steinkohle in der
Bundesrepublik Deutschland flotiert werden muBte.

Der relativ hohe Feinstkornanteil wirkt sich in mehr-
facher Hinsicht nachteilig bei der Aufbereitung von Stein-
kohle aus. Einmal hat der Feinstkornanteil aufgrund der
Kornfeinheit, aber auch der mineralischen Komponenten,
wie Tonminerale und Silikate, eine sehr grofle Oberfli-
che, so dafl in diesem Kornbereich grofe Mengen an Was-
ser gebunden werden. Zudem kénnen die Feinstpartikel
die Kapillaren des Filterkuchens bei der Filtration des
Flotationskonzentrates verengen, so daf der Proze8 der
Entwisserung durch kontinuierliche Vakuumfiltration
insgesamt eingeschriinkt wird ‘). Bezogen auf wasserfreien
Feststoff betriigt der Anteil an gefiltertem Kohleschlamm

in this particle range large quantities of water are bound.
Moreover the very fine particles may narrow the capil-
laries of the filter cake in the filtration of the flotation
concentrate, so that the vacuum dewatering process is
hampered ¥). Related to the water-free solids, the amount
of filtered coal slurry in the products sold is approxi-
mately 16%. As the water content of the filter cake is
on the average 22°% w/w, more than 40% of the
water content in the products sold, which contain an
average of 9,5% w/w moisture content, are caused by
continuous vacuum filtration3). The reduction of the
water content in the filter cake, e.g. from 23 to 22% w/w
could improve by approximately 2% the selling price per
ton of filter cake (wf). Apart from this economically rele-
vant advantage and possible reduction in transport cost,
the simplified storage and conveying of filtered slurry
related to the reduction in water content gains impor-
tance in the areas of dosage and mixing.

Research programme “pressure filtration*

The high proportion of ultrafines in the flotation coal in-
duces a number of conditions which make filtration more
difficult. Apart from the permanent blinding of the filter
cloth, the increased danger of cracks in the filter cake and
other things, it becomes more difficult sufficiently to
remove water from the formed filter cake by vacuum fil-
tration with 4p = 0.8 bar. .

A first assumption maintains that the pore diameter of
the porecus filter cake decreases proportionally to the
fineness of the average particle diameter®). It may be
concluded that the capillary pressure to be overcome in
the dewatering of the filter cake during the continuous
filtration process increases when the particle size shifts
into the range of ultrafire (p;, ~ 1/x). In many materials
to be prepared (iron ores, copper ores, zine ores, different
kinds of coal) the initial capillary pressure amounts to
Px,g = 0.3—0.5 bar according to experiments carried out
by the authors.

As the differential pressure for vacuum filtration can
only amount to ca. dpy,, = 0.8 bar, only small and in-
sufficient residual moisture decreases are possible,
especially in the area of technically applicable dewatering
times. However, by increasing the differential pressure,
residual moisture may be significantly improved.

If conventional technology is used, this increase in dif-
ferential pressure, however, implies the use of pressure
filtration plants. In principle, differential pressure may
be produced in two ways: by pure overpressure, which in
the filtration process acts on the suspension surface and
the filter cake (in this case there is atmospheric pressure
in the filter cell of the rotary filter), and by a combined
use of vacuum and moederate overpressure, the so-called
hyperbar vacuum filtration; in this case there is under-
pressure in the filter cell and at the same time overpres-
sure acts on the suspension surface and the filter cake.

In order to cstablish data for the ¢alculation and eva-
luation of the continuous pressure filtration processes, the
GVT (AIF) research programme “Examination of the
pressure and hyperbar vacuum filtration of solids con-
centrates from preparation processes in continuous pres-
sure filters and comparison with results of pure continu-
ous vacuum filtration” was started at the Institute fir




in den Verkaufserzeugnissen ca. 16 %. Da der Filterkuchen
im gilinstigsten Fall einen Wassergehalt von durchschnitt-
lich 22 Gew.-% hat, werden z.Z. durch die kontinuier-
liche Vakuumfiltration mehr als 40%o des Wassergchaltes
der Verkaufserzeugnisse, die im Mittel etwa 9,5%6 Feuch-
tigkeit enthalten, verursacht 3). Die Serkung des Wasser-
gehaltes im Filterkuchen, z. B. von 23 auf 22 Gew.-%,
kénnte das Betriebsergebnis um rd. 2% des Verkaufs-
preises pro Tonne Filterkuchen (wf) verbessern. Abge-
sehen von diesem wirtschaftlich bewertbaren Nutzen und
evtl., Ersparnissen beim Transport gewinnt die mit der
Wassergehaltreduzierung verbundene erleichterte Hand-
habung des gefilterten Schlammes beim Bunkern und
Fordern, beim Dosieren und Mischen mehr und mehr an
Bedeutung.

Forschungsprogramm ,,Druckfiltration*

Der hohe Feinstkornanteil in der Flotationskohle indu-
ziert eine Reihe filtrationserschwerender Bedingungen.
Neben der dauerhaften Filtertuchverlegung, der erhéhten
Gefahr der RiBbildung im Filterkuchen u.a.m. steigt die
Schwierigkeit, das Wasser im gebildeten Filterkuchen
genligend weit durch Vakuumf{iltration mit Adp 0,8 bar
entfernen zu kénnen.

In einer ersten Annahme gilt, da8 der Porendurchmesser
des pordsen Filterkuchens proportional zur Feinheit des
mittleren Korndurchmessers sinkt ¢). Daraus kann gefol-
gert werden, daf3 der Kapillardruck, der bei der Entwis-
serung des Filterkuchens wihrend des kontinuierlichen
Filtrationsprozesses liberwunden werden muB, bei einer
Verschiebung des IKornspektrums in den Feinstbereich
ansteigt (p, ~ 1/x). Bei vielen Aufbereitungsgitern (Ei-
senerze, Kupfererz, Zinkerz, verschiedene Kohlen) ergibt
sich nach Untersuchungen der Verfasser ein Eintritts-
kapillardruck py g = 0,3—0,5 bar.

Mit der fiir die Vakuumfiltration méglichen Druckdiffe-
renz Apy,. = 0,8 bar sind deshalb nur geringe und unzu-
reichende Restfeuchteverminderungen mdéglich, insbeson-
dere im Bereich technisch anwendbarer Entwisserungs-~
zeiten. Durch eine Erhéhung der Filtrationsdruckdifferenz
kénnen jedoch signifikante Restfeuchteverbesserungen er-
zielt werden.

Diese Differenzdruckerhthung bedeutet jedoch unter Bei-
behaltung der gewohnten Technologie mit Drehfiltern den
Betrieb von Druckfiltrationsanlagen. Dabei kann die
Druckdifferenz prinzipiell auf zwei Arten erzeugt werden:
zum einen durch reinen Uberdruck, der dann bei der Fil-
tration auf Suspensionsoberfliiche und Filterkuchen wirkt
(in diesemn Fall herrscht in der Filterzelle des Drehfilters
Atmosphédrendruck), zum anderen durch eine kombinierte
Anwendung von Vakuum und miBigem Uberdruck, die
sog. hyperbare Vakuumfiltration; in diesem Fall herrscht
in der Filterzelle Unterdruck, wihrend gleichzeitig auf
Suspensionsoberfliche und Filterkuchen ein Uberdruck
lastet.

Um die Auslegungsunterlagen fiir die Berechnung und
Einschidtzung kontinuierlicher Druckfiltrationsprozesse zu
erarbeiten, wurde am Institut fiir Mechanische Verfah-
renstechnik und Mechanik der Universitit Karlsruhe (TH)
das GVT (AIF)-Forschungsvorhaben ,Untersuchung der
Druck- und hyperbaren Vakuumfiltration von Feststoff-
konzentraten aus Aufbereitungsprozessen auf kontinuier-
lichen Druckfiltern und Vergleich mit Ergebnissen der

Mechanische Verfahrenstechnik und Mechanik of the Uni-
versitat Karlsruhe (TH). This programme aims at a syste-
matic examination of the pressure and hyperbar vacuum
filtration in all process stages. For this purpose a test
plant in pilot scale was set up, the main part of which is a
drum filter with a filter area of A = 0.7 m%. By using this
pilot plant, suitable data for set-up should be collected
parallel to scientific research for a technologically un-
complicated but new filtration method (hyperbar vacuum
filtration), allowing a safe scale-up according to the spe-
cific conditions of a plant. Moreover it is aimed to find
out by comparing the results realized in the pilot plant
with the results of a pure laboratory plant (pressure
filter cell) whether and to what extent the continuous
pressure filtration may be precalculated by means of
simplified laboratory experiments and may prove to be
cconomical % 12, 13, 14y

When the pilot plant was conceived, special care was
taken that no unrealistic conditions were created and that
only practicable components werce used 8). Thus it is pos-
sible in carrying out the tests and evaluating the results
to take into account the effects characterizing the continu-
ous filtration process such as

— influence of the scdimentation and classification
cffects in the filter trough,

— pollution rate of the filter cloth,
— removability of the filter cake,

— crack formation and penetrability of the gas flow on
the interface.

The flow sheet of such a pressure filtration plant (and of
the pilot plant as well) shown in Fig. 1 indicates how the
supplemental plant components are grouped around the
rotary filter (drum-, disc-, belt filter). The complete filter,
including control valve and several motors, is installed in
a pressurized room and run at differential pressures up to
4 bar. The slurry to be filtered is pumped from an agitator
tank outside the pressurized container to the filter trough.
After cake removal the filtered and dewatered filter cake
is continuously discharged through a discharging device
which is completely independent of the filtration process
(presently a special design of a “Jaudt* lock hopper).

In hyperbar vacuum filtration, the underpressure is pro-
duced in the usual way by a water ring pump or more
effectively by a fan. Thus vacuum filtration is made pos-
sible. In order to realize hyperbar vacuum filtration, the
pressurized container is closed and compressed air, pro-
duced by a suitable compressor, is applied. An overpres-
sure of p,,; = 1.5 bar in the container yields already a
differential pressure of 4p = 1.3 bar, i.e. below the filter
medium, in the filter cell, an underpressure of p,,, = 0.2
bar is effective, above the filter medium an overpressure
of p,ps = 1.5 bar exists. The overpressure weighs on the
suspension surface so that the filter cake is formed and
dewatered by a differential pressure of 4p = 1.3 bar.
However, hyperbar vacuum filtration also allows the
application of diverse differential pressures for cake for-
mation and dewatering via the control head. Thus it is
possible to decrease the cake thickness by a smaller
underpressure while still dewatering at a maximum dif-
ferential pressure (see also 7. #)).

The differential pressure necessary for pressure filtration
is produced by a compressor.




reinen kontinuierlichen Vakuumfiltration™ gestartet. Ziel
dieses Vorhabens ist es, die Druck- und hyperbare Va-
kuumfiltration in allen Verfahrensphasen systematisch zu
untersuchen. Zu diesem Zweck wurde eine Versuchsan-
lage im Pilotmafstab in Betrieb genommen, deren Kern-
stuck ein Trommelfilter mit einer Filterfliche von
A = 0,7 m? bildet. Durch Einsatz dieser Pilotanlage sollen
fiir eine verfahrenstechnisch unkomplizierte, aber neue
Filtrationsmethode (hyperbare Vakuumfiltration) parallel
zur wissenschaftlichen Untersuchung geeignete Aus-
lzgungsunterlagen geschaffen werden, die ein sicheres
Scale-up auf die Bedingungen einer Betriebsanlage er-
lauben. Weiterhin wird angestrebt, durch einen Vergleich
der auf der Pilotanlage gewonnenen Ergebnisse mit denen
einer reinen Laborapparatur (Drucknutsche) zu kliren, ob
und inwieweit die kontinuierliche Druckfiltration mit ver-
einfachten Laborexperimenten vorherberechnet und als
wirtschaftlich nachgewiesen werden kann % 2. 13, 14),

Bei der Konzeption der Pilotanlage wurde besonders dar-
auf geachtet, keine anwendungsfremden Bedingungen zu
schaffen und nur praxisgerechte Komponenten zu ver-
wenden 8. Auf diese Weise ist es méglich, die den konti-
nuierlichen Filtrationsvorgang kennzeichnenden Effekte
wie

— Einflu des Sedimentations- und Klassiereffektes im

Filtertrog,

— Verschmutzungsgrad des Filtertuches,

-— Abnahmefihigkeit des Filterkuchens und

— RiBbildung und Randgiingigkeit der Gasdurch-
strémung

bei der Versuchsdurchfithrung und Auswertung der Fr-

gebnisse mit zu beriicksichtigen.

Das Fliefischerna einer solchen Druckfiltrationsanlage (und
zugleiche der Pilotanlage) zeigt (Bild 1), wie um das Dreh-
filter (Trommel-, Scheiben-, Bandfilter) die erginzenden
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Pressure filtration of coal

Based on experiments carried out earlier on, further
research of filtraticn behaviour of a flotation coal slurry
was started, suggested and supported by the KHD Hum-
boldt Wedag AG, Bochum. When choosing the coal, spe-
cial care was taken to use an extremely fine material,
Moreover the coal should resist to friction in order to
avoid breakage in the experiment on the pilot plant which
is run in the circulating method. This had been confirmed
by preliminary experiments. With the consent of the
Bergbau-Forschung GmbH a flotation coal concentrate of
a gas-fat coal from the Verbundbergwerk Westerholt
(Marl) was chosen. This concentrate is a product of the
pneumatic flotation applied by this firm in the regenera-
tion of the wash water cycle, see?) and Fig. 2. The most
important physical data of the coal slurry used are listed
below:

Solids density op = 1.39 kg/dm?

Specific surface O, = 4880 * 200 cm?*/cm? (determined by
Fisher Sub-Sieve-Sizer)

The particle size distribution was determined by wet
sieving using dried coal. The cumulative particle size dis-
tribution shown in Fig. 3 yields the following characte-
ristic data:
15% <10 aam;  50% < 63 um;  87% < 400 um.

As the flotation concentrate is mixed with a flocculation
agent prior to being put into rotating drum filter 19, spe-
cial care was taken to choose a test material free of floc-
culation agents in order to avoid a product change during
the experiment due to deagglomeration.

The filter cloth used on the experimental drum filter was
chosen by hand filter tests. Major criteria were the solids
content in the filtrate and complete cake removal. Finally
the monofil polyamid-12 filter cloth type GD 1050 K-57
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Bild 1: Fliefibild einer Druckfiltrationsanlage
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Anlagekomponenten gruppiert sind. Das Filter wird kom-
plett, inklusive Steuerventil und diverser Antriebe, in ei-
nem Druckbehilter installiert und mit Differenzdriicken
bis zu 4 bar betrieben. Die zu filtrierende Triibe wird von
einem Riihrbehilter auBlerhalb des Druckraumes zum Fil-
tertrog gepumpt. Der anfiltrierte und entwisserte Filter-
kuchen wird nach der Kuchenabnahme iiber ein vom Fil-
trationsvorgang vollkommen getrenntes Austragsgerit
kontinuierlich ausgeschleust (z. Z. eine Jaudt-Kammer-
schleuse in Sonderausfiihrung).

Zur hyperbaren Vakuumfiltration kann der Filtrations-
unterdruck wie {iblich mit einer Wasserringpumpe oder
effektiver mit einem Geblidse erzeugt werden. Damit ist
Vakuumfiltration méglich. Zur Realisierung der hyper-
baren Vakuumfiltration wird der Druckbehilter geschlos-
sen und Druckluft, von einem geeigneten KXompressor er-
zeugt, beaufschlagt. Ein Behilteriiberdruck von p,,, = 1,5
bar ergibt dann bereits einen Filtrationsdifferenzdruck
von 4p = 1,3 bar, d. h. unterhalb des Filtermediums, in
der Filterzelle, ist ein Unterdruck von p,, = 0,2 bar
wirksam, iiberhalb des Filtermediums herrscht der Uber-
druck von p,,, = 1,5 bar. Der Uberdruck lastet auf der
Suspensionsoberfliche, so daBl der Filterkuchen sowohl
mit einem Differenzdruck von 4dp = 1,3 bar gebildet als
auch entfeuchtet wird. Das System der hyperbaren Va-
kuumfiltration erlaubt jedoch auch tiber den Steuerkopf
die Anwendung unterschiedlicher Differenzdriicke zur
Kuchenbildung und Entfeuchtung. Dadurch kann u.U.
durch einen geringeren Unterdruck die Kuchenhhe ver-
kleinert und trotzdem mit maximalem Differenzdruck
entfeuchtet werden (vgl. auch 7. 9)).

Die zur Druckfiltration erforderliche Druckdifferenz wird
von einem Kompressor erzeugt.

Kohle-Druckfiltration

Aufbauend auf fritherem Versuchsbetrieb wurde nun, an-
geregt und unterstiitzt von der KHD Humboldt Wedag
AG, Bochum, die Untersuchung des Filtrationsverhaltens
einer Flotationskohletriibe aufgegriffen. Bei der Auswahl
der Kohle wurde besonderer Wert darauf gelegt, ein
auBlergewdhnlich feinstkérniges Produkt einzusetzen. Zu-
dem sollte diese Kohle moglichst abriebfest sein, um eine
Zerkleinerung bei den Versuchen mit der im Kreislauf
betriebenen Pilotanlage zu vermeiden; dies wurde auch
durch Vorversuche bestitigt. Nach Abstimmung mit der
Bergbau-Forschung GmbH entschied man sich fiir ein
Flotationskohlekonzentrat einer Gas-Fettkohle des Ver-
bundbergwerkes Waesterholt (Marl). Dieses Konzentrat
fallt als Abgang der dort eingesetzten pneumatischen Flo-
tation im Rahmen der Regenerierung des Waschwasser~
kreislaufes an, vgl.®) und siehe Bild 2. Die wichtigsten
pyhsikalischen Daten der verwendeten Kohletriibe sind
nachfolgend aufgefiihrt:

Feststoffdichte op = 1,39 kg/dm?

spez. Oberfliche O, = 4880 * 200 cm?/cm?® (ermittelt mit
Fisher Sub-Sieve-Sizer)

Die Ermittlung der KorngréfSenverteilung erfolgte mit
getrockneter Kohle durch Nafisiebung. Aus der Korngré-
Benverteilungssumme, die in Bild 3 dargestellt ist, er-
geben sich als charakteristische Daten:

15% < 10 um;  50% < 63 um; 87 % < 400 1em.

(nominal pore size 57 «m) of the firm ZBF was chosen.
During the test the solids content in the filtrate constant-
ly averaged approximately 2 g/1. The removal of the filter
cake with a scraper and compressed air repulsion went so
well that usually it was possible to see the cloth structure
on the bottom of the cake.

Taking pattern from the washing process, the solids con-
centration was fixed at F, = 300 g/l (equals a volume
concentration of F, = 21.4 Vol. %). But during the ex-
periment the concentration varied between 240 g/l and
350 g/1. Therefore the measured cake thickness used for
the calculation of the mass throughput was corrected to
the nominal concentration value. On the supposition that
the law of Darcy on cake formation and negligible filter
cloth resistance is applicable, the following equation
applies for the rotary filtration:

2 o — 13 1
cVk - Vdp - /=Lt - =
TR, Ve VAR 5 V; (1
K is the concentration parameter according to

_4avy F,
~ dhg/A (1—z) (100—F,) — ¢F,

{21

The other test parameters (filter speed n, differential
pressure Ap, filter immersion depth and cake formation
angle a, resp.) being kept constant, the cake thickness in
the present variation range depends only on the concen-
tration parameter and it follows:

hg ~ V& (31

For two corresponding test values the following equation
is applicable:

V K.on
hK,korr. = hK.ist ° V—Kn—l—

(41

ist

All experiments were carried out at a constant filter
immersion depth ET = 30% equivalent to a cake forma-
tion angle a; = 89°,

Discussion of the results

Capillary pressure diagram

In order to gain a basic insight into the dewatering be-
haviour of the flotation coal, the capillary pressure dia-
gram “water content W = f(d4p)* for hyx = 11 mm shown
in Fig. 4 was established by using the laboratory-type
pressure filter, The balance curve t; = = shows the mini-
mum water content to be obtained by mechanical de-
watering, i.e. by overcoming the capillary pressure. The
curve indicates that the initial capillary pressure py  is
0.12 bar. The curve for air breakthrough indicates the
water content obtained after the first measurable gas flow
through the porous filter cake. It is assuméd that under
the influence of the differential pressure the water dis-
placeable by air first sinks in the filter cake as a piston,
The decrease in water content to be obtained through
shifting of the “piston” thus happens without air con-
sumption. Considering that the water content at which the
filter cake is still completely filled with liquid (S8 = 1) is
W, = 39%, it follows that at Ip = 0.8 bar (equivalent to
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Blid 3: Korngrdfienverteilung des Westerholt-Filtrationskohle-
konzentrats

Cumulative percentage distribution by mass of the Westerholt
flotation coal concentrate

Da das Flotationskonzentrat vor der Aufgabe auf das im
Betrieb befindliche Trommelfilter mit Bandabnahme mit
Flockungsmittel versetzt wird *), wurde bei der Versuchs-
gutbeschaffung darauf geachtet, flockungsmittelfreien
Feststoff zu bekommen, um auf diese Weise eine Produkt-
verinderung wiihrend des Versuchsbetriebs durch Flok-
kenzerstdrung zu verhindern.

Das auf dem Versuchstrommelfilter aufgespannte Filter-
tuch wurde durch Handfilterplattentests ausgewihlt. Da-
bei wurden als wesentliche Kriterien der Feststoffgehalt
im Filtrat und eine einwandfreie Kuchenabnahme beriick-
sichtigt. Mit dem schliefllich eingesetzten monofilen Poly-
amid-12-Filtertuch Typ GD 1050 K-57 (nominale Poren-
gréBe 57 um) der Firma ZBF ergab sich im Betrieb ein
konstanter Mittelwert fiir den Feststoffgehalt im Filtrat
von ca. 2 g’l. Der Filterkuchen ldste bei der Kuchenab-
nahme mit Schaber und DruckluftriickstoB so gut ab, dafl
im allgemeinen auf der Kuchenunterseite die Tuchstruk-
tur zu erkennen war.

usual vacuum filtration differential pressure), due to
piston displacement, already 40%e of the maximum ob-
tainable decrease in water content dWaae = 19.7% are
reached and that at Jdp = 1.8 bar, as a typical example of
an overpressure filtration differential pressure, 37% of
AWo.x = 24.8% are reached. The curves t; = 25, 50,
100 s show the additional reduction in water content
reached after technically realizable dewatering times. The
dewatering of the filter cake for the certain differential
pressure starts at the saturation water content W, and
runs to the left side on a horizontal line. First the water
content at air breakthrough is reached. After this the
dewatering is accompanied by gas flow. With increasing
time t» the water content decreases because, due to the
differential pressure, more and more capillaries may
empty. Finally, after a sufficiently long dewatering time
the balance water content characteristic for this pressure
is reached. Related to the example for dp = 0.8 and
4p = L1.B bar, the curve t = 100 s makes it clear that
with dewatering time being the same, i.e. at equal filter
speed in the continuous filtration, a gain in water content
of nearly 4W = 6% results due to increase in differential
pressure by dp = 1 bar. This does not take into consi-
deration that -arallel to the above increase, the mass
throughput increases as well. Moreover, this diagram
shows that for the dewatering of this flotation coal only
differential pressures up to approximately 2 bar are use-
ful because above this value the water content improve-
ment ratio decreases rapidly, see Table 2.

Cake formation in rotary filtration

When examining the filtration behaviour in the pilot fil-
ter it was first determined whether and to what extent
the theoretical cake formation laws are influenced by the
filtration pressure increase in the range 4p = 0.8—3.8 bar
and by the change in filter speed in the range n = 0.2—1.3
min™, Especially when changing the pressure the question
arose whether the coal is prone to compressibility of the
filter cake. To answer this question, mainly two criteria
were taken into account: 1) porosity of the filter cake and
2) linearity of the cake formation law hg ~ V-A_p (see
equation {1]).

The cake porosity determined by weighing and measuring
defined cake specimen volumes resulted in rotary filtra-
tion as 2 = 0.47 independent of the pressure used. This
value was confirmed in most cases by measurements in
the pressure filter cell where the porosity was ¢ = 0.47
+ 0.01 slightly decreasing with increasing pressures.

The validity of the cake formation equation was examin-
ed by means of the “characteristic fields of the cake-
forming filtration" shown in Fig. 5. According to theory
(equation [1]) it follows:

hg ~ Vdp 5]
hg ~ 1/Vn (6]

Therefore the cake thickness hy was shown three-dimen-
sionally as function of }"dp and 1/} in the pure pres-
sure filtration as well as in hyperbar vacuum filtration.
The linear dependence of the plotted values was examined
by regression analysis. The resulting correlation coeffi-
cients ranged between r = 0.99—1.00 (optimum r = 1.00)
so that the linearity of the examined dependencies and
the incompressibility of the filter cake in the range under




Table 1
Sleve-ash analysis of the flotation coal Westerhoit

TABELLE 1

Sleh-Asche-Analyse der Flotationskohie Westerholt

Fraktion < 66 66—90
Fraction

Massenanteil 50,5 7
Mass ratio

Aschegehalt 8,30 7,84
Ash content

filchtige Bestandteile 20,62 21,96

Volatile components

90—200 200—315 315--514 > 514 um
16,5 8.5 7.5 10 amt
4,89 3,18 2,96 2,69 A
23,21 23,5 22,05 21,29 A

In Anlehnung an den Wischebetrieb wurde die Feststoff-
konzentration auf einen Wert von F, = 300 g/1 (entspricht
einer Volumenkonzentration von F, = 21,4 Vol.-%) ein-
gestellt. Dieser Wert schwankte wihrend des Versuchs-
betriebes jedoch im Bereich zwischen 240 g/1 und 350 g/l.
Daher wurde die gemessene Kuchenh&he, mit der dann
der Massendurchsatz errechnet wurde, jeweils auf den
Sollkonzentrationswert korrigiert. Unter der Annahme
der Giiltigkeit des Darcy-Gesetzes zur Beschreibung der
Kuchenbildung und vernachlissigbarem Filtertuchwider-
stand Ry (Ry < R, - hg) gilt fiir die Drehfiltration:

- 2 v -vE-lee o1t
ng 'Vn,Rc VK - VD Vm Vn m

Dabei ist X der Konzentrationsparameter entsprechend

dvy F,
dhg/A (I—¢) (100—F,) — ¢F,

I

(2

Bei ansonsten konstant gehaltenen Versuchsparametern
(Filterdrehzahl n, Differenzdruck dp, Filtereintauchtiefe
bzw. Kuchenbildungswinkel a;) hingt die Kuchenhéhe im
vorliegenden Schwankungsbereich nur noch vom Konzen-
trationsparameter ab, und es folgt:

hg ~ VK (3]

Fiir zwei entsprechende Versuchseinstellungen kann so-
mit geschrieben werden:

V&
v Kist

[4]

BE korr. = hgje °

Alle Versuche wurden bei einer konstanten Filterein-
tauchtiefe ET = 30%, entsprechend einem Kuchenbil-
dungswinkel a; = 89° durchgefiihrt.

Diskussion der Ergebnisse

Das Kapillardruckdiagramm

Um zunichst einen grundlegenden Einblick in das Ent-
feuchtungsverhalten der Flotationskohle zu bekommen,
wurde mit Hilfe der Drucknutschen-Laborapparatur das
in Bild 4 dargestellte Kapillardruckdiagramm Wasserge-
halt W = f(dp) fiir hg = 11 mm erstellt. Die Gleichge-
wichtskurve t, = oo gibt den durch mechanische Ent-
feuchtung, d. h. durch Uberwinden des Kapillardruckes,
minimal erreichbaren Wassergehalt wieder. Aus dem
Kurvenverlauf ist zu erkennen, daf} der Eintrittskapillar-
druck py g bei 0,12 bar liegt. Die Luftdurchbruchskurve
gibt den Wassergehalt an, der sich nach dem ersten mef-
baren Gasdurchsatz durch das porése Hautwerk einstellt.
Hierbei wird angenommen, daB sich das durch die Luft

scrutiny may be regarded as proven. The fact that the
extension of the straight lin h; = const.-1/¥ n does not
cross the origin (1/Vn — 0) indicates that the cake thick~
ness decreases to zero at a finit speed. In this case the
flow resistance to be overcome in the cake formation con-
sists only of the filter cloth resistance Ry. As shown later
on, a substitutional cake thickness hy g may be allocated
to the negative part of the axis in the characteristic fields.
hg g may be regarded as an apparent increase in filter
cake thickness. It should be pointed out that correspond-
ing to earlier experiments with iron ore and confirmed
by results reached in the laboratory-type filter, the com-
bined pressure/vacuum filtration yielded a better cake
formation with flotation coal. Particularly at higher dif-
ferential pressures variations up to 9% may arise between
the various filter cake thicknesses reached at equal pres-
sure levels. This is possibly caused by different filter cloth
behaviour. A final explanation of this phenomenon is not
available yet.
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Bild 4: Kaplllardruckdiagramm filr die Flotationskohle
Diagram of capillary pressure for the flotation coal

From the filter cake thickness hy the solids mass through-
put mp related to the filter area has been calculated ac-
cording to

mp = hg-(i—8- op-n n




verdringbare Wasser bei Wirksamwerden der Filtrations-
druckditferenz zunichst in der Form eines Flissigkeits-
kolbens im Haufwerk absenkt. Die durch das .Kolben*“-
Verschieben erreichbare Wassergehaltabsenkung st somit
ohne Luftverbrauch. Berlicksichtigt man, dafl der Wasser-
gehalt, bei dem das Haufwerk noch vollstandig mit Flis-
sigkeit gefiillt ist (S = 1), bei W, = 39% liegt, so ergibt
sich, daf} bei Jdp = 0,8 bar (entsprechend {iblicher Va-
kuumﬁltrationsdruckdifferenz) durch Kolbenverdringung
bereits 40% der maximal erreichbaren Wassergehaltsab-
senkung AW, = 19,7% erreicht und bei dp = 1,8 bar,
als ein typisches Beispiel fiir eine Uberdruckfiltrations-
druckdifferenz, 37% von AW,,, = 24,8% aufgebraucht
sind. Die Kurven t, = 25, 50, 100 s zeigen die weitere
Wassergehaltsreduzierung, die sich nach technisch reali-
sierbaren Entfeuchtungszeiten einstellt. Die Entfeuch-
tung des Haufwerkes beginnt fiir die jeweilige Druck-
differenz beim Sattigungswassergehalt W, und verlduft
auf einer Horizontalen nach links. Zunichst erreicht man
den Luftdurchbruchswassergehalt. Nach diesem Zeitpunkt
wird die Entfeuchtung von Gasdurchsatz begleitet. Mit
fortschreitender Entfeuchtungszeit t> nimmt der Wasser-
gehalt ab, da sich aufgrund der angelegten Druckdifferenz
immer mehr Kapillaren entleeren kénnen. SchlieBlich
wird nach geniigend langer Entfeuchtungszeit der fiir die-
sen Druck charakteristische Gleichgewichtswassergehalt
erreicht. Bezogen auf das Beispiel fiir Ap = 0,8 bar und
dp = 1,8 bar wird aus der Kurve t, = 100 s deutlich, daf}
bei gleicher Entfeuchtungszeit, dies bedeutet bei der kon-
tinuierlichen Filtration bei gleicher Filterdrehzahl, durch
Steigerung der Druckdifferenz um 4dp = 1 bar ein Wasser-
gehaltsgewinn von nahezu AW = 6%, resultiert; dabei ist
zunéchst noch nicht berticksichtigt, daB parallel dazu auch
der Massendurchsatz ansteigt. Weiterhin kann diesem
Diagramm entnommen werden, daff zur Entfeuchtung
dieser Flotationskohle nur Differenzdriicke bis ca. 2 bar
sinnvoll sind, da danach die Wassergehaltsverbesserungs-
rate AW rapide abnimmt, vgl. Tabelle 2.

TABELLE 2 — Table 2

JW = £(1(J4p)) aus Gleichgewlichtskaplllardruckkurve fir
4p = 0,2 bar bei verschiedenen Druckniveaus

JW = £(J1(4p)) from balance capillary pressure curve for
Jp = 0.2 bar at different pressure levels

dp; — Jp, bar 1,0-08 2,0-—1,8 2,2-20 3,0-—28 4,0—3,8

4w s 1,9 0,5 0.25 0,125 0,05

Die Kuchenbildung bei der Drehfiltration

Bei der Untersuchung des Filtrationsverhaltens auf dem
Pilotfilter wurde zunichst die Frage geklirt, ob und in-
wieweit die theoretischen KuchenbildungsgesetzmiBigkei-~
ten zum einen durch die Filtrationsdrucksteigerung im
Bereich -Ip = 0,8—3,8 bar und zum anderen durch die Fil-
terdrehzahlvariation im Bereich n = 0,2—1,3 min™! beein-
fluflt werden. Insbesondere bei der Variation des Druckes

stellte sich die Frage, ob die Kohle zur Kompressibilitit .

des Filterkuchens neigt. Zur Klirung dieser Frage.wur-
den vor allem zwei Kriterien herangezogen: 1.) die Poro-
sitdt des Filterkuchens und 2.) die Linearitiit des Kuchen-
bildungsgesetzes hy; ~ }7p (vgl. GL [1]).

Die Porositit des Kuchens, die gravimetrisch durch Aus-
messen definierter Kuchenprobevolumina bestimmt wur-
de, ergab sich bei der Drehfiltration unabhidngig vom

Equations [1] and [7] indicate that the solids throughput
mg is proportional to y n. This dependence is illustrated
in Fig. 6. In conformity to the linearity of hy ~ 1/yn,
the values plotted also yield straight lines. This diagram,
however, shows clearly that increased differential pres-
sure does not only result in an improved water content
but also in an increase of the mass throughput. When
looking at the values listed in Table 3 it has to be con-
sidered that the filtration process occurred without the
addition of a flocculation agent. A comparison with prac-
tical efficiency data indicates that the values obtained by
conventional vacuum filtration are realistic (see %)) so
that a scale-up seems permissible.

In Table 3 the ratio of the mass flows of subsequent dif-
ferential pressures for the pure pressure filtration is listed,
see l'ill_.'_,,p2 /th'Apl. The ratio V'Zp—._,/VZ!Fl to be related

to this shows that the relation confirmed by theory

_ e e
mp ~ Vdp resp. ;‘f‘—f— :/% [8]
. 1

is valid and may be used as calculation basis.

As indicated earlier on?®), an increase in solids through-
put at otherwise constant conditions may not only be
realized by an increase in differential pressure but also
by a simultaneously possible increase in filter speed. It is
assumed that for a complete cake removal a minimum
cale thickness hy ... is necessary. In this case hg pin =
const. and it foilows:

mp ~ Vdp - V1

respectively
Mre _ Vdpe-ne - Vdpe-m ~dps dps
hp dpy-ny 4py-ny - dp, dp,
[91
Overlaying the vacuum filtration at 4p = 0.8 bar with an
overpressure of dp = 1 bar (dp,,, = 1.8 bar) and as-

suming the minimum admissible cake thickness to be
hg in = 5 mm, it follows:

dp 18 _ . Mg _ 1960 _ . "
dp 08 ™ w982 ' (o)

This means that in the case under review the theoretical
estimates are approximately 119%o above the value reached
by experiments.

The evaluation of the cake formation also yields the
resistance for the filter cake R, and the filter medium Ry
Both parameters are determined by means of the cake
thickness hi. While the filter cake shows a constant
resistance ﬁc = 1.039-10"* m™* at all pressures (comp. in-
compressibility), the resistance of the filter medium in-
creased from Ry = 7-10m™ for dp = 08 bar to
Ry = 27-10m™ for dp = 3.8 bar. Relating Ry to a cake
resistance specific to length (assuming homogenous bulk
material), the dimension length results according to

Ry m-!

hgp = R, m

=m/

-2




Druck zu ¢ = 0,47. Dieser Wert wurde durch Messungen
auf der Drucknutsche weitestgehend bestiitigl. Hier be-
trug die Porositit r = 0,47 + 0,01 mit leicht fallender Ten-
denz zu hohen Driicken hin.

Die Giiltigkeit der Kuchenbildungsgleichung wurde an-
hand der in Bild 5 dargesiellten ,,Kennfelder der kuchen-
bildenden Filtration“ iiberpriift. Nach der Theorie (entspr.
Gl. [1]) gilt:

hg ~ Vdp (5]
hy ~1/¥n {6}

Dementsprechend wurde sowohl fiir die reine Druckfil-
tration als auch fiir die hyperbare Vakuumfiliration die
Kuchenh&éhe hy als Funktion von ¥V 4p und 1/V7 in
dreidimensionaler Darstellung aufgetragen. Die einge-
zeichneten Meflwerte wurden durch Regressionsanalyse
auf ihre lineare Abhiéngigkeit hin iiberpriift. Dabei er-
gaben sich Korrelationskoeffizienten zwischen r = 0,99
bis 1,00 (Optimalwert r = 1,00), so dafl die Linearitit der
iberpriiften Abhiingigkeiten und die Inkompressibilitiit
des Filterkuchens im untersuchten Bereich als bewiesen
betrachtet werden kénnen. Die Tatsache, dafl die Verlin-
gerung der Geraden hy = const. 1/1/n nicht durch den Ur-
sprung geht (1/Y n — 0) deutet darauf hin, dafB die Ku-
chenhé&he schon bei einer endlichen Drehzahl zu Null wirg.
In diesem Fall besteht der zu iiberwindende Durchstri-
mungswiderstand bei der Kuchenbildung nur aus dem
Filtertuchwiderstand Ry Wie spiter noch gezeigt werden
wird, kann dem negativen Achsenabschnitt in den Xenn-
feldern cine Ersatzkuchenhthe hy p zugeordnct werden,
die als scheinbare Erhéhung der Filterkuchendicke bhe-
trachtet werden kann. Es soll an dieser Stelle auch darauf
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Bild 5: Kennfeld der kuchenbildenden Filtration —

Druck und hyperbare Vakuumfiliration

This magnitude hy; ;; also called substitutional cake thick-
ness indicates the amount by which the filter cake would

TABELLE 3 — Table 3

Vergleich der Feststoffmassendurchsiitze th bel Filterdrehzahl
n = 1 min— fiir Druckfiltration D.F. und Hyperbare Vakuum-
filtration H,V.F,

Comparison of the solids mass throughput m}- at filter speed
n = 1 min™ for pressure filtration (D.F.) and hyperbar
vacuum filtration (H.V.F.)

4p bar 08 13 18 23 28 33

hp kg/m*h 1545 166,6 206,2 2204 2611 2664 H.V.F.
My kg/mh 144,6 192,1 208,1 221,1 2428 2562 D.F,
Mpo/thp - — 1,33 1,08 1,06 1,0 1,06 D.F,
Vipal ¥ip, — — 120 1,18 113 1,10 1,08

have o be increased in order to reach the same absolute
flow resistance R.

Considering that, for example, in hyperbar vacuum fil-
tration at dp = 2.3 bar the cake thickness is hy = 7.57 mm
(n = 0.5 min™) and the substitutional cake thickness is
hg i = 2 mm, it becomes clear how important the choice
of the filter cloth is. In this case more than 1/4 of the cake
thickness and thus of the mass throughput is reduced hy
the f{ilter medium.

Water content

As shown in the capillary pressure diagram in Fig. 4, the
water content and consequently the saturation S decreases
in pressure filtration depending on the dewatering time
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Characteristic fields for cake-forming filtration —
pressure and hyperbar vacuum filtration
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hingewiesen werden, daf} in Anlehnung an frithere Ver-
suche mit Eisenerz und bestitigt durch Ergebnisse der
Labordrucknutschenapparatur sich auch mit der Flota-
tionskohle eine bessere Kuchenbildung bei der kombinier-
ten Druck/Vakuumfiltration ergab. Insbesondere bei den
héheren Druckdifferenzen kénnen sich dabei Abweichun-
gen bis zu 9% zwischen den bei gleichen Druckniveaus
gebildeten Filterkuchenhohen ergeben. Eine maogliche Ur-
sache dafiir kénnte im unterschiedlichen Filtertuchver-
halten liegen; eine letztendliche Kldrung dieses Phino-
mens steht im Augenblick jedoch noch aus.

Aus der Filterkuchenhéhe hy wurde der flichenbezogene
Feststoffmassendurchsatz mp, entsprechend

th = hK c(1—¢) - gFr°'n {71
berechnet.
Aus GL (1] und GL [7] folgt, daB sich der Feststoffdurch-
satz rp proportional zu ¥'n verhilt. Diese Abhiéngigkeit
ist in Bild 6 dargestellt. Entsprechend der Linearitit von
hg ~ 1/ ﬁergeben sich bei dieser Auftragung ebenfalls
Geradenverliufe. In diesem Diagramm wird nun jedoch
deutlich, daB die Steigerung der Filtrationsdruckdifferenz
nicht nur eine Verbesserung des Wassergehaltes, sondern
auch eine Erhdhung des Massendurchsatzes bewirkt. Bei
dea in Tabelle 3 angegebenen Werten mus beriicksichtigt
werden, daB8 die Filtration ohne Flockungsmittelzugabe
erfolgte. Ein Vergleich mit den in der Praxis erfaBSten
Leistungsangaben zeigt, daB die durch konventionelle
Vakuumfiltration erreichten Werte realistisch sind
{(vgl!), so daf ein Scale-up zuliissig erscheint.
In Tabelle 3 ist fiir die reine Druckfiltration das Verhilt-
nis der Massenstréme aufeinanderfolgender Druckdiffe-
renzen angegeben, vgl. mp.dpz/ﬁ]p'dp! . Das darauf zu

beziehende Verhiltnis ¥ dpa/ V 4p, zeigt, daB die durch
die Theorie belegte Beziehung

— th
p ~ Vdp bzw —ff - Vdpe (8]
Mg, Vdpx

giiltig ist und als Berechnungsgrundlage verwendet wer-
den kann.

Wie friiher schon gezeigt wurde 8), kann ein Feststoff-
durchsatzanstieg bei ansonsten gleichbleibenden Bedin-
gungen nicht nur durch die Erhéhung der Druckdifferenz,
sondern auch durch eine gleichzeitig mdgliche Filterdreh-
zahlerhGhung erreicht werden. Dabei wird angenommen,
daB zur vollstindigen Abnahme des Filterkuchens eine
Mindestkuchenhéhe hg min erforderlich ist. In diesem Fall
8ilt hg gy = const., und es folgt:

Mp ~ Vdp - Y1 bzw.
Mp» Vdpe'“3 dps - ng- dps 4ps (9]
g, dpy -y dpy - ny - dpy dpy

Uberlagert man die Vakuumfiltration bei dp = 0,8 bar
mit einem Uberdruck von 4dp = 1 bar (IPyotar = 1,8 bar)
und nimmt man die minimal zuldssige Kuchenhéhe zu
hg mia = 5 mm an, so ergibt sich:

dp _ 18 = 295 g2 = 1960 2 [10]
dp 08 = g 9832

Dies bedeutet, da8 im vorliegenden Fall die theoretische
Voraussage um rd. 11%, oberhalb des praktisch ermittel-
ten Wertes liegt.
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Diagrams thp = (Y m

available during the filter rotation. This is why in Fig. 7T
the water content is plotted against the speed. It is con-
spicuous that the curve runs nearly horizontally. Accord-
ing to an assumption by Schubert!), the dewatering
process may be described as follows if the influence of the
filter medium is negligible:

f"‘:r = ¢ _Up—pg)-ts i (1
T r Rc‘E‘”L'(l'—'sr)’hK

From equaticn (1] follows that hy ~ 1/} 7 resp. h% ~
1/n. The dewatering time ts in rotary filtration is deter-
mined by the dewatering angle «> and the filter speed n
according to

(12 l
t: = 360 = (12]




Aus der Auswertung der Kuchenbildung resultieren auch
die Widerstandswerte fur den Filterkuchen R, und das
Filtermedium Ry. Beide Pararheter werden mit Hilfe der
Kuchenhthe hy ermittelt. Wahrend sich fiir den Filter-
kuchen ein konstanter Wert von R, = 1,039 - 10"* m" iiber
alle Driicke ergab (vgl. Inkompressibilitit), stieg der Fil-
termediumwiderstand von Ry = 7-10®m™ fiir 4p = 0,8
bar bis zu Ry = 27-10"m™ bei 4p = 3,8 bar an. Bezieht
man Ry auf den lingenspezifischen Kuchenwiderstand
(Annahme: homogenes Haufwerk), sc ergibt sich gemis

Ry
hy == et
KE ™ R,

m"!
mE - om/

die Dimension Liinge. Diese als Ersatzkuchenhéhe be-
zeichnete GrifBle hy p gibt an, um wieviel der Filterkuchen
vergroflert werden miifite, um auf den gleichen absoluten
Durchstrémungswiderstand R zu kommen.

Betrachtet man, daf3 z. B. bei der hyperbaren Vakuumfil-
tration mit 4p = 2,3 bar die Kuchenhéhe hy = 7,57 mm
(n = 0,5 min™) und gleichzeitig die Ersatzkuchenhd&he
hg g = 2 mm betrigt, so erkennt man den bedeutenden
Einflul der Filtertuchauswahl; bei diesem Beispiel wird
mehr als ein Viertel der Kuchenhséhe und somit des Mas-
sendurchsatzes durch das Filtermedium reduziert.

Der Wassergehalt

Wie bereits anhand des Kapillardruckdiagrammes in .

Bild 4 dargestellt wurde, nimmt der Wassergehalt und
somit der Sadttigungsgrad S bei der Druckfiltration in Ab-
hidngigkeit von der bei der Drehbewegung des Filters zur
Verfiigung stehenden Entfeuchtungszeit ab. In Bild 7 ist
deshalb der Wassergehalt iiber der Drehzahl aufgetragen.
Dabei fillt auf, daB sich nahezu horizontale Kurvenver-
liufe ergeben. Nach einem Ansatz von Schubert)
kann die Entfeuchtung nach folgendem Ansatz beschrie-~
ben werden, wenn der EinfluB des Filtermediums ver-
nachléssigbar ist:

S—S,
= f
1—s,

Nach GL. [1] gilt, daB hg ~

(4p—pg) - to ) 11

Ro-e-nL-(1—S) - hk

1 1
————— 2 AN —— i
v bzw. hi; a0 ist.
Die Entfeuchtungszeit t; wird bei der Drehfiltration be-
stimmt durch den Entfeuchtungswinkel a; und die Dreh-
zahl n entsprechend

% L

R (12l
Durch Einsetzen beider Beziechungen in Gl. [11] ergibt
sich, dafi der Sittigungsgrad S fiir eine bestimmte Be-
triebseinstellung nur noch von einer Konstanten bestimmt
wird und somit unabhingig von der Drehzahl ist.

Fir den praktischen Betrieb folgt daraus, daBl bei geeig-
neter Auswahl des Filtertuches (Ry < R,-hg) und ge-
niigend groBem Entfeuchtungsdifferenzdruck (4dp < 'BK)
die Filterdrehzahl zur Durchsatzsteigerung bis an den
Rand der zuldssigen Minimalfilterkuchendicke erhéht
werden darf, ohne dafi dadurch Wassergehaltseinbufien
hingenommen werden miissen.

Wie man in Bild 7 jedoch auch erkennen kann, nimmt die
Wassergehaltsverbesserungsrate mit steigendem Diffe-
renzdruck ab (vgl. auch Kapillardruckdiagramm und Ta-

Westarholt Kohle-Druckfiltraotion
.

T ¥ T L ¥ 14 T T L] ¥ T T
=4 -
2%,
~ Ap in bor 7]
» " P .
X -
= o 3 8
v [
» o 1. g ~
< 2e. g
£ [ ] B
[] o o o
S ¥ : £ 1
. = B -g.
[ . ]
= o h
i8.
L 4
1. 1 1 L i L 1 L 1 1 1 1 1
a9 .5 i.e 1.8
Drehzahl A 1/min
VWesterholt Kohla-hyperbare Filtration
3. T T T T T T T T T T T T
2S.
e [ bp in bor :
k] - x -
- x .
" R 3 Xa.e |
1:' 20. o ol
o o -8 . ]
s 5 1 g - 218 |
H g2
s o 4 -
= - .
1S.
1g. . ! 1 $ L I L ! PR N S
2.9 -] 1.8 1.
Orahzohl n  1/min

Bild 7: Diagramme W = {(n)
Diagrams W = f(n)

The insertion of both relations into equation [11] proves
that the saturation S for a defined operating condition is
determined by only one constant and is therefore in-
dependent of the speed.

For practical operating this means that with a suitable
filter cloth (Ry <€ R.-hg) and a sufficiently high de-
watering differential pressure (dp > py) the filter speed
may be increased nearly up to the admissible minimum
filter cake thickness without increases of water content
occuring.

In Fig. 7 it may also be seen, however, that the hater con-
tent improvement rate decreases with increasing differ-
ential pressure (see also capillary pressure diagram and
Table 2). This relation is illustrated in Fig. 8 where the
improvement of the water content AW is plotted against
the increase in differential pressure .1(4p) related 1o the
conditions of the usual vacuum filtration. As illustrated
the water content may be improved by AW = 26/y by in-
creasing of a {irst filtration pressure by 0.5 bar (Ap.; =
0.8 -+ 0.5 = 1.3 bar). However, an increase in the differen-
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belle 2). Dieser Sachverhalt wird in Bild 8 verdeutlicht. In
diesem Diagramm ist die Verbesserung des Wassergehal-
tes JW iiber der Differenzdrucksteigerung J(.!p), bezogen
auf die Bedingungen der normalen Vakuumfiltration, auf-
getragen. Wie man erkennt, kann durch eine erste Steige-
rung des Filtrationsdruckes um 0,5 bar (Jp,g = 0.8 +
0,5 = 1,3 bar) eine Verbesserung des Wassergehaltes um
AW = 29, erreicht werden. Hingegen bringt die Steigerung
des Differenzdruckes, entsprechend dem Kapillardruckdia-
gramm um 4dp = 0,5 bar von 2,8 bar auf 3,3 bar gerade
eine Verbesserung von ca. 4W = 0,2%. Der durchgehend
niedrige Wassergehalt bei der hyperbaren Vakuumfiltra-
tion um ca. AW = 0,2%, ist systematisch und im selben
Zusammenhang wie die bessere Kuchenbildung zu sehen.
Auch hier steht die physikalische Klirung noch aus.

Die im gleichen Diagramm eingezeichneten Mittelwerte
fiir den Wassergehalt in Abhingigkeit vom Druck (rechte
Skala) verdeutlicht das bei diesem Produkt zur Verfii-
gung stehende Entfeuchtungspotential. Die Kurve nidhert
sich, beginnend bei W = 22%, fiir 4p = 0,8 bar, zu hohen
Driicken hin einer horizontalen Asymptote, die bei ca.
W, = 16% liegt.
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Bild 8: Diagramme 4W = ¢ (4(J{p)) und W= 1(dp)
Diagrams AW = f (J4(1p)) and W = £(dp)

Der Gasdurchsatz

Das Prinzip der Entfeuchtung bei der kontinuierlichen
Druckfiltration, ndmlich das Uberwinden des Kapillar-
druckes in den Poren des Filterkuchens, bringt nun auch
einen Gasdurchsatz mit sich, der sich zur Aufrechterhal-
tung der Druckdifferenz 4p = const. einstellt. In Anleh-
nung an die Versuchsdurchfiihrung wird in Bild 9 der
Gasdurchsatz Vg fiir dp = const. {iber der Drehzahl n
aufgetragen. Dabei ergeben sich nahezu geradenf{drmige
Kurvenverldufe, die nur bei kleinen Drehzahlen und
hohen Driicken, d. h. bei dicken Filterkuchen, abweichen.
In diesem Fall neigt der Filterkuchen zur Randabldsung
und somit zur Bypass-Stromung der Entfeuchtungsluft.
Beriicksichtigt man, daB tiir dJp = const. der Wassergehalt
des Filterkuchens bei Variation der Drehzah! ebenfalls
konstant {st (vgl. Bild 7), so folgt fiir eine beliebige Ge-
rade Jdp = const. in Bild 9, daBl bei Erhdhung der Dreh-
zahl nur noch die Kuchenhéhe, entsprechend hy ~ 1/¥'n,
eingeht; die Gasdurchtrittsfliche im Filterkuchen bleibt

X A 3ivysBossecy seusprrte

tial pressure by «p = 0.5 bar from 2.8 bar to 3.3 bar accord-
ing to the capillary pressure diagram only vields a water
content improvement by approximately JW = 0.2%,. The
consistently lower water content in hyperbar vacuum fil-
tration by approx. 4W = 02% is systematic and to be
seen in the same connection as the improved cake forma-
tion. A solution to this physical phenomenon is not yet
available either.

The average values for the water content in relation to
the pressure given in the same diagram (right scale) in-
dicate the dewatering potential of this product. With in-
creasing pressure, starting at W = 229%, for 4p = 0.8 bar,
the curve approaches a horizontal asymptote which lies at
approx. W, = 16 %,.

Gas flow rate

The principle of dewatering in continuous pressure filtra-
tion, namely overcoming the capillary pressure in the fil-
ter cake pores, also involves a gas flow rate to maintain
the differential pressure dp = const. Based on the test
procedure, the gas flow rate V, for Ap = const. is plotted
against the filter speed n in Fig. 9. The resulting curves
are nearly straight lines; only at low speeds and high
pressures, i.e. thick filter cakes, the curves vary. In this
case the filter cake is prone to marginal removal and may
cause dewatering air to flow via a bypass. Taking into
account that for dp = const. the water content of the
filter cake at varying speeds is also constant (see Fig. 1),
it follows for any straight line 4p = const. in Fig. 9 that
at increasing speed it is only affected by the cake thick-
ness according to hy ~ 1/Vn while the gas flow rate
area in the filter cake remains constant. A comparison
between pressure and hyperbar vacuum filtration shows
that here, too, the results realized with a combined filtra-
tion procedure are better (4 Vg = 0.4 Nm3/m?- h).

Profitability/expenditure ratio

By starting the solids throughput, the water content and
the gas flow rate, it is possible to examine the profitabili-
ty/expenditure ratio for the continuous pressure filtra-
tion. Thus the optimum operating point of the pressure
filtration may be estimated and it may be judged to what
extent the expenditure in the form of increased gas flow
rate changes over against the conventional vacuum filtra-
tion. These calculations have to be included in a pro-
fitability study in which the increased use of devices
(pressurized container, more efficient pumps, filter cake
discharge apparatus etc.), more complicated M+R tech-
nology and many other things have to be taken into con-
sideration. Therefore the gas flow rate is related to the
solids throughput and plotted against the filter speed
(Fig. 10). At speeds n > 0.5 min™ conditions prove to be
most favourable. So a further presupposition is met al-
lowing to maximize the solids throughput by increasing
the speed.

A multiplication of these gas flow rates by the specific
technical power for gas compression for this pressure level
makes it possible to determine the energy necessary for
the compression of the dewatering air. This convertion
shows that the specific technical power values P/thp are
considerably higher in hyperbar vacuum filtration than
in pressure filtration. In this case the total gas volume
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Bild 9: Diagramme Vg = f(n)
Djagrams \;g = f(n)

jedoch konstant. Ein Vergleich zwischen Druck- und
hyperbarer Vakuumfiltration zeigt, da auch hier die
Werte der kombinierten Filtrationsart giinstiger liegen
(4 Vg = 0,4 Nm3/m?h).

Das Nutzen/Aufwand-Verhéltnis

Mit den Angaben fiir den Feststoffdurchsatz, den Wasser-
gehalt und den Gasdurchsatz 148t sich nun eine Uberprii-
fung des Nutzen/Aufwand-Verhiltnisses fiir die kontinu-
ierliche Druckfiltration durchfiihren. Dadurch kann zum
einen abgeschitzt werden, wo der optimale Betriebspunkt
der Druckfiltration liegt und inwieweit sich der Aufwand
in Form von erhéhtem Gasdurchsatz gegeniiber der kon-
ventionellen Vakuumfiliration #ndert. Diese Berechnun-
gen sind dann in einer Wirtschaftlichkeitsstudie mitein-
zubringen, in der der erhéhte Apparateaufwand (Druck-
Behilter, leistungsstiirkere Pumpen, Fillerkuchen, Aus-
tragsgerit etc.), der geringere durchsatzspezifische Platz-
bedarf fir die Filteranlage, die aufwendigere M+R-
Technik u.v.m. zu beriicksichtigen sind. Zu diesem Zweck
wird zunichst in Bild 10 der Gasdurchsatz auf den Fest-

flow penetrating the filter cake has to be relieved to the
conditions of the vacuum f{iltration with p,, = 0.2 bar.
In Fig. 11 P,/my is plotted against the solids throughput
g in diagrams, According to Fig. 10 here, too, the most
favourable values lie in the area of higher solids through-
puts, but this time distinct minima appear. This minima
values (Py/rhg),;, shift to increased mass throughputs at
higher pressure.

The increased energy demand specific to the solids
throughput necessary for hyperbar vacuum filtration is
illustrated in Table 4.

The value P,/mj being known, it is possible to make a
rough calculation of the operating cost for a pressure fil-
ter plant and to compare the profitability/expenditure
ratio with other competing procedures (thermal drying,
filter press, steam filtration and other).

Fig 12 shows clearly the most important magnitudes to be
considered. For pressure -— and hyperbar vacuum filtra-
tion the water content is plotted against the solids
throughput for different pressure levels. According to
Fig. 7, it becomes clear that the water content W stays
constant with increasing solids throughput rhp plotted for
each pressure level 4p but decreases with increasing pres-
sure. Above the pertinent water content curve the tech-
nical power P, necessary for a specific profitability point
(W/my) is plotted as a coulisse. The height of the pertinent
coulisse and its course indicate that at higher pressures
the power demand of the air compressors increases (see
also pressure — and hyperbar vacuum filtration) and that
more power is necessary for the production of more filter
cake. In practice, the power values stated in Fig. 11 and
12 have to be divided by the efficiency of the compressors
used in order to calculate the driving capacity to be in-
stalled for a specific plant.

Conclusion

The discussed results on the continuous pressure filtra-
tion of a flotation coal slurry realized on a pilot plant
indicate the improvement potential to be reached by ex-
ceeding the vacuum filtration differential pressure 4dp =
0.8 bar. The pilot plant with its tested and mature com-
ponents (filter, compressor, pump etc.) demonstrates that
the continuous pressure filtration is practicable and safe
to operate. Now the problem “Discharge of solids from a
pressurized room“ has been solved satisfactorily®), too.
Moreover, hyperbar vacuum filtration offers the techno-
logically diverse advantage of high flexibility and pos-
sibility to adapt the filter plant to the persistent proce-
dure conditions. Here the pure vacuum filtration is com-
bined with a pressure filtration. The so caused higher
compression power for the gas flow rate may be compen-
sated in specific cases by increased safety in operation.

The increases in solids throughput to be reached by pres-
sure filtration allow — even at low differential pres-
sures -— to cut down operating cost. In the case under
review when vacuum filtration was used, it was only pos-
sible to reach a solids throughput of mp = 200 kg/m?-h
by using flocculation agents. On the assumption that
20 g/t (wf) of flocculation agents at a price of 7,50 DM/kg
have to be added, the cost involved would be 0,03 DM/
m? - h. The power demand specific to the solids through-
put which has to be divided by the efficiency = 0.25

14
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stoffdurchsatz bezogen und {iber der Filterdrehzahl auf-
getragen. Es zeigt sich, da8 sich fiir Drehzahlen n > 0,5
min™ die giinstigsten Verhiltnisse ergeben. Somit ist eine
weitere Voraussetzung erfiillt, die eine Maximierung des
Feststoffdurchsatzes durch Erhéhen der Drehzahl erlaubt.
Multipliziert man nun die so erfaSten Gasdurchsitze mit
der spezifischen technischen Verdichtungsleistung fiir die-
ses Druckniveau, so ergibt sich die Moglichkeit, den erfor-
derlichen Energieaufwand tiir die Kompression der Ent-
feuchtungsluft zu ermitteln. Durch diese Umrechnung
wird nun auch deutlich, dafl.die spezifischen technischen
Leistungswerte P,/rhp fur die hyperbare Vakuumfltration
wesentlich gréBer sind als bei der Druckfiltration. In die-
sem Fall muBl der gesamte durch den Filterkuchen hin-
durchgesetzte Gasvolumenstrom auf die Bedingungen der
Vakuumfiltration mit p,,,, = 0,2 bar entspannt werden. In
Bild 11 ist der Wert P,/thy iiber dem Feststoffdurchsatz
g in Diagrammen dargestellt. Entsprechend Bild 10 er-

spez. Massendurcheatz &, kg/m:h

Biid 11: Dlagramme P/ip = fhy)
Diagrams P;!th - f(mF)

usual for the production of underpressure with water ring
pumps, amounts to P, = 5 kWh/t (wf). At an energy
price of 0,15 DM/kWh the operating cost involving both
cost items would be K = 0,03 DM/m?®-h + 0,144 DM/
m®-h = 0,174 DM/m? - h. In pressure filtration with 4p =
1.3 bar the same mass throughput is possible without the
use of flocculation agents. The specific power demand is
P, = 2.1 kWh/t (wf) so that the operating cost is K = 0,112
DM/m?-h taking into account the efficiency 5 = 0.75
possible for compressors. The most important advantage
of pressure filtration, however, is the decrease of the
water content in the filter cake.

Here the advantage is obvious, especially when judging
the effective heating value of power station coal, but the
facilities in handling caused by the reduction in water
content should be rated just as highly.




geben sich auch hier die glinstigsten Werte im Bereich
groBerer Feststoffmassendurchsétze, wobei sich allerdings
nun deutlich Minima abzeichnen. Diese Minimalwerte
(P,/myp),;;, verschieben sich bei héheren Driicken zu gré-
Beren Massendurchsitzen hin.

Der hohere feststoffdurchsatzspezifische Leistungsbedarf
fir die hyperbare Vakuumfiltration wird in Tabelle 4
deutlich.

Mit dem Wert P,/rhy ist nun eine weitgehende Berech-
nung der Betriebskosten fiir eine Druckfiltrationsanlage
moglich. Dariliber hinaus kann damit ein Nutzen/Auf-
wand-Vergleich zu konkurrierenden Verfahren (therm.
Trocknung, Filterpresse, Dampfhaubenfiltration u.a.) an-
gestellt werden.

In diesem Zusammenhang verdeutlicht Bild 12 die we-
sentlichen zu beriicksichtigenden Gréfien auf einen Blick.
Hier ist fiir Druck- und hyperbare Vakuumfiltration zu-
néchst der Wassergehalt iiber dem Feststoffdurchsatz fiir
die verschiedenen Druckniveaus aufgetragen. Entspre-
chend Bild 7 erkennt man, dafl der Wassergehalt W mit
zunehmendem Feststoffdurchsatz my pro Druckniveau 4p
konstarit bleibt, mit ansteigendem Druck jedoch abnimmt.
Uber der jeweiligen Wassergehaltsverlaufslinie ist nun
als Kulisse die fiir den jeweiligen Nutzenpunkt (W/rp)
erforderliche technische Leistung P, eingetragen. Die Héhe
der jeweiligen Kulisse und deren Verlaufskurve zeigen,
dafl zum einen bei héheren Driicken der Leistungsbedarf
der Luftverdichter ansteigt (vgl. auch Druck- und hyper-
bare Vakuumfiltration) und zum anderen zur Produktion
von mehr Filterkuchen mehr Leistung benétigt wird. Die
in Bild11und 12 angegebenen Leistungsgrofen sind in der
Praxis nun noch mit den Wirkungsgraden der verwen-
deten Verdichter zu dividieren, um zu der pro Anlage zu
installierenden Antriebskapazitit zu kommen.

Schluibemerkungen

Die diskutierten Ergebnisse iiber die kontinuierliche
Druckfiltration einer Flotationskohletriibe, gewonnen auf
einer halbtechnischen Versuchsanlage im PilotmaBstab,
zeigen das Verbesserungspotential auf, das durch Uber-
schreiten der Vakuumfiltrationsdruckdifferenz 4p = 0,8
bar erschlossen werden kann. Die eingesetzte Pilotanlage
mit ihren bewidhrten und ausgereiften Komponenten (Fil-
ter, Verdichter, Pumpen etc.) demonstriert, da8 die konti-
nuierliche Druckfiltration praktikabel und betriebssicher
ist. Auch der ProzefBschritt ,Feststoffaustrag aus einem
Druckraum® ist nun 8) befriedigend gelost. Die Filtrations-
methode ,Hyperbare Vakuumfiltration“ bietet dariiber
hinaus den verfahrenstechnisch vielfidltigen Vorteil der
hohen Flexibilitdt und Anpassungsmaéglichkeit der Filter-
anlage an die jeweiligen Prozefibedingungen. Hier ist eine
reine Vakuumfiltrations- mit einer Druckfiltrationsanlage
kombiniert. Die dadurch bedingten hoheren Verdichtungs-
leistungen fiir den Gasdurchsatz kdnnen je nach Einsatz-
fall durch die erhéhte Betriebssicherheit kompensiert
werden.

Die durch die Druckfiltration erreichbaren Feststoffdurch-
satzsteigerungen erlauben schon bei niedrigen Differenz-
driicken eine Reduzierung der Betriebskosten. So erreicht
man im vorliegenden Fall bei der Vakuumfiltration erst
durch Einsatz von Flockungsmitieln einen Feststoffdurch-
satz von mp = 200 kg/m*h. Nimmt man an, daBl 20 g/t
(wf) Flockungsmittel zugesetzt werden miissen, so ergibt

TABELLE 4 — Table 4

Unterschiedlicher Leistungsbedarf fiir Druck (D.F.)- und Hyper-
bare Vakuumfiltration (H.V.F.) bei mF = 200 kg/m*h
feststoffdurchsatzspez. Verdichtungsleistungsbedarf

Different power demands for pressure filtration (D.F.) and
hyperbar vacuum filtration (H.V.F.) for rhl.- = 200 kg/m?*- h
Compression power demand specific to solids throughput

Druckdifferenz bar 1,3 2,3 3,3
Differential pressure
D.F. kWh't 2,1 5,5 8,8
H.V.F. kWh/t 3 72 11,7
Kohle Drucktiltration
25
kW
P/ —5
A 4 / m?
3
—==3 [\ p = 0,8 bar ‘2
l [)
20 +
e==r=—=—r—x———T3) 1,3 bor
1 1] 1,8 bar
23 bar ] 1 13bar
w
15 I
(1] 100 . 200 kg 300 400
Me mZh
Kohle hyperbare - Filtration
25
.ID p kw
P/ wt
—=z==2 Ap =z 0,8 bar 3
| 2
1
20 T 3 13bor ot —
! 2,3 bml:‘E'EEiE%
38bar
w 28bar | —
15
100 . 200 kg 300 L00
e min

Bild 12: Diagramme W = f(th) mit P,
Diagrams W == f(mp) with Pt
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sich bei einem Flockungsmittelpreis von 7,50 DM’kg ein
Kostenaufwand von 0,03 DM/ m?-h. Der feststoffdurch-
satzspezifische Leistungsbedarf, der noch mit dem fir
Wasserringpumpen zur Erzeugung des Unterdrucks iib-
lichen Wirkungsgrad n = 0,25 dividiert werden mu8, liegt
bei P, = 5 kWh/t (wf). Bei einem Energiepreis von
0,15 DM/ kWh ergeben sich somit, bezogen auf diese bei-
den Kostenpositionen, Betriebskosten in Héhe von K =
0,03 DM/m?*-h + 0,144 DM/m?*-h = 0,174 DM/m?*- h. Bei
der Druckfiltration mit dp = 1,3 bar ist der gleiche Mas-
sendurchsatz ohne Flockungsmitteleinsatz méoglich. Der
spezifische Leistungsbedarf liegt hier bei P, = 2,1 kWh/t
(wf), so daB sich, unter Beriicksichtigung des fiir Verdich-
ter méglichen Wirkungsgrads » = 0,75, Betriebskosten in
Hohe von K = 0,112 DM/m?* - h ergeben.

Der bedeutendste Erfolg der Druckfiltration liegt jedoch
in der Verringerung des Filterkuchenwassergehaltes. Hier
liegt der Vorteil, insbesondere bei der Beurteilung der
Kraftwerkskohle entsprechend ihrem effektiven Heiz-
wert, auf der Hand, doch sind die durch die Wasserge-
haltsreduzierung bewirkten Handling-Erleichterungen
nicht minder einzuschitzen.

Die dargelegten Ergebnisse und die verwendeten Anlage-
komponenten erlauben nun eine betriebsmifige Umset-
zung der kontinuierlichen Druckfiltration von feinstkér-
nigen Kohlekonzentraten durch und fiir die Grundstoff-
industrie.

Anmerkung

Die Verfasser weisen darauf hin, da8 die erérterten For-
schungsarbeiten durch ein Forschungsvorhaben der For-
schungsgesellschaft Verfahrenstechnik e.V. Diisseldorf,
ermoglicht wurden.

The results presented and the applied plant components
make it possible to use the continuous pressure filtration
for dewatering very fine coal concentrates in basic in-
dustry.

Note

The authors would like to point out that the discussed
research programmes have been made possible by the
support of the Forschungsgesellschaft Verfahrenstechnik
e.V., Diisseldorf.




Verzeichnis der Abkiirzungen — List of symbols

A

ET

Px

PK.E

<

w

o

wi

eF

Filterfliche

filter area
Eintauchtiefe
immersion depth
Feststoffkonzentration
solids concentration
Volumenkonzentration
concentration by volume
Filterkuchenhthe
filter cake thickness
Ersatzkuchenhéhe

substitutional filter cake thickness

Kosten

expenditure
Massendurchsatz
mass throughput
Filterdrehzahl

filter speed

spez. Oberfliche
specific surface
Druck

pressure
Kapillardruck
capillary pressure
Eintrittskapillardruck
initial capiliary pressure

techn. Verdichtungsleistung
technical compression power

Widerstandswert
value of resistance
Korrelationskoeffizient
correlation coefficient
Stttigungsgrad
saturation

Zeit

time

Volumen

volume
Volumendurchsatz
volume flow
Wassergehalt

water content
Wassergehalt bei t, = 0
water content at t; = 0
wasserfrei

water-free
Partikeldurchmesser
particle diameter
Verfahrenswinkel
process angle
Differenz

difference

Porositiit

porosity
Fluidzdhigkeit

fluid viscosity

Konzentrationsparameter
parameter of concentration

Feststoffdichte
solids density

m?

s

g1

Vol.-%

m

DM

kg/mt-h

min-?

m¥m?

bar

bar

bar

kWh

m-t

ms

mimth

Gew.-"s

Gew.-Ys

N/sec - m®

kg/dm?

Indices

C Filter-Kuchen
filter cake

F Feststoff
solids

g Gas
gas

korr. korrigiert
corrected

L Liquid
liquid

M Filter-Medium

filter medium

max maximal

maximum

min minimal
minimum

r remanent
remanent

Vak Vakuum
vacuum

1 Kuchenbildung
cake formation

2 Entfeuchtung
dewatering
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