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Zusammenfassung

Fiir die Produktion von Feststoffpartikeln aus Losungen und Suspensionen
gewinnt das gezielte Einstellen von Produkteigenschaften neben Kosten und ap-
parativem Aufwand immer mehr an Bedeutung. Je nach Anwendungsgebiet
spielen verschiedene Produkteigenschaften eine entscheidende Rolle fiir die
Kaufentscheidung des Kunden. So sollten beispielsweise Produkte wie Wasch-
und Diingemittel gut dosierbar, rieselfdhig und staubarm sein, um ein problem-
loses Abfiillen ohne die Gefahr einer Staubexplosion oder ein leichtes Ausbrin-
gen auf dem Feld zu gewéhrleisten. Bei gesundheitsschidlichen Produkten kon-
nen bei Staubentwicklung zusétzlich die Atemwege gefdhrdet werden. Fiir den
Einsatz von Farbpigmenten und Instantpulvern fiir Getrdnke wiinscht man sich
eine gute Redispergierbarkeit, um die Produkte mdglichst schnell und vollstin-
dig wieder in Losung zu bringen.

Das Verfahren der Wirbelschicht-Spriithgranulation vereint die Schritte der
Feststoffbildung und -formulierung in einem Apparat und kann sowohl kontinu-
ierlich als auch absatzweise betrieben werden. In dem Prozess wird die Suspen-
sion mit einer Zweistoffdiise zerstdubt und in eine Wirbelschicht aus Granulat-
partikeln des gleichen Materials eingediist. Die Tropfen werden auf den Wirbel-
schichtpartikeln abgeschieden und bilden einen Film, der im heiflen, ungeséttig-
ten Fluidisationsgas trocknet und eine Feststoffschicht zuriickldsst. Aufgrund
der Partikelbewegung durch den impulsreichen Diisenstrahl zirkulieren die Wir-
belschichtpartikel zwischen einer diisennahen Zone, in der die Befeuchtung
stattfindet, und dem Freeboard oberhalb des Strahls sowie der iibrigen Wirbel-
schicht, wo die Trocknung der Partikel erfolgt. Sukzessiv wird so aus den ein-
zelnen Feststoffschichten ein zwiebelartig aufgebautes Produktpartikel erzeugt.
Im kontinuierlichen Betrieb werden iiber einen klassierenden Produktaustrag
Partikeln, die die ZielgroBe erreicht haben, abgezogen. Nicht alle Tropfen wer-
den auf den Partikeln abgeschieden, sondern trocknen teilweise direkt zum
Staub. Aus diesem so genannten Overspray und aus Abrieb der Partikeln ent-
steht Staub, der mit dem Fluidisationsgas ausgetragen wird. Da der Feststoff ein
Wertprodukt ist, konnte er wieder suspendiert und erneut in die Wirbelschicht
eingediist werden. Allerdings ist es energieeffizienter, den Staub direkt in den
Granulatorraum zuriickzufiihren. Dadurch kann der Staub an nassen Granulaten
abgeschieden werden, was als Staubeinbindung bezeichnet wird. Auflerdem kol-
lidieren Staubteilchen mit Tropfen wodurch sich Kerne bilden, die gro3 genug
sind um im Granulator bleiben zu kénnen.

Durch experimentelle Untersuchungen und Modellierung der Mechanismen
hat sich gezeigt, dass die Fluiddynamik im Granulatorraum von groBer Bedeu-
tung ist. Hierbei spielt insbesondere der Diisenstrahl, die durch ihn verursachte
Partikelbewegung sowie Tropfenausbreitung, Abscheidung auf den Granulaten,
Staubeinbindung und Keimbildung eine entscheidende Rolle. Daher wurde die



Fluiddynamik der Wirbelschicht mithilfe des Two-Fluid-Models simuliert und
durch Experimente validiert.

Die Entwicklung der BettpartikelgroBenverteilung kann mithilfe einer Popula-
tion Balance Equation (PBE) beschrieben werden. Allerdings sind die Wachs-
tumsrate der Bettpartikel und die interne Keimbildungsrate meistens unbekannt.
Die CFD-Simulation wird in dieser Arbeit verwendet, um die Raten zu generie-
ren. Jedoch ist eine transiente CFD-Simulation zeitaufwéndig und nicht fiir eine
lange Prozessdauer geeignet. Daher wird in dieser Arbeit eine "Multiskalen"
Modellierung angewendet. Die Wachstumsraten von Granulat und Staub sowie
die Agglomeration von Staub werden aus der CFD-Simulation fiir eine kurze
Prozesszeit (~ Sekunde) gerechnet. Diese Raten werden in den PBEs von Staub
und Bettpartikeln eingesetzt, um die Entwicklung der PartikelgroBenverteilung
(PSD) fiir eine lange Prozesszeit (~ Stunde) vorauszuberechnen. In der CFD-
Simulation sind Luft, Bettpartikel, Tropfen und Staub als Euler-Phasen mit Mul-
ti-Fluid-Model (MFM) behandelt. Die Staubphase enthdlt alle Teilchen, die
kleiner als ein Kern (primédre Staub und Keimteilchen) sind, und wird unter
Verwendung einer TeilchengroBenverteilung betrachtet. Die PBE des Staubes
wird dann mithilfe DQMOM (Direct Quadrature Method of Moments) in der
CFD-Simulation (Der Staub wird mittels zwei Euler-Phasen beschrieben) ge-
koppelt geldst. Die Kollisionsraten zwischen Staub und Tropfen und zwischen
Staub und Staub werden mit dem Turbulenz-Scherungsmodell simuliert. Um die
von der TeilchengréBe abhéngige Wachstumsrate der Bettpartikeln zu erhalten,
wird eine vereinfachte DQMOM fiir die Bettpartikel in dieser Arbeit verwendet
(Die Granulate werden ebenfalls mittels zwei Euler-Phasen beschrieben), da die
Makro-Agglomeration der Bettpartikel bei diesen Verfahrensbedingungen nicht
auftritt. Die Tropfenabscheidung und Staubeinbindung, die gleichzeitig mit
Keimbildung erfolgen, werden als Mass-Transfer zwischen verschiedenen Pha-
sen formuliert. Die Verdampfung der Tropfen und der benetzten Oberfliche der
Bettpartikel haben einen grofen Einfluss auf die Staubeinbindung und die
Keimbildung. Daher werden das Trocknungsverhalten und das Temperaturfeld
ebenfalls in CFD simuliert. Jeder prozessrelevante Mechanismus, wie Tropfen-
abscheidung, Trocknung, Staubeinbindung, wird jeweils mithilfe geeigneter Ex-
perimente validiert. Das Gesamtmodell, welches sechs Euler-Phasen enthilt,
wird ebenfalls mithilfe eines Konti-Versuchs mit der Staubriickfiihrung vali-
diert. Die Simulationsergebnisse mit dem Gesamtmodell zeigen eine gute Uber-
einstimmung mit den experimentellen Daten.

AbschlieBend wird das in dieser Arbeit entwickelte Modell zu anderen Anla-
genkonfigurationen {ibertragen, z.B. Anlage mit Top-Spray, Hochbett-
Wirbelschicht und Granulator mit zwei Diisen usw. Die simulierten Ergebnisse
geben die experimentellen fiir das Hochbett-Wirbelschicht und Top-Spray Wir-
belschicht gut wieder.



Abstract

Tailoring of product properties is becoming more and more important for the
production of solid particles from solutions and suspensions, besides costs and
technical investments. Depending on the application area, product properties
play a crucial role in the purchasing decisions of the customer. Thus, for exam-
ple, products like detergent and fertilizer must be easy to dose, free-flowing and
dust-free to guarantee trouble-free filling without risk of dust explosion and a
uniform distribution on the field. With noxious products, the respiratory tract
can be damaged by dust accumulation. In the application of color pigments and
instant powder for drinks, a good dispersibility is desired, so that the products
dissolve completely and as quickly as possible.

The process of fluidized bed spray granulation unites the steps of the solid
creation and solid formulation in one apparatus and can be operated continuous-
ly or in batch-mode. In the process, the suspension is atomized with a swirl noz-
zle and sprayed into the fluidized bed which contains granulate particles of the
same material. The drops deposit on the particles and form a film which can be
dried to a solid layer in the hot, unsaturated fluidization gas. Due to the intensive
interaction between particles and gas in the jet flow, the particles circulate be-
tween a zone close to the nozzle in which the wetting takes place, the freeboard
above the jet flow and the remaining fluidized bed where the drying of the parti-
cles occurs. Progressively, an onion-like product particle is generated by layer-
ing. In the continuous process, particles with the target size are withdrawn via a
classifier. Not all drops deposit on the particles. Some dry without striking gran-
ulates. The dust which is generated from this so-called overspray and from attri-
tion of the particles can be filtered from the exhaust. Because the solid is a valu-
able product, the dust can be used for the suspension and returned to the fluid-
ized bed. However, it is more energy-efficient to transport the dust directly back
into the granulator. Thus, the dust can deposit on the wetted granules. This is
called dust integration. Furthermore, dust collides with droplets in the jet to form
nuclei, which are large enough to stay in the granulator.

Through experimental investigations and modeling of the mechanisms, it has
been shown that the fluid dynamics in the granulator, in particular in the jet
flow, which causes the movement particles as well as drop propagation, deposi-
tion on the granules, dust integration and nucleation play a crucial role. There-
fore, the fluid dynamics of the fluidized bed was simulated using the Two-Fluid-
Model and validated by experiments.

The development of the bed particle size distribution can be described using a
population balance equation (PBE). Unfortunately the growth kinetics of the bed
particles and the internal nucleation rate are mostly unknown. A CFD simulation
is used to obtain the kinetics in this work. However a transient CFD simulation
is time-consuming and inapplicable for a long process time. Thus a “multiscale”
modeling is adopted. The growth rate of granules and dust as well as the ag-



glomeration rate of the dust are obtained from the CFD simulation for a short
process time (~s). These rates are applied in the PBEs of dust and bed particles
to generate the development of the particle size distributions (PSD) of them for a
long process time (~h). In the CFD simulation the air, bed particles, drops and
dust are treated as eulerian phases using Multi-Fluid-Model (MFM). The dust
phase contains all particles smaller than a nucleus (primary dust and seed parti-
cles) and is described using a particle size distribution. To obtain the internal
nucleation rate the PBE of the dust is solved using DQMOM (Direct Quadrature
Method of Moments) in the CFD simulation (The dust phase is described using
two eulerian phases). The collision rates between dust and drops and between
dust and dust are simulated using turbulence shear model. To obtain the particle
size dependent growth rate of the bed particles a simplified DQMOM is adopted
for the bed particles (The granular phase is also described using two eulerian
phases) because the macro agglomeration of the bed particles does not occur by
these process conditions. The drop deposition and dust integration, which hap-
pen concurrently with the nucleation, are considered using mass transfers be-
tween different phases. The evaporation of drops and the wetted surface of the
bed particles have a large influence on the nucleation and the dust integration.
Therefore the drying behavior and temperature field are also simulated in CFD.
Each process relevant mechanism, such as drop deposition, drying, dust integra-
tion, is validated using an appropriate experiment. The entire model, which con-
tains six eulerian phases, is also validated using a continuously operated experi-
ment with dust feed back. The simulated results indicate a well agreement with
the experimental data.

Furthermore, the model developed in this study is transferred to other system-
configurations, i.e. process with top-spray, process with a high fluidized bed,
fluidized bed with two nozzles etc. The simulated results agree with the experi-
mental data of the high fluidized bed and the fluidized bed with top spray well
again.
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1 Einleitung

Fiir die Produktion von Feststoffpartikeln gewinnt das gezielte Einstellen von
Produkteigenschaften neben Kosten und apparativem Aufwand immer mehr an
Bedeutung. Je nach Anwendungsgebiet spielen verschiedene Produkteigenschaf-
ten eine entscheidende Rolle fiir die Kaufentscheidung des Kunden. So sollten
beispielsweise Produkte, wie Wasch- und Diingemittel gut dosierbar, riesel-
fahig und staubarm sein, um ein problemloses Abfiillen ohne die Gefahr einer
Staubexplosion oder ein leichtes Ausbringen auf dem Feld zu gewéhrleisten. Bei
gesundheitsschadlichen Produkten konnen bei Staubentwicklung zusétzlich die
Atemwege gefiahrdet werden. Fiir den Einsatz von Farbpigmenten und Instant-
pulvern flir Getrinke wiinscht man sich eine gute Redispergierbarkeit, um die
Produkte moglichst schnell und vollstdndig wieder in Losung zu bringen.

Das Verfahren der Wirbelschicht-Sprithgranulation wird verwendet, um sphé-
rische Partikel mit gezielten Produkteigenschaften, wie z. B. Partikelgro3e und
PartikelgroBenverteilung, aus Suspensionen oder Schmelzen herzustellen. Es
vereint die Schritte der Feststoffbildung und -formulierung in einem Apparat
und kann sowohl kontinuierlich als auch absatzweise betrieben werden. Die
Suspension in dem Prozess wird iiblicherweise mit einer Zweistoffdiise zer-
stdubt und in eine Wirbelschicht aus Granulatpartikeln des gleichen Materials
eingediist. Die Tropfen werden auf den Wirbelschichtpartikeln abgeschieden
und bilden einen Film, der im heiBen, ungeséttigten Fluidisationsgas trocknet
und eine Feststoffschicht zurticklésst. Aufgrund der Partikelbewegung durch den
impulsreichen Diisenstrahl zirkulieren die Wirbelschichtpartikel zwischen einer
diisennahen Zone, in der die Befeuchtung stattfindet, und dem Freeboard ober-
halb des Strahls sowie der tibrigen Wirbelschicht, wo die Trocknung der Partikel
erfolgt. Sukzessiv wird so aus den einzelnen Feststoffschichten ein zwiebelartig
aufgebautes Produktpartikel erzeugt. Im kontinuierlichen Betrieb werden iiber
einen klassierenden Produktaustrag Partikeln, die die ZielgroBe erreicht haben,
abgezogen. Nicht alle Tropfen werden auf den Partikeln abgeschieden, sondern
trocknen teilweise auch, ohne auf Granulate aufzutreffen. Aus diesem sogenann-
ten Overspray und aus Abrieb der Partikeln entsteht Staub, der mit der Fluidisa-
tionsgas ausgetragen wird. Da der Feststoff ein Wertprodukt ist, kdnnte er wie-
der suspendiert und erneut in die Wirbelschicht eingediist werden. Allerdings ist
es energieeffizienter, den Staub direkt in den Granulatorraum zuriickzufiihren.

Die Prozessentwicklung basiert zurzeit meistens auf Know-how und Erfah-
rungen zu Scale-up und Prozessoptimierung. Durch experimentelle Untersu-
chungen und Modellierung der Mechanismen hat sich gezeigt, dass die Fluiddy-
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namik im Granulatorraum von groBBer Bedeutung ist. Hierbei spielt insbesondere
der Diisenstrahl, die durch ihn verursachte Partikelbewegung sowie Tropfenaus-
breitung und Abscheidung auf den Partikeln eine entscheidende Rolle. Mittels
einer ,,Computational Fluid Dynamics* (CFD) Rechnung wird die Fluiddynamik
im Granulatorraum simuliert. Die gekoppelte Simulation von CFD und Popula-
tionsbilanz ermdglicht es, den Prozess vollstindig zu beschreiben.

1.1 Stand des Wissens

1922 wurde von Fritz Winkler ein Wirbelschichtreaktor zum ersten Mal fiir
die Kohlevergasung entwickelt. Durch die Anwendung der Wirbelschicht fiir
das katalytische Cracken von Mineralolen in den vierziger Jahren erfolgten
rasch umfangreiche theoretische und experimentelle Untersuchungen des Flie3-
bettes. In den 1960er Jahren wurde das erste Kraftwerk mit zirkulierender Wir-
belschicht zur Verbrennung ballastreicher Steinkohlen gebaut, spiter fiir die
Kalzinierung von Aluminiumhydroxid. Inzwischen werden Wirbelschichtanla-
gen fiir viele verschiedene Zwecke benutzt, z. B. zur Granulation pharmazeuti-
schen Produkte (Wurster, 1959). Seither wird dieser Prozess intensiv erforscht,
und zahlreiche Beitrige zu diesem Thema im Hinblick auf Fluiddynamik,
Wechselwirkungen zwischen Partikeln und Fluid (Geldart, 1986; Fan & Zhu
1998; Jackson, 2000), Warmeiibergang (Schliinder, 1988), Einfliisse der Be-
trieb- bzw. Stoffparameter, Feuchteverteilung (Heinrich, 2000) und Wachstums-
bzw. Agglomerationskinetiken (Schaafsma, 2000; Zank, 2003; Peglow, 2005;
Griinewald, 2011) sind vorhanden. Eine umfassende Darstellung der prozess-
relevanten Aspekte ist in Uhlemann und Moérl (2000) zu finden. Wahrend des
rasanten Wachstums der Rechenkapazitit gewinnt die numerische Simulation
immer mehr Bedeutung fiir Design und Scale-up eines Fluid-Partikel Prozesses.
Dazu wird der sogenannte Multiskalen-Ansatz (Multiscale approach) (Li et al.,
2004; Ge et al., 2004; Zhu et al., 2007) bendtigt, um die Phdnomene auf den ver-
schiedenen Langen- und Zeitskalen zu verstehen. In der Vergangenheit wurden
viele Untersuchungen entweder auf der molekularen Skala in Bezug auf Ther-
modynamik und Kinetik oder auf der groBen Skala (large scale) in Bezug auf
das makroskopische Verhalten der Anlage durchgefiihrt. Allerdings fehlt die
quantitative Beschreibung von mikroskaligen Phidnomenen in Bezug auf das
Verhalten von Partikel, Tropfen und Blasen, welche wichtig fiir die Modellbil-
dung fiir das zuverldssige Scale-up, Design und Steuerung eines partikuldren
Prozesses sind. Daher wurde die Simulation der Fluid-Partikel-Strémung in den
letzten Jahrzehnten fokussiert. Die Fluidphase kann mit verschiedenen Metho-
den auf unterschiedlichen Zeit- bzw. Lingenskalen simuliert werden, z. B. von
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dem molekularen Bereich: molecular dynamics (MD) (Bird, 2000), Lattice Bolt-
zman (LB) (Ladd, 1993), bis zum Kontinuum: Direct Numerical Simulation
(DNS) (Moin, 1998), Large Eddy Simulation (LES) (Pitsch, 2006) und Rey-
nolds Average Navier Stokes (RANS) (Launder & Spalding, 1972; Wilcox,
1998; Pope, 2000). Yu und Xu (2003) haben gezeigt, dass die Schwierigkeit fiir
die Simulation eines Fluid-Partikel-Systems an der Partikelphase aber nicht an
der Fluidphase lag. Daher ist die CFD-Simulation, wie RANS oder LES, fiir die
Fluidphase in diesem Fall aufgrund der ,,Simplizitét” im Vergleich zu DNS oder
LB fiir die Untersuchung eines industriellen Prozesses besser geeignet. Fiir die
Modellierung der Partikelphasen lassen sich zwei Hauptmethoden unterscheiden:
Der Euler-Euler-Ansatz mit der Kontinuums-Betrachtungsweise der Partikel-
phase (Two Fluid Model (TFM)) und der Euler-Lagrange-Ansatz mit der diskre-
ten Betrachtungsweise der Partikelphase mit der Discrete Elemente Methode
(DEM).

In dem TFM (Gidaspow, 1994) werden Fluid- und Partikelphase als sich ge-
genseitige durchdringende Kontinua in einer Rechenzelle betrachtet. Die Trans-
portgrofie zur Beschreibung der Partikelphase ist der Volumenanteil ¢;. Die
SchlieBbedingung dafiir ist, dass die Summe des Volumenanteils aller beteiligen
Phasen in einer Zelle eins sein muss. Aufgrund dieser integralen Betrachtungs-
weise werden die Partikel-Partikel Wechselwirkungen nur indirekt durch einen
Feststoffdruck und die Scher- und Volumenviskositét (Bulk viscosity) der Fest-
stoffphase ausgeprdgt. Dafiir werden die ,Kinetic Theory of Granular
Flow* (KTGF) analog zur kinetischen Gastheorie (Chapman & Cowling, 1970)
bendtigt, welche von Jenkins & Savage (1983), Lun et al. (1984) und Ding &
Gidaspow (1990) entwickelt wurden. KTGF formuliert den Feststoffdruck und
die Scher- und Bulkviskositdt mittels Volumenanteil, Stof3zahl (Restitutionsko-
effizient) und Granulattemperatur (analog zur Gastemperatur in der kinetischen
Gastheorie (Gidaspow, 1994; Syamlal, 1995; Kuipers, 1997; Arastoopour,
2001)). Die Wechselwirkungen zwischen Fluid und Partikeln werden durch Wi-
derstandsmodelle entweder empirisch (Ergun, 1952; Wen & Yu, 1966;
Gidaspow, 1994) oder numerisch mit Hilfe der LB-Methode (Hill et al., 2011,
Benyahia 2006; Beetstra, 2007) formuliert. Allerdings hat das urspriingliche
TFM Schwierigkeiten, um ein polydisperses System zu beschreiben. Dazu wur-
de diese Methode zum Multi Fluid Model (MFM) (Fox, 2007) entwickelt. Hier-
zu wird eine mit CFD gekoppelte Transportgleichung der Partikelgrofenvertei-
lung (PSD) geldst. Verschiedene Methoden konnen an dieser Stelle eingesetzt
werden, z. B. Discrete Method (Hounslow, 1988; Lister, 1995; Ramkrishna,
2000), Standard Moment Method (SMM) (Randolph & Larson, 1971), Quadra-
ture Method of Moments (QMOM), (McGraw, 1997; Marchisio, 2003) und Di-
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rect Quadrature Method of Moments (DQMOM) (Fan & Fox, 2004). Fiir alle
diese Methoden werden zusétzliche Modelle benétigt, um die Wechselwirkun-
gen zwischen Feststoffphasen zu bestimmen. Das Modell von Syamlal (1987)
wird am héufigsten verwendet, mit dem die Segregation von bindren Fest-
stoffphasen mit unterschiedlichen Durchmessern oder Dichten (Goldschmidt,
2002; Gera, 2004) beschrieben werden kann.

Dagegen fokussiert die diskrete Methode die einzelnen Partikel. Dazu geho-
ren z. B. die Monte Carlo (MC) (Terrazas et al., 2009) und die Discrete Elemen-
te Methode (DEM), welche zuerst von Cundall und Strack (1979) verdffentlicht
wurde. Die Kopplung von DEM mit der CFD-Simulation fiir ein partikuldres
System, wie Wirbelschicht, pneumatische Forderung usw., bietet die Moglich-
keit, einzelne Partikel individuell zu beobachten (Tsuji, 1993; Kuipers, 1996; Yu,
1996; Xu & Yu, 1997; Poschel & Schwager, 2004; Garg et al., 2012; Kloss et al.,
2012). Diese Methode berechnet die Flugbahn einzelner Partikel mithilfe der
Newtonschen Bewegungsgleichung. Die Kontaktkraft zwischen zwei miteinan-
der stoBenden Partikeln wéhrend der Kollision wird durch z. B. das lineare Fe-
der-Dampfer-Modell (Cundall & Strack, 1979) oder das Hertz-Mindlin Modell
(Hertz, 1898; Zhou, 1999) beschrieben. Gleichzeitig wird die Gasphase als eine
Euler-Phase mit Beriicksichtigung der Wechselwirkung zwischen Gas- und Par-
tikelphase simuliert. Der Vorteil von der DEM-CFD Simulation im Vergleich
zum TFM ist, dass die Konstitutionsgleichungen zur Berechnung der Eigen-
schaften des Feststoffs, z. B. die Viskositdt und der Druck, nicht bendtigt wer-
den. AuBerdem sind keine zusdtzlichen Gleichungen bzw. Komplexitit fiir
Rechnungen des polydispersen Systems erforderlich. Trotzdem ist diese Metho-
de stark durch die Anzahl der simulierten Partikel beschrankt. Mit heutiger Re-
chenkapazitit kann ein System mit ca. 10’ Partikeln unter Verwendung solcher
Methoden simuliert werden. Fries et al. (2011) hat einen Wurster Coater mit
150000 Granulaten und einem Durchmesser von ca. 2 mm mithilfe des gekop-
pelten CFD-DEM Modells erfolgreich simuliert. Allerdings ist die Partikelan-
zahl umgekehrt proportional zur 3. Potenz des Durchmessers bei gleich bleiben-
der Bettmasse.

Mit modernen Hochleistungsrechnern kann ein partikuldres System mit hoher
Teilchenanzahl immer noch schwierig abgebildet werden. Daher strebt man an,
die Rechenkomplexitit durch die ,,Multiscale” Strategie zu reduzieren. Diese
Methode wird héufig in der Physik, Meteorologie, Mathematik und im Ingeni-
eurwesen verwendet. Grundidee der Methode ist, dass mehrere zeitliche oder
ortliche Ebenen verwendet werden, um Stoffeigenschaften oder Systemverhalten
vorherzusagen. Die hiufig verwendeten Ebenen sind z. B. quantenmechanische
Ebene (Informationen iiber Elektronen), molekular dynamische Ebene (Informa-
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tionen iiber einzelnes Atom oder Molekiil), mesoskale Ebene (Informationen
iiber eine Gruppe von Atomen oder Molekiilen), Kontinnumsmechanische Ebe-
ne und die Ebene der Prozesse. Speziell fiir das partikuldre System spielen die
particle scale” Modellierungen und ihre Analyse eine wichtige Rolle bei der
Aufklarung der grundlegenden Basis und ihre Verkniipfung mit der angewand-
ten Forschung, weil das Verhalten eines partikuldren Systems stark von den kol-
lektiven Wechselwirkungen zwischen den individuellen Partikeln abhéngt. Ab-
bildung 1.1 zeigt eine schematische Darstellung solcher ,,Multiscale* Simulati-
on. In ,microscale” soll eine umfangreiche Theorie und experimentelle Technik
zur Untersuchung und Quantifizierung der Wechselwirkungen zwischen Parti-
keln bzw. zwischen Partikeln und Fluid unter unterschiedlichen Randbedingun-
gen generiert werden. In ,macroscale” soll eine generelle Theorie fiir die Ver-
kniipfung zwischen diskreten und Kontinuums-Ansitzen vorgestellt werden.
Damit kénnen die Informationen aus DEM-basierten Simulationen zu makro-
skopischen Bilanzgleichungen, Konstitutionsgleichungen und Randbedingungen
quantifiziert werden, welche in kontinuums-basierten Modellierungen imple-
mentiert werden. In ,,Applikation” sollen robustere Modelle entwickelt werden,
um die Leistungsfahigkeit der ,,particle scale” Simulation, z. B. von zweiphasig
zu mehrphasig bzw. von sphérischen zu nicht-sphérischen Partikeln, welche
besser die realen Prozesse beschreiben konnen, auszunutzen.
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Abbildung 1.1: Multiskale Simulation (Zhu, 2007).

1.2 Zielsetzung der Arbeit

Ziel der Arbeit ist es, eine Methode zu entwickeln, um Prozesse der Wirbel-
schicht-Spriihgranulation und dabei insbesondere die zeitliche Entwicklung der
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PartikelgroBenverteilung mit physikalisch plausiblen Modellen zu beschreiben.
Diese Arbeit schlieft an die Untersuchungen von Link (1997), Becher (1998),
Zank (2003) und Griinewald (2011) an. Aufbauend auf den in den Vorgingerar-
beiten gewonnenen Kenntnissen bzw. der semi-empirischen Modelle soll ein
physikalisch begriindetes dynamisches Gesamtmodell fiir den kontinuierlichen
Prozess erstellt werden.

1.3 Simulationsmethodik und zugrunde
liegende Arbeitshypothesen

Durch Kombination von Computational Fluid Dynamics (CFD) mit Wérme-
und Stoffiibertragung und den Partikel-Populationsbilanzen (in engl. Population
Balance Equations (PBE)) soll ein ,Multiscale” Simulationsmodell entwickelt
werden. In diesem Modell soll die zeitlich aufwendige CFD-Simulation als Ge-
nerator fiir die Partikelwachstumsraten bzw. Keimbildungsraten unter Beriick-
sichtigung von Fluiddynamik, Trocknung und vielféltigen Wechselwirkungen
(Tropfenabscheidung, Staubeinbindung und Keimbildung) zwischen verschie-
denen Partikeln (Tropfen, Staub und Granulate) fiir kurze Prozesszeiten (im Se-
kunden-Bereich) dienen. Diese Raten sollen in eine dynamische Populations-
rechnung eingesetzt werden, um die PartikelgroBenverteilung in der Wirbel-
schicht fiir lange Prozesszeiten (im Stunden-Bereich) vorherzusagen. Mehrmali-
ge Aktualisierung der Raten soll es ermdglichen, einen instationdren Prozess in
einer industriell relevanten Zeitskala abzubilden.
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Verteilung Nodes monodisperse
PartikelgroRe
Minuten Sekunde stationar
Zeit — >
Filter Partikelgrbf&en- Tropfen.
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=1/ | e 3
4 Prozess-
) { Keme schicht ! F .
E’g i ”Kvm,uu | | Mo
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Abbildung 1.2: Hierarchie der Modellierung.
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Eine CFD-Simulation ist aufgrund des hohen Rechenaufwands nur fiir Pro-
zesszeiten im Sekunden-Bereich anwendbar. Um lange Prozesszeiten im Stun-
den-Bereich abbilden zu koénnen, wird in dieser Arbeit eine skaleniibergreifende
(multiscale) Methode verwendet (Abbildung 1.2). Dabei wird die durch CFD
Simulationen ermittelte Wachstums- und Keimbildungskinetik als Parameter fiir
die den Prozess beschreibende Populationsbilanz genutzt. Die Losung dieser
Populationsbilanz liefert die zeitliche Entwicklung der PartikelgroBenverteilung
fiir lange Prozesszeiten (Stunden-Bereich). Da die detaillierte Beschreibung der
Fluiddynamik in der Populationsbilanzierung nicht beriicksichtigt wird, ist der
Rechenaufwand zur Losung der Populationsbilanz im Vergleich zu einer CFD
Simulation gering. Die durch die Losung der Populationsbilanz neu generierte
PartikelgroBenverteilung wird flir den néchsten Iterationszyklus an die CFD Si-
mulation zuriickgegeben, und die Wachstumskinetiken werden aktualisiert.

In der CFD Simulation werden vier fiir das Partikelwachstum relevante Me-
chanismen, die Tropfenabscheidung, die Trocknung des an der Granulatoberfla-
che abgeschiedenen Fliissigkeitsfilms, die Staubeinbindung und die Keimbil-
dung jeweils mit geeigneten Modellen beriicksichtigt. Alle diese Mechanismen
héngen stark von der Fluiddynamik in der Wirbelschicht ab. Daher wird zu-
néchst ein fluiddynamischer Ausgangszustand mithilfe des Two (Multi-) Fluid
Modells in CFD simuliert. AnschlieBend wird durch Simulation eine Abschit-
zung fiir das Temperaturfeld unter Beriicksichtigung von Wassereindiisung und
-trocknung generiert. Danach erfolgt erst die vollstindige Berechnung der Gra-
nulation unter Beriicksichtigung aller relevanten Vorginge wie Overspray und
Staubriickfiihrung.

Fiir die Berechnung der Partikelgroenverteilung werden die Populationsbi-
lanzen der grofenverteilten Granulatphase

8(N Gran' L Gran ) + 0 (GL,Gran “N a1, Gran ) _
ot oL (GL 1.1)
+N, y

ern,intnLJ(ern,ext - N

N Kern,ext nL Kern,ext Prod nL JProd

bzw. der groenverteilten Staubphase
a(NS!nL,S/) + a(GL,S/ 'NSan,Sz) _
ot oL (Gl 1.2)
B,-D,—Ny +N,

em,ian,Kern,int ovel‘spraynL,overspmy - NS!ieinan,Stieinb

gelost. Fiir die CFD Rechnung werden anstelle der PartikelgroBenverteilung
charakteristische, monodisperse Granulat- und Staubphasen, sogenannte Nodes,
betrachtet, welche mithilfe des Product-Difference Algorithmus aus den ersten
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Momenten der PartikelgroBenverteilung (Anzahl, Lange, Oberflache, Volumen
usw.) generiert werden. Diese Phasen werden in der CFD-Rechnung als kontinu-
ierliche Phasen (Euler-Phasen) betrachtet, die miteinander und mit der Staub-,
Gas- und Tropfenphase wechselwirken, also Impuls, Energie und Stoff austau-
schen.

Aus der Granulationsrechnung in CFD werden die zur Ermittlung der aktuel-
len Wachstums- und Keimbildungsraten bendtigten Massenstrome gewonnen.
Die Massenstrome durch Tropfenabscheidung und Staubeinbindung auf den
beiden Granulatphasen werden in die Wachstumsraten fiir die beiden Granu-
latphasen umgerechnet, die wiederum in die Populationsbilanz fiir die Granu-
latphase eingesetzt werden. Der auf den Staubphasen abgeschiedene Feststoff-
strom aus der Tropfenphase wird in die Wachstumsrate der Staubphase umge-
rechnet. Die Agglomerationsrate der Staubteilchen wird aus der Kollisionsrate
zwischen Staub und Staub berechnet. Die Wachstums- sowie die Agglomerati-
onsrate der Staubphase werden in die Populationsbilanz fiir die gesamte
Staubphase eingesetzt.

Die Simulationen bzw. die experimentellen Validierungen der Fluiddynamik,
der einzelnen Mechanismen und des gesamten Modells sowie die Modelliiber-
tragung werden in den folgenden Kapiteln detailliert beschrieben.



2 Populationsbilanz

Die in der CFD generierten Wachstums- und Keimbildungsraten werden in
die Populationsbilanz eingesetzt, um die Entwicklung der PartikelgroBenvertei-
lung fiir technisch relevante Prozesszeiten zu berechnen. Die Populationsbilanz
ist durch eine Transportgleichung der Partikelgroenverteilung formuliert.

Oy (7], (G, -, (7.0)-

%Ip’(V V'V (V =V 0)m, (Vo) V' = [ BV Y, (V t)m, (V1) dV"

0

Birth aufgrund Aggregation B,, Death aufgrund Aggregation D,,
+L2va(V')p(V | V’)nV(V',r)dV'—jg(V)nV(V,t)dV'

0

Birth aufgrund Bruch B, Death aufgrund Bruch D,

(GL. 2.1)
G, Wachstumsrate m’/s
BV V) Agglomerationsrate m’/s
g(?) Bruchfrequenz 1/m’/s
p(VIV') Wahrscheinlichdichtefunktion
1% Anzahl der Partikeln nach dem Bruch (child particle)

Die Populationsbilanzgleichung ist eine Integro-Differentialgleichung und nur
fiir spezielle Randbedingungen analytisch 18sbar. In der Literatur werden ver-
schiedene Methoden zur Losung der Populationsbilanz vorgeschlagen (Rand-
olph & Larson, 1971; Hounslow et al., 1988; Ramkrishna, 2000; Marchisio et
al., 2003). Im Folgenden werden die am haufigsten verwendeten Methoden ge-
listet:

1. Method of characteristics

2. Finite difference schemes/discrete population balances
3. High resolution finite volume method

4. Method of weighted residual

5. Method of moments

6. Monte Carlo simulation
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Nach der “Method of Characteristics” konnen gewisse einfache Typen von
partiellen Differenzialgleichungen (hier: Populationsbilanz in L und ¢) durch ge-
eignete Koordinatentransformation in eine gewdhnliche Differenzialgleichung
(hier: in Abhéngigkeit von 7) iberfiihrt werden. Die im vorliegenden Fall geeig-
nete Koordinatentransformation wirkt sich so aus, als ob die Klassengrenzen mit
der Wachstumsrate der jeweiligen Klasse wanderten (moving mesh). Unter an-
derem werden auf diese Weise Fehler, die durch numerische Dispersion ansons-
ten auftreten wiirden, vermieden. Da das hier zu behandelnde Problem wegen
der zu beschreibenden Partikelagglomeration bzw. -fragmentierung nicht zu
dem geforderten einfachen Typ einer partieller Differenzialgleichung fiihrt,
muss diese Methode mit anderen Methoden, wie beispielsweise einer Diskreti-
sierung gekoppelt werden (Kumar & Ramkrishna, 1997), wodurch der beschrie-
bene Vorteil wieder verloren ist.

“Finite difference schemes/discrete population balances” ist eine Art von
Klassenmethode, in der die kontinuierliche Partikelgroenverteilung als eine
Reihe von mehreren Klassen dargestellt wird. Daher wird die partielle Differen-
zialgleichung zu einer Gruppe von gewohnlichen differenziellen Gleichungen
umgeformt. Darin ist die Cell-Average-Methode (Kumar et al., 2006) gut zur
numerischen Losung der Populationsbilanzierung geeignet. Da diese Methode
kein bestimmtes Gitter voraussetzt, ist sie flexibler als beispielsweise der Algo-
rithmus von Hounslow (1988). Auflerdem erhdlt man die gesamte Anzahl und
Masse (nulltes und drittes Moment) mithilfe des Cell-Average Algorithmus.

Die “High resolution finite volume method” (HRFVM) ist eine Methode
mit Genauigkeit zweiter Ordnung. Durch einen so genannten ,,flux limiter* z. B.
Van-Leer-limiter (LeVeque, 2004) wird die Stérschwingung, insbesondere fiir
den Fall mit Unstetigkeit, vermieden. Abbildung 2.1 zeigt fiir eine konstante
Wachstumsrate (G, = 1 pm/min, ¢ = 30 min) die Losung der Populationsbilanz,
die mithilfe der HRFVM und der cell-average-Methode bestimmt wurde. Die
numerische Losung der HRFVM erreicht eine hohe Genauigkeit trotz eines gro-
ben Gitters. Dagegen taucht in der Rechnung mit der cell-average Methode die
numerische Dispersion auf, welche durch Verfeinerung des Gitters verringert
werden kann. Dennoch treten Abweichungen zur analytisch berechneten Vertei-
lung auf. Ein Vergleich dieser beiden Methoden fiir den Fall mit einer Stufen-
Funktion als Anfangsverteilung wird in Kapitel 9.1 dargestellt.
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Abbildung 2.1: Losung der Populationsbilanz mit der HRFVM-Methode (links) bzw.
Cell-Average-Methode (rechts) fiir verschiedene Klassenbreiten delta.

Die “Method of weighted residual” (gewichtete Residuen Methode) sucht
eine Niherungslosung (z. B. durch Polynom n-ter Ordnung) fiir die differenziel-
len Gleichungen. Die freien Parameter werden durch Minimierung des Fehlers
(Residuen) durch verschiedene geeignete Methoden, z. B. Verfahren der ortho-
gonalen Kollokation, Galerkin-Verfahren, gefunden. Unter dieser Methodenart
fiillt die h-p adaptive Galerkin-Methode (Wulkow, 1997) durch Anpassung des
Gitterabstands (/) und der Polynomordnung (p) die Genauigkeit und die Schnel-
ligkeit zur Losung der Populationsbilanz. Das kommerzielle Software-Paket
Parsival arbeitet mit dieser Methode. Ein Vergleich einer Testrechnung fiir ei-
nen Konti-Prozess mit externer Kernzufuhr und Produktabfuhr bei einer kon-
stanten Wachstumsrate wird in Kapitel 9.1 gegeben.

In der Praxis wird nicht immer die vollstdndige Partikelgroenverteilung be-
ndtigt, sondern einige charakteristische Grof3en, z. B. die ersten Momente, Sau-
ter-Durchmesser usw. Daher ist die ,Method of Moments“ (MOM) (Randolph
und Larson, 1971) dafiir gut geeignet. In der ,,Standard Method of Moments*
(SMOM) werden statt Losung der Transportgleichungen der PartikelgroBenver-
teilung n, die Transportgleichungen der ersten k-ten Momente m;, gelost.

m = [Ln, (L)dL (GL.2.2)

0

g(pmk) = p(Eag,k - Bag,k + Ehr,k - B[Jr,k ) + pOk NK

ot .m + pGrowth,  (Gl. 2.3)

Quellterm

In dieser Formulierung wird der Durchmesser der gebildeten Keime vernach-
lassigt (bei k = 0, 0" = 1; sonst, 0* = 0). Die Quellterme fiir das k-te Moment
aufgrund der Agglomeration und des Bruches sind dann:

— 1% T k
Bux = ! n, (L) ! B(L.L )L +L) n,(L)dLdL, (G. 2.4)
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Daugs = %]:LknL (L)I B(L.L)n, (L,)dL,dL (Gl.2.5)
Biri = TL"T g(L,)p(LIL,)n, (L, )dL,dL (Gl. 2.6)
.
Dii = TL" g(Ly, (L)dL (GL.2.7)
0
Growth, = TkL’HG(L)nL (L)dL (Gl.2.8)
0

Allgemein sind die Quellterme fiir SMOM nur durch Reihenentwicklung als
my, darstellbar. Diese Beschriankung wird durch die sogenannte ,,Quadrature Me-
thod of Moments* (QMOM) (McGraw, 1997) {iberwunden. Drin wird die Parti-
kelgroBenverteilung durch einige reprisentative Nodes (N = 2, 3 oder 4) mit je-
weiliger dazugehdriger Wichtungen (w;) und Abszissen (L;) approximiert.

n, (Lt) zil:wi(t)é[L—Li (1)] (GL.2.9)

Mit der Eigenschaft von einem Dirac-Stof3

©

_([f(L(t))&[L—L,.(t)]:f(Li (1)) (Gl. 2.10)

ergibt sich das k-te Moment my;

= [ L, (L)L = Yom ()2 (1) (GL2.11)
g =

Die Quellterme lassen sich dann statt Integral durch Summe berechnen:

Bug = %iw,.jzji}wj(@ +2)" p(L.L,) (Gl.2.12)

_ oy W

Do =5;wai;wjﬁ(Li,Lj) (Gl. 2.13)

Birs =imTLkg(L,.)p(L|Li)dL (GL. 2.14)

=0

_ N
Diri =Y wlLig(L) (GL. 2.15)

i=1
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N
Growth, =Y k-wL~'G(L) (GL. 2.16)
i=1
Die Wichtungen w; und die Abszissen L; (i = 0...N-1) werden mithilfe
des,,Product Difference” (PD) Algorithmus (McGraw, 1997; Marchisio et al.,
2003) aus den ersten k-ten (k = 0...2N-1) Momenten berechnet (siche Kapitel
9.2). Allerdings muss der rechnerische, aufwendige PD-Algorithmus in QMOM
fiir jeden Zeitschritt durchgefiihrt werden. Daher wird die ,,Direct Quadrature
Method of Moments® (DQMOM) (Fan & Fox, 2004) vorgeschlagen, um das
Problem mit geringem Aufwand zu 16sen. Bei DQMOM werden die Wichtun-
gen w; (1 =0...N-1) und die Abszissen L; der i-ten Node bestimmt, wobei /;= w;
L; gilt.

—Ea‘t‘f =a,(w,L) (GL. 2.17)
ol

i—p(w.L Gl. 2.18
at I(M/I7 l) ( )

a; und b; sind die Quellterme fiir w; und 1; und werden, anderes wie bei
QMOM, mithilfe eines linearen Gleichungssystems berechnet, das rechnerisch
giinstiger als der PD-Algorithmus ist:

(1- k)iL’fa,. + kiLf*b[ =S, (Gl. 2.19)
i=1 i=1
fiir N=2:
al SO
Gl g5 (Gl. 2.20)
bl SZ
b2 S}
(3L,—-L,)L; —6LL, 3(L,+L,) -2
(L, -3L,)L 6LL, -3(L+L,) 2 |
2L, —(AL+LL+ L)L, 2(L+LL+L) -L-L, m

200 (B +LL,+48)L,  2(L+LL+L) L+L,
(Gl.2.21)

Auf der rechten Seite der Gleichung stehen die Quellterme Ek, welche in der
Populationsbilanz die Quellterme der k-ten Momente (wie in QMOM) bezeich-
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nen. Sowohl QMOM als auch DQMOM (Marchisio et al., 2003; Fan et al.,
2004, Fan & Fox, 2008; Fox et al., 2008) konnen leicht in die CFD-Simulation
implementiert werden, um die Populationsbilanz fiir eine Partikelphase bei
Kopplung mit dem Stromungsfeld zu simulieren. Mit diesen Methoden wird der
Rechenaufwand drastisch reduziert, da zum Ldsen der Populationsbilanz einige
reprasentative Nodes (2, 3 oder 4) und die jeweiligen Gewichtungsfaktoren be-
nétigt werden. Die Implementierung der DQMOM in Fluent wird in Kapitel 5.1
detailliert erldutert.

Es gehen allerdings auch einige wichtige Informationen, z. B. beziiglich der
PartikelgroBenverteilung, bei Verwendung von Momente-Methoden (SMOM,
QMOM, DQMOM) verloren. Die PartikelgroBenverteilung kann entweder durch
Parameteranpassung der vorgegebenen Verteilung (z. B. Gauss’sche Verteilung,
B-Verteilung, y-Verteilung ) oder mithilfe der Methode finiter Momente nach
dem Prinzip ,,statistically most probable distribution® (Pope, 1979) mit hinrei-
chender Genauigkeit rekonstruiert werden (Die Vorgehensweise wird in Kapitel
9.3 erklart).

Die Untersuchungen der Genauigkeit der QMOM bzw. DQMOM wurden in
zahlreichen Verodffentlichungen (McGraw, 1997; Marchisio et al., 2003) disku-
tiert. In Kapitel 9.4 wird hierfiir ein Beispiel flir den Fall der reinen Agglomera-
tion gezeigt.

Die Monte Carlo Methode ist eine stochastische Methode zur Losung von
Populationsbilanzen, die insbesondere fiir komplexe Systeme als gut geeignet
erscheint (Ramkrishna, 2000). Jedoch ist der rechnerische Aufwand sehr hoch,
deshalb wird diese Methode hier nicht weiter verfolgt.

Fazit: Fir die Losung der Populationsbilanz der Granulatphase ist die
HRFVM-Methode am besten geeignet. Die Populationsbilanzierung der Granu-
latphase wird deshalb mit der HRFVM-Methode durchgefiihrt. Das kommerziel-
le Programm Parsival wird in dieser Arbeit nur verwendet, um die Genauigkeit
von verschiedenen Methoden, wie z. B. der HRVFM-Methode, zu iiberpriifen.
Die Populationsbilanz fiir die Staubphase wird hier aufgrund der Agglomeration
zwischen den Staubteilchen mithilfe der ,,Cell-Average* Methode berechnet.
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Untersuchungen zu den fiir die Wirbelschicht-Sprithgranulation bedeutsamen
Einzelmechanismen zeigen, dass die Fluiddynamik im Granulatorraum eine we-
sentliche Rolle fiir die Raten von beispielsweise Tropfenabscheidung, Staubein-
bindung, Abriebsverhalten der Partikel etc. spielt. Die Fluiddynamik im Granu-
latorraum muss hinreichend genau bestimmt werden, um Partikelwachstum und
Keimbildung bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen quantitativ richtig be-
schreiben zu konnen. Gleichzeitig wird eine hohe Genauigkeit bei reduziertem
Rechenaufwand in dieser Arbeit dadurch angestrebt, dass einerseits die notwen-
digen CFD-Simulationen nicht in 3D, sondern in 2D im axialsymmetrischen
»Swirl Flow“-Modus durchgefiihrt werden. In diesem Modus koénnen alle drei
Geschwindigkeitskomponenten (axial, radial, tangential) berechnet werden. Dies
ist notwendig, da durch die Zerstdubungsdiise ein zu beriicksichtigender, tangen-
tialer Stromungsimpuls in den Granulatorraum eingetragen wird. Ferner soll die
fiir die Rechnungen notwendige Zahl der Gitterpunkte mdglichst klein gehalten
werden. Dies wird durch den Verzicht auf die Abbildung der konstruktiven De-
tails der Diisenmiindung erreicht. Schlieflich kommt das sogenannte Two-
(Multi-) Fluid Modell zum Einsatz, um die Fluiddynamik fiir ein Gas-Granulat-
System zu simulieren.

3.1 Simulation des einphasigen Systems im Granulatorraum

3.1.1 Diisenstromung

Bei der Wirbelschicht-Spriihgranulation wird die Granulationsfliissigkeit (hier
wiassrige Kalksteinsuspension mit PVP als Binder) iiber eine Zweistoffdiise in
den Granulatorraum eingediist. Eine besondere Schwierigkeit bei der Two-
(Multi-) Fluid Simulation der Wirbelschicht-Sprithgranulation als 2D-
axialsymmetrische CFD Simulation ist es, die Stromung der Luft in Diisenndhe
richtig zu beschreiben. Dort sind die Gradienten der Strdmungsgeschwindigkei-
ten besonders hoch, und die Stromung erfahrt durch die Diise einen Impuls so-
wohl in axialer als auch in tangentialer Richtung. Daher muss die Randbedin-
gung des Diisenlufteintritts fiir die 2D-Simulation richtig aus 3D-Simulation er-
mittelt werden, in der nur die Luftstrémung berticksichtigt wird.

Fiir die in dieser Arbeit durchgefiihrten Rechnungen wird eine spezifizierte
Diise bei einem Zerstdubungsluft-Durchsatz von 12 kg/h bei 30 °C (Standardfall)
verwendet. Die Diise besteht aus einem Gehduse und einem im Gehduse einge-
setzten Verdrangungskorper (Drallkorper). Die zu zerstdubende Fliissigkeit wird
mit einem im Vergleich zur Luftstromung geringem Eintrittsimpuls (v = 0,5 m/s)
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durch die 1,5 mm groBe Bohrung im Verdrangungskorper gefiihrt. Die Zerstiu-
bungsluft stromt im Gehéuse um den Verdrangungskorper und tritt im Ringraum
zwischen der Spitze des Verdrangungskorpers und der Gehdusedffnung aus. Der
Ringspalt hat eine Schlitzweite von 0,5 mm (Abbildung 3.1).

L
aebeai TR [ T

Abbildung 3.1: Technische Zeichnung der verwendeten Diise mit dem Gehduse (links)

und dem darin eingesetzten Verdringungskérper (rechts).

Fiir die 3D-Rechnung der Luftstromung in der Diise wird mittels GAMBIT ein
geeignetes Gitter mit ca. 350.000 Gitterpunkten erstellt (Abbildung 3.2). Das
Gitter bildet die sechs Drallschlitze (Breite 1 mm) ab, welche einen fiir die Zer-
stdubungswirkung bedeutsamen Drall der Luftstromung erzeugen und so eine
hohe tangentiale Geschwindigkeitskomponente bewirken. Die Geometrie wird
aufgrund des komplizierten Aufbaus mit Tetraedern vernetzt. Da die Diisen-
miindung und die Drallkdrperschlitze klein im Vergleich zur Diisengeometrie
sind, wurde fiir die Vernetzung die sogenannte ,,Proximity“-Methode (allméhli-
che Vergroberung des Gitters) verwendet. Der grofite Abstand zwischen zwei
Gitterpunkten wird mit 3 mm vorgegeben.

Abbildung 3.2: 3D-Darstellung der Diise.
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Zur Simulation wird das ,,k-e—realizable“-Modell als Turbulenzmodell (Zwei-
Gleichungen Turbulenzmodell) (Spalding, 1972; Wilcox, 1998; Pope, 2000)
verwendet. Die Luft wird wegen der auftretenden hohen Geschwindigkeiten als
kompressibles ideales Gas beschrieben.

Bei einem Luftdurchsatz von 12 kg/h bei 30 °C betragen die Mittelwerte der
drei Geschwindigkeitskomponenten an der Diisenmiindung: u =227m/ s (axi-

al), v=—67m/s (radial) und w=101m/s (tangential). Abbildung 3.3 zeigt die
lokale Verteilung von u, v und w sowie den Druck an der Diisenmiindung. Der
absolute Druck des Gases an der Miindung betragt 1,6 bar. Der Druck vor der
Diise betrdgt 2,5 bar, was gut mit dem im Betrieb gemessenen Druck (Manome-
ter, 2,5 bar) ibereinstimmt.
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1.62e+02 -1.33e+01
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6.24e+01 -6.55e+01
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1200808, — I-9 17401
-1.25e+01] -1.05e+02] "
Axialkomponente # in m/s Radialkomponente v in m/s
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Tangentialkomponente w in m/s Druck an der Diisenmiindung in Pa

Abbildung 3.3: Darstellung der drei Geschwindigkeitskomponenten und des absoluten
Drucks am Diisenaustritt.

3.1.2 2D-Ersatzmodell der Diise

Aus den obigen Ergebnissen ist ersichtlich, dass insbesondere die axiale
Stromungsgeschwindigkeit am Diisenaustritt hohe Werte annimmt (Ma =0,7).
Dabher ist die Kompressibilitdt der Luft nicht mehr vernachlédssigbar und diese
Geschwindigkeiten kénnen nicht in das inkompressibel zu rechnende 2D-
axialsymmetrische Stromungsmodell des Granulators iibernommen werden.
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Somit ist es also notwendig ein Ersatzmodell zu erstellen, bei dem die genannten
hohen Geschwindigkeiten nicht auftreten.

Im hier vorgeschlagenen 2D-Ersatzmodell des Granulators (axialsymmet-
risch, Swirl-Flow, inkompressibel) wird die Diise nicht mitgerechnet und die
oben beschriebene ringférmige Diisenmiindung, durch die die Zerstdubungsluft
in den Granulatorraum eintritt, durch eine kreisformige Eintrittséffnung (Leer-
rohr) gleichen Durchmessers ersetzt. Unter dieser Voraussetzung betrigt die
rechnerische Leerrohrgeschwindigkeit 150 m/s (bei dem iiblichen Durchsatz an
Zerstaubungsluft von 12 kg/h bei 30 °C) und liegt somit in einem Bereich, in
dem bei inkompressibler Stromungsrechnung keine nennenswerten Fehler mehr
auftreten (Ma < 0,5). In der Simulation wird die Luft als sogenanntes ,,inkom-
pressibles, ideales Gas® gerechnet.

Zur Kalibrierung der drei Geschwindigkeitskomponenten, die die Zerstiu-
bungsluft in diesem Modell als Eintrittsrandbedingung aufzuweisen hat, wird ein
3D-Modell von Diise und Granulatorraum benétigt. Die geometrischen Daten
des Granulatorraums sind in Tabelle 3.1 aufgefiihrt.

Tabelle 3.1: Geometrische Abmessungen des Granulatorraums, entspricht den Abmes-
sungen der Versuchsanlage am Institut fiir Thermische Verfahrenstechnik.

Abmessung der Begrenzun- .
in mm |
gen des Rechenraums i
Durchmesser des Diisenluftein- 5 |‘1*
lasses I
|
AuBendurchmesser des i
Ringspaltes zur 30 I
Produktentnahme 228 w!
————
Innendurchmesser des 73 £ i :
Fluidisationsbodens & [ 3
Durchmesser des Granulator- :
raums und gleichzeitig Aulen- i
222.8 :
durchmesser des I
Fluidisationsbodens | =
Hohe der Apparatewand 1861 W""“
....... | Sty
Durchmesser des Luftauslasses 45 :
Hohe der Symmetrieachse 1887
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Das hierzu erstellte 3D-Gittermodell weist oben genannte 350.000 Gitter-
punkte fiir die Diise und weitere ca. 1.000.000 Gitterpunkte fiir den Granulator-
raum auf und ist in Abbildung 3.4 dargestellt.

‘

Abbildung 3.4: 3D-Darstellung der Anlage einschlief3lich der Diise (2D-Schnitt).

Das Ergebnis einer einphasigen Rechnung mit k-g-realizable Turbulenzmo-
dell fiir dieses 3D-Modell ist in Abbildung 3.5 dargestellt:
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Abbildung 3.5: Vertikale (linke) und tangentiale (rechts) Geschwindigkeit (in m/s) im
Granulatorraum in Diisenndhe (Schnittebene von x = 0 mm).

Die gezeigte Rechnung ermdglicht es nun, festzustellen, in welchem Abstand
von der Diisenmiindung die {iber den Leerrohrdurchmesser gemittelte Axialge-
schwindigkeit den Wert der rechnerischen Leerrohrgeschwindigkeit von
# =150m/s annimmt. Dies ist im Abstand von 1,9 cm von der Diisenmiindung
der Fall. Dort betragen die gemittelte radiale Geschwindigkeit v=-0,3m/s
und die gemittelte tangentiale Geschwindigkeitw=31,3m/s. Fiir alle nachfol-

genden Rechnungen werden die Verhéltnisse dieser drei Geschwindigkeitskom-
ponenten als konstant angenommen. Daher wird die Randbedingung an der Dii-
senmiindung im 2D-Ersatzmodell mit kreisformigem Eintritt der Zerstdubungs-
luft stets als Vektor (1; 0; 0,2) eingesetzt.

Mit dem so kalibrierten Ersatzmodell kann auf die detailgetreue Abbildung
der Diisengeometrie verzichten werden, wodurch sich die insgesamt fiir die Si-
mulation benétigte Gitteranzahl deutlich reduziert.
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3.1.3 Fluiddynamik der Gasphase mit dem 2D-Ersatzmodell

Fiir den am TVT vorhandenen Granulator wurden mit GAMBIT zwei ver-
schiedene 2D Gitter erstellt, um zu priifen, ob die Vereinfachung eines zylinder-
formigen Einlasses der Zerstdubungsluft gegeniiber einem Rechengitter mit Be-
rliicksichtigung der Diisengeometrie zulédssig ist. Beide Simulationsergebnisse
werden mit eigenen Messungen an der vorhandenen Anlage verglichen. Das
vereinfachte Ersatzgitter ohne Reprisentation der Diisengeometrie ist in Abbil-
dung 3.6 wiedergegeben. Es weist 11.000 Gitterpunkte auf.

111,4 mm

Symmetricachse

Fluidisationslufteinlass s e
O Diisenluft

Ringspalt -cinlass

Abbildung 3.6: 2D-Gitter des Ersatzmodells ohne Diisengeometrie.

Das zweite Gitter (20.000 Gitterpunkte) reprasentiert die tatsdchliche Diisen-
geometrie mit dem ringformigen Einlass der Zerstdubungsluft und der kegel-
formigen Spitze des Verdrangungskorpers, siche Abbildung 3.7. In diesem Fall
wird das Gitter wihrend der Rechnung in Abhéngigkeit des Gradienten der
Luftgeschwindigkeit dynamisch adaptiert.

Symmetrieachse

3mm
0.5 mm
Disenmindung

Abbildung 3.7: 2D-Gitter des Ersatzmodells mit Diisengeometrie (links) und seine
vergréfierte Darstellung.
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Fiir beide Gitter wurden stationdre, kompressible Rechnungen fiir einen Zer-
staubungsluftstrom von 12 kg/h (30 °C) sowohl mit dem ,.k-¢ realizable Model*
als auch mit dem ,,Reynolds-Stress“-Modell (RSM, Mehr-Gleichungen Turbu-
lenzmodell) (Pope, 2000) durchgefiihrt. Als Randbedingung wird ein ,Mass
Flow Inlet* verwendet und der Geschwindigkeitsvektor wird aus der 3D Rech-
nung ibernommen. Die Ergebnisse fiir die axiale Geschwindigkeitskomponente
sind in Abbildung 3.8 qualitativ wiedergegeben.
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Abbildung 3.8: Berechnete axiale Geschwindigkeitskomponenten (in m/s) mit 2D-
Gittern mit und ohne Beriicksichtigung der Diisengeometrie fiir einen Diisenlufistrom
von 12 kg/h.

In Abbildung 3.9 erfolgt die Validierung der obigen 3D- und der 2D-
Rechnungen durch Vergleich mit Messungen. Die Abbildung zeigt die gemesse-
nen und die berechneten Profile der axialen Geschwindigkeitskomponente in
einer Hohe von 100 mm oberhalb der Diisenmiindung. Die Messungen wurden
mit einem 1-Komponenten Laser-Doppler-Anemometer (LDA) (siehe Kapitel
9.5) durchgefiihrt.
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Abbildung 3.9: Radiale Verteilung der axialen Luftgeschwindigkeit im Abstand von
100 mm oberhalb der Diisenmiindung Rechnung fiir verschiedene Turbulenz-Modelle
fiir einen Luftdurchsatz von 12 kg/h.

Abbildung 3.10 zeigt die gemessenen und die berechneten Profile der axialen
Geschwindigkeitskomponente in einer Héhe von 80 mm oberhalb der Diisen-
miindung. Die Messungen wurden mit einem Particle Image Velocimeter (PIV)
(siche Kapitel 9.5) durchgefiihrt.
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Abbildung 3.10: Radiale Verteilung der axialen Lufigeschwindigkeit im Abstand von
80 mm oberhalb der Diisenmiindung Rechnung fiir verschiedene Turbulenz-Modelle
fiir einen Luftdurchsatz von 12 kg/h.
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Es ist zu erkennen, dass die experimentellen Messwerte verhéltnismifBig gut
mit den Simulationsergebnissen des ,k-¢ Realizable Model“ und ,,Reynolds
Stress Model“ iibereinstimmen. Insbesondere stimmt auch das vereinfachte 2D-
Gitter ohne Diisengeometrie gut mit der Messung iiberein.

Die Geschwindigkeiten aus den Rechnungen mit dem ,,Reynolds Stress Mo-
del* sind in der Mitte des Diisenstrahls ca. 10 % niedriger als die Messdaten,
wihrend bei Verwendung des ,k-¢ Realizable Model* die Luftgeschwindigkeit
an der Messstelle um ca. 13 % iiberschitzt wird. Die Geschwindigkeitsvertei-
lung aus den Rechnungen mit dem 3D-Modell ist nicht axialsymmetrisch, was
daran liegt, dass die Anlage selbst trotz einer verhiltnismédBig hohen Anzahl an
Gitterpunkten im dreidimensionalen Fall ein groberes Gitter hat. Die Strahlbreite
aus den Rechnungen mit 2D-Gitter und Beriicksichtigung der Diisengeometrie
stimmt bei beiden Turbulenzmodellen gut mit den Messdaten iiberein. Trotz der
Abweichung in Diisenndhe weisen die Rechnungen mit dem 3D-Gitter sowie
dem 2D-Gitter mit und ohne Diisengeometrie beim ,,k-¢ Realizable Modell“ eine
gute Ubereinstimmung mit den Messdaten auf, wobei die Diisenstrahlbreite
durch das ,,Reynolds Stress* Modell besser wiedergegeben wird als durch das
,.k-& Realizable* Modell.

3.2 Fluiddynamik des zweiphasigen Systems Gas-Granulat

Neben der Gasphase befinden sich in der Wirbelschicht die Granulate, die
miteinander bzw. mit der Gasphase wechselwirken. Im Hinblick auf den Re-
chenaufwand wird in dieser Arbeit das Gas-Granulat System mithilfe des TFMs
simuliert. Ein Standardfall wird sowohl fiir die Simulation als auch fiir die expe-
rimentellen Validierungen ausgewihlt. Die Randbedingungen fiir den Standard-
fall sind in Tabelle 3.2 gegeben. Im Experiment werden die Partikel mithilfe der
Siebe auf PartikelgrofBen von 630-700 um klassiert.

Tabelle 3.2: Randbedingungen fiir den Standardfall.

Diisenluftmassenstrom [kg/h] 12

Temperatur der Diisenluft [°C] 30
Fluidisationsluftmassenstrom [kg/h] 105
Temperatur der Fluidisationsluft [°C] 100
mittlere PartikelgroBe [um] 650
Partikeldichte [kg/m’] 1700
Bettmasse [g] 1000
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3.2.1 Two-Fluid Model mit kinetischer Theorie

Die Schliefbedingung des TFMs ist, dass die Summe der Volumenanteile al-
ler beteiligten Phasen q eins sein muss:

Da, =1 (Gl 3.1)

g=1
Massenerhaltung:

Die Kontinuitétsgleichung fiir die Phase q mit dem Stoffaustausch (S;) mit
anderen Phasen lautet:

0 —
E(aqpq)+v~(aqpqvq)=Sq (GL.3.2)

Impulserhaltung

Die Erhaltungsgleichung der Impulse der Phase q (g, s) lédsst sich wie folgt
formulieren:

o _ -
_(aqpqvq) +Ve(e,p,v,v,)

ot ~ (Gl. 3.3)
=—aVP+V-r+apg+y K, (v,-v,)
wobei 7 der Reynolds-Spannungstensor ist:
= . .7 2 .=
e=au (v, + v, )+aq(lq—§,quv~vql (Gl.3.4)

g ist die Erdbeschleunigung und K, ist der Impulsaustauschkoeffizient zwi-

schen den beiden Phasen. Fiir ein Gas-Granulat-System, wie die vorliegende
Wirbelschicht ist das Modell von Gidaspow (1994) gut geeignet, welches das
Modell von Ergun (1952) und das Modell von Wen-Yu (1966) fiir hohe bzw.
niedrige Konzentrationen der dispersen Phase kombiniert.

2
aslu asp T
K, rom = 150—d‘;’+1,75d—‘°'|vg v, wenn @, <0,8 (Gl 3.5)
gs
3, aa,p,1— —| _
Ky oo = Zcf’fh’ A [ wenn @, 20,8 (Gl 3.6)

wobei der Widerstandskoeffizient Cp definiert ist als:
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C, = ﬁ[l +0,15(Re,)" ], wenn Re, <1000 (Gl. 3.7)
Res l l
C,=0,44, wenn Re >1000 (GI. 3.8)

Rey ist die Reynolds Zahl der Feststoffpartikel und definiert als:

APy [V, —V,|d,

Re =<l ol (Gl 3.9)
H

Zur Formulierung der Stoffeigenschaften der Granulatphase mittels der KTGF
wird die Granulattemperatur ®_ benétigt. Die Granulattemperatur wird analog

zur Gastemperatur als Fluktuation der Partikelgeschwindigkeit v/ definiert:

L,
0, =§(vf) (Gl. 3.10)

Die Transportgleichung der Granulattemperatur ist dabei wie folgt formuliert:
3| 0 —
5[5(/056{5@5 ) + V ! (losas Vs®s ):l

—(-PT+7):vv-V-(kVO)- 70, + g, (GL 3.11)
%ﬁ—’ —— —

Energieerzeugung durch Energiedissipation gngfzsiggztlon EVech\e{'}]gr]kzng hz Wl;s"he"
Spannungstensor durch Diffusion as und Solid Phase

wobei (—Pj + Z) : V\Z die Erzeugung von Energie durch Schubspannung be-
schreibt. Der Druck der dispersen Phase lautet nach Lun et al. (1984) wie folgt:

P=ap® +2p (l+e,)a’®.g, (Gl 3.12)
ke VO, ist die Diffusion von Energie, wobei der Diffusionskoeffizient &, in
diéser Arbeit mit der Formel von Gidaspow (1994) berechnet wurde:

150p,d ,/(©7)

2
I+—a l+e,)| +2paid (1+e,) Gl. 3.13
(CN 384(1+eﬂ)g0’m‘: 5 ngn( ):| p gO S8 ( )

¥ -0, ist die Energie-Dissipation aufgrund der Kollisionen der Partikeln unter-
einander,
12(1-¢€2
70, = ﬁ pal®” (Gl. 3.14)

ds \/;

e,, charakterisiert den Restitutionskoeffizienten, fiir den als Standardwert 0,9
vorgeschlagen wird. gy, bezeichnet die radiale Verteilung der Granulatphase,
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wobei dieser Wert von der vorgegebenen maximalen Volumenfraktion der Gra-
nulatphase abhéngt.

-1

1/3
8o = 1—[ % J (GL. 3.15)

§,max

Hier wurde die maximale Volumenfraktion ¢, der Granulatphase als 0,63 und
damit nah an der zufillig dichtesten Kugelpackung (0,64) angenommen. Der
Energieaustauschterm zwischen der Gasphase und der Granulatphase lautet:

q)g,s = _3Kg,s®s

Schubspannung der Granulatphase

Zur Berechnung der Schubspannung der Granulatphase werden die dynami-
sche Scherviskositit #; und die Volumenscherviskositit A, (Bulk Viskositét) be-
ndtigt. Die dynamische Scherviskositét besteht aus einem Kollisionsanteil, ei-
nem kinetischen Anteil und einem Reibungsanteil:

/’l.\' = /’ls,w}l + /’l.\',kin + /’ls,_/i'i(‘ (Gl' 3‘ 1 6)

Der Kollisionsanteil und der kinetische Anteil werden nach Ding und
Gidaspow (1990) folgendermafen berechnet:

172
/us col :ﬂaspsdsgoss (1+em)(®xj (Gl 317)
K 3 B e
10p.d /O, :
s, kin _M[l—‘rigOmO{s (l+ess)j| (Gl 318)
’ 96055(1+ess) o 577

Die Volumenviskositit ist gegeben durch (Lun et al., 1984):

/15 :g Spsdsgo,ss (1+e&5) GS (Gl 319)
T

In Tabelle 3.3 sind die im TFM verwendeten Modelle bzw. Modellparameter
fiir den Standardfall aufgelistet. Nach der Initialisierung wird die Partikelpha-
se bei allen Rechnungen durch den Befehl ,,Patch® in die Wirbelschicht zuge-
geben. Aus der Masse der Partikel und dem Anfangsvolumenanteil der Parti-
kel, welcher auf 0,6 gesetzt wird, wird eine einzustellende Fiillhhe bestimmt.
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Tabelle 3.3: Modelle bzw. Modellparameter fiir den Standardfall.

Parameter Modell und Konstante

Bulk Viskositét Lun

Granulatviskositit Gidaspow
radiale Verteilungsfunktion Lun
Granulatdruck Lun

Drag Gidaspow
Packungslimit 0,63
Restitutionskoeffizient 0,9

3.2.2 Turbulenzrechnung der Partikelphase

Verschiedene Modelle sind vorhanden, um die Turbulenz der dispersen Phase
zu modellieren, das ,,Mixture Model“, das ,,.Dispersed Model* und das ,,Per Pha-
se Model“. Im ,,Mixture Model*“ werden alle Gr6f3en der beiden Phasen mit dem
Volumenanteil gemittelt und die Transportgleichungen nur ein Mal berechnet.
Dieses Modell gilt fiir den Fall, dass die Dichten von den beiden Phasen nicht
sehr unterschiedlich sind. Ist wie bei der betrachteten Wirbelschicht der Dichte-
unterschied der beiden Phasen grof3 (~ 1000), kann das ,,Mixture Model“ hier
nicht verwendet werden. Im ,,Dispersed Model*“ werden die Transportgleichun-
gen nur fiir die kontinuierliche Phase berechnet, die Turbulenz der dispersen
Phase wird aus der Turbulenz der kontinuierlichen Phase mit empirischen An-
sdtzen berechnet. Im ,,Per Phase Model*“ werden die Transportgleichungen fiir
beide Phasen gleichzeitig geldst. Die drei Modelle konnen mit den Turbulenz-
modellen fiir die Gasphase, wie ,,k-¢ Model*“ (Zwei-Gleichungen Modell) und
dem ,,Reynolds Stress Model“ (Mehrgleichungen Modell) kombiniert werden.
Aufgrund der Komplexitdt ist allerdings keine Kombination des ,,Reynolds
Stress Modell” mit dem ,,Per Phase Model in Fluent moglich. Eine detaillierte
Diskussion iiber k-g-Dispersed-Model, k-¢ Per-Phase-Model und Reynolds-
Stress-Dispersed Model ist in Kapitel 9.6 zu finden.

3.2.3 Simulationsergebnisse mithilfe des TFMs

Um ein geeignetes Turbulenzmodell fiir die Wirbelschichtrechnung zu finden,
werden alle vorhandenen Turbulenzmodelle sowohl fiir das 2D-Gitter mit Dii-
sengeometrie als auch ohne Diisengeometrie untersucht.
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Simulationen mit dem 2D-Gitter mit der Diisengeometrie

Die Simulationen mit unterschiedlichen Diisenluftgeschwindigkeitsvektoren
werden fiir den Standardfall durchgefiihrt. Die Geschwindigkeitsvektoren fiir die
gerechneten Fille sind in Tabelle 3.4 gegeben. Fiir das Gitter mit der Diisenge-
ometrie sind die Randbedingungen des zweiphasigen Systems schwer anzupas-
sen. Fiir das einphasige System (nur Luft) kann die Luftphase als kompressibles
Gas (compressible ideal gas) betrachtet werden, wodurch ein Uberdruck am
Lufteintritt vorgegeben werden kann (initial gauge pressure). Im TFM (Euler-
Euler) kann das Gas dagegen nicht mehr als kompressibles ideales Gas betrach-
tet werden, sondern muss als inkompressibles ideales Gas angenommen werden.
Hierbei besteht jedoch keine Moglichkeit, durch den Druck die Gasdichte am
Rand einzustellen. Aufgrund des Drucks an der Diisenmiindung betrigt die axia-
le Gasgeschwindigkeit statt 227 m/s fiir das kompressible Gas jetzt 442 m/s fiir
das inkompressible ideale Gas und ist damit nicht physikalisch sinnvoll, da sie
iiber der Schallgeschwindigkeit von Luft liegt. Daher stimmt das Verhéltnis
zwischen den tangentialen und axialen Geschwindigkeiten nicht mehr mit dem
aus der 3D Simulation ermittelten Verhéltnis iiberein. Deshalb wurden drei
Tests durchgefiihrt: Zunichst (Simulation 3) wird das Verhéltnis zwischen tan-
gentialer und axialer Geschwindigkeitskomponente geméfl dem aus der 3D-
Rechnung ermittelten Verhéltnis an der Diisenmiindung auf 45% gesetzt (1; 0;
0,45). In einem zweiten Test (Simulation 2) wird der aus der 3D-Rechnung fol-
gende Absolutwert der Tangentialgeschwindigkeit an der Diisenmiindung kon-
stant (w = 101 m/s) gehalten. Dadurch ergibt sich fiir den Geschwindigkeitsvek-
tor das Verhiltnis von tangentialer zu axialer Geschwindigkeit fiir das inkom-
pressible Gas zu (1; 0; 0,2). AuBerdem wird gepriift, ob die tangentiale Ge-
schwindigkeit komplett vernachlédssigt werden darf (Simulation 1). Die gerech-
neten Fille sind in Tabelle 2 zusammengefasst.

Tabelle 3.4: Randbedingungen des Diisenlufigeschwindigkeitsvektors der berechneten
Fille.

Diisenluftgeschwindigkeitsvektor Sim. 1 Sim. 2 Sim. 3
axiale Komponente 1 1 1
radiale Komponente 0 0 0

tangentiale Komponente 0 0,2 0,45

Die ersten Simulationen mit dem 2D-Gitter mit Diisengeometrie werden mit
dem k-g¢ dispersed, k-¢ Per Phase sowie dem RSM-dispersed Modell durchge-
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fiihrt. Die Berechnungen zeigen, dass die Vernachlissigung der tangentialen Ge-
schwindigkeit nicht zuldssig ist. Die Rechnungen mit einem Verhéiltnis von tan-
gentialer zu axialer Geschwindigkeitskomponente von 0,2 stimmen am besten
mit den experimentellen Daten iiberein, d. h., der absolute Betrag der tangentia-
len Geschwindigkeit w von 101 m/s aus der 3D-Rechnung sollte als Randbedin-
gung in die 2D-Rechnung eingesetzt werden. Die Vernachldssigung der tangen-
tialen Geschwindigkeit fiihrt zur Uberschitzung der Partikelgeschwindigkeit.
Die Rechnungen mit einem Verhéltnis von tangentialer zu axialer Geschwindig-
keitskomponente von 0,45 fithren zu relativ groeren Abweichungen von den
Messdaten. Das liegt daran, dass die Tangentialgeschwindigkeit aufgrund der
Inkompressibilitit der Luft an der Diisenmiindung stark {iberschétzt wird und
damit kaum Partikel in die Mitte des Diisenstrahls vordringen. AuBerdem lassen
die Kurven in Abbildung 3.11 bis Abbildung 3.13 erkennen, dass das Reynolds
Stress Modell die experimentellen Daten am besten wiedergibt.
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Abbildung 3.11: Simulierte axiale Partikelgeschwindigkeit mit verschiedenen Randbe-
dingungen (70 mm oberhalb der Diisenmiindung). (k-& dispersed, mit Diisengeometrie).
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Abbildung 3.12: Simulierte axiale Partikelgeschwindigkeit mit verschiedenen Randbe-
dingungen (70 mm oberhalb der Diisenmiindung). (k-& per phase, mit Diisengeometrie).
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Abbildung 3.13: Simulierte axiale Partikelgeschwindigkeit mit verschiedenen Randbe-

dingungen (70 mm oberhalb der Diisenmiindung). (RSM dispersed, mit Diisengeometrie).

Simulationen mit dem 2D-Gitter ohne Diisengeometrie

Um die Genauigkeit des Ersatzmodells (ohne Diisengeometrie) zu liberpriifen,

wurden Simulationen mit dem entsprechend vereinfachten Gitter durchgefiihrt,
wobei als Turbulenzmodell das RSM-dispersed verwendet wurde. Abbildung
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3.14 zeigt, dass dieses Ersatzgitter die Fluiddynamik der Partikelphase genauso
gut beschreiben kann wie das Gitter mit der Diisengeometrie. Das heif3t, die Dii-
sengeometrie darf aufgrund ihrer im Vergleich zur Gesamtanlage kleinen Ab-
messungen vernachléssigt werden.

15 » 0% tang.
= 20% tang.
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Radius [mm]

Abbildung 3.14: Simulierte axiale Partikelgeschwindigkeit mit verschiedenen Randbe-
dingungen (RSM dispersed, ohne Diisengeometrie).

Fazit: Es konnte gezeigt werden, dass die axiale Geschwindigkeit der Partikel
nur unwesentlich von der Diisengeometrie beeinflusst wird, sodass die Rech-
nungen mit und ohne Diisengeometrie keine deutlichen Unterschiede aufweisen.
Allerdings muss flir die Rechnungen mit Beriicksichtigung der Diisengeometrie
ein kleinerer Zeitschritt verwendet werden, um die Stabilitdt der Rechnung zu
gewihrleisten. Daher wird fiir die weiteren Rechnungen das Ersatzmodell ohne
Diisengeometrie verwendet mit 20 % Tangentialanteil in der Geschwindigkeit.
Als Turbulenzmodell wurde das RSM-dispersed ausgewahlt.

3.2.4 Einflussparameter aus der kinetischen Theorie

Einige Modellparameter wie Restitutionskoeffizient, radiale Verteilungsfunk-
tion oder Reibungsviskositdt sind im TFM wichtig zur Beschreibung der kineti-
schen Theorie der Granulate (Gidaspow, 1994). Um den Einfluss dieser Parame-
ter zu untersuchen, werden Parameterstudien durchgefiihrt. Dazu wird zuerst ein
Standardfall (siche Tabelle 3.3) berechnet und davon ausgehend jeweils ein Pa-
rameter variiert.
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Restitutionskoeffizient (Stofizahl)

Der Restitutionskoeffizient e, (Stoizahl) ist ein MaB fiir die elastische Kolli-
sion zwischen zwei Partikeln. Durch den Restitutionskoeffizient kann der Ver-
lust der kinetischen Energie bei der Kollision zwischen zwei Partikeln beschrie-
ben werden. Fiir den perfekten elastischen StoB ist e gleich 1, bei vollstandiger
Dissipation der kinetischen Energie (vollplastischer StoB) ist e, gleich 0.

Der Restitutionskoeffizient wurde ausgehend vom Standardfall e, = 0,9 vari-
iert (e = 0,8; 0,99). Die Ergebnisse sind in Abbildung 3.15 dargestellt. Um die
Vergleichbarkeit zu gewihrleisten, sind die berechneten Kurven jeweils fiir das
gleiche Zeitintervall (15 — 25°s reale Zeit) gemittelt. Es zeigt sich, dass e, kei-
nen groflen Einfluss auf die Fluiddynamik im Diisenstrahl hat. Daher wird wie
in der Literatur (Gidaspow, 1994; Du et al., 2006) ein Restitutionskoeffizient e
von 0,9 verwendet.
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Abbildung 3.15: Axiale Partikelgeschwindigkeit im Strahl mit verschiedenen Restituti-
onskoeffizienten 70mm oberhalb der Diisenmiindung.

Radiale Verteilungsfunktion

Um die raumliche Verteilung der Partikelphase zu beschreiben wird in der ki-
netischen Theorie eine sogenannte radiale Verteilungsfunktion g verwendet.
Diese Funktion ist ein Korrekturfaktor zur Modifizierung der Wahrscheinlich-
keit der Kollision zwischen den Partikeln bei dichter Partikelphase. Daher
nimmt die radiale Verteilung g, mit zunehmendem Volumenanteil der Partikel
o, zu. Im Fall einer verdiinnten Partikelphase strebt der Abstand zweier Partikel
s —oo und damit gehtg, —1. Sind die Partikel dagegen kompakt, so geht

s —0 und damitg,  —oo. Die Beschreibung der radialen Verteilungsfunktion
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ist analog einer Virial-Gleichung fiir die Zustandsgleichung eines realen Gases.
Fiir Starrkorper (unendliches Potential) ergibt sich die Formel von Syamlal
(1987) bei Modifizieren das Modell von Carnahan-Starling (1969):

2
G0 =— 3, % (Gl. 3.20)

_ R -2 -
-, 2(-a) 20-a)

Ma und Ahmadi (1985) haben ein Modell fiir den Virial-Koeffizienten vorge-
stellt.

_1+2,5a,+4,5a +4,52a;
(1 _ ( as )3)0,678

§,max

(GL 3.21)

0,ss

In der Literatur gibt es auBler den obigen Formeln verschiedene empirische
Ansiétze filir die radiale Verteilungsfunktion. Die am haufigsten verwendeten
Ansitze stammen von Lun et al. (1984). Arastoopour (2005) hat das Modell wie
folgt vorgeschlagen:

1
a

(1%

§,max

Abbildung 3.16 zeigt die radiale Verteilungsfunktion in Abhéngigkeit des
Partikelvolumenanteils fiir die verschiedenen Modelle.
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Abbildung 3.16: Radiale Verteilungsfunktion g in Abhdngigkeit von dem Partikelvo-

lumenanteil.

Abbildung 3.17 zeigt, dass die Wahl des Modells fiir die radiale Verteilungs-
funktion keinen Einfluss auf die Fluiddynamik im Diisenstrahl hat. Alle unter-
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suchten Modelle ergeben nahezu identische Verlaufe fiir die axiale Partikelge-
schwindigkeit im Diisenstrahl, was an dem im Diisenstrahl vorliegenden niedri-
gen Partikelvolumenanteil liegt. Fiir die weiteren Rechnungen wird fiir die Ra-
dialverteilung das Modell von Lun (1984) verwendet.

—s—Lun

—— SyamlalObrien
Ma-Ahmadi

== =Arastoopour

Axiale Partikelgeschwindigkeit [m/s]

0 10 20 30 40
Radius [mm]

Abbildung 3.17: Axiale Partikelgeschwindigkeit fiir verschiedene Radialverteilungs-
modelle, 70 mm oberhalb der Diisenmiindung.

Packungslimit

In den oben erwihnten Formeln fiir die radiale Verteilungsfunktion erscheint
der Parameter Packungslimit ¢, der den maximalen Volumenanteil der Par-
tikelphase beschreibt. In der Berechnung wird ¢, = 0,63 (Standardwert von

Fluent) angenommen, was geringfligig kleiner ist als die kubisch dichteste Zu-
fallspackung mit «, =0,64. In Abbildung 3.18 ist die axiale Partikelge-

§,max,zp
schwindigkeit im Diisenstrahl (70 mm oberhalb der Diisenmiindung) fiir ver-
schiedene Packungslimits dargestellt. Die Ergebnisse zeigen, dass die Partikel-
geschwindigkeiten im Diisenstrahl unabhéngig vom Packungslimit sind.
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Abbildung 3.18: Axiale Partikelgeschwindigkeit fiir verschiedene Packungslimits,
70 mm oberhalb der Diisenmiindung.

Reibung zwischen den Partikeln

Im dichten Bettbereich spielt die Reibung zwischen den Partikeln eine wichti-
ge Rolle. Wenn der Volumenanteil der Partikel sich zu dem maximalen Volu-
menanteil der dispersen Phase nihert, wird die Schubspannung hauptséchlich
durch die Reibung zwischen den Partikeln erzeugt. Dazu werden Simulationen
mit und ohne Reibungsviskositit durchgefiihrt. Zwei empirische Modelle fiir die
Reibungsviskositit sind vorhanden, das Modell von Schaeffer (1987) sowie das
Modell von Johnson-Jackson (1987).

Die Reibungsviskositit s, ;.. ist von Schaeffer (1987) dargestellt als:

_ PpiSinQ
Hy fiic > \/E
wobei p,. der Reibungsdruck und ¢ der Reibungswinkel ist. pj,. ist berechnet
nach Schaeffer (1987) beim kritischen Zustand:

10%(a. —ar. . )" a.>a.
pfrl‘ — pL‘ — ( s S,mll’l) s §,min (Gl. 3.24)
0 o, <a

s,min

(Gl. 3.23)

oder nach Johnson (1987):
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P=p=1 (am>a) (GL. 3.25)

0 a.<a

s s,min

Als Reibungswinkel fiir lockere Schiittungen mit niedrigem Volumenanteil kann
der Wert von ¢=25-30° angenommen werden. Die in Gleichung 3.23 enthaltene
zweite Invariante des Spannungsdeviators /,,, kann in allgemeiner, dreidimen-

sionaler Form dargestellt werden:

1 2 2 2
[ZD = g|:(l)x,ll - Dx,zz) + (Dx,zz - Dx,33) + (D,y,33 - Ds,ll) :|+ Dsz,lz + D,s-z,zs + D.y2,31
(Gl. 3.26)
mit
ou . Ou .
D, =L i Hi (Gl.3.27)
o2l ox, oy

Dabei wird insbesondere untersucht, ob die Reibungsviskositit einen direkten
Einfluss auf die Fluiddynamik im Diisenstrahl hat. Die Rechnungen mit Rei-
bungsviskositit unter Verwendung des Modells von Schaeffer (1987) zeigen
nahezu keinen Unterschied im Vergleich zur Rechnung ohne Reibungsviskositét
(Abbildung 3.19). In der Simulation mit dem Modell von Johnson-Jackson
(1987) ist die Breite des Diisenstrahls nahezu unverdndert gegeniiber der Ver-
nachldssigung der Reibungsviskositdt. Auch ergeben sich fiir die mit diesem
Modell berechneten Partikelgeschwindigkeiten die gleichen Werte wie bei der
Rechnung ohne Beriicksichtigung der Reibung, auller in der Mitte des Diisen-
strahls, wo aber der Feststoffanteil relativ gering ist, sodass die Reibungsviskosi-
tat fiir weitere Simulationen nicht beriicksichtigt wird.
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Abbildung 3.19: Axiale Partikelgeschwindigkeit fiir verschiedene Reibungsmodelle,
70 mm oberhalb der Diisenmiindung.

Granulattemperatur

In der kinetischen Gas-Theorie fiir das Granulat ist die Granulattemperatur
0O, eine wichtige GroBe. Die Granulattemperatur kann nun auf zwei unter-
schiedliche Weisen ermittelt werden. Die eine ist die vollstindige (numerische)
Losung der Transportgleichung fiir die Granulattemperatur. Nimmt man hinge-
gen an, dass die Energie der Partikel nur lokal dissipiert, das heifit, dass die
Energiedissipation durch Kollision dominant ist, so kann die Energieerzeugung
und Dissipation ndherungsweise gleich gesetzt werden. Somit lasst sich die Gra-
nulattemperatur algebraisch bestimmen (Syamlal, 1993, siehe Kapitel 9.7). Ab-
bildung 21 zeigt, dass die Losungsmethode zur Ermittlung der Granulattempera-
tur (Losung mit oder ohne Transportgleichung der Granulattemperatur) einen
grofen Einfluss auf die Simulationsergebnisse hat.



38 3 Simulation der Fluiddynamik

9.0
l 75

6.0

45

I 30

15

0.0

-1.5

Abbildung 3.20: Kontur der Partikelgeschwindigkeit mit und ohne numerische Be-
rechnung der Granulattemperatur.
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Abbildung 3.21: Vergleich der Partikelgeschwindigkeit mit und ohne numerische Be-
rechnung der Granulattemperatur, 70 mm oberhalb der Diisenmiindung.

Die berechneten Geschwindigkeiten ohne die numerische Losung der Trans-
portgleichung fiir die Granulattemperatur (algebraisch) geben die maximale Par-
tikelgeschwindigkeit aus der Messung gut wieder, jedoch ist die berechnete Dii-
senstrahlbreite etwas zu schmal. Hingegen stimmt die Breite bei der Modellie-
rung mit vollstdndiger Losung der Transportgleichung besser iiberein, allerdings
wird hier die Geschwindigkeit unterschétzt. In diesem Fall gibt die Rechnung
mit analytischer Bestimmung der Granulattemperatur die experimentellen Daten
besser wieder.

Auflerdem ist die Rechnung mit vollstdndiger Losung der Transportgleichung
fiir die Granulattemperatur numerisch aufwendig, weil eine zusétzliche Trans-
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portgrofie beriicksichtigt werden muss. Hierbei werden kleinere Zeitschritte be-
ndtigt, um eine stabile Konvergenz zu gewéhrleisten. Daher wird die Granu-
lattemperatur in den nachfolgenden Berechnungen nur analytisch, nicht nume-
risch bestimmt.

Fazit: Die radiale Verteilungsfunktion, die Restitutionskoeffizienten, das Pa-
ckungslimit sowie die Reibungsviskositit haben keinen wesentlichen Einfluss
auf die Fluiddynamik im Diisenstrahl. Daher werden hier die vorgegebenen Mo-
delle bzw. Modellgroen verwendet. Demgegentiber wirkt sich die Losungsme-
thode fiir die Granulattemperatur sehr wohl auf die Fluiddynamik im Diisen-
strahl aus. Anhand experimenteller Daten konnte gezeigt werden, dass die
Rechnung ohne numerische Losung der Transportgleichung in der Mitte des Dii-
senstrahls das Experiment besser beschreibt, die Rechnung mit numerischer L6-
sung der Transportgleichung jedoch insgesamt besser beschreibt. Allerdings ist
die Rechenzeit bei Beriicksichtigung der Transportgleichung fiir die Granu-
lattemperatur héher und die Rechnung ist nicht stabil. Der Zeitschritt muss wéh-
rend der Rechnung fortlaufend angepasst werden (manchmal sehr klein 1,0¢”'s),
um eine stabile Losung zu gewihrleisten. Daher wird die Granulattemperatur im
Folgenden algebraisch ermittelt.

Fiir die folgenden Rechnungen werden die aufgefiihrten Modelle und Koeffi-
zienten verwendet:

Radiale Verteilungsfunktion: Modell von Lun (1984)
Restitutionskoeffizient: e, = 0,9
Reibungsviskositdt: ohne

Granulattemperatur: algebraisch

3.2.5 Drag-Koeffizienten Modelle

Benyahia et al. (2006), Beetstra et al. (2007), Holloway et al. (2010) haben
gezeigt, dass der Drag-Koeffizienten K, zwischen Gas und Partikel eine grof3e
Rolle zur Beschreibung der Wirbelschicht spielt, insbesondere fiir eine Wirbel-
schicht, in welcher die Feststoffkonzentration im Ubergangsbereich zwischen
verdiinnter (dilute) und dichter (dense) Partikelphase liegt, z. B., ein Riser in ei-
ner zirkulierten Wirbelschicht. In solchen Situationen werden die Wechselwir-
kungen zwischen Gas- und Partikelphase, die iiber den Drag-Koeffizient mit
dem Modell von Gidaspow (1994) berechnet werden, liberschétzt. Daher werden
Drag-Modelle basierend auf der Lattice-Boltzmann-Methode nach Hill et al.
(2001) erstellt, in dem die Drag-Koeffizienten mittels Losung der Lattice-
Boltzmann Gleichungen von einer Partikel-Gas Suspension generiert werden.
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Zwei Drag-Modelle basierend auf dieser Methode werden diskutiert, zum einen
die Drag-Korrelation von Benyahia (2006) und zum anderen die Drag-
Korrelation von Beetstra (2007).

Gemal dem Stokes‘schen Gesetz wird ein F-Faktor fiir Drag F; definiert:

P:Jrug
F,=—"%_ (GL. 3.28)
3mudU
Allerdings steht F in der Rechnung von Hill et al. (2001) nicht fiir die visko-
sen Widerstandskrifte, sondern fiir die gesamte Kraft (F,) einschlieBlich der
hydrostatischen Krifte durch einen Druckgradienten Vp .

Die Beziehung zwischen F,; und F ist:

F,=F(1-a,) (Gl. 3.29)
mit ¢ als Volumenanteil der Feststoffphase. Der Impulsaustauschkoeffizient
wird dann formuliert als:

K, =18u, (1o, ) o, = (GL. 3.30)

s dz
oder

F
K,,=18u,(1 —ax)a‘.d—‘é. (GL. 3.31)

Nach dem Fitten der simulierten Ergebnisse von Hill et al. (2001) ergibt sich
flir F' eine abschnittsweise definierte Funktion nach Benyahia (2006). Die detail-
lierte Form ist in Kapitel 9.9 zu finden.

Ein dhnliches Modell wurde von Beetstra (2007) vorgestellt, welches sowohl
die monodisperse als auch die polydisperse Verteilung der Partikel beriicksich-
tigt (siche Kapitel 9.9). Das bis jetzt am héufigsten verwendete Modell von
Gidaspow (1994) kombiniert die Modelle von Ergun (1952) und Wen-Yu (1966),
kann auch in dieser Weise definiert werden (siehe Kapitel 9.9). Die Abhéngig-
keiten des F-Faktors von der Reynolds-Zahl bei einem konstanten Volumenan-
teil der Partikel bzw. von dem Volumenanteil der Partikel bei einer konstanten
Reynolds-Zahl sind in Abbildung 3.22 dargestellt.
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Abbildung 3.22: F-Faktor in Abhdngigkeit von Reynolds-Zahl und Partikelvolumenan-
teil fiir verschiedene Modelle.

Im ersten Diagramm ist der F-Faktor {iber die Reynolds-Zahl Re bei einem
Feststoffanteil von o, = 0,4 dargestellt. Im zweiten Diagramm ist der F-Faktor
iiber dem Feststoffanteil bei einer konstanten Reynolds-Zahl von Re = 40 darge-
stellt. Hier ist der Feststoffanteil nur bis o, = 0,2 aufgetragen, weil die Wen-Yu
Gleichung (1966) nur in diesem Bereich giiltig ist. Die Abhingigkeit des F-
Faktors von Feststoffanteil und Reynolds-Zahl ist fiir einen erweiterten Bereich
gemél dem Benyahia-Modell (2006) in Abbildung 3.23 dargestellt.
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Abbildung 3.23: F-Faktor(Benyahia-Modell) in Abhdngigkeit von Reynolds-Zahl (0-
5000) und Partikelvolumenanteil (0-0,63).

Simulationsrechnungen wurden mit verschiedenen Widerstandskoeffizienten-
Modellen fiir den Standardfall durchgefiihrt. Die berechneten Partikelgeschwin-
digkeiten im Diisenstrahl 70 mm oberhalb der Diisenmiindung sind in Abbil-
dung 3.24 dargestellt. Es ergeben sich vergleichbare Geschwindigkeitsverldufe
mit den verschiedenen Modellen. In der Mitte des Strahls beschreibt das Modell
von Gidaspow (1994) die Partikelgeschwindigkeit besser. Das liegt wahrschein-
lich daran, dass fiir eine relativ verdiinnte Partikelphase, wie sie im Diisenstrahl
vorliegt (Partikelvolumenanteil < 0,1), die Wen-Yu-Gleichung (1966) besser als
die neuen Korrelationen die Realitét abbilden kann.
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Abbildung 3.24: Simulierte axiale Partikelgeschwindigkeit in einem Abstand von
70 mm oberhalb der Diisenmiindung fiir verschiedene Widerstandsmodelle (Gidaspow
(1994), Benyahia (2006), Beetstra (2007)).

Fazit: Nach den Erwartungen miisste das Modell von Gidaspow (1994)
schlechter die Physik beschreiben als die anderen Modelle. Die anderen Modelle
sind physikalisch besser begriindet. Aber der Vergleich mit dem Experiment
zeigt, dass fiir den vorliegenden Fall das Modell von Gidaspow (1994) am bes-
ten geeignet ist, daher wird es im Folgenden verwendet.

Weiterhin wurde mit diesen Einstellungen eine 3D-Rechnung fiir den Stan-
dardfall durchgefiihrt. Es ergibt sich eine gute Ubereinstimmung zwischen der
3D- und 2D-achsensymmetrische Rechnung (siche Kapitel 9.8).

3.2.6 Gitterunabhingigkeit

Die Gitterunabhingigkeit wurde untersucht, um die Rechengenauigkeit zu
liberpriifen bzw. das Verhiltnis von Gitterfeinheit zum Rechenaufwand zu opti-
mieren. Dabei kann die Komplexitit der Rechnung reduziert werden, indem die
Anlage nur bis zu einer Hohe von 1200 mm betrachtet wird, da im Standardfall
die Partikel im Diisenstrahl eine Hohe von 1000 mm nicht iiberschreiten. Dazu
wird zunéchst ein Gitter mit 5200 Zellen erstellt, welches zwei Mal durch soge-
nannte ,.hanging nodes* adaptiert wird. Dadurch erhoht sich die Zahl der Zellen
auf das 4- bzw. 16-fache gegeniiber dem Ursprungsgitter.
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Abbildung 3.25: Gitter mit verschiedener Feinheit (Anzahl der Gitterpunkte: 5200,
23000,96000).

Die drei generierten Gitter (Anzahl der Gitterpunkte 5200, 23000, 96000) sind
in Abbildung 3.25 dargestellt. Fiir diese Gitter wird nun jeweils der Standardfall
(zweiphasiges System Luft-Partikel, Randbedingungen nach Tabelle 3.2) be-
rechnet.

- 8
E , ——Zellenanzahl 5200
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Abbildung 3.26: Simulierte Partikelgeschwindigkeit fiir verschiedene Gitterfeinheiten.

Das Geschwindigkeitsprofil der Partikel 70 mm oberhalb der Diisenmiindung
ist in Abbildung 3.26 dargestellt. Die Rechenergebnisse wurden dabei iiber eine
Prozesszeit von mindestens 20 s gemittelt. Sie zeigen eine Gitterunabhingigkeit
flir die Simulation (Die Untersuchung durch Richardson-Extrapolation (Quarte-
roni et al. 2002) wird in Kapitel 9.10 diskutiert). Die benétigten Rechenzeiten
(Rechnungen bei single core mit 3G Taktfrequenz) fiir diese drei Simulationen
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sind in Tabelle 3.5 aufgefiihrt. Es ist ersichtlich, dass die Rechenzeit mit der

zunchmenden Anzahl der Gitterpunkte exponentiell ansteigt.

Tabelle 3.5: Rechenczeit fiir verschiedene Gitterfeinheit.

Zahl der Zellen CPU Zeit [h/10s Prozesszeit]
5200 46
23000 74
93000 488







4 Modellierung der einzelnen Mechanismen

Die Modellierung des Zweiphasensystems erfolgt durch den Euler-Euler-
Ansatz. Auf dieser Basis sollen die Mechanismen der Tropfenabscheidung, Par-
tikeltrocknung etc. mittels eigener Funktionen (User-Defined-Functions, UDF)
implementiert werden. Vier Mechanismen sind fiir die Partikelentstehung und
das Partikelwachstum von Bedeutung: Tropfenabscheidung, Trocknung, Stau-
beinbindung und Keimbildung. Weitere Mechanismen wie Bruch, Abrieb und
Makro-Agglomeration treten bei der Wirbelschicht-Sprithgranulation auch auf,
werden aber zunéchst nicht modelliert.

4.1 Modellierung der Tropfenabscheidung

Die Tropfenabscheidung ist einer der beiden fiir das Partikelwachstum wich-
tigen Mechanismen. In der Modellierung wurde die Tropfenphase als eine zu-
sdtzliche Euler-Phase betrachtet. Die Wechselwirkungen zwischen den Tropfen
und der Luft werden mithilfe des Modells von Schiller-Naumann (1935, siehe
auch Crowe, et al. 1998) beriicksichtigt. Die Wechselwirkungen zwischen Trop-
fen und Granulaten werden durch Tropfenabscheidung beriicksichtigt, wobei das
Modell der Tréigheitsabscheidung nach Loffler (1988) verwendet wird. Der Ab-
scheidegrad 7 teilt sich nach Loffler (1988) in den Auftreffgrad ¢ und Haftan-
teil /2 auf:

n=@-h (GL 4.1)
Der Auftreffgrad ¢ beschreibt die Auftreffwahrscheinlichkeit der Tropfen auf

der Partikeloberflache. Er ist nach Loffler (1988) eine Funktion von Reynolds-
und Stokes-Zahl:

St Y
= Gl 4.2

¢ (St + b} ( )
.

Re = Pl (Gl. 4.3)

Hy

2

St = LoVl (Gl. 4.4)
18u,d,

Dabei sind a und b experimentell bestimmte Parameter, die iiber den Giiltig-
keitsbereich der Reynolds-Zahl abschnittsweise gegeben sind (s. Tabelle 4.1).
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Tabelle 4.1: Konstanten a und b in Abhdngigkeit von Reynolds-Zahl

Re Re<1 1<Re<30 | 30<Re< 50 | 50<Re< 90 Re >90
0,65 1,24 1,03 1,84
b 3,7 1,95 2,07 0,506 0,25

Der Haftanteil / gibt die Haftwahrscheinlichkeit nach dem Auftreffen der
Tropfen auf der Partikeloberfliche an. Nach Panao und Moreira (2004) lassen
sich 4 Fille unterscheiden. Die Tropfen konnen ohne Deformation auf der Ober-
flache aufsetzen und haften. Sie konnen auch reflektiert werden, auf der Ober-
fliche spreiten oder zerstdubt werden. Zur Berechnung der einzelnen Fille kann
eine von der Weber-Zahl abhingige Korrelation verwendet werden.

Fall 4 - Haften Fall 3 - Reflexion

[
. . .

Fall 2 - Spreiten Fall 1 - Zerstaubung

Abbildung 4.1: 4 Fille beim Prallen eines Tropfens auf eine Oberfliche nach Panao
und Moreira (2004).

Der fiir das Auftreten einer dieser Félle entscheidende Parameter ist die kriti-
schen Weberzahl, We=(pu’d)/o. Nach Panao und Moreira (2004) werden die
vier Félle durch folgende kritische Weber-Zahlen voneinander abgegrenzt: We-
i3 = 2, Wegi 2= 20, und We,,;, ;= 450. Der Haftanteil wird fiir jeden Fall unter
Beriicksichtigung einer Kugelform (Zank, 2003) berechnet. In Tabelle 4.2 sind
die Berechnungsvorschriften fiir den Haftanteil in Abhéngigkeit von der Weber-
zahl dargestellt. Da die Geschwindigkeitskomponente senkrecht zur Tropfen-
oberfliche mit dem Abstand zur Granulatmitte abnimmt, kann vollstindige
Tropfenhaftung nur im &ufleren Bereich der Projektionsfliche erfolgen. Das
Verhiltnis dieser Fliche zur Projektionsfliche kann als Haftanteil interpretiert
werden (Griinewald, 2011):
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Tabelle 4.2: Haftanteil in Abhdingigkeit von der Weber-Zahl.

We<Wei3
(Haft)

2
h = min{[u""i"3J ,IJ
urel

Wecrit,3SWCSWCCmQ uw, 2 "o, 2
(Reflexion) hy =| 2 | | e
urel urel

Wecm,z<WeSWecm,, u,. 2 ", 2
(Spreiten) by =| —el | | et
urel urel
We>Wecrit,l u 2

. h = max 1 _ crit,1 , O

(Zerstaubung) 4 (—um

Nur im ersten und dritten Fall bleibt der Tropfen haften. Der zweite und vierte
Fall (Reflexion und Zerstdubung) hat keine Auswirkungen auf die Tropfenpha-
se. Es ist zu beachten, dass diese Berechnungsgleichung eine Vereinfachung
dargestellt. Die extremen Diisenbetriebsbedingungen, bei denen sehr hohe Auf-
prallgeschwindigkeiten der Tropfen auf Partikeln und somit Prallzerstaubung
auftreten kann, wurden nicht wiedergegeben, sodass sich der gesamte Haftanteil
wie folgt berechnet:

h="h+h
Die differentielle Tropfenabscheidung in der Partikelschiittung wird nach
Loffler (1988) wie folgt formuliert:

dN,, :_1’5'77(% a,
(04

Tr s g

(GL. 4.5)

dh (Gl. 4.6)

mit dem Abscheidegrad der Einzelpartikel 7 und einer differentielle Hohe dh.

Um dieses Modell in CFD zu implementieren, wird die Abscheidung iiber ei-
ner zum Quadrat dquivalenten Rechenzelle mit einer Zellenhdhe von 44 inte-
griert mit der Annahme, dass sich alle Partikel in einer Zelle gleich verhalten
(Abbildung 4.2):

AN, l o
L=1-exp(-L5-n——=Ah
N p( U )

Tr s g

(GL. 4.7)
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Abbildung 4.2: Tropfenabscheidung im monodispersen System.
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Da sich die Partikel im Modell von Loffler (1988) nicht bewegen, wird hier in
der Rechnung als Korrektur noch das Verhéltnis aus der Relativgeschwindigkeit
zwischen Tropfen und Partikel v,,; und der Tropfengeschwindigkeit vy, einge-
fiihrt:

AN, 1
V1 =1—eXp(—1,5‘U—&@Ah)=77ceu (GL. 4.8)
NTr ds g Vrr

Im 2D-Problem wird die dquivalente Zellenhéhe aus dem 2D-Zellvolumen,
welches im 2D-Fall einer Flache entspricht, berechnet:

Ah=\2D C VOLUME (G1. 4.9)

Im 3D-Fall kann die dquivalente Zellenhdhe direkt aus dem 3D-Zellvolumen
berechnet werden.

Ah=3C_VOLUME (GL. 4.10)

Die Tropfenabscheidung von der Tropfenphase zur Partikelphase wird mithil-
fe des ,,DEFINE MASS TRANSFER®* Makros in Fluent implementiert. Dabei
besteht die Partikelphase aus zwei Spezies und zwar Tropfen und Feststoff. Der
Eintrittsmassenstrom der Tropfenphase in eine Zelle wird durch Summierung
der Eintrittsstrome der Tropfen durch die Zellenfldchen einer Zelle berechnet.

4.1.1 Experimentelle Validierung der Tropfenabscheidung

Um die Rechnung zu validieren, wird fiir drei Félle mit unterschiedlicher
Bettmasse bzw. Partikelgrofe der Abscheidegrad berechnet und mit experimen-
tellen Daten verglichen. Diese Anhéngigkeit ist in Abbildung 4.3 beispielhaft fiir
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eine Bettmasse von 0,6 kg, 1 kg und 1,4 kg dargestellt. Im Experiment wird der
Abscheidegrad jeweils fiir den Konti-Prozess im stationiren Zustand gemessen,
das heif3it, die Bettmasse ist in diesem Fall konstant. Bei der Simulation wird der
Abscheidegrad fiir kurze Zeiten berechnet. Dies entspricht einer Momentauf-
nahme der Abscheidegrade fiir die gegebenen Bettmassen. Dabei wird beobach-
tet, dass der Abscheidegrad mit zunehmender Bettmasse leicht zunimmt. Diese
Ergebnisse geben die experimentellen Daten von Zank (2003) (Abbildung 4.3)
gut wieder. Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 4.3 dargestellt.

Tabelle 4.3: Versuchsbedingungen zur Validierung der Tropfenabscheidung.

Diisen- | Fluidisations- | externe | Produkt Feststoff in
luft luft Kerne Suspension
Massenstrom 12 90 0,075 ca.l,3 1,5
[kg/h]
Temperatur 30 150
[°C]
1,0
0.8 A — Tl
3
5 0,6 4
e
JE 0.4 4 Experiment
j + Simulation
Cd —Trendlinie der Simulation
0,2 4
0.0 T T
0 500 1000 1500

Bettmasse [g]

Abbildung 4.3: Vergleich des Abscheidegrads mit dem Experiment (Zank, 2003).

Aus der an die Daten der CFD-Simulationen angepasste Kurve (Abbildung
4.3) wird die Partikelwachstumsgeschwindigkeit mithilfe des abgeschiedenen
Tropfenmassenstroms und der Gesamtoberflache der Partikelphase, welche aus
dem zweiten Moment m;, berechnet wird (7'm;), gerechnet:
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d(1/6-xL 2 2
G, -2 _ (116:2L) _1 7L (L) =L (GL 4.11)
dt dt 2 dt 2
n*z
G, =—r (Gl. 4.12)
' NGraanran

Der iiber die gerechnete Zeit £, gemittelte Massenstrom der Tropfenab-
scheidung 1, , ergibt sich zu:

- ritg,, (¢)dt ()AL
ms,Triab :J‘Si FS,Sus :Z:;Th() (Gl 413)
rechen rechen

Der Massenstrom der Tropfenabscheidung bei jedem Zeitpunkt t 7z, ,(¢)

wird in Fluent als das Volumenintegral vom ,,Mass-Transfer* (Integration der
volumenbezogenen Massenstrome von der Tropfenphase zu den Granulatphasen
in jeder Zelle 71, ,, ,, (¢) tiber das gesamte Volumen) berechnet.

n./ls,Triab (t) = J.n./lSus,V (t)dv " XES Sus — zms,Triab,Va,,“ (t)Vcell,ixFS,Sus (Gl. 4.14)
(7,7 (£)1= kg/(m’ s) und xzg,s ist der Feststoffgehalt der Suspension.

In diesem Fall wachsen alle Partikel gleich schnell, weil ein monodisperses
System betrachtet wird. Mit der berechneten Wachstumsrate wird nun die Ande-
rung der PartikelgroBe durch Ldsen der Populationsbilanz bestimmt. Die 14n-
genbezogene Wachstumsgeschwindigkeit nimmt mit zunehmender Bettmasse
wihrend eines Batch-Versuchs aufgrund der vergroBerten Oberflache der Parti-
kel ab (Abbildung 4.4).

5

©

L8]

G [umimin]

0 0,5 1 1,5 2 25 3
Bettmasse [kg]

Abbildung 4.4: Die Wachstumsrate in Abhdngigkeit von der Bettmasse in einem Batch-

Versuch.
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Die Daten eines Semi-Batch-Versuches ohne Staubriickfiihrung stehen zur
Verfligung (Griinewald, 2011), um die simulierte PartikelgroBle zu validieren.
Der Semi-Batch-Versuch ohne Staubriickfiihrung ist der einfachste Versuch. In
diesem Fall konnen Staubeinbindung und Keimbildung ausgeschlossen werden,
somit wachsen die Partikel lediglich durch Tropfenabscheidung. Die in Tabelle
4.4 aufgelisteten Versuchsbedingungen werden fiir den Standardfall verwendet.
Alle andere ausgewihlte Versuche zur Validierung der Mechanismen, Semi-
Batch Versuch mit Staubriickfithrung, Konti-Versuch mit externe Kerndosierung
und Produktabfuhr aber ohne Staubriickfiihrung und Konti-Versuch mit
Staubriickfiihrung werden unter diesen Versuchsbedingungen durchgefiihrt
(Griinewald, 2011).

Tabelle 4.4: Standard-Versuchsbedingungen fiir den Granulationsversuch.

Fluidisationsluft
Massenstrom: 75 kg/h Temperatur: 182 °C
Diisenluft
Massenstrom: 12 kg/h Temperatur: 30 °C
Sichtluft
Massenstrom: 12,4 Nm*/h Temperatur: 20 °C
Wirbelschicht
Temperatur: 80 °C
Suspension
Massenstrom: 4,3 kg/h Temperatur: 30 °C
Zusammensetzung:
Wasser: 65 Ma-%
Feststoffgehaltiysgesam: 35 Ma-%

davon 2 Ma-% (Xpyp s =6 %)
Calciumcarbonat (Typ Calcilit 4G, Firma: Alpha Calcit)

Polyvinylpyrrolidon (PVP) (Typ Kollidon 30, Firma: BASF AG)

600 g Granulate mit einem Durchmesser zwischen 300-400 um werden als
Vorlage in den Granulator gefiillt.

Die mittlere Partikelgrofle aus der Simulation und dem Experiment {iber der
Zeit ist in Abbildung 4.5 dargestellt. Generell stimmen die simulierten Partikel-
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groBen gut mit den experimentellen iiberein. Lediglich am Ende des Versuchs
wird die experimentell ermittelte PartikelgroBe etwas liberschétzt, die Abwei-
chung betrégt lediglich 0,5 %. Dies konnte am Partikelabrieb liegen, der mit zu-
nehmender Bettmasse eine grofere Rolle spielt. Die Rechnung zeigt jedoch,
dass der Abrieb zunichst vernachléssigt werden kann.

700
—Simulation

A Experiment -

600 4

500

400 A

d3o [pm]

300 4

200 A

100 A

0 T T T T T T T T

0 10 20 30 40 50 60 70 80 a0
Zeit [min]

Abbildung 4.5: Anderung des Partikeldurchmessers im Batch-Versuch.

Fazit: Die Tropfenabscheidung fiir ein monodisperses System wurde unter-
sucht. Die simulierten Daten geben die experimentellen Daten gut wieder. Die
von der Partikelgroe abhingige Wachstumsrate wird spéter bei der Rechnung
fiir das polydisperse System diskutiert. AuBerdem hat sich gezeigt, dass der Ab-
rieb gegentiber der Tropfenabscheidung zunéchst vernachlissigt werden darf.

4.2 Modellierung der Trocknung

Neben der Tropfenabscheidung ist die Staubeinbindung der zweite wichtige
Partikelwachstumsmechanismus. Dieser Mechanismus tritt auf, wenn Staub, der
durch den sogenannten ,,Overspray* und den Abrieb entsteht, in den Prozess zu-
riickgefiihrt wird. Um die Staubeinbindung zu modellieren, muss die Oberfla-
chenfeuchte der Partikelphase bekannt sein. Diese wird beeinflusst durch Trop-
fenabscheidung und Trocknung. Deshalb wird zunichst das Trocknungsverhal-
ten der Partikel in der Wirbelschicht simuliert. Aufgrund der Porositdt kdnnen
die abgeschiedenen Tropfen in das Innere der Partikeln eingesaugt werden, wo-
bei aus experimentellen Daten bekannt ist, dass dieser Einsaugvorgang erst nach
einigen zehn Millisekunden abgeschlossen ist. Daher wird hier angenommen,
dass im Diisenstrahl keine Einsaugung stattfindet und die Tropfen erst auflerhalb
des Diisenstrahls vollstdndig ins Innere der Partikeln eingesaugt werden. Somit
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wird die Rechnung der Trocknung folgendermalien untergliedert: Auflerhalb des
Diisenstrahls wird die Trocknung im 2. Trocknungsabschnitt gerechnet, im Dii-
senstrahl wird die Trocknung im 1. Trocknungsabschnitt unter Beriicksichtigung
der durch die Tropfenabscheidung gebildeten Oberflache gerechnet.

4.2.1 Modellierung der Trocknungskinetik

In der Literatur wurde die Trocknung der Granulate in einer Wirbelschicht
durch die Bilanzierung beschrieben (Heinrich & Morl, 1999; Tsotsas & Mujum-
dar, 2007). In dieser Arbeit wurde die Trocknung der Granulate gekoppelt mit
dem Geschwindigkeitsfeld in CFD berechnet. Innerhalb des Diisenstrahls ist die
Oberflache der Partikel feucht. Die durch die Tropfenabscheidung gebildeten
Fliissigkeitsfilme spreiten auf der Partikeloberfliche. Um die durch die Fliissig-
keit benetzte Oberflache abzuschitzen, muss die Filmdicke nach dem Stof3 zwi-
schen Tropfen und Partikel bekannt sein. Die Abhingigkeit der Filmdicke von
der Aufprallgeschwindigkeit wird mithilfe des Modells von Asai (1993) bzw.
Toivakka (2003) berechnet. Die Berechnung wird in Kapitel 4.2.3 diskutiert.

M,

!‘,l'- A

Op_r

Gas-Phase
Abbildung 4.6: Trocknung des Partikels im Diisenstrahl.

Bei der Trocknung wird angenommen, dass die Filmoberflache sich nicht dn-
dert, aber der Film in radialer Richtung schrumpft und somit immer diinner
wird. Die Gesamtverdunstungsfliche bleibt daher erhalten. Um die Trocknungs-
geschwindigkeit an dieser Filmoberflache (1. Trocknungsabschnitt) zu bestim-
men, wird die Filmoberflachentemperatur benétigt. Diese Temperatur wird mit-
hilfe einer Energiebilanz um den Film bestimmt:

ar, 2 .
¢, My 7: = A;F A (T, =T, ) =ty A, + @ oA, (T, =T, ) =0 (Gl. 4.15)
| S ——
Op_p
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Hierbei wird angenommen, dass der Film zu jedem Zeitpunkt einen stationdren
Zustand erreicht.

Die zur Berechnung der Trocknung benétigten Stoffeigenschaften sind in Ka-
pitel 9.11 zu finden. Der Verdampfungsmassenstrom 7z, aus dem Film wird mit

dem linearen Stofftransport-Ansatz berechnet:

ar. A
CprMp th = A;F Ay (Ts _TF,O)
- (Gl 4.16)
_MWﬁpg

(P:V (TF,O) - pgesj;g )AFAhv + Ay (TL’ - TF,O) =0

ges
Hier wird angenommen, dass der Partialdruck py,,, des Wassers an der Pha-
sengrenze gleich dem Dampfdruck p, ist. Mithilfe der Lewis-Beziehung

(Baehr & Stephan, 2006) kann der Stoffiibergangskoeffizient f durch den Wir-
meiibergangskoeffizienten «,._ ersetzt werden:

Cr g

=p.c, Le"=pec, (Gl 4.17)

(Le fiir das Luft-Wasser Gemisch ist ungeféhr 1).

Die Antoine-Gleichung zur Beschreibung des Dampfdruckes von Wasser
wird hier mit einem Polynom zweiter Ordnung im Temperaturbereich zwischen
30-100 °C approximiert (Abbildung 4.7):

B
“(T) = A, +—4 |~ AT*+BT+C Gl. 4.18
p()expLA“CJ ( )

A

Tabelle 4.5: Antoine Parameter und Konstante fiir quadratische Approximation der
Antoine-Gleichung.

Antoine Parameter Quad. Approximation
Ap=23477 A =2291
B, =-3984,922 B=-1,408-10*
Ca=233,426 C=2,182-10°
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Abbildung 4.7: quadratische Approximation der Antoine Gleichung von 30 bis 100 °C.

Damit ldsst sich die Temperatur an der Filmoberfldche analytisch bestimmen:

A M, BoAh .
£ (Ts _TF,O)_M(AT;,O +BTF,0 + C_pgesyg)"’ﬁpgcpg (Tg _TF) =0
AxF pges
(Gl. 4.19)
M, BpAh A A. M, BpAh B
w BPAR, Tﬁ,o N wBPAh, n ﬁpgcpg Ty,
pge.s‘ F pges
a b (Gl. 4.20)
— Ar T +MWﬁﬁAhvj;g +ﬂ,0gcpng _MC‘ =0
A)CF A ges
C
_ [ 2
Tpp= %‘!Mac (Gl. 4.21)
M,Bp, . 3
, = %(pw (Tr0)~ Pou) (Gl 4.22)
ges

Der Stoffiibergangskoeftizient wird mithilfe der im VDI-Wirmeatlas (1997)
gegebenen Sherwood-Korrelation fiir Kugeln bestimmt:

B= S};—'D (Gl. 4.23)

s

Mit D als Diffusionskoeffizient der Luft und d als der Partikeldurchmesser.
Die Sherwood Zahl errechnet sich folgendermaflen nach Gnielinski (siche auch
VDI Wirmeatlas, Abschnitt Gj, 2006) bzw. Groenewold & Tsotsas (1999):
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Sh=Sh,, +SK., +Sh, (Gl. 4.24)

Sh,. =2 (GL. 4.25)

min

176
Sh,, :(#j JRe-Sc (Gl. 4.26)

1+22-Sc
0,037-Re”* Sc

Sh . = Gl. 427
" 142,443-Re™ (8¢ -1) ( )
mit der Schmidt-Zahl:
Se=—te (Gl. 4.28)
Py D

Fiir die restliche Oberfldche, welche nicht von einem Fliissigkeitsfilm bedeckt
ist, erfolgt die Rechnung im 2. Trocknungsabschnitt. Die Berechnung basiert
dabei auf Messungen von Griinewald (2011). Unterhalb einer bestimmten
Feuchtebeladung (X, = 0,053) wird die Trocknungsgeschwindigkeit gegeniiber
dem 1. Trocknungsabschnitt mithilfe eines Faktors korrigiert (Abbildung 4.8).
Dieser Faktor f wird aus den experimentellen Daten gewonnen.

f=8707,1- X3 —781,1- X2 +36,1- X,, (G. 4.29)

Die Trocknungsverlaufskurve ist dabei stoffabhingig und muss fiir andere
Stoffsysteme im Vorfeld der Simulation bestimmt werden.

1 - ot -4 &
2 08 - /
=]
5 /
k=
001
=R V i
E % 0.4 4 / =+—grster Trocknungsabschnitt
&
§ —‘—zweiter Trocknungsabschnitt
=
-§ 0,2 1 /
g |/
0 + T .
0 0,05 0,1 0,15

Beladung X, [g/g]

Abbildung 4.8: Experimentelle Daten fiir die Trocknungsgeschwindigkeit der feuchten
Partikeln (Griinewald, 2011).
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Die Beharrungstemperatur 75 im 2. Trocknungsabschnitt wird mithilfe des
folgenden linearen Ansatzes berechnet:

a (T, ~T,) =M, Bp, (7 (T,) - 5, ) Ah, (Gl. 4.30)

Um den Rechenaufwand zu reduzieren und eine iterative Losung zu vermei-
den, wird auch in diesem Fall die Antoine-Gleichung fiir den relevanten Tempe-
raturbereich (0 - 40°C) durch ein Polynom zweiter Ordnung approximiert,
wodurch die Beharrungstemperatur T direkt analytisch zugénglich ist. Diese
Approximation muss fiir andere Losungsmittel als Wasser erneut angepasst
werden. Es ergibt sich dann:

[ g R T,
AT, + B+mpgcpwg TB+C_pg"“'yg_]\;[WAhvng”’ngZO (Gl. 4.31)

A, B und C sind die Koeffizienten der quadratischen Approximation fiir die
Antoine-Gleichung (A = 4,155, B =-2269,499, C = 310601,770).

Bei bekannter Beharrungstemperatur 73 kann der Trocknungsmassenstrom
mithilfe des einfachen linearen Ansatzes berechnet werden:

Mwﬂlbg (p*(

Ty)= Pods) (Gl. 432)
pge.v

my=f
Die Fléche, an der die Verdampfung mit der Verdampfungsrate 71, stattfin-
det, entspricht der nicht von einem Film bedeckten Oberfléche.

Die gesamte Verdampfungsrate wird dann berechnet durch:
m, =agn, +(a, —a, ), (Gl. 4.33)
4.2.2 Berechnung der Filmoberfliche

Zur Berechnung der Verdampfungsrate wird die Filmoberfldche (volumen-
spezifisch) ar und die Filmdicke Axy bendtigt. Die Berechnung der Filmoberfla-
che folgt mithilfe einer Transportgleichung. Damit kann die in einer Berech-
nungszelle lokal entstehende feuchte Oberfldche, die fiir die Staubeinbindung
zur Verfiigung steht, mittels einer Transportgleichung der Filmoberflache be-
stimmt werden:

j V.
_a(;;) +v(ﬁaF):(—mﬂ‘"Af’x/ “”J (Gl. 4.34)
PrrBXE it
Quellterm

Die Vorgehensweise zur Berechnung der Oberflache ist wie folgt:

1. Die anfingliche Filmdicke nach dem Aufprall eines Tropfens Axg,;, wird
mit dem Modell von Toivakka (2003) berechnet.
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2. Die Rate der Oberflachenzunahme des Films wird aus dem abgeschiede-
nen Tropfenmassenstrom und der anfanglichen Filmdicke Axp ,;, berech-
net.

3. Die Filmdicke Ax fir die Berechnung der Verdampfung wird aus der ge-
samten Masse der Fliissigkeit auf einem Partikel (m,,) und der berechneten

Filmoberfldche bestimmt.
A, = M V. _ POy

F
Py ar Py ar

Veen ist das Volumen der Rechenzelle, o, ist der Volumenanteil der Partikelpha-

(Gl. 4.35)

seund x, , ist der Wassergehalt in der Partikelphase.

Im Fall, dass die Filmdicke Axy kleiner als ein Grenzwert ¢ (hier 10® m) ist,
wird die Filmoberfldche als 0 betrachtet. Die maximale Oberflache a,entspricht
der maximal vorhandenen Partikeloberfldche, sodass sich fiir die Filmoberfldche
hier als Grenzfall ergibt:

a.=0 wenn Axp <& (GL. 4.36)

a.=a wenn ar >a (Gl. 4.37)

s

4.2.3 Berechnung der Filmdicke nach dem Aufprall

Gemil der Energieerhaltung ist die Filmhohe von der Geschwindigkeit des
Stofles (We-Zahl und Re-Zahl) abhéngig und zu ihrer Bestimmung wurden aus-
gehend vom Grundsatz der Energieerhaltung verschiedene Korrelationen aufge-
stellt. Meistens wird der Film als zylindrisches Volumen mit dem Durchmesser
d und der Hohe Axg;,;; angenommen (Abbildung 4.9). Daraus folgt, dass das
maximale Spreitverhdltnis (spread ratio, f,..), definiert als das Verhéltnis zwi-
schen dem Durchmesser des Zylinders nach dem Stofl und dem Durchmesser
des Tropfens vor dem StoB3 (Axz,/dy), eine Funktion von Re- und We-Zahl be-
schrieben werden kann.



4 Modellierung der einzelnen Mechanismen 61

d U, d, luo

Abbildung 4.9: Tropfenausbreitung an eine Oberfldche.

Durch Anpassung von Experimentdaten fiir die Ausbreitung der Tintenstrahl-
Tropfen mit einem Durchmesser von 20-40 um auf Papier und bestimmten Ver-
einfachungen (Kapitel 9.12) wird £, berechnet als:

Ax, .
B = % =1+0,48-We"’ exp(—1,48We"” Re ™) (Gl. 4.38)
0
Toivakka (2003) kommt mithilfe der numerischen Simulation zu einer &hnli-
chen Formulierung:

B = % =1+13,51-We" exp(—4,28We"" Re ") (GI. 4.39)
0
Experimente fiir die Tropfenabscheidung an der Partikeloberfliche wurden
von Griinewald (2011) durchgefiihrt. Die Tropfen wurden dabei mithilfe einer
Airbrush-Pistole erzeugt und hatten einen Durchmesser von 8-40 um. Die Trop-
fenabscheidung wurde dann mit einer Hochgeschwindigkeitskamera verfolgt,
wobei die Geschwindigkeit vor dem Stof3 bei durchschnittlich 2 m/s lag.
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Abbildung 4.10: Vergleich des Verhdltnisses Axg;,/dy in Abhdngigkeit des Tropfen-
durchmessers fiir verschiedene Modelle sowie mit experimentellen Daten (Griinewald,
2011).

Abbildung 4.10 zeigt das Verhéltnis von Axg;,;/dy in Abhingigkeit des Trop-
fendurchmessers dj bei konstanter StoBBgeschwindigkeit u, fiir die oben disku-
tierten Modelle.

Fazit: Zur Berechnung der Filmdicke direkt nach dem Aufprall (Axg ;) wur-
de das Modell von Toivakka (2003) implementiert.

4.2.4 Energiebilanz fiir Gasphase und Partikelphase

Bei der Implementierung der Trocknung in die Simulation wird die Granu-
latphase als ein Gemisch aus Granulat und Wasser betrachtet. Der Warmetiber-
gang zwischen der Gasphase und der Granulatphase wird dabei mithilfe der
Nusselt-Korrelation nach Gunn (1978) berechnet:

Nu=(7-10a, +5a. )(1+0,7Re?” Pr'*) +(1,33- 2,4, +1,2a7 )Re}” Pr'”

(GL. 4.40)

wobei o, und a,, die Volumenanteile der Partikelphase bzw. der Gasphase be-
zeichnen.

Die Reynolds-Zahl der Granulatphase ist definiert als:
— p gurel ds

My

Re, (GL. 4.41)

Die Prandtl-Zahl der Gasphase ist definiert als:
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Pr= ‘7’;7”*3 (Gl. 4.42)

g

Aus der Nu-Zahl wird der Wirmeilibergangskoeffizient «

g.5
(a,, =ap ; ®a, g, dadie Filmdicke viel kleiner als der Partikeldurchmesser ist)

zwischen der Gas- und Granulatphase berechnet:

a, -ﬂg - Nu
a,, :d— (Gl. 4.43)

K

Dann wird der volumenspezifische Warmestrom zwischen der Gasphase und
der Granulatphase berechnet durch:

0,=a,.a(T,-T) (GL. 4.44)

. 6-a,
mit a =
‘ d

s

Der Warmestrom zwischen der Granulat- und Gasphase Q.gx , bezogen auf die

gesamte Fliche, wird im Hintergrund von Fluent berechnet. Um die Energiebi-
lanz fiir die Partikelphase korrekt unter Beriicksichtigung der Verdampfung zu
bestimmen, wird hier eine Umformung durchgefiihrt. Danach lautet die Ener-
giebilanz fiir die Partikelphase mit der Gleichung (4.15):

dH .
dts :ag,s (as _aF)(ng _T;)_QILF

=a, (a,~a.)(T,~T)+a, (a,)(T, ~T.) -, (a;)(T, - T.)

+(=tia A (T, )+ @ (T ~T, o )=ty (a,—a,)Ah,(T,,) (Gl 4.45)
=0, +(~i, (A, (T, pD(TF,O—TBEZ))mg,S(aF)(TX )

=0, ~0»

Der Energiequellterm 0, durch Verdampfung des Films in der Partikelphase

ist gegeben durch:
Op =i, -(Ah,+¢, (T 0 =Ty )) = @0 (T, =T ) (Gl. 4.46)
Die Grof3e Qp wird als Energiequellterm fiir die Granulatphase implementiert.

Die Energiebilanz fiir die Gasphase lautet:
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dH
dtg—ag,s(q NT.-1,)-a,.a.(T,-T,.,)

~a,.(a )(T T) 0 @)1 -T) -0 (T-To0) (1 aan
=a, (@00 (T, ~T0))

= Qgs—prc

mit

Or o=a,,a,(T.~Ty,) (Gl. 4.48)

Die Grofie Q'Pfc wird als Energiequellterm fiir die Gasphase implementiert.

4.2.5 Energiebilanz der Tropfentrocknung

Die Tropfentrocknung wird mithilfe der Sherwood-Korrelation fiir v,,;= 0 ge-
rechnet. Es wird also angenommen, dass die Tropfen der Luftstromung folgen.

Dann ist:

Sh=Sh_ =2 (Gl. 4.49)

Nu=Nu_ =2 (Gl. 4.50)

Der Stoffiibergangskoeffizient 87, und Wérmeiibergangskoeffizient o 7, sind:

p, =D (Gl. 4.51)
dTr
Nu-2,

ag Tr = (Gl 452)

dTr
S M Bb, -
I, g, = %( Py (1) = PeesFs ) (Gl. 4.53)

ges
Damit lautet die Energiebilanz fiir die Tropfenphase:
dH,,
dt
Der Energiequellterm durch Verdampfung der Tropfen in der Tropfenphase
0, , st gegeben durch:

Oy, =it gy (B, (Ty )+, (T, =T, ) (Gl. 4.55)

=0,,+0,,=0, (Gl. 4.54)

Fiir den Warmeiibergang zwischen der Gasphase und Tropfenphasen gilt:
O =y (T, - Ty) (G1.4.56)
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dann
er =Q 5 (7;, -T, ) - mv,Tr : (Ah\: +Cp (7; -7, )) (GL. 4.57)
Die Energiebilanz fiir die Gasphase lautet:
dH , . . .
dt = _Qg,Tr + mv,Tr ' cp,D (T;"r - TBez) = QTrfG (Gl 458)

erfc wird als zusétzliche Energiequellterme aufler der Verdampfung des

Films fiir die Gasphase und er als Quellterm fiir die Tropfenphase implemen-
tiert.

4.2.6 Gesamte Energiebilanz
Die Quellterme fiir die drei Phasen sind:
0, o +0,_: fiir die Luftphase
0, fiir die Granulatphase

Q,, : fiir die Tropfenphase

Aus der Summe der 4 Terme folgt dann:

Opo+0p+0;, +0p=1it, A +0,, ~1i, A (GL. 4.59)

v,ges v
0., sind die sidmtlichen ¢, AT Terme bzw. Wirmeverluste an der Umge-

bung, welche im Vergleich zu der Verdampfungsenthalpie klein sind. Der
Hauptquellterm im System ist die zur Verdampfung des Wassers benotigte
Energie.

4.2.7 Validierung der Trocknungsberechnung

Zur Validierung der Simulation wird der radiale Verlauf der Temperaturen in
3 verschiedenen Abstinden von der Diisenmiindung fiir den Standardfall
(Tabelle 4.6) gemessen.

Tabelle 4.6: Standard-Massenstréme zur Validierung der Trocknung.

Massenstrom [kg/h]

Diisenluft 12

Fluidisationsluft 105
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4.2.7.1 Versuchsaufbau fiir die Temperaturmessung

Zur Validierung der modellierten Trocknungsvorginge wurde die Verteilung
der Lufttemperatur im Apparat in verschiedenen Hohen gemessen. Als Messin-
strumente wurden dabei Pt100-Widerstandsthermometer mit einer umhiillenden
Wirmeisolierung eingesetzt, welche die Beeinflussung des Messergebnisses in-
folge Wiarmeleitung entlang des Messstabes reduzieren sollten. An der Auf3en-
wand des Technikumapparates wurde eine Vorrichtung angebracht, die mit drei
runden Stopfbuchsen versehen ist. Mithilfe dieser Bohrungen war es moglich,
die radiale Temperaturverteilung an drei verschiedenen vertikalen Positionen zu
messen. Die umhiillende Wiarmeisolierung des Thermometers wurde mit einer
Skalierung versehen, die den unteren Anlagenradius abdeckte. Mit dieser Vor-
richtung war es moglich, die von der vertikalen und radialen Position abhéingige
Temperatur der Luftstromung zu messen.

Abbildung 4.11: Versuchsaufbau zur Messung der Temperatur in der Wirbelschichtanlage.

Die radialen Temperaturprofile an dieser Stelle wurden fiir 3 Félle gemessen:
1. Nur Luft, (Tp;=30 °C, Tr;=40 °C)
2. Luft und Granulat (1 kg), (Tp;= 30 °C, Tr=40 °C)

3. Luft, Granulat mit Eindiisung von Wasser (2,78 kg/h), (Tp;= 30 °C, Tr=
150 °C).

4.2.7.2 Temperatur im einphasigen System

Zuerst wird die Temperatur fiir das einphasige System (nur Luft) ohne Parti-
kelphase gemessen. In diesem Fall betrug der Diisenluftmassenstrom 12 kg/h
(30 °C) und der Fluidisationsluftmassenstrom 105 kg/h (38 °C). Abbildung 4.12
bis Abbildung 4.14 zeigen die simulierte Lufttemperatur des einphasigen Sys-
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tems an den Stellen 51 mm, 92 mm und 132 mm oberhalb der Diisenmiindung.
Die simulierten Temperaturverlaufe geben die experimentellen Werte gut wieder.

40
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Abbildung 4.12: Lufttemperatur 51 mm oberhalb der Diisenmiindung (einphasiges
System).
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Abbildung 4.13: Lufttemperatur 92 mm oberhalb der Diisenmiindung (einphasiges
System).
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Abbildung 4.14: Lufttemperatur 132 mm oberhalb der Diisenmiindung (einphasiges
System).

4.2.7.3 Temperatur im Gas-Granulat System

Bei den Experimenten zur Validierung der Berechnungen im zweiphasigen
System (Luft und Partikel) betrug der Diisenluftmassenstrom 12 kg/h (30 °C)
und der Fluidisationsluftmassenstrom 105 kg/h (38 °C). Die Bettmasse betrug
1 kg mit einem mittleren Partikeldurchmesser von 650 um. In dieser Rechnung
wird der Wérmeiibergang zwischen Gas- und Partikelphase mit der Korrelation
von Gunn (1978) berechnet:
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Abbildung 4.15: Lufttemperatur 51 mm oberhalb der Diisenmiindung (zweiphasiges
System).
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Abbildung 4.16: Lufitemperatur 92 mm oberhalb der Diisenmiindung (zweiphasiges

System).
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Abbildung 4.17: Lufttemperatur 132 mm oberhalb der Diisenmiindung (zweiphasiges

System).

Abbildung 4.15 bis Abbildung 4.17 zeigen die simulierten Lufttemperaturen
fiir das zweiphasige System (Luft und Partikelphase) an den Stellen 51 mm,
92 mm und 132 mm oberhalb der Diisenmiindung. Die simulierten Temperatur-
verldufe stimmen mit den experimentellen Daten gut iiberein.

4.2.7.4 Temperatur im Gas-Granulat System mit Wassereindiisung

Bei den Experimenten zur Validierung der Rechnungen im dreiphasigen Sys-
tem (Gas- Granulat-Tropfenphase) betrug der Diisenluftmassenstrom 12 kg/h
(30 °C) und der Fluidisationsluftmassenstrom 105 kg/h (150 °C). Die Bettmasse
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betrug 1 kg mit einem mittleren Partikeldurchmesser von 650 um bei einem ein-
gediisten Wasserstrom von 2,78 kg/h (30 °C in der Simulation).

Abbildung 4.18 bis Abbildung 4.20 zeigen die simulierten Lufttemperaturen
an den Stellen 51 mm, 92 mm und 132 mm oberhalb der Diisenmiindung. Die
simulierten Temperaturverldufe stimmen trotz der komplizierten Trocknungs-
rechnung gut mit den experimentellen Daten iiberein.
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Abbildung 4.18: Lufttemperatur 51 mm oberhalb der Diisenmiindung (dreiphasiges
System,).
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Abbildung 4.19: Lufitemperatur 92 mm oberhalb der Diisenmiindung (dreiphasiges
System,).
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Abbildung 4.20: Lufitemperatur 132 mm oberhalb der Diisenmiindung (dreiphasiges
System).

Abbildung 4.20 zeigt fiir eine Hohe von 132 mm oberhalb der Diisenmiindung
eine etwas groflere Abweichung zwischen dem gemessenen und dem berechne-
ten Temperaturprofil, was vermutlich daran liegt, dass der gerechnete Diisen-
strahl schmaler als der gemessene ist.

Die gesamte Energiebilanz der Trocknungssimulation unter den Standard
Versuchsbedingungen wurde tiberpriift. Der von der Partikelphase in den Film
iibergehende Wirmestrom betragt O,= 1400 W, der Wirmeeintrag der Luft in
Tropfen und Film betrégt Q.TFG+Q.P76= 471 W, die Abkiihlung der Tropfen in-
folge Verdampfung betrigt Qn =24 W. Die Summe davon ergibt dann 1896 W.

Die benétigte Verdampfungsenthalpie von 2,78 kg/h Wasser (65 % von 4,3 kg/h
Suspension) betrdgt 1900 W. Die gesamte Energiebilanz ist auch erfiillt.

Fazit: Das implementierte Trocknungsmodell kann das dreiphasige System
mit Gas, Granulat und Wasser gut beschreiben.

4.3 Modellierung der Staubeinbindung

Ausgehend von der nun bekannten feuchten Partikeloberfliche wird im
nichsten Schritt die Staubeinbindung implementiert. Dabei wird die frei verfiig-
bare feuchte Oberflache durch Tropfenabscheidung erhoht und durch Staubein-
bindung verringert.

o(a . g, o Veu
(atphv(uap):(#_%M)J (Gl 4.60

F ,init
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Die Staubeinbindung wird analog zur Tropfenabscheidung mit der Tragheits-
abscheidung berechnet. Allerdings kann der Staub nur monolagig abgeschieden
werden. Dazu wird die maximale Belegung der Oberflache benétigt. Um diesen
Bedeckungsgrad der Staubeinbindung zu berechnen, wird die Methode der Zu-
fallspackung (stochastisch) nach Mansfield (1996) verwendet (Kapitel 9.14).
Damit wird eine Zufallspackung in Abhéngigkeit vom Verhéltnis der Radien
zwischen den beiden Kugeln bestimmt. Mit diesem Modell wird beschrieben,
wie viele Staubteilchen M, theoretisch zufillig auf die Partikeloberfliche pas-
sen. Es ergibt sich nach Mansfield (1996) folgende Modellgleichung:

2
;
M, =k, (1+1) (GL. 4.61)

h

mit k, =2,187+0,004 fir die Zufallspackung. Damit ist der Bedeckungsgrad

@ fiir die Zufallspackung durch die kleineren Partikel bei r;>>r, gegeben als:

2
p
k| “+1]| zr 2
_M,mr "[Fz j " k(i) 2 (Gl. 4.62)
Ou = 47rr|2 B 47rr]2 - 47[112 " 4 o

Der Abscheidegrad des Staubs wird analog zur Trigheitsabscheidung der
Tropfen gerechnet, wobei der Haftanteil gleich 1 gesetzt wird, d. h., die Staub-
partikel bleiben nach dem Aufprall vollstindig auf der feuchten Partikeloberfla-
che haften.

e

k
) Ah))."_ﬁ.?p (Gl. 4.63)
a

g St s

AGg, =(1—exp(-1,5 7,

Die bedeckte Oberfliche wird dann wie folgt berechnet und als Quellterm der
Transportgleichung (G1.4.58) zugefiihrt.
. g 6 1
aStieinb =

Py ds k

St Tp

(GL. 4.64)

4.3.1 Stoflweise Staubriickfiihrung

In der Technikumsanlage wird der Staub stoweise aus dem Filter zuriickge-
fithrt. Die Staubriickfithrungsrate bzw. -zeit kdnnen fiir diesen Versuchsaufbau
nur abgeschétzt werden. Die vorangegangene Arbeit von Griinewald (2011)
zeigt, dass die Staubriickfiihrungsrate ungeféhr bei 0,083 kg/s liegt, was 3 s fiir
den 250 g Staub entspricht. Es wurden zwei Simulationen mit Staubriickfiih-
rungszeiten von 3 s und 5 s durchgefiihrt. Bei diesen Rechnungen betrigt die
Staubvorlage 1 kg. In der Technikumsanlage sind 4 Filter vorhanden. Daher sind
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die Staubriickfiihrungsraten 250 g/3 s bzw. 250 g/5 s. Der Fluidisationsluftmas-
senstrom betrdgt 105 kg/h, die Granulatvorlage im Bett 1 kg und der Diisenluft-
massenstrom 12 kg/h. Im Experiment wird der Staub in die Wirbelschicht zu-
riickgefiihrt und die Extinktion am Gasaustritt gemessen. Die gemessene Extink-
tion entspricht allerdings nur bei einer verdiinnten Dispersion der Staubkonzent-
ration. Die simulierten und experimentellen Ergebnisse sind in Abbildung 4.21
dargestellt.
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Abbildung 4.21: Staubkonzentration am Austritt fiir verschiedene Staubzugabezeiten.

Fiir die Simulation der Staubzugabe innerhalb von 3 s erreicht die Konzentra-
tion des Staubs am Austritt das Maximum bei ungefédhr 4 s. Fiir die Simulation
mit einer Staubzugabe iiber 5 s erreicht die Konzentration des Staubs am Austritt
das Maximum bei ungeféhr 6 s. Nach dem Maximum beschreibt die Rechnung
mit einer Staubzugabe innerhalb von 3 s den experimentellen Verlauf besser.
Daher wird fiir die weitere Rechnung eine Staubriickfiihrungsrate von 0,083 kg/s
(250 g/3 s) verwendet.

4.3.2 Validierung der Staubeinbindung

In dem der nachfolgenden Berechnung zugrunde liegendem Experiment be-
trigt die Bettmasse am Anfang 600 g und der mittlere Partikeldurchmesser
363 um. Zu Beginn befindet sich 1 kg Staub im Filterhaus. Es werden die in Ta-
belle 4.4 aufgelisteten Randbedingungen fiir den Standardfall verwendet. Die
Rechnung erfolgt fiir drei verschiedene Zeitpunkte eines Batch-Versuches mit
Staubriickfiihrung.

Bei den Rechnungen wird nur die mittlere Partikelgrole mit den experimen-
tellen Daten verglichen. Dazu wird fiir alle Rechnungen nur eine monodisperse
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Bettvorlage verwendet. Die Fluiddynamik wird zuerst 10 s ohne Ldsen der
Energiegleichung gerechnet. Danach werden bei der Rechnung 2,78 kg/h Was-
ser eingediist, um die Betriebsbetttemperatur zu berechnen. Hier wird in der
Rechnung die Energiegleichung beriicksichtigt und das Temperaturfeld in der
Wirbelschicht wird berechnet. Danach wird der Staub stoweise mit einer kon-
stanten Riickfithrungsrate (0,083 kg/s) in 3 s am Boden zugefiihrt. Dazu werden
die Randbedingungen an der Diise fiir die Tropfenphase geeignet gedndert (Sus-
pension mit 4,3 kg/h und x5 5,s = 0,35 anstelle von Wasser mit 2,78 kg/h).

Drei Rechnungen wurden mit Bettmassen von 600 g (d3y = 349 um), 1000 g
(d3p =430 um) und 1400 g (d;p =481 um) durchgefiihrt. Die durch Tropfenab-
scheidung und Staubeinbindung entstehenden Kalkmassenstrome sind in Abbil-
dung 4.22 {iber der Zeit dargestellt.
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Abbildung 4.22: Zeitlicher Verlauf der Kalkmassenstrome durch Staubeinbindung und
Tropfenabscheidung (Bettmasse 600g).

Analog zum mittleren Tropfenabscheidungsmassenstrom (siche Kapitel 4.1.1)
wird der zeitlich gemittelte Massenstrom der Staubeinbindung wie folgt berech-
net:

m

) Mo . (t)At
_ J‘ms,Stieinb (t)dt _ t_;en S’Stielnb( ) (Gl 4 65)

reinigung treinigung

s,St_einb
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Aufgrund der stoBweisen Zugabe der Staubphase wird ein mittlerer Massen-
strom durch die zeitliche Integration des Massenstroms iiber der Rechenzeit be-
zogen auf das Filterreinigungsintervall #.inigung (30 s) bestimmt.

Fiir die drei betrachteten Félle betrdgt das Verhiltnis zwischen den Kalkmassen-

stromen durch Staubeinbindung und Tropfenabscheidung X = ’;ls,stemb / r?zS'TUlb

0,44, 0,34 und 0,30. Ergebnisse von diesen drei Rechnungen zeigen, dass mit
zunehmender Bettmasse die Staubeinbindung abnimmt, was darauf zuriickzu-
fithren ist, dass mit zunehmender Bettmasse gleichzeitig die Einsaugung von
Staub in den Diisenstrahl blockiert wird. Mit diesen drei Punkten wird eine
stiickweise lineare Funktion angepasst. Diese gilt jedoch nur fiir die spezifisch
vorliegenden Randbedingungen und muss bei abweichenden Versuchsparame-
tern erneut durchgefiihrt werden.

0,8
- 06 =
— o
X 2
04
-+-Verhaltnis zwischen Staubeinbindung
und Tropfenabscheidung
-+~gesamter Tropfenabscheidegrad 0.2
) 0
0 0,5 1 1,5

Bettmasse [kg]

Abbildung 4.23: Verhdltnis zwischen Staubeinbindung und Tropfenabscheidung.

Mithilfe der in Abbildung 4.23 dargestellten Kurve fiir das Verhéltnis aus
Staubeinbindung und Tropfenabscheidung in Abhéngigkeit der Bettmasse wird
die Wachstumsrate wie folgt berechnet:

m
G s,Tr _ab
Vv

N Granp Gran NGran p Gran

+ m',St_einb _ ms,Tr_ab (1 + X)

s

(GL. 4.66)

In dieser Rechnung wird auch der eingediiste Staubmassenstrom beriicksich-
tigt. Der Massenstrom der Staubeinbindung ist etwas groBer als der Massen-
strom des Kalks aufgrund des ,,Overspray*. Daher wird auch die Staubeinbin-
dungsrate in Abhéngigkeit der Staubmasse bendtigt. Fiir eine Bettmasse von
600 g wurden zwei zusitzliche Rechnungen durchgefiihrt. Die Staubmassen be-
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tragen dabei 800 g und 600 g, die iibrigen Randbedingungen bleiben unverin-
dert. Die in Abbildung 4.24 dargestellte Simulationsergebnisse zeigen eine Pro-
portionalitdt der Staubeinbindungsrate zur Staubmasse bei diesen Betriebsbe-
dingungen und innerhalb des Staubmassenintervalls.
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Abbildung 4.24: Staubeinbindungsrate in Abhdngigkeit der Masse der Staubvorlage.

Deshalb kann die Staubeinbindungsrate bei der Rechnung wie folgt formuliert
werden:
M St

msystiemb (MS: (t)’MWS (t)) - MS: (tz))

ms,Srieinb (MSt (to ):MWS (f)) (Gl 4.67)

M, (1) ist die aktuelle Staubmasse, My, (¢,) die Staubmasse am Anfang, wel-

che in diesem Fall 1 kg betrdgt. Dieser Ausdruck verdeutlicht, dass die Stau-
beinbindungsrate nicht nur von der aktuellen Bettmasse, sondern auch von der
aktuellen Staubvorlage abhéngt. Damit wird dann die Entwicklung des Partikel-
durchmessers iiber der Zeit berechnet (Abbildung 4.25).
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Abbildung 4.25: Anderung des mittleren Partikeldurchmessers in einem Batch-

Versuch mit Staubriickfiihrung. Vergleich von Simulation und Experiment.
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Abbildung 4.26: Anderung der Staubmasse in einem Batch-Versuch mit Staubriickfiih-

rung.

Die Staubmasse am Ende des Versuchs betrdgt ca. 660 g. Die berechnete
Staubmasse lag bei 682 g und somit innerhalb eines akzeptablen Fehlerintervalls

des experimentellen Wertes von 3 %.

4.3.3 Temperaturabhingigkeit der Staubeinbindung

Im Experiment wird beobachtet, dass die Staubeinbindung stark von der Flui-
disationslufttemperatur bzw. der Betttemperatur abhingt. Um den Effekt nach-
zurechnen, wird die Simulation hier fir drei unterschiedliche Fluidisationsluft-

temperaturen bei ansonsten gleichen Randbedingungen durchgefiihrt. Dabei
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wird eine iiber die ganze Anlage volumengemittelte Partikeltemperatur verwen-
det, um die Partikeltemperatur zu beschreiben. Diese Temperatur ist niedriger
als die Betttemperatur, da die Partikel oberhalb des Bettes gekiihlt werden.

L dar

= (Gl. 4.68)
Zaz-

Die Randbedingungen sind in Tabelle 4.7 aufgefiihrt.

Tabelle 4.7: Randbedingungen fiir die Simulation der Staubeinbindung in Abhdngig-
keit der Temperatur.

Diisenluftstrom [kg/h] 12
Diisenlufttemperatur [°C] 30
Fluidisationsluftmassenstrom [kg/h] 75
Fluidisationslufttemperatur [°C] 150 170 180
Betttemperatur [°C] 72 82 88
mittlere Partikeltemperatur [°C] 56 64 69
Bettmasse [g] 600
Partikeldurchmesser [um] 363

Die Staubeinbindungsrate ist in Abbildung 4.27 {iber der Zeit dargestellt.
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Abbildung 4.27: Staubeinbindungsrate in Abhdngigkeit der Fluidisationslufttemperatur.
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Bei der Erhohung der Temperatur nimmt die Staubeinbindungsrate allméhlich
ab, bis nach spitestens 20 s der néchste stationire Zustand erreicht ist. Die Stau-
beinbindungsrate bei einer Fluidisationslufttemperatur von 180 °C (Betttempera-
tur von ca. 90 °C) betrigt dabei nur ungefahr 50 % des Wertes bei einer Fluidi-
sationslufttemperatur von 150 °C (Betttemperatur von ca. 72 °C).

Tabelle 4.8: Staubeinbindungsrate in Abhdngigkeit der Fluidisationslufttemperatur.

Fluidisationslufttemperatur [°C] Staubeinbindungsrate [kg/s]
150 1,52-10"
170 9,96:10”°
180 7,02:107

Der Grund liegt darin, dass bei hoherer Betttemperatur die Fliissigkeit an der
Partikeloberfldche schneller trocknet, sodass bereits nach kurzem Flugweg der
Partikel keine feuchte Oberfliche mehr vorhanden ist. Deshalb wird auch weni-
ger Staub eingebunden. Dieser Effekt wird in Abbildung 4.28 deutlich:

a, [m’/m’]

T, =150°C T,=170°C T, =180°C

Abbildung 4.28: Feuchte Oberflichen ay [m’/m’] bei verschiedenen Fluidisationsluft-
temperaturen.

Zur Validierung der Temperaturabhéngigkeit der Staubeinbindung werden
zwei Batch-Versuche von Dietrich (2005, Diplomarbeit am TVT) bei verschie-
denen Fluidisationslufttemperaturen (125 °C bzw. 175 °C) nachgerechnet. In
den Versuchen wird eine Bettvorlage von 600 g verwendet und der Massen-
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strom der Fluidisationsluft betrdgt 105 kg/h. Im Filterhaus steht am Beginn des
Versuchs 1 kg Staub zur Verfiigung. Der Granulationsversuch dauert jeweils
30 min. Wie vorher erldutert sind Tropfenabscheidung und Staubeinbindung von
der Bettmasse abhdngig. Um die Abhéngigkeit der Tropfenabscheidung und
Staubeinbindung von der Bettmasse zu bestimmen, werden bei jeder Fluidisati-
onslufttemperatur zwei Simulationen mit unterschiedlicher Bettmasse durchge-
fithrt.

Abbildung 4.29 zeigt die Staubeinbindungsrate und die Feststoffstrome durch
Tropfenabscheidung bei einer Fluidisationslufttemperatur von 125 °C und einer
Bettvorlage von 600 g mit einem mittleren Partikeldurchmesser von 349 pm
bzw. einer Bettvorlage von 1000 g mit einem mittleren Partikeldurchmesser von
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Abbildung 4.29: Zeitlicher Verlauf der Massenstréme von Staubeinbindung und Trop-
fenabscheidung (links: Bettmasse 600 g, ds;p= 349 um, Fluidisationsluftmassenstrom
105 kg/h, Trp = 125 °C; Rechts: Bettmasse 1000 g, ds;p= 414 um, Fluidisationslufi-
massenstrom 105 kg/h, Tr, = 125 °C).

Dieselben Simulationen wurden fiir eine Fluidisationslufttemperatur von
175 °C wiederholt. Abbildung 4.30 zeigt die Staubeinbindungsraten und den
Kalkmassenstrom durch Tropfenabscheidung bei einer Fluidisationslufttempera-
tur von 175 °C fiir die zwei betrachteten Fille, und zwar 600 g Bettvorlage mit
einem mittleren Partikeldurchmesser von 349 pym und 1000 g Bettvorlage mit
einem mittleren Partikeldurchmesser von 414 um.
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Abbildung 4.30: Zeitlicher Verlauf der Massenstréme von Staubeinbindung und Trop-
fenabscheidung (links: Bettmasse 600 g, ds;p= 349 um, Fluidisationsluftmassenstrom
105 kg/h, Trp = 175 °C; rechts: Bettmasse 1000 g, dsp= 414 um, Fluidisationsluftmas-
senstrom 105 kg/h, Trp, = 175 °C).

Die Massenstrome durch Staubeinbindung bzw. Tropfenabscheidung sind in
Tabelle 4.9 aufgelistet.

Tabelle 4.9: Staubeinbindungs- und Tropfenabscheidungsraten bei einer Fluidisati-
onslufttemperatur von 125 °C und 175 °C.

Ty Bettmasse Partikel- Mg ginp m,, ., X
[°Cl le] grofie [ke/s] [ke/s]
g g
d3p [pm]

125 600 349 1,54:10% | 3,44-10™ 0,446

1000 414 2,0410* | 3,60-10° 0,566
175 600 349 5,87-10° | 3,32-10" 0,177

1000 414 9,50-10° |  3,52-10° 0,269

Damit werden die Verldufe des mittleren Durchmessers fiir ein Zeitintervall
von 30 min fiir die beiden Félle berechnet (Abbildung 4.31). Im Experiment
wird die PartikelgroBenverteilung am Ende des Versuchs (30 min) iiber eine
Siebanalyse bestimmt. Die mittleren Durchmesser d3, nach den Versuchen bei
der Temperatur von 125 °C und 175 °C liegen bei 480 und 455 pm, aus der Si-
mulation ergibt sich ein Wert von 486 bzw. 462 um.
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Abbildung 4.31: Verlauf des mittleren Partikeldurchmessers iiber der Zeit.

Der mittlere Durchmesser am Ende des Versuchs liegt bei 455 pm, aus der
Simulation folgt ein Wert von 462 pm.

Diese beiden Simulationen haben die Abhdngigkeit der Staubeinbindung von
der Fluidisationslufttemperatur (bzw. Betriebstemperatur der Wirbelschicht) ge-
zeigt. Die Simulationsergebnisse geben dabei die experimentellen Daten gut
wieder und zeigen deutlich den Einfluss der Fluidisationslufttemperatur.






5 Modellierung des polydispersen Prozesses

In vorherigen Kapiteln werden die Tropfenabscheidung und Staubeinbindung
fiir eine monodisperse Granulatphase simuliert. Allerdings verhalten sich die
Partikel mit verschiedenen GroBen unterschiedlich in einer Wirbelschicht durch
die stark unregelméBige Bewegung der Partikeln, z. B. bei Segregation zwischen
groBBeren und kleineren Partikeln. Daher muss das urspriingliche Two-Fluid-
Model zu einem Multi-Fluid-Model (MFM) erweitert werden, um eine polydis-
perse Partikelphase zu beschreiben. Dazu wird eine Populationsbilanz in CFD
durch die Transportgleichung der PartikelgroBenverteilung gelost.

g[n,, (V) ]+V]ii-n, (V.t)]+V, (G, -n, (V.1))=

%I”V‘V"V%<V—V"f>nV<Vzr)dV'—I BV Y (V,0)m, (V') V"

0

Birth aufgrund Aggregation B, Death aufgrund Aggregation D,,
+L2va(V')p(V | V’)nV(V',t)dV'—jg(V)nV(V,t)dV'

0
| S

Death aufgrund Bruch D,

Birth aufgrund Bruch By,

(GL 5.1)

Die in Kapitel 2 vorgestellten Methoden sind auch hier einsetzbar. Mit einer
diskreten Methode, in welcher die PartikelgroBenverteilung durch mehrere Par-
tikelklassen dargestellt ist, wird die PartikelgroBenverteilung direkt aus der Si-
mulation in jeder Rechenzelle berechnet. Allerdings ist die Rechengenauigkeit
empfindlich zu der Klassenanzahl. Hohere Klassenanzahl fiihrt zu einem hohe-
ren Rechenaufwand. In ,,Standard Method of Moments* wird statt Losung der
Transportgleichungen der PartikelgroBenverteilung n; die Transportgleichungen
der ersten k-ten Momente m;, gelost.

g(pmk )+ V- (piim, ) = p(Eag,k —Dag + Bori — Dirs ) +p0*N,. + pGrowth,

6 " eim

Quellterm

(Gl 5.2)

Die Quellterme fiir das k-te Moment aufgrund der Agglomeration und des
Abbruches sowie des Wachstums sind die gleichen wie in Kapitel 2 (Gl. 2.12-
Gl. 2.16). Mithilfe der QMOM werden die Quellterme einfach dargestellt. Al-
lerdings werden die Momente hier mit gleicher Geschwindigkeit u transportiert,
d. h., Partikel mit unterschiedlicher Grofle haben gleiche Geschwindigkeiten.
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Daher kann man entweder unterschiedliche Geschwindigkeiten fiir jedes Mo-
ment mithilfe der Momenten hoherer Ordnung extra berechnen (Mazzei et al.,
2012) oder ,,Direct Quadrature Method of Moments“ (DQMOM) verwenden
(Fan & Fox, 2004). Hier wurde DQMOM verwendet, um die Populationsbilanz
in CFD zu 16sen.

51 DQMOM Ansatz in CFD

Bei DQMOM (Fan & Fox, 2004) werden die Wichtungen w; (i =0...N-1) und
die Abszissen L; der i-ten Nodes bestimmt, wobei /;= w; L, gilt.

ow, 0 _

a_t +GXi (”fWi)—ai(Wi’Li) (Gl. 5.3)
o. 0

Zig Z(ulY=b(w L. .54
6t+8x (wl)=b,(w.L) (Gl. 5.4)

a; und b; sind die Quellterme fiir w; und /. Die Quellterme werden mit Gl.
2.19 berechnet. Die Agglomerationsrate der Staubphase ﬂ(L,.,L].) wird durch

Staub-Staub-Kollisionen berechnet. Die Wachstumsrate der Staubphase folgt
aus den Kollisionen zwischen Staub und Tropfen. Die Granulatphase wachsen
nur durch Wachstum aufgrund der Tropfenabscheidung und Staubeinbindung.

In CFD werden die Transportgleichungen fiir die Wichtungen bzw. Abszissen
in den Volumenanteil und Durchmesser umgewandelt. Folgende Beziehungen
gelten fiir sphérische Partikel:

3
o =kwD =k (GL. 5.5)
A
al, =kwL! =k~ (Gl. 5.6)
Wi
mit
k=2
6

Daher werden die Transportgleichungen fiir die Wichtungen und Abszissen
wie folgt umgeschrieben:

opa, 0O
L (uoa)=d Gl. 5.7
9piLi | O (oL u)=b (Gl. 5.8)

a  ox

1
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Fiir N = 2 gilt dann:

a1’ _2kvL:];psl 0 3kvapsl 0 a4
a, _ 0 -2k, p,, 0 3k Lp,, || (Gl 5.9)
bl =3k,Lip,, 0 ak.Lp, 0 b,
b; 0 -3 kvL;p:2 0 4kvL3z Py bz

Hier sind «; die Quellterme der Masse und 4, die Quellterme von L,.

Zwei Nodes wurden in dieser Arbeit zur Beschreibung der Partikelgrofenver-
teilung der Granulatphase verwendet. Daher wird das monodisperse System zu
einem bidispersen System erweitert, d. h., zwei Granulatphasen werden in der
CFD Simulation benétigt. Daher muss das TFM entsprechend zu einem Multi-
Fluid-Model erweitert werden, welches die Wechselwirkung zwischen den bei-
den Granulatphasen berticksichtigt.

5.2 Fluiddynamik eines bidispersen Systems

Zur Beschreibung der Mehrphasenstromung mit mehreren dispersen Phasen
unterschiedlicher Partikelgroe werden die Wechselwirkungen zwischen den
dispersen Phasen durch Widerstandsmodelle hinreichend genau beschrieben
(Gera, 2004). Der Impulsaustauschkoeffizient zwischen den beiden Granu-
latphasen (i und j) ist nach Syamlal (1987):

2

3(1+e,.j)£72[+CMj ZJal.piajpj(di +d,)2 %y
K, = () v, ~v[+ G (GL5.10)
i J

Cy.; ist der Reibungskoeffizient zwischen den zwei Granulatphasen i und j. In
der Literatur werden unterschiedliche Konstanten eingesetzt, z. B. C;; = 0
(Nakumura & Capes, 1976); Cj;.; = 0,15 (Gera, 2004). Hier wird Cy,;; = 0 einge-
setzt. Der zweite Term in der Gleichung stellt ein Hindernis-Effekt mit Hilfe des
kritischen Drucks P, (Schaeffer, 1987) dar. In der vorliegenden Formulierung
wird die Granulatphase, bestehend aus zwei Arten von Partikeln, durch zwei ge-
trennte Phasen beschrieben. Wenn die Partikel eng gepackt sind und das
Durchmesserverhéltnis derart ist, dass die kleineren Partikeln nicht durch die
Zwischenrdume der Schiittung versickern, ist die Beschreibung mit zwei ge-
trennten Phasen unzureichend. Zum Beispiel wiirde das Modell voraussagen,
dass die zwei Arten von Partikeln unterschiedlicher Dichte sogar in einem ge-
packten Bett segregieren, aber was sie in der Realitdt nicht tun. Daher wird ein
Term zum Partikel-Partikel-Drag fiir diesem Fall vorgeschlagen, der ausrei-
chend groB ist, um den Hindernis-Effekt zu beschreiben, so dass die zwei Pha-
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sen sich gemeinsam bewegen und sich in der Tat als einzige Phase verhalten.
Durch Anpassung mit den experimentellen Daten (Goldschmidt, 2002) wurde
die Konstante C; als 0,3 (Gera, 2004) festgelegt. Allerdings ist dieser Term nicht
relevant fiir eine Wirbelschicht.

Der Druck der Granulatphase P; erweitert sich unter Beriicksichtigung der Kolli-
sionen zwischen unterschiedlichen Granulatphasen zu:

Nood
— 1,]
P=a,p®, + Z‘z—cﬂ (1+e,) 80,0000, (GL.5.11)

J= j
Die radiale Verteilungsfunktion g ;; wird berechnet durch:

_ dng,ii + dig(),jj

L= Gl. 5.12
gO,t] dl_ +d] ( )

wobei g ; die modifizierte radiale Verteilungsfunktion ist:

1/3 N
g, = 1-| % ilgy (GL. 5.13)
' 2"y,

§,max

Um ein solches Modell zu identifizieren, wird die Segregation eines bidisper-
sen Systems simuliert und die erhaltenen Ergebnisse werden mit experimentel-
len Daten nach Goldschmidt (2002) verglichen (Kapitel 9.15).

5.3 Modellierung des Prozesses ohne Staubriickfiihrung

5.3.1 Simulation eines Batch-Versuchs

Das Partikelwachstum durch Tropfenabscheidung in einem polydispersen
System wird beispielhaft fiir einen Batch-Versuch simuliert. Dazu werden die
Anfangsbedingungen aus dem Semi-Batch-Versuch ohne Staubriickfithrung ent-
nommen und zwei Rechnungen durchgefiihrt.
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Abbildung 5.1: Tropfenabscheidung im mono- und bidispersen System.

89

Tr ein

Zunéchst wird die Tropfenabscheidung auf mehrere Phasen erweitert:

Bl —exp(-1,5-p =Gt Yt a1 5. LG V2 npy (Gl 514)
Tr sl ag VTV dsZ ag vTr

AN,

Y _ n— 1 Oy Vyel) AR |/ 1 A, Vi D2 A Ay Ve Gy (GL. 5.15)
A]VT;’,Z dvl a vTr d s2 a vTr 772 52 relZ sl

Die urspriingliche Partikelgroenverteilung ist in Abbildung 5.2 dargestellt.
Aus ihren ersten vier bzw. acht Momenten wird die PartikelgroBenverteilung

mithilfe des ,,Product Difference” (PD) Algorithmus zu repréisentativen Nodes
reduziert (Tabelle 5.1).
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Abbildung 5.2: Reduzierung der Partikelgrofienverteilung zu reprdsentativen Nodes.
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Tabelle 5.1: Wichtungen und Abszissen bzw. Massen der jeweiligen Nodes (2 und 4)

(20 min.).

L; [mm] Wi m, [g]

2 Nodes 0,2261 0,1870 29,54
0,4318 0,8130 894,77

L; [mm] Wi m,; [g]

0,1714 0,0812 5,59

4 Nodes 0,3167 0,1565 67,91
0,4295 0,7445 806,24

0,5677 0,0178 44,58

Zunichst wird die Fluiddynamik fiir 10 s Prozesszeit berechnet. Danach wer-
den Tropfen hinzugefiigt. Die Tropfenabscheidung wird berechnet und die er-
mittelten Massenstrome schlieBlich in Partikelwachstumsgeschwindigkeiten

umgerechnet:

_ 2- GV,i(t) _ 2 ’?’s,rr_ab,i,sz,Sus /ps

7Ll N7

L

(GL. 5.16)

Die Massenstrome der Tropfenabscheidung sind in Abbildung 5.3 dargestellt.
Die Massenstrome schwanken iiber der Zeit aufgrund der instationdren Rech-
nung, daher werden die Mittelwerte gebildet, um die Wachstumsrate zu bestim-

men.
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Abbildung 5.3: Massenstréme der Tropfenabscheidung an Phase 1 und 2.
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Die Wachstumsraten aus der oben beschriebenen Rechnung mit 2 bzw. 4 No-
des sind in Abbildung 5.4 dargestellt.
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Abbildung 5.4: Numerisch ermittelte Wachstumsraten aus Simulationsrechnungen mit
2 bzw. 4 Nodes.

Die so ermittelte Wachstumskinetik wird in die Populationsbilanz eingesetzt.
0 Lt) O(G,(L)n L.t
s (Lot) | AGu(L) s (1)) g (Gl. 5.17)
ot oL

Abbildung 5.5 zeigt, dass die fiir eine Prozesszeit von 10 min berechnete Par-
tikelgroBenverteilung gut mit den experimentellen Daten iibereinstimmt. Die
dargestellten Nodes stellen jeweils die AnfangspartikelgroBBenverteilung dar.
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Abbildung 5.5: Vergleich der simulierten und gemessenen PGV nach 10 min (2 Nodes).

Fiir die Simulationsrechnungen mit vier Nodes wird die Partikelwachstumsra-
te stiickweise linear angepasst. Mithilfe dieser Funktion kann dann aus der Po-
pulationsbilanz ebenfalls die PartikelgroBenverteilung nach 10 Minuten Pro-
zesszeit generiert werden. Der Unterschied zwischen den beiden Rechnungen ist
dabei vernachldssigbar klein (Abbildung 5.6).
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Abbildung 5.6: Simulierte PGV nach 10 min Prozesszeit mit 2 bzw. 4 Nodes.

Fiir das betrachtete bimodale System liefern Rechnungen mit zwei und vier
Nodes die gleiche Genauigkeit.
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Genau die gleiche Rechnung wird fiir einen anderen Messpunkt durchgefiihrt
(von 80 bis 90 min).

B 0,009,
E T o
5 0,006 = £ 0006
';: 0,003 % .§ 0,003
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0 200 400 600 B0OO 1000 0 200 400 600 800
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Abbildung 5.7: Reduzierung der Partikelgréfienverteilung zu reprisentativen Nodes (2

bzw. 4 Nodes) fiir das Experiment nach 80 min.

Tabelle 5.2: Wichtungen und Abszissen bzw. Massen der jeweiligen Nodes (2 und 4)

(80 min).

L; [mm] Wi m; [g]

2 Nodes 0,2690 0,2197 58,45
0,5636 0,7803 1908,51

L; [mm] Wi m; [g]

0,2054 0,1040 12,32

4 Nodes 0,3876 0,1716 136,47
0,5650 0,7172 1768,04

0,8003 0,0073 51,13
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Abbildung 5.8: Numerisch ermittelte Wachstumsraten aus Simulationsrechnungen mit
2 bzw. 4 Nodes (fiir das Experiment nach 80min).
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Abbildung 5.9: Vergleich der simulierten und gemessenen PGV nach 10 min Prozess-
zeit, Rechnung mit 2 Nodes (fiir das Experiment nach 80min,).

Abbildung 5.9 zeigt insgesamt auch eine gute Ubereinstimmung zwischen
Simulation und Experiment, wobei hier jedoch etwas groflere Abweichungen
vor allem bei dem Wachstum der kleinen Partikel auftreten.

Auch hier zeigt sich, dass die aus Rechnungen mit zwei bzw. vier Nodes er-
mittelten Wachstumsraten vergleichbare Ergebnisse liefern, weil in dem Gro-
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Benbereich, in dem die Mehrzahl der Partikeln liegt (400-600 um), die entspre-
chenden Kinetiken gleich sind (vgl. Abbildung 5.8).
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Abbildung 5.10: Vergleich der simulierten und gemessenen PGV nach 10 min Prozess-
zeit, Rechnung mit 4 Nodes (Von 80 min nach 90 min).

5.3.2 Konti-Versuch ohne Staubriickfiihrung

Analog zu der in Kapitel 5.3.1 beschriebenen Simulation eines Batch-
Versuches soll nun das Partikelwachstum im kontinuierlichen Prozess nume-
risch modelliert werden. Zur Validierung der Simulation wird ein an der Tech-
nikumsanlage durchgefiihrtes Experiment (Griinewald, 2011) nachgerechnet.
Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 4.4 aufgelistet. Im Versuch werden
externe Kerne (100 g/h) zugegeben sowie Partikel zu- bzw. abgefiihrt, sodass in
der Populationsbilanz nicht nur der Wachstumsterm betrachtet werden muss,
sondern zusétzlich auch ein- bzw. austretende Strome:

O(Nys, s (L.2)) N 0(G, (L) Nyshy s (Lst))
ot oL

= NKern,extnL,Kern,ext - NProd nL,Prod

(GL. 5.18)

Als Bettvorlage wird 1 kg Granulat vorgegeben. Die PartikelgroBenverteilun-

gen der Bettvorlage sowie der externen Kerne wurden gemessen und sind in
Abbildung 5.11 dargestellt.
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Abbildung 5.11: Anfingliche Partikelgrofienverteilung der externen Kerne sowie der
Bettpartikel.

Im Versuch werden die Produktpartikel {iber eine Zellenradschleuse entnom-
men. Im Experiment hat sich gezeigt, dass die ausgetragenen Partikel gut
durchmischt sind und so eine reprisentative Probennahme gewiahrleistet ist. An-
schlieBend passieren die Partikel einen Sichter und die feinen Partikel werden in
den Prozess zuriickgefiihrt. Die Trennkurve des Zick-Zack-Sichters wird mit der
Rosin-Rammler-Sperling-Bunnet (RRSB) Verteilung beschrieben. Die Parame-
ter der Trennkurve n und x” wurden dabei fiir den in diesem Versuch verwende-
ten Zick-Zack-Sichter experimentell bestimmt. Die Trennkurve einer RRSB-
Verteilung ist in Abbildung 5.12 dargestellt

T.. =1—exp[—(£) J (Gl 5.19)
X

mit x"=780um und n=8.
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Abbildung 5.12: Trennkurve der RRSB Verteilung.

Ausgehend von den experimentellen Randbedingungen wird die Simulation
nun so durchgefiihrt, dass die Kinetik mit einer CFD-Rechnung generiert wird.
Die Zeitschritte fiir die CFD Rechnungen wurden auf 10 s eingestellt, da mit
dieser Zeitschrittweite die Rechnungen stabil sind. Der Einfluss der Zeitschritt-
weite auf die Rechenergebnisse wird in Kapitel 9.17.3 diskutiert. Dann wird die
Populationsbilanzierung fiir eine Prozesszeit von 10 min vorausberechnet. Die
GroBenverteilung der Bettpartikel wurde jeweils nach 20 min Prozesszeit ge-
messen (Griinewald, 2011).
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Abbildung 5.13: Experimentelle und simulierte Partikelgrofienverteilung nach 20 min
Prozesszeit.

Die simulierte PartikelgroBenverteilung (Abbildung 5.13) kann die experi-
mentellen Daten gut beschreiben und die nach 20 min und 40 min erreichte Par-
tikelgroBe wird nur geringfiigig iiberschétzt. Aufféllig ist dabei insbesondere,
dass sich die urspriinglich monomodale Partikelgréenverteilung zu einer bimo-
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dalen Verteilung hin verdndert, was durch die Simulation ebenfalls richtig wie-
dergegeben wird.

Die fiir den Prozesszeitpunkt von 40 min berechnete PartikelgrofSenverteilung
wird dann als Eingangsgrofe fiir die CFD-Simulation verwendet, um die Ent-
wicklung der Partikelgrofe fiir die ndchsten 20 min zu bestimmen (an diesem
Zeitpunkt sind Experimentdaten vorhanden). Dabei wird die gleiche Vorge-
hensweise wie eben beschrieben verwendet. Abbildung 5.14 zeigt die simulier-
ten und experimentellen Partikelgrofenverteilungen bis zu 120 min Prozesszeit.
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Abbildung 5.14: Experimentelle und simulierte Partikelgréfienverteilung nach 60, 80,
100, 120 min Prozesszeit.

Ab einer Prozesszeit von 120 Minuten wurde die CFD-Rechnung alle
40 Minuten aktualisiert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 5.15 dargestellt. Es
zeigt sich, dass die berechnete PartikelgroBenverteilung eine Abweichung auf-
grund der Fehlerfortpflanzung zu den Experimentdaten ab 200 Minuten hat. Au-
Berdem wurde in dieser Simulation das negative Wachstum, und zwar der Ab-
rieb, nicht beriicksichtigt. Das fiihrt ebenfalls zu einer Uberschitzung der Parti-
kelwachstumsrate. Allerdings stimmt die berechnete PartikelgroBenverteilung
am stationdren Zustand am Versuchsende mit den experimentellen Daten gut
iiberein. Aus der vorherigen Modellierung (Griinewald, 2011) wurde die Bett-
masse wihrend des Versuchs berechnet. Anhand dieser Daten bietet es die Mog-
lichkeit, die Simulation von jedem Messpunkt aus zu starten.
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Abbildung 5.15: Experimentelle und simulierte Partikelgrofienverteilungen nach 200,
280, 420min Prozesszeit.

Daher wird eine Rechnung parallel dazu durchgefiihrt, welche als Anfangs-
partikelverteilung die nach 200 min experimentell erhaltene Partikelgrofenver-
teilung (Abbildung 5.16) verwendet, welche bereits bimodal ist. Die Simulati-
onsrechnungen werden davon ausgehend bis zu einer Prozesszeit von 280 min
fortgefiihrt (Abbildung 5.17).
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Abbildung 5.16: Experimentell erhaltene Partikelgrofienverteilungen nach 200 min
Prozesszeit.

Es zeigt sich deutlich, dass die Abweichung zwischen der Simulation und Ex-
periment minimiert wird.
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Abbildung 5.17: Experimentelle und simulierte Partikelgroffenverteilungen nach

280 min Prozesszeit (Ausgangspartikelgrofenverteilung aus Abbildung 5.16 fiir
200 min Prozesszeit).
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Abbildung 5.18: Experimentelle und simulierte Partikelgréfienverteilungen nach
420 min Prozesszeit (Wachstumskinetik aus der Rechnung fiir 280 min Prozesszeit).

Fiir die néchste Rechnung wird die simulierte Wachstumskinetik fiir 280 min
Prozesszeit verwendet und ein Zeitschritt von 140 min bis zum Ende des Ver-
suchs (420 min) ohne Aktualisierung der Kinetik berechnet. Die simulierte Par-
tikelgroBenverteilung gibt die gemessene wiederum gut wieder (Abbildung
5.18).

Zusitzlich zur PartikelgroBenverteilung wurde aus der Simulationsrechnung
auch die Bettmasse bestimmt. Diese ist in Abbildung 5.19 {iber der Zeit
aufgetragen. Da aus dem Versuch nur die jeweilige Endmasse zugénglich ist,
steht lediglich ein Messpunkt zur Verfiigung, welcher sehr gut mit dem
zugehorigen simulierten Wert iibereinstimmt. Die Masse der Wirbelschicht
steigt am Anfang wegen der Tropfenabscheidung und der externen Kernzugabe
zundchst an und erreicht einen Maximalwert von 3,7 kg. Danach werden die
groferen Partikel durch den Sichter ausgetragen. Wenn der Produktmassenstrom
grofer ist als der Massenstrom der externen Kerne und des abgeschiedenen
Kalks, sinkt die Bettmasse wieder ab. Im stationdren Fall sollte die Bettmasse
konstant sein.
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Abbildung 5.19: Simulierter Verlauf der Bettmasse als Funktion der Prozesszeit.

5.4 Modellierung des Konti-Prozesses mit Staubriickfiihrung

Wenn in einem Konti-Prozess der Prozessstaub in die Anlage zuriickgefiihrt
wird, spielt die interne Kernbildungsrate, welche durch Keimbildung erfolgt,
eine grofle Rolle. Durch Kollision zwischen einem primdren Staubteilchen aus
Overspray und einem Tropfenteilchen entsteht ein primérer Keim. Dieser prima-
re Keim wichst dann bei Kollisionen mit weiteren Tropfen, primérem Staub und
anderen gebildeten Keimen. Ein Keim, der gro8 genug ist, um in der Wirbel-
schicht verbleiben zu konnen, wird Kern genannt. Die Staubteilchen werden
durch die Fluidisationsluft aus dem Granulator ausgetragen und im Filter abge-
schieden. Von dort gelangen sie in den Granulator zuriick. Durch mehrmaligen
Kreislauf der Staubteilchen zwischen Granulator und Filter wachsen diese an.
Dieser Staub wird Prozessstaub genannt und enthélt alle Partikel, die durch die
Luft aus dem Granulator zu den Filtern ausgetragen werden kdnnen, also primé-
rer Staub und Keime. In dieser Arbeit wird der Prozessstaub als eine gesamte
Staubphase betrachtet und es éndert sich die PartikelgroBenverteilung des Pro-
zessstaubs lediglich durch Kollisionen mit den Tropfen (Wachstum) und durch
Agglomeration zwischen Staubteilchen. In diesem Kapitel wird das Gesamtmo-
dell fiir die Granulation mit Staubriickfithrung vorgestellt. Das Modell enthélt
folgende Mechanismen: Tropfenabscheidung, Trocknung, Staubeinbindung und
Keimbildung. In diesem Modell werden 2 Nodes fiir die Staubphase und 2 No-
des fiir die Granulatphase verwendet, um die PartikelgroBenverteilungen der
Staubphase bzw. der Granulatphase darzustellen.
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5.4.1 Kollisionsmodell

Die Tropfen kollidieren mit dem Staub, wodurch sich primére Keime bilden,
welche wiederum mit dem priméren Staub, den Tropfen und miteinander selbst
kollidieren konnen. Der wichtigste Parameter zur Beschreibung der Keimbil-
dung ist die Kollisionswahrscheinlichkeit. Diese kann mithilfe verschiedener
Mechanismen beschrieben werden, z. B. Brownsche Koagulation, Turbulenz-
scherung usw. (Friedlander, 2000). Fiir Partikel grofer als 2 um ist die
Brownsche Koagulation vernachlissigbar, sodass im hier betrachteten Fall der
wichtigste Mechanismus fiir die Keimbildung die Turbulenzscherung ist, welche
iiber das Modell von Saffmann (1956) beschrieben wird.

Abbildung 5.20: Kollision zweier Kugeln.

Die Kollisionsrate zweier Partikeln aufgrund der Turbulenz ist gegeben
durch:

. 87 &
N,y =mm, ,/E;(n +1)’ (GL. 5.20)
| S —
p

[Nkoll] = 1/(m3's)
mit der Anzahlkonzentration n; ([n;]= #/m”).

Fiir den Fall mit Beriicksichtigung der unterschiedlichen Relaxationszeiten
der Partikeln 7, und die Relativgeschwindigkeit u,.;;; berechnet sie sich zu:
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1/2
: 1,6 2/(DuY\ 1 2
N, :nlnj\/87rr2 [§r2—+(z'i—rj) <(Ej >+§(Ti_‘[j) gZJ + Uy

\%

u_rel

(Gl. 5.21)

2

. . X
mit » = r; + 1, mitz, ) = 9" i)

, 1 und j bezeichnen die Kollisionspartner, sie
g

konnen sowohl zwei Staubteilchen als auch Tropfen und Staubteilchen sein.

Der Beschleunigungsterm wird nach Batchelor (1951) berechnet:

2 3/2
Du &
<[—tj >= 1355 (Gl 5.22)

Daraus ergibt sich die Agglomerationsrate zwischen zwei Teilchen:

172
1 ,¢ 2/(DuY 1 2
B, =8xr? {§r2—+(q—g) <(E] >+§(ri—rj) gzj +u,,, |(GL 5.23)

u_rel

5.4.2 Generierung der Wachstumskinetiken des Staubs

Um die Keimbildung in einer CFD-Rechnung abzubilden, wird eine lange
Rechenzeit bendtigt, weil der Zeitschrittweite bei der CFD-Rechnung klein (in
der Ordnung von 10™ — 10™ s) ist. Deshalb werden die Ergebnisse aus der CFD-
Rechnung mit sinnvollen Annahmen zur einen prozessrelevanten Skala ibertra-
gen. Dazu wird aufgrund der diskontinuierlichen Staubriickfithrung ein Zyklus
von der Staubriickfiihrung (hier 30 s) gerechnet. Die einfachste Moglichkeit ist,
die Wachstumsrate G und die Agglomerationsrate [, als konstant anzunehmen.
Damit kann man aus der Anderung des ersten und dritten Moments die Wachs-
tums- bzw. Agglomerationsrate nach Bramley (1996) berechnen.

dm 1

Tto = _Eﬁomg (GL. 5.24)

dm,

—2 =3Gm Gl. 5.25
0 ) ( )

Mit diesen Raten kann dann die Populationsbilanz des Prozessstaubs fiir lan-
gere Prozesszeiten ohne Beriicksichtigung der Fluiddynamik gelost werden. Die
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zur Losung der Populationsbilanz gebrauchten Raten, wie Overspray bzw. Stau-

beinbindung, werden auch in CFD bestimmt.

5.4.3 Rechenweg des Gesamtmodells

Um das Problem automatisch 16sen zu kénnen, wird der folgende Rechenweg
gewihlt (Abbildung 5.21):

1.

Am Anfang wird die Geometrievernetzung vorbereitet und die Stoffdaten
bzw. die allgemeinen Betriebsbedingungen in einem case-File gespei-
chert.

In der CFD-Rechnung werden die individuellen Randbedingungen wie
Bettmasse, Partikelgroflenverteilung und StaubgroBenverteilung automa-
tisch durch vorgegebene Excel-Daten eingelesen.

Fiir die CFD-Berechnung werden die folgenden Schritte benotigt:

a. Berechnung der Fluiddynamik, um das Geschwindigkeitsfeld zu
simulieren. Hier werden zwei Granulatphasen und die Luftphase bend-
tigt.

b. Rechnung mit Wassereindiisung, um das Temperaturfeld zu simu-
lieren. In diesem Fall werden 6 Phasen verwendet, obwohl kein Staub
am Rand zugegeben wird. Daher werden die Rechnungen von der
Staubeinbindung bzw. Keimbildung nicht durchgefiihrt.

c. Nach der Berechnung des Temperaturfelds werden zwei Staubpha-
sen am Boden zugegeben. Am Eintritt der Diise wird statt Wasser Sus-
pension eingediist. Die vollstindige Rechnung mit Tropfenabschei-
dung, Trocknung, Staubeinbindung und Keimbildung wird gestartet.
Die Kinetikgenerierung wird fiir einen Staubzyklus ¢,,,,= 30 Sekun-
den simuliert.

3. Aus der vollstindigen Rechnung werden die Massenstrome durch Trop-

fenabscheidung und Staubeinbindung exportiert. Diese Grofen werden in
die Partikelwachstumsrate umgerechnet, welche in die Populationsbilanz
flir die Granulatphase eingesetzt wird. Der auf der Staubphase abgeschie-
dene Kalkstrom aus der Tropfenphase wird in die Wachstumsrate der
Staubphase umgerechnet. Die Agglomerationsrate wird aus der Kollisi-
onsrate zwischen Staubteilchen berechnet. Die Wachstums- sowie die
Agglomerationsrate der Staubphase werden in die Populationsbilanz fiir
die Staubphase eingesetzt. Die Populationsbilanzen von der Staubphase
und von der Granulatphase werden fiir #,,.4,= 30 Minuten berechnet.
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4. Die neu berechnete PartikelgroBenverteilung bzw. Staubverteilung werden
neu aufgerufen und fiir die nichste Iteration verwendet. Schritt 2 und 3
werden wiederholt, bis die vorgegebene Rechenzeit erreicht ist.

5. Ende des Programms.

Wirbelschicht-Sprihgranulation

Programm-Ablauf
== | ________ 1
| Main |
| Stoffdaten 1
I ! Eohizeit= 10-30s _ _ _ _ _ _ 5:30d Rechenzeit
| I ! | CFD zur |
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i | |
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1 ! 1 —»{ Geschwindig- !
| I | keitsfeld !
| | 1 | o I
| Geometrie | | +3Phasen ariation |
1 Vernetzung ! (et Wass’er \(gumenscher I
| evil. Diisenrechnung 1 | \  PEETEET ]
1 B 1 1 — I
4 L T-Feld

| Echtzeit~10s | 5 - 30 d'Rechenzeit : 1 :
| I
| CFD zur 1 | I
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! 5 I | lationsmodsll \(g:rr::g;hrer 1
| z.B. 20 min I ~ 1 min | | 1
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| Pop.-dynamische 1 | Rech 1
| Rechnung o i echnung |
| I L I | G(L)Granulat 1
| ~10s 2-30¢", 1 | 6lL)siup [
| CFD zur I 1 Baggio I
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1 .
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Abbildung 5.21: Ablauf des Simulationsprogramms.
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5.4.4 Rechnungsergebnisse fiir das Gesamtmodell

Tropfen (Ph 3) Luft {Ph 0)
] 7 fir. Cuft |
Wasser ¢+ - - i = Dampf
& | U = Source-Term
’ (Quelle/Senke)
® = Massenstrom
Staub_1 (Ph 4) Staub_2 (Ph 5) ' -Granulal_1 (Ph 1) Granulat_2 (Ph 2)
{ KT i 6
o ~Wasser | % 2..Wasser__.,

- @grrg s Granuiat MEprrg g Granulat
‘mé— ml@_‘*m A Pls

Abbildung 5.22: Mindmap des Gesamtmodells (6 Phasen).

Das Modell fiir die CFD-Simulation ist in Abbildung 5.22 dargestellt. Hierzu
werden insgesamt 6 Phasen bendtigt:

1. Luftphase (Ph 0) mit zwei Komponenten, Wasserdampf und trockene
Luft

Granulatphase 1 (Ph 1) mit zwei Komponenten, Wasser und Granulat
Granulatphase 2 (Ph 2) mit zwei Komponenten, Wasser und Granulat

Tropfenphase (Ph 3), mit zwei Komponenten, Wasser und Kalk

A

Staubphase 1 (Ph 4), mit einer Komponente, Kalk
6. Staubphase 2 (Ph 5), mit einer Komponente, Kalk

Die zwei Granulatphasen werden aus der gegebenen Bettmasse bzw. Partikel-
groflenverteilung der Bettpartikel mithilfe der Product-Difference Methode ge-
neriert (Massen und Durchmesser). Die beiden Staubphasen werden aus der ge-
gebenen Partikelgrof3enverteilung bzw. Masse des Staubs im Filter auch mit der-
selben Methode zu zwei Nodes reduziert. Das Verhéltnis des dritten Moments
von den beiden Nodes ist dann das Massenverhéltnis der zwei Staubphasen.

Je nach Wechselwirkung werden folgende Mechanismen beriicksichtigt:
Tropfenabscheidung, Staubeinbindung, Staubwachstum und Staubagglomerati-
on. Fiir die Staubphase wird das DQMOM verwendet. Dazu werden verschieden
Quellterme fiir die Volumenanteile und Durchmesser formuliert. Daher werden
die Massenaustauschterme zwischen den beiden Staubphasen als Quellterme
formuliert. Dagegen sind die sonstigen Massenaustauschterme zwischen ver-
schiedenen beteiligen Phasen wie Tropfenabscheidung, Trocknung, Verdamp-
fung der Tropfen und Staubeinbindung iiber ein vordefiniertes Makro (DEFI-
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NE _MASS TRANSFER in Fluent) implementiert. Die Strome dadurch sind
nummeriert und unten dargestellt:

1. Tropfenabscheidung 1: Wasser aus der Tropfenphase nach Granulatphase 1.

Verdampfung der Tropfen: Wasser aus der Tropfenphase in die Luftphase.
Staubeinbindung 1 1:  Staubphase 1 nach Granulatphase 1.

2. Tropfenabscheidung 2: Wasser aus der Tropfenphase nach Granulatphase 2.
3. Tropfenabscheidung 3: Kalk aus der Tropfenphase nach Granulatphase 1.

4. Tropfenabscheidung 4: Kalk aus der Tropfenphase nach Granulatphase 2.

5. Trocknung 1: Wasser aus Granulatphase 1 in die Luftphase.

6. Trocknung 2: Wasser aus Granulatphase 2 in die Luftphase.

7.

8.

9.

Staubeinbindung 1 _2:  Staubphase 1 nach Granulatphase 2.
10. Staubeinbindung 2 1:  Staubphase 2 nach Granulatphase 1.
11. Staubeinbindung 2 2:  Staubphase 2 nach Granulatphase 2.

Um die Populationsbilanz fiir den Staub zu beschreiben, wird in diesem Mo-
dell fiir die Staubphase DQMOM implementiert. Fiir DQMOM werden 4 Trans-
portgroBen, 2 Wichtungen und 2 Abszissen benotigt, wobei die 2 Wichtungen in
Volumenanteile umgerechnet werden konnen. Daher werden wiederum zwei
UDS (User Defined Scalars, UDS2, UDS3) definiert, um die StaubgroB3en (Abs-
zissen) zu transportieren. Als Quellterme fiir die Volumenanteile bzw. Staub-
grofle wurden folgende Mechanismen implementiert:

Staubwachstum durch die Kollisionen zwischen Staub und Tropfen

Staubagglomeration durch die Kollisionen: Staubphase 1 & Staubphase 1;
Staubphase 2 & Staubphase 2 bzw. Staubphase 1 & Staubphase 2.

Dazu werden die folgenden Quellterme bendtigt:
1. Massenquellterme der Staubphase 1 (S1+S3 in Abbildung 5.22)
2. Massenquellterme der Staubphase 2 (S2+S4 in Abbildung 5.22)
3. Quellterm fiir die Partikelgro3e (UDS 2) der Staubphase 1
4. Quellterm fiir die Partikelgrof3e (UDS 3) der Staubphase 2.

Die Massenabnahme der Tropfen infolge der Kollisionen mit den beiden
Staubphasen wird ebenfalls als Quell-Senken-Term beriicksichtigt:

1. Massensenke der Tropfen aus der Tropfenphase

2. Massensenke des Wassers aus der Tropfenphase
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Als Randbedingungen werden am Eintritt der Fluidisationsluft fiir die
Staubphase 2 Massenstrome definiert. Diese Massenstrome werden immer aus-
gehend von der aktuellen PartikelgroBenverteilung und der Masse des Staubs
neu generiert.

1. Massenstrom von Staubphase 1 am Eintritt.
2. Massenstrom von Staubphase 2 am Eintritt.
Diese werden auch als ,,DEFINE PROFILE® in Fluent implementiert.

Wie in Kapitel 4.2 erldutert, werden die Warmestrome fiir die Verdampfung
des Wasserfilms an der Partikeloberfliche bzw. die Verdampfung der Tropfen
als Quellterme (Source) implementiert. Die durch die Verdampfung gekoppelten
Energieterme werden als Energiequellterm der jeweiligen Phase dargestellt:

1. Energiequellterm der Luftphase: Summe der Energiequellterme durch
Verdampfung des Films an der Partikeloberflache sowie Verdampfung
und Aufwéirmung der Tropfen

2. Energiequellterm von Granulatphase 1: Energiequellterm durch Ver-
dampfung des Films an Granulatphase 1

3. Energiequellterm von Granulatphase 2: Energiequellterm durch Ver-
dampfung des Films an Granulatphase 2

4. Energiequellterm der Tropfenphase: Energiequellterm infolge Trop-
fenverdampfung bzw. Aufwarmung durch die Luft

Die feuchten Oberflichen beider Granulatphasen werden durch Losen der
Transportgleichungen bestimmt. Diese beiden Transportgrofien (die feuchte
Oberflache) sind als User Defined Scalar (UDS 0, UDS 1) definiert. Diese Fla-
chen sind wichtig fiir die Verdampfung des Films an der Partikeloberflache. Da-
zu werden zwei Quellterme fiir UDS 0 und UDS 1 benétigt:

1. UDS Quellterm 0:  Quellterm der feuchten Oberfliche in Granu-
latphase 1 durch Tropfenabscheidung an Granulatphase 1 (Zunahme),
Staubeinbindung (Staubeinbindung 1 1 und Staubeinbindung 2 1,
Abnahme).

2. UDS Quellterm 1:  Quellterm der feuchten Oberfliche in Granu-
latphase 2 durch Tropfenabscheidung an Granulatphase 2 (Zunahme),
Staubeinbindung (Staubeinbindung 1 2 und Staubeinbindung 2 2,
Abnahme).
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Fiir die externen Populationsbilanzen werden 9 bendtigte Parameter exportiert.
Diese 9 GroBen werden dann iiber der Kinetikgenerierungszeit (¢, = 30s)
gemittelt (analog Kapitel 4.3.2).

Tabelle 5.3: Exportierte Parameter fiir das 6-Phasen-Modell.

m_1 [kg/s] Massenstrom des Kalks durch Tropfenabscheidung an
Granulatphase 1 (7,)
m_2 [kg/s] Massenstrom des Kalks durch Tropfenabscheidung an
Granulatphase 2 (7i1,)
m_staub 1 1 Massenstrom aus Staubphase 1 durch Staubeinbindung
[ke/s] in Granulatphase 1 (71, | |)
m staub 1 2 Massenstrom aus Staubphase 1 durch Staubeinbindung
[ke/s] in Granulatphase 2 (71, , ,)
m_staub 2 1 Massenstrom aus Staubphase 2 durch Staubeinbindung
[ke/s] in Granulatphase 1 (s, , ;)
m_staub 2 2 Massenstrom aus Staubphase 2 durch Staubeinbindung
[ke/s] in Granulatphase 2 (7, , ,)
m_tropfen k Massenstrom der Tropfen durch Kollision der Tropfen
[ke/s] mit den beiden Staubphasen (Staub 1 und Staub 2),
mlrz}pfézz ,staub
m_tropfen k w Massenstrom des Wassers in den Tropfen durch Kolli-
[ke/s] sion der Tropfen mit den beiden Staubphasen (Staub 1

und Staub_2), m

tropfen,staub,w

k agg [#/s] Anzahlanderung (dmg s i/dt) durch Kollisionen zwi-
schen Staub und Staub (Staub 1 & Staub 1, Staub 2 &
Staub 2, Staub 1 & Staub 2)

Die Groflen m 1, m 2, m staub 1 1, m staub 1 2, m staub 2 1,
m_staub 2 2 werden bendtigt, um die Wachstumsrate der beiden Granulatpha-
sen zu bestimmen.

}'h] + mstauh 1.1 + m.ytuub 21
GV,Gran,l = 77 . (Gl 526)
NGran,lps
m, +m +m
GV rans = 2 staub_1_2 staub_2_2 (Gl 527)

NGran 2 p.s‘
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In Abbildung 5.23 ist die Tropfenabscheidung an den beiden Granulatphasen
dargestellt (Rechnung bei 90 Minuten). Zu Beginn der Eindiisung erreichen die
Massenstrome der Tropfenabscheidung kurzzeitig ein Maximum. Durch die
Kollision zwischen Tropfen und Staub geht die Tropfenabscheidung zuriick, bis
der Staub aus der Anlage ausgetragen ist. Dann steigen die Massenstrome der
Tropfenabscheidung wieder.

3,0E-04
Tropfenabscheidung auf Granulat_1
Tropfenabscheidung auf Granulat_2
£ 2,0E-04
E
g 1
17
5 rm r,mw«.,«,WW"'w
§ 1,0E-04
= Wimmamd
0,0E+00
30 35 40 45 50

Zeit [s)

Abbildung 5.23: Massenstrome durch Tropfenabscheidung (bei 90 min).

In Abbildung 5.24 sind die Massenstrome der Staubeinbindung dargestellt.
Da zwei Staubphasen an zwei Granulatphasen abgeschieden werden, sind vier
Massenstrome vorhanden. Wegen der stoSweisen Riickfiihrung des Staubs fin-
det die Staubeinbindung innerhalb weniger Sekunden statt. Danach sinkt die
Staubeinbindung wieder auf 0.
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Abbildung 5.24: Massenstrome durch Staubeinbindung (bei 90min).

Die Differenz zwischen m_tropfen k und m_tropfen k w ist der Kalkstrom,
der infolge der Kollisionen aus der Tropfen- in die Staubphase iibergeht und fiir
die Wachstumsrate der Staubphase gebraucht wird. Die Wachstumsrate fiir die
gesamte Staubphase ist dann (aus Gl 5.26):

d
L= 2 7 —’Z;’S’ (GL. 5.28)
St*7St
dm .
T;& = mtmpfen,staub - mrropfen,smub,w (Gl 52 9)

In Abbildung 5.25 ist der Kalkmassenstrom, der aus der Tropfenabscheidung
an der Staubphase resultiert, dargestellt. Wegen der stoBweisen Riickfithrung
des Staubs findet die Kollision zwischen Staub und Tropfen ebenfalls innerhalb
kurzer Zeitintervalle statt.
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Abbildung 5.25: Kalkmassenstrom durch Kollision zwischen Tropfen und Staub (bei
90 min).

k_agg (dmy,s; roi/dt) wird benétigt, um die Kollisionsrate 3y zu bestimmen.

dmO,St,k{)l]

dt

In Abbildung 5.26 ist die Anderung der Partikelanzahl der Staubphase infolge
der Kollision zwischen den Staubteilchen dargestellt. Hier zeigt sich auch, dass
die Agglomeration der Staubpartikel innerhalb kurzer Zeit erfolgt. Wenn der
Staub sich nicht im Diisenstrahl befindet, kommt es nicht mehr zur Agglomera-
tion, da dort keine Tropfen als Binder fiir die Agglomeration zur Verfiigung ste-
hen.

= —% By, (Gl. 5.30)
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Abbildung 5.26: Anzahldinderung durch Kollision zwischen Staubpartikeln (bei
90 min).
Damit wird die Populationsbilanz fiir die Staubphase gelost:
a(NStnL,St) + a(GL,Sr '(NSz”L,s, )) _
ot oL (Gl. 5.31)
B, D, — Nyl N,

Kern,int" *L,Kern aus,St einan,St

+ N ein,overspraynL,St,overspmy -
Diese Gleichung wird mit Hilfe der ,,Cell-Average* Methode gelost, da diese
Methode zur Losung der Agglomeration schneller und genauer bei gleicher
Klassenzahl aufgrund der Massenerhaltung als die ,,HRFVM* Methode ist.
N ein,overspray

ist der Anzahlstrom des Oversprays und wird aus dem Massen-

strom des Overspray und der PartikelgroBenverteilung des Spriihstau-

overspray
bes (Primérstaub) berechnet. Der Massenstrom des Oversprays ist die Differenz
zwischen dem eingediisten Kalkstrom und dem abgeschiedenen Kalkstrom.

muverxpmy = mgex - ’nl - m2 - (mlmpfen,stauh - mzmpfen,szaub,w) (Gl 532)

N s st e 18t der Anzahlstrom der Staubeinbindung und wird aus dem Mas-
senstrom der Staubeinbindung g, ,,, und der PartikelgroBenverteilung der
Staubphase bestimmt. Der Massenstrom der Staubeinbindung ist:

mStieinb = mstaub7171 + mstauh7172 + mstuztl:7271 + m.&'taub7272 (Gl 533)

Die Trenngrenze der Kerne wird iiber die Sinkgeschwindigkeit, welche aus
dem Kriftegleichgewicht folgt, festgelegt (Kapitel 9.16).
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Bei den gewihlten Versuchsbedingungen (75kg/h Fluidisationsluftmassen-

strom, 12 kg/h Diisenluftmassenstrom) ergibt sich einen Kerndurchmesser von
ca. 140 um (Dichte des Granulats p, 1700 kg/m®). In diesem Modell wird die

Staubphase als kompakter Kalk mit einer Dichte p,, von 2700 kg/m’ betrachtet.
Daher wird die Trenngrenze fiir die Kerne aus der Staubphase durch die Um-
rechnung des Dichtverhéltnisses (J/ o / p, ) zu 120 um festgelegt.

Die berechneten Nodes der Granulatphase fiir die einzelnen Rechnungen sind
in Tabelle 5.4 dargestellt:

Tabelle 5.4: Nodes der Granulatphase fiir die jeweiligen Rechnungen.

Zeit [min] L, [mm] L, [mm] Wi W
30 0,634 0,785 0,515 0,485
60 0,610 0,804 0,359 0,641
90 0,634 0,368 0,462 0,538
120 0,440 0,843 0,208 0,792
150 0,352 0,855 0,214 0,786
180 0,380 0,837 0,278 0,722
210 0,382 0,856 0,338 0,662
240 0,338 0,876 0,501 0,499
270 0,308 0,924 0,397 0,603

Als Sichter-Funktion wird hier eine kumulative Normal-Verteilung verwendet:

2
1 X—pU
]:renn,kum (x) = j—w[ 27[0_ expi_( 20_2 ) J}x (Gl 534)

mit £ =950 um, 6=0,11. Der Partikelmassenstrom durch die Zellenrad-
schleuse wird als konstant 9 kg/h eingesetzt.

Die berechnete PartikelgroBenverteilung iiber der Prozesszeit ist in Abbildung
5.27 dargestellt. Die Bettpartikel wachsen zundchst wie bei einem Batch-
Versuch, bis die Partikel grol genug sind, dass sie iiber den Sichter ausge-
schleust werden. Der Staub wiéchst in dieser Zeit nicht nur durch Tropfenab-
scheidung, sondern auch durch Agglomeration der Staubpartikel untereinander.
Erst nach 90 Minuten Prozesszeit bilden sich interne Kerne, welche nicht mehr
durch die Fluidisationsluft zu Filtern ausgetragen werden.
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Abbildung 5.27: Simulierte Entwicklung der Partikelgrofienverteilungen in einem
Konti-Versuch mit Staubriickfiihrung.

Es wurde festgestellt, dass die Probenahme aus der Wirbelschicht iiber dem
Abzug im Lochboden nur fiir Partikel grofer als 330 pm représentativ sind
(Griinewald, 2011). Daher wurden fiir den Vergleich mit den Simulationsrech-
nungen nur Partikel grofer als 330 um betrachtet und die experimentellen Ver-
teilungen entsprechend korrigiert. Die simulierten und experimentellen zeitli-
chen Entwicklungen der PartikelgroBenverteilung sind in Abbildung 5.28 darge-
stellt. Die simulierten Kurven konnen die experimentellen Daten gut wiederge-
ben, allerdings sind Abweichungen vorhanden. Diese konnen verschiedene Ur-
sachen haben und sowohl durch die Simulation als auch das Experiment be-
griindet sein. Zuerst wird die Kinetik hier alle 30 Minuten aktualisiert. Ein hdu-
figeres Update verbessert sicherlich die Genauigkeit. Zweitens hat die Trenn-
grenze der Kerne einen groflen Einfluss auf die Simulation, da sie direkt den
Anzahlstrom der intern gebildeten Kerne und auch die Anzahlverteilung beein-
flussen kann. Hier wurde die Grenze aus der Sinkgeschwindigkeit bestimmt.
Aufgrund des starken Diisenstrahls konnen jedoch auch groBere Partikel ausge-
tragen werden. Auflerdem ist der Produktmassenstrom in der Rechnung etwas
hoher als im Experiment. Ein Grund fiir die Abweichungen liegt auch in den
Schwankungen des Massenstromes, mit dem die Partikel dem Sichter zugefiihrt
werden, bzw. in der Trenngrenze des Sichters begriindet. In der Simulation wird
fiir den Massenstrom mit einem konstanten Wert von 9 kg/h gerechnet. Weiter-
hin wird angenommen, dass dieser Massenstrom unabhingig von Masse sowie
PartikelgroBenverteilung der Wirbelschicht ist und nur durch die Geometrie und
Drehzahl der Zellenradschleuse bestimmt wird und daher iiber die gesamte Ver-
suchsdauer konstant ist. Ferner wurde im Experiment festgestellt, dass eine Ab-
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weichung zwischen der Probe aus der Wirbelschicht am Versuchsende und der
direkt zuvor iiber das Abzugsrohr entnommenen Probe besteht.

Simulation
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Abbildung 5.28: Vergleich der simulierten und experimentellen Entwicklung der Par-
tikelgrofsenverteilung in einem Konti-Versuch mit Staubriickfiihrung.
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Die berechnete Bettmasse am Versuchsende ist kleiner als die experimentelle
(1900 g), was daran liegt, dass der simulierte Produktmassenstrom etwas hoéher
als der experimentelle ist (Abbildung 5.30).
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Abbildung 5.29: Simulierte Bettmasse (links) und experimenteller Druckverlust
(rechts) fiir einen Konti-Versuch mit Staubriickfithrung.
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Abbildung 5.30: Simulierter (links) und experimenteller (rechts) Produktmassenstrom
in einem Konti-Versuch mit Staubriickfiihrung.

Die Staubgrofenverteilung am Anfang ist in Abbildung 5.31 dargestellt. Die-
se Verteilung wird auch als PartikelgroBenverteilung des Oversprays verwendet.
Die zwei Nodes am Anfang betragen 3,9 und 11,5 pm.
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Abbildung 5.31: Anzahlverteilung des Staubs am Versuchsanfang und Ende (Rechts:
Semi-log Darstellung fiir die Anzahlverteilung).
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Die Staubverteilung wurde im ersten Schritt fiir einen Zeitraum von
60 Minuten berechnet und danach alle 30 Minuten aktualisiert. Wéhrend des
Prozesses wichst der Staub einerseits aufgrund der Agglomeration und Kollisi-
on mit den Tropfen, andererseits entstechen neue primére Staubteilchen durch
den Overspray sowie den Abrieb (Der Abrieb wurde in dieser Arbeit nicht be-
riicksichtigt.). Die berechneten Nodes sind in Tabelle 5.5 aufgelistet.

Tabelle 5.5: Nodes fiir die jeweilige CFD-Rechnung.

Zeit [min] Wi [-] W) [-] Ly [um] L, [um]

0 0,905 0,095 3,90 11,54
60 0,845 0,155 4,37 11,88
90 0,791 0,209 5,04 13,06
120 0,769 0,231 5,00 13,45
150 0,755 0,245 4,93 15,04
180 0,790 0,210 4,83 16,87
210 0,858 0,142 4,66 17,84
240 0,869 0,131 4,80 17,93
270 0,855 0,145 4,97 18,92

Es zeigt sich, dass beide Nodes am Anfang wegen der Agglomeration zuneh-
men. In dieser Zeit steigt die Bettmasse an, da die Partikel im Bett noch nicht
gro} genug zum Austrag sind. Mit zunehmender Bettmasse nimmt zugleich der
Overspray ab, weil mehr Tropfen an den Partikeln abgeschieden werden kdnnen.
Danach nimmt die Bettmasse aufgrund der Produktabfuhr ab. Dies fiihrt zur Zu-
nahme des Oversprays und beide Nodes nehmen dann entsprechend ab.

Die Kinetiken des Staubwachstums sind in Tabelle 5.6 aufgelistet. Die
Staubmasse aus der Simulation betrdgt 864 g nach 300 Minuten Prozesszeit und
ist damit geringer als die experimentelle Staubmasse am Ende (987 g). Diese
Differenz konnte sich durch eine Uberschitzung der Staubeinbindung und die
Vernachlassigung des Abriebs erklaren.
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Tabelle 5.6: Kinetiken des Staubwachstums aus der CFD-Simulation.

Zeit [min] Bo [1/s] Gy [m/s] | Masse [kg] Niernnt [1/min]

0 1,34E-16 9,22E-11 1,000 0
60 3,16E-16 9,49E-11 1,101 0
90 1,79E-15 8,17E-11 1,072 3597
120 1,93E-15 1,36E-11 1,197 14653
150 1,01E-15 8,36E-11 1,199 25892
180 1,29E-15 8,89E-11 1,263 21073
210 1,31E-15 1,10E-10 1,017 15511
240 1,10E-15 1 40E-10 1,149 10371
270 2,22E-15 1,69E-10 1,035 7279
300 0,864

Kerne werden erst ab einer Prozesszeit von 90 Minuten gebildet. Die Kernbil-
dungsrate betrigt gegen Versuchsende ca. 10000 pro Minute.

Die Entwicklung der PartikelgroBenverteilung des Staubs ist in Abbildung
5.32 dargestellt. Der Staub wird durch Agglomeration zunichst grober. Durch
den Overspray wird kontinuierlich primérer Staub, welcher einen kleineren
Durchmesser hat, neu erzeugt. In den ersten 100 Minuten steigt die Bettmasse.
Eine hohere Betthohe fiihrt zu hoherer Tropfenabscheidung und daher nimmt
der Overspray ab. Danach sinkt die Bettmasse aufgrund des Austrags des Pro-
dukts. Daher steigt der Overspray wieder an und die Anzahl kleinerer Staubpar-
tikel nimmt zu. Generell ist der Verteilung der Staubphase aufgrund des Wachs-
tums grober geworden (siche Abbildung 5.31).
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Abbildung 5.32: Simulierte Entwicklung der Partikelgrofienverteilung des Staubs fiir

einen Konti-Versuch mit Staubriickfiihrung.

Der Rechenaufwand fiir die Simulationen mit 6 Phasen ist hoch. Eine Simula-
tion fir 30 s Granulation (inklusiv Geschwindigkeitsfeld, Temperaturfeld und
Granulation) dauert ca. 10 Tage. Um die Rechenzeit zu optimieren, wurde die
Skalierbarkeit bei parallelem Rechnen untersucht. Die Rechenzeit wurde fiir
verschiedene Prozessoranzahlen fiir das 6—Phasen-Modell gemessen. Alle Rech-
nungen werden mit dem gleichen cas-File mit einer Zeitschrittweite von 10 s
flir 100 Schritte durchgefiihrt. Die Rechenzeit iiber der Anzahl der Prozessoren
ist in Abbildung 5.33 dargestellt. Es zeigt sich, dass die Skalierbarkeit bis zu
einer Zahl von 8 Prozessoren gegeben ist. Die Rechenzeit ist fiir 8 Prozessoren
minimal. Bei einer weiteren Erhhung der Prozessoranzahl beschleunigt sich die
Simulation nicht mehr. Weitere Moglichkeiten zur Rechenzeitoptimierung wer-
den in Kapitel 9.17 diskutiert.
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Abbildung 5.33: Rechenzeit fiir 100 Zeitschritte mit dem 6-phasigen Modell bei einer
Zeitschrittweite von 107 s.

Fazit: Generell geben die Simulationsergebnisse die experimentellen Daten
sowohl fiir monodisperse als auch fiir polydisperse Félle gut wieder. Mithilfe der
Kopplung zwischen CFD und PBE werden die Prozessgrofen, z. B. Produkt-
massenstrom, Entwicklung der PartikelgroBenverteilung bzw. Masse der Granu-
late und des Staubs, Ablufttemperatur und Feuchte usw., gut beschrieben. Das
Multi-Fluid-Model ist fiir die Kinetikengenerierung aus der CFD-Simulation
geeignet.






6 Modelliibertragung

Das in dieser Arbeit zu entwickelnde Modell soll flexibel sein, dass durch Er-
stellung entsprechender Gitter verschiedene Apparategeometrien und —gréfien
sowie beispielsweise auch verschiedene Diisenposition berechnet werden kon-
nen. In diesem Kapitel werden Simulationen fiir ausgewahlte existierende Tech-
nikumsanlagen erstellt. AuBerdem wird das Modell auf einen nicht rotations-
symmetrischen Fall, 3D-Rechnung mit 2 Diisen, iibertragen.

6.1 Simulation fiir die Wirbelschicht mit einem Hochbett

In diesem ausgewihlten Versuch (Heintz, 2005, Diplomarbeit von BASF SE)
wird kein Staub zuriickgefiihrt, so dass nur die Tropfenabscheidung berechnet
werden muss. Die Granulationszeit zwischen zwei Messpunkten betrdagt 60 Mi-
nuten. Eine Prozesszeit von 60 Minuten wird simuliert und die Wachstumskine-
tik wihrend der Simulation viermal gerechnet. Die Bettmasse fiir den Mess-
punkt 1 betrigt 1414 g. Die Randbedingungen fiir diesen versuch sind in Tabelle
6.1 gelistet. Die Simulationen fiir die Fluiddynamik der Wirbelschicht und Dii-
senrandbedingungen bzw. Abschitzung des Tropfendurchmessers und Eintritts-
bedingungen der Tropfen sind in Kapitel 9.18 zu finden.

Tabelle 6.1: Nodes fiir jede Rechnung einer Rechnung vom Hochbett.

0 min 30min 60min

L; [mm] 0,2685 0,3215 0,3668
L, [mm] 0,5837 0,6520 0,7113
Wi 0,6979 0,6975 0,6973
W, 0,3021 0,3025 0,3027
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Abbildung 6.1: Wachstumsrate am Anfang (Omin) und nach 30 min.

Die Rechnung zeigt, dass die Wachstumsrate von der Partikelgrofie abhéngig
ist. Die groferen Partikel wachsen schneller, da sie durch den Segregationseffekt
in einem solchen Bottom-Spray-Granulator mehr Tropfen an sich binden. Dies
spiegelt auch die Realitdt wieder. Die simulierte PartikelgroBenverteilung nach
60 min ist in Abbildung 6.2 dargestellt.
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Abbildung 6.2: Simulierte und experimentelle Partikelgréfienverteilung
(ny-Verteilung) nach 60 min Granulationszeit.
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6.2 Simulation fiir den Prozess mit Topspray

Zur Realisierung der Top-Spray-Anlage wurde die Bottom-Spray-Anlage im
TVT-Technikum umgebaut. Der Durchmesser der Anlage bleibt unveréndert.
Der konische Boden wird durch einen flachen Siebboden mit einer Dicke von
1 mm ersetzt. Der Anteil der Lochfliche an der Gesamtfldche betrdgt 1,2 %. Die
Diise wird in den Granulatorraum eingebaut. Der Abstand zwischen Diisenmiin-
dung und Lochboden betrdgt 370 mm.

Cruchapabcros

Abbildung 6.3: Versuchsaufbau der Granulation mit Top-Spray Anlage.
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Hierbei wird eine Diise der Firma Schlick (Typ: S970) ohne Schaft verwen-
det. Der Innendurchmesser der Fliissigkeitskapillare betrdgt 1 mm. Die Spalt-
breite der Diisenmiindung betrdgt 0,35 mm und es sind 4 Schlitze mit einer Brei-
te von 1 mm und einem Winkel von 45° vorhanden (Abbildung 6.4).

1mi

Abbildung 6.4: Zeichnung der in dem neuen Versuch verwendeten Schlickdiise (Typ:
5970).

In diesem Versuch liegt die Diisenmiindung 15 cm oberhalb des Bodens. Die
gesamte Anlage ist in Abbildung 6.5 dargestellt. Bei der Vernetzung wird der
Diisenbereich fein vernetzt, das Gitter in den librigen Bereichen wird allmédhlich
vergrobert. Die Zahl der Gitterzellen bei der Rechnung betrégt 13800.

2228

50

Abbildung 6.5: Das Gitter der Top-Spray Anlage.



6 Modelliibertragung 129

Experimente mit monomodaler Bettvorlage:

Die Betriebsparameter sind in Tabelle 6.2 aufgelistet. Die Bettvorlage betragt
2,15 kg.

Tabelle 6.2: Betriebsbedingungen des Top-Spray-Versuchs.

Diisenluftmassenstrom [kg/h] 3,07
Fluidisationsluftmassenstrom [kg/h] 75
Tpi [°C] 20

Tgy [°C] 120
Suspensionsmassenstrom [kg/h] 1,5
Xrs 0,35

Dieser Batch-Versuch wird 100 Minuten durchgefiihrt. Die berechneten
Wachstumsgeschwindigkeiten der beiden Granulatphasen sind in Abbildung 6.6
dargestellt. Die Rechnung zeigt, dass die Wachstumsrate der Granulate nicht
von der Grof3e abhédngig ist.
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Abbildung 6.6: Wachstumsrate verschiedener Partikelphasen (L; = 0,543 mm, L, =
0,781 mm).

Die Partikelgrofenverteilungen aus Simulation und Experiment nach 100 Mi-
nuten Versuchszeit sind in Abbildung 6.7 dargestellt. Die berechnete Partikel-
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groBenverteilung stimmt gut mit der experimentellen iiberein, allerdings wird
die gemessene PartikelgroBenverteilung durch die Rechnung leicht iiberschétzt.
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Abbildung 6.7: Partikelgroffenverteilung nach 100 min Versuchszeit.

Experimente mit bimodaler Bettvorlage:

Aus vorherigen Versuchen ist bekannt, dass die Partikel in der Wirbelschicht
bei diesen Versuchsbedingungen ideal durchmischt sind. Es wurde noch ein
weiterer Versuch durchgefiihrt. In diesem Versuch wird eine bimodale Bettvor-
lage verwendet. Als Bettvorlage werden jeweils 1,25 kg Partikel mit einer Grof3e
von 355-500 um bzw. 630-1000 um gemischt. Die Versuchsbedingungen sind
unverandert (siche Tabelle 6.2). Die Wachstumsgeschwindigkeiten der beiden

Granulatphasen (L; = 0,407 mm, L, = 0,750 mm) sind in Abbildung 6.8 darge-
stellt.
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Abbildung 6.8: Partikelwachstumsrate und Partikelgrofienverteilung nach 100 min
Versuchszeit beim Versuch mit bimodaler Bettvorlage.

Die Rechnung zeigt wie zuvor, dass die Wachstumsrate der Granulate auch
fiir den Fall einer bimodalen Vorlage von der Grofie unabhéngig ist. Die berech-
neten Volumenanteile beider Granulatphasen sowie der Tropfenphase bei
t=24,5s sind in Abbildung 6.9 dargestellt. Aufgrund der Diisenluft bildet sich
am oberen Teil der Wirbelschicht ein Tal, wo die Tropfenabscheidung stattfin-
det. Dort werden die Tropfen abgebremst, da die Luft- bzw. Tropfengeschwin-
digkeit dort entgegengesetzt gerichtet ist. Daher werden nicht alle Tropfen bei
diesem Fall an die Partikel abgeschieden, sondern ein Teil davon wird ausgebla-
sen und zum Staub getrocknet.
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Granulat_1 Granulat_2 Tropfen

Abbildung 6.9: Volumenanteile der Granulatphasen und der Tropfenphase
(t=2455s).

AuBlerdem wurde das Temperaturfeld in der Wirbelschicht fiir den Versuch
mit Topspray simuliert (siche Abbildung 6.10). Es zeigt, dass die Wirbelschicht
eine hohere Temperatur als das Freeboard oberhalb der Wirbelschicht hat, da ein
Teil der Tropfen oberhalb der Wirbelschicht verdampfen. Im Diisenstrahl ist die
Lufttemperatur aufgrund der niedrigen Diisenlufteintrittstemperatur und auf-
grund der Tropfenverdampfung im Diisenstrahl niedrig. Die Tropfenabschei-
dung und die Verdampfung vom Film sorgen ebenfalls fiir eine niedrige Tempe-
ratur im Talbereich als in der Wirbelschicht.
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Abbildung 6.10: Temperaturen der Granulatphasen und der Luftphase (t = 24,5 s).

Fazit: Das in dieser Arbeit entwickelte Modell kann auch den Top-Spray-
Versuch beschreiben. Allerdings zeigt sich bei diesen Betriebsbedingungen eine
Unabhéngigkeit der Wachstumsrate von der PartikelgroBe. Die Granulate in der
Wirbelschicht sind bei diesen Betriebsbedingungen nah zu ideal durchmischt.
Eine weitere Simulation des Wurster-Coaters ist in Kapitel 9.19 zu finden.

6.3 3D Simulation mit einer bzw. zwei Diisen

Die Rechnung wird in eine 3D-Simulation iibertragen. Der Rechenweg ist
gleich wie fiir eine 2D Simulation. Um den Einfluss mehrerer Diisen zu untersu-



6 Modelliibertragung 133

chen, werden hier zwei Testfdlle betrachtet. Im ersten Fall ist nur eine Diise im
System vorhanden. Im zweiten Fall werden zwei Diisen verwendet. Um die bei-
den Fille besser miteinander vergleichen zu koénnen, wird die Breite fiir den
zweiten Fall gerade verdoppelt. Breite, Tiefe und Hohe von der ersten Wirbel-
schicht betragen jeweils 75, 100 und 600 mm. Die Diise ist auf dem Boden
zentriert und hat einen Durchmesser von 10 mm. Fiir den zweiten Fall betragen
die Breite, Tiefe und Hohe der Wirbelschicht 150, 100 und 600 mm. Der Ab-
stand zwischen den Mittelpunkten der Diisen betrdgt 50 mm (siche Abbildung
6.11). Die Gitterzellenanzahl von zwei Rechnungen betragen jeweils 190000
und 300000.

Tabelle 6.3: Randbedingungen fiir die 3D Rechnungen.

1-Diise 2-Diise
Fluidisationsmassenstrom [kg/h] 47,5 95
Diisenluftmassenstrom [kg/h] 8 8+8
Partikelgrofie [mm] 1 1
Partikeldichte [kg/m3] 1700 1700

600 600

=ig

375

Gitter mit Gitter mit
einer Dise zwel Disen

Abbildung 6.11: Geometrien bzw. Gitter der berechneten 3D-Anlage mit einer Diise
und zwei Diisen.
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Abbildung 6.12: Volumenanteil der Granulatphasen iiber der Zeit bei einer vorhande-
nen Diise.

Die 3D-Rechnung mit einer Diise (Abbildung 6.12) zeigt, dass die Diisenzone
nicht ideal symmetrisch ist. Hier wurde ein relativ geringer Diisenluftmassen-
strom ausgewahlt, sodass der Diisenstrahl das Bett nicht durchdringt. Daher bil-
det sich in der Mitte eine Blase, was zu einer stark unregelméaBigen Partikelbe-
wegung flihrt. Die 3D-Rechnung mit zwei Diisen (Abbildung 6.13) zeigt, dass
die Diisenstrahlen der beiden Diisen nicht identisch sind und sich gegenseitig
beeinflussen konnen.
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Abbildung 6.13: Volumenanteil der Granulatphase iiber der Zeit bei zwei vorhandenen
Diisen.

Die zwei Rechnungen zeigen, dass die Diisenanzahl einen Einfluss auf die
Fluiddynamik der Wirbelschicht hat. Durch diese Simulationen kann der Ein-
fluss jedoch nur qualitativ beschrieben werden. Um die beiden Rechnungen
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auch quantitativ vergleichen zu konnen, wird fiir die beiden Fille mit einer bi-
dispersen Partikelphase die Tropfenabscheidung simuliert.

Tropfenabscheidung fiir das bidisperse System im 3D-Fall

Die Randbedingungen fiir die Luftmassenstrome sind gegeniiber dem mono-
dispersen Fall unverdndert geblieben. Die Granulatphasen haben Durchmesser
von 1 mm und 1,5 mm. Die Massen der Granulatphasen fiir den Fall mit einer
Diise betragen jeweils 385g und die Massen der Granulatphasen fiir den Fall mit
zwei Diisen sind entsprechend verdoppelt auf jeweils 770 g. Abbildung 6.14
zeigt die Massenstrome der Tropfenabscheidung an den verschiedenen Granu-
latphasen fiir die beiden Falle. Es zeigt sich, dass die Tropfenabscheidungen auf
den zwei Granulatphasen zu einander in Konkurrenz stehen. Die Schwankungen
des Massenstroms der abgeschiedenen Tropfen werden durch die schwankenden
Einsaugungsraten der beiden Granulatphasen erklart.

0,0012 - -

---m1_1_Dise --=m2_1_Diise
—m1_2_Disen ——m2_2_Disen

¥ 0,0008

o

=,

L

2

4

£ ooos MW N W ARy e

) I.H.J' el !q,u le'.nn,_ W -.,.\Q,.ur‘-'mnwnan\ e Y

m

=

0
4 8 12 16 20
Zeit [s]

Abbildung 6.14: Massenstrome der Tropfenabscheidung an den Granulatphasen.
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Tabelle 6.4: Massenstréme der Tropfenabscheidung an den Granulatphasen.

Masstransfer
Granulat 1 Granulat 2
d,=1 mm d,=1,5mm
Bettmasse 10* kg/kg 10 kg/kg
[g] [kg/s] Partikel/s [keg/s] Partikel/s
1 Diise 385 436 1,132:10° 3,58 9,299-10™
2 Diisen 770 8,50 1,104-107 7,39 9,597-10"

Aus Tabelle 6.4 ist zu erkennen, dass die auf die Granulatmasse bezogenen
Massenstrome der Tropfenabscheidung fiir die beiden Félle fast identisch sind.
Die Unterschiede betragen fiir Granulatphase 1 1,8 % und fiir Granulatphase 2
1,2 %. Das bedeutet, dass die Diisenanzahl in der Rechnung kaum Einfluss auf
die Tropfenabscheidung hat. Dies wird durch den groB3en Abstand zwischen den

beiden Diisen erklart.

Fazit: Fiir die berechnete Geometrie und den gewéhlten Diisenabstand hat die

Diisenanzahl kaum Einfluss auf die Tropfenabscheidung.
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Die Wirbelschicht-Sprithgranulation ist ein fiir die Produktgestaltung bzw.
Prozessintensivierung bei der Trocknung besonders interessantes Verfahren, da
das Verfahren die Schritte der Feststoffbildung und -formulierung in einem Ap-
parat vereint. Durch Eindiisen einer Losung, Suspension oder Schmelze in eine
Schicht aus fluidisierten Partikeln bleibt nach Trocknung des Losungsmittels
bzw. Erstarrung der Schmelze eine diinne Feststoffschicht auf der Partikelober-
flaiche zuriick. Die Partikel wachsen bis sie eine ZielgroBe erreichen und werden
dann aus dem Prozess ausgesiebt.

In Vorgéngerarbeiten wurden verschiedene Teilmechanismen untersucht und
Modellansétze entwickelt. Eine Modellierung des kontinuierlichen Prozesses
durch Schlielen der Riickfiihrung des Staubes wurde mithilfe eines Komparti-
ment Modells durch Kombination der Populationsbilanzierung (Population Ba-
lance Equation, PBE) und Berechnung des Diisenstrahls durch ein dimensionale
Ortsauflosung erfolgreich entwickelt. Jedoch wurden Parameter zur Berechnung
der Fluiddynamik der Partikeln in der Wirbelschicht durch empirische Modelle
bzw. Anpassungen der experimentellen Daten bekommen. Daher war dieses
Modell anlagenspezifisch. Um die Fluiddynamik in der Wirbelschicht besser zu
beschreiben, konnte die Computational Fluid Dynamics (CFD) an dieser Stelle
eingesetzt werden.

Ziel der Arbeit war es, eine Methode zu entwickeln, um Prozesse der Wirbel-
schicht-Spriihgranulation und dabei insbesondere die zeitliche Entwicklung der
Partikelgrofenverteilung mit physikalisch plausiblen Modellen zu beschreiben.
Im Modell dient die zeitliche aufwandige CFD-Simulation als Generator fiir die
Partikelwachstumskinetiken unter der Beriicksichtigung von Fluiddynamik,
Trocknung und vielfiltigen Wechselwirkungen zwischen verschiedenen Parti-
keln in der Wirbelschicht, wie Tropfen, Staub und Granulate, fiir kurze Prozess-
zeiten (Sekunden-Bereich). Diese Kinetiken wurden in eine dynamische Popula-
tionsrechnung eingesetzt, um die PartikelgroBenverteilung in der Wirbelschicht
fiir lange Prozesszeiten (Stunden-Bereich) vorherzusagen. Mehrmalige Aktuali-
sierung der Kinetiken ermdglicht es, einen instationdren Prozess in einer indust-
riell relevanten Zeitskala abzubilden.

In dem ersten Schritt von dieser Arbeit wurde die Fluiddynamik in der Wir-
belschicht untersucht. Vereinfachend basiert das in dieser Arbeit entwickelte
Modell auf einem achsensymmetrischen Fall. Das Two-Fluid-Model (TFM) mit
der Euler-Euler Betrachtungsweise wurde zur Berechnung der Fluiddynamik
auswahlt, da das Modell gegen CFD-DEM mit der Euler-Lagrange-
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Betrachtungsweise rechnerisch viel giinstiger ist. In diesem Modell wird die Par-
tikelphase als eine kontinuierliche Phase betrachtet. Daher muss nur der Volu-
menanteil als TransportgroBBe geldst werden. Die Eigenschaften der Partikelpha-
se, wie z. B. Volumenviskositit, Scherviskositit, sowie der Druck, werden mit
Konstitutionsgleichungen, welche aus der ,,Kinetic Theory of Granular Flow*
(KTGF) hergeleitet werden, bestimmt. AuBerdem werden die Wechselwirkun-
gen zwischen Gas und Partikeln bzw. Partikeln und Partikeln mit geeigneten
Wiederstandsmodellen berechnet. Die Einfliisse verschiedener Modelle zur Be-
rechnung der Konstitutionsgleichungen, der Widerstandskréifte und der Reibung
auf die Fluiddynamik wurden untersucht. Modellparameter, die ebenfalls groen
Einfluss auf die Fluiddynamik haben, wie z. B. Restitutionskoeffizient (StoB-
zahl), Packungslimit, radiale Verteilungsfunktion, wurden in einem Standardfall
getestet. Die besten Parameter fiir die Fluiddynamikrechnung wurden flir die
weiteren Rechnungen verwendet. Aulerdem wurde die Gitterunabhingigkeits-
studie fiir denselben Standardfall durchgefiihrt. Das im Hinblick auf die Re-
chenzeit bzw. den Rechenaufwand optimale Gitter wurde fiir die komplexen
Rechnungen mit Implementierung der Partikelwachstumsmechanismen verwen-
det. Die simulierte Fluiddynamik, sowohl fiir das einphasige System als auch fiir
das Gas-Partikel System, wurde mithilfe des Laser-Doppler-Anemometers
(LDA) bzw. Particle-Image-Velocimeters (PIV) validiert.

Anschlieend wurde anhand der Fluiddynamik die Tropfenabscheidung fiir
ein monodisperses System simuliert. Dazu wurde das Trigheitsabscheidungs-
modell nach Loffler implementiert. Der Abscheidegrad der Tropfen an Granulat
gliedert sich in zwei Teile, Auftreffgrad und Haftanteil. In jeder Rechenzelle
von CFD wurde dieser Abscheidegrad iiber die Zellenhdhe analog zu einer Ku-
gelschiittung integriert. Daraus ergibt sich der abgeschiedene Massenstrom von
Tropfen in jeder Rechenzelle und weiter der gesamte abgeschiedene Massen-
strom. Die Rechnung zeigt, dass wihrend eines Batch-Versuchs, in dem die
Granulate nur durch Tropfenabscheidung wachsen, der gesamte Abscheidegrad
mit zunehmender Bettmasse asymptotisch zu einem Grenzwert zunimmt. Daraus
wurde die mittlere Wachstumsrate der Granulatphase bestimmt. Diese mittlere
Wachstumsrate nimmt in einem Batch-Versuch iiber die Zeit ab, da die Oberfla-
che der Granulate iiber die Zeit zunimmt. Mit Losen der Populationsbilanzglei-
chung mit oben berechneter Wachstumsrate wurde die Verdanderung des mittle-
ren Durchmessers iiber der Prozesszeit simuliert. Dieser simulierte Granulat-
durchmesserverlauf stimmt gut mit den experimentellen Daten iiberein.

Danach wurde das Trocknungsverhalten bzw. Temperaturfeld in der Wirbel-
schicht simuliert, da die Staubeinbindung stark von der feuchten Oberfldche an
den Granulaten beeinflusst werden kann. In der Implementierung wurde die
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feuchte Oberflache als eine Transportgrofie gelost. Die Masse der feuchten Fla-
che @ndert sich durch Tropfenabscheidung und Verdampfung vom Wasser. Die-
se wurden dazu entsprechend formuliert. Mit dieser gekoppelten Warme- und
Stoffiibertragung in der CFD wurden das Temperaturfeld, die feuchte Oberflé-
che und die Verdampfungsrate des Wassers aus der Granulatoberfldche berech-
net. Aulerdem wurde ebenfalls die Verdampfung des Wassers aus Tropfen be-
riicksichtigt, da ein bestimmter Anteil der Tropfen nicht an Granulaten abge-
schieden wird, sondern sich aus dem Overspray bildet. Zur Validierung des Pro-
zesses wurde reines Wasser statt Suspension in die Wirbelschicht gespriiht und
die Temperaturprofile wurden in radialer Richtung gemessen. Damit wurde das
simulierte Temperaturfeld validiert.

Die Staubeinbindung wurde anschlieBend implementiert. Hier wurde eben-
falls das Triagheitsabscheidungsmodell, analog zur Tropfenabscheidung verwen-
det. Jedoch muss der Bedeckungsgrad von Staubteilchen an der benetzten Ober-
flache der Granulate beriicksichtigt werden, da die Staubteilchen sich nur als
Monolage auf die Oberfliche setzen konnen. Ein Bedeckungsgrad der Zufalls-
packung wurde fiir diese Rechnung angenommen. Weiterhin wurde die
Staubriickfiihrungsart beriicksichtigt. In der Technikumsanlage wurde der Staub
an vier Filtern abgeschieden und je nach 30s wurde die Schleuse fiir die
Staubriickfiihrung ge6ffnet. Das entspricht einer stoBweisen Staubriickfiihrung.
In einem industriellen Prozess ist die Staubriickfithrung aufgrund einer Vielzahl
von Filtern nahzu kontinuierlich. Sowohl stoBweise als auch kontinuierliche
Staubriickfiihrungen wurden als Randbedingungen vorgegeben. Die mittlere
Wachstumsrate der Granulate wurde in diesem Fall durch die Massenstrome von
Tropfenabscheidung und Staubeinbindung bestimmt. Damit wurde die Entwick-
lung des mittleren Granulatdurchmessers durch Losung einer Populationsbilanz-
gleichung der Granulatphase berechnet. Diese Ergebnisse wurden durch einen
Semi-Batch Versuch mit der Staubriickfiihrung bestétigt. AuBerdem wurde fest-
gestellt, dass die Staubeinbindung stark von der Temperatur der Wirbelschicht
abhingt, die direkt durch Anderung der Fluidisationslufttemperatur einstellbar
ist. Mit zunehmender Fluidisationslufttemperatur nimmt die Staubeinbindungs-
rate ab, da wenig feuchte Oberfliche durch starke Verdampfung fiir Staubein-
bindung zur Verfiigung steht. Zusitzlich wurde mit der Simulation festgestellt,
dass die Staubeinbindungsrate proportional zu der Staubmasse in der Anlage bei
den Betriebsbedingungen ist.

Aus experimentellen Erfahrungen hat man festgestellt, dass die Partikel-
wachstumsrate von PartikelgroBen abhéngig ist. Daher muss eine Populationsbi-
lanz fiir die Partikelphase in CFD gelost werden. Die Transportgrofle dazu ist
die Partikelgrofenverteilung. Aufgrund des hohen Rechenaufwands ist die klas-
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sische Klassenmethode nicht fiir solche Rechnung geeignet, da eine Vielzahl der
Klassen nétigt ist, um eine reprisentative PartikelgroBenverteilung darzustellen.
Hierzu wurde die ,,Direct Quadrature Method of Moments® verwendet. Grund-
idee von DQMOM ist, dass die Partikelgroenverteilung durch N reprisentative
Nodes (N = 2, 3, 4) mit ihren Wichtungen und Abszissen bei Erhaltung von den
ersten 2N Momenten (my...myy.;) ersetzt werden. Jede Node entspricht dann
einer Partikelphase. Damit wurden statt der Transportgleichung der Partikelgro-
Benverteilung nur die Transportgleichungen von Volumenanteilen der Partikel-
phasen (Wichtungen) bzw. Durchmessern der Partikelphasen (Abszissen) in
CFD gelost. Die entsprechenden Quellterme dafiir wurden aus der Integration
der Transportgleichung der PartikelgroBenverteilung ermittelt. Das TFM wurde
in diesem Fall zu einem Multi-Fluid-Model (MFM) erweitert. Die Volumenan-
teile bzw. Durchmesser der Granulatphasen &ndern sich kaum aufgrund des
Ausschlusses der Makro-Agglomeration zwischen Granulaten wéahrend der kur-
zen Prozesszeit, welche in CFD abgebildet wird. Deswegen wurden Quellterme
flir die Granulatvolumenanteile und Durchmesser gespart. Stattdessen wurden
die Massenstrome der Tropfenabscheidung (beim Fall ohne Staubeinbindung) an
jeder Granulatphase und weiter zu Wachstumsraten der einzelnen Granulatpha-
sen gerechnet. Das Tragheitsabscheidungsmodell wurde an dieser Stelle zu dem
Fall, bei dem mehrere Granulatphasen sich in einer Zelle befinden, erweitert.
Die simulierten Ergebnisse zeigten die Abhangigkeit der Wachstumsrate der
Granulatgrofen. Das lag an unterschiedlichen Griinden. Zuerst segregieren Gra-
nulate unterschiedlicher Grof3en miteinander. Daraus folgt die ungleichmifige
Einsaugung der Granulate in den Diisenstrahl. Auerdem haben die unterschied-
lichen Granulate unterschiedliche Verweilzeiten im Diisenstrahl. Dies hat einen
direkt Einfluss auf die Tropfenabscheidung. Durch lineare Regression der simu-
lierten Wachstumsraten einzelner Granulatphasen wurde die Wachstumsrate in
Abhingigkeit von Granulatgréfen generiert. Diese Wachstumsrate wird zur Be-
rechnung der Entwicklung der PartikelgroBenverteilung der Granulate benotigt.
Ergebnisse aus dieser Methode zeigten gute Ubereinstimmungen mit den expe-
rimentellen Daten, sowohl fiir einen Batch-Versuch als auch fiir einen Konti-
Versuch mit externer Kernzufuhr und Produktabfuhr.

Schlieflich wurde das Gesamtmodell zur Simulation des Konti-Prozesses mit
Staubriickfiihrung erstellt. In diesem Fall finden die Staubeinbindung und
Keimbildung parallel zur Tropfenabscheidung statt. In dieser Rechnung wurde
die Verteilung der Staubphase ebenfalls mithilfe der DQMOM zu zwei Nodes
reduziert. Aufgrund der Kollisionen zwischen den Staubteilchen und Tropfen
bzw. zwischen den Staubteilchen verdndert sich sowohl der Durchmesser als
auch der Volumenanteil stark. Daher muss in dieser Rechnung die vollstindige
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Populationsbilanz der Staubphase in der CFD Simulation gelost werden. Gleich-
zeitig miissen vier Massenstrome aufgrund der Tropfenabscheidung an den Gra-
nulatphasen, drei Massenstrome aufgrund der Verdampfung vom Wasser aus
den Granulatphasen und der Tropfenphase in die Luftphase und vier Massen-
strome aufgrund der Staubeinbindung beriicksichtigt werden. Aus diesen Stro-
men wurden die Wachstumskinetiken sowohl fiir die Granulatphase als auch fiir
die Staubphase generiert und die Populationsbilanz fiir die Granulat- und
Staubphase eingesetzt, um die Partikelgroenverteilung von den beiden Phasen
fiir langere Prozesszeiten zu berechnen. Dieses ,,Multiscale Simulationsmodell,
welches durch Kombination von CFD mit Wérme- und Stoffiibertragung und
den PBE entwickelt wurde, ist in der Lage, den instationdren Verlauf des Pro-
zesses hinsichtlich der Anderung der PartikelgroBenverteilung in der Wirbel-
schicht mit allen prozessrelevanten Mechanismen, wie Tropfenabscheidung,
Trocknung, Staubeinbindung und Keimbildung wiederzugeben.

Zum Schluss wurden einige ausgewéhlte Rechnungen fiir die Modelliibertra-
gung durchgefiihrt. Durch Vergleich mit den experimentellen Daten wurde fest-
gestellt, dass das Rechenmodell fiir ein hohes Wirbelbett, fiir die Wirbelschicht
mit Topspray bzw. dem Wurster-Coater gut geeignet ist. Allerdings basiert das
in dieser Arbeit entwickelte Modell vereinfachend auf einem achsensymmetri-
schen Fall. Es kann jedoch leicht in den dreidimensionalen Fall iibertragen wer-
den, da 3D-Rechnungen flexibler alle Anlagenkonfiguration darstellen kdnnen.
In dieser Arbeit wurden ebenfalls 3D-Rechnungen mit einer und zwei Diisen
durchgefiihrt. Diese Rechnungen zeigten, dass die zweite Diise zwar Einfluss
auf die Fluiddynamik hat, aber bei dem gegebenen Abstand keinen Einfluss auf
die Tropfenabscheidung hat. Jedoch gilt diese Aussage nur bei diesem gerechne-
ten Fall. Um eine plausible Aussage zu treffen, miissen mehrere Rechnungen
mit unterschiedlichen Diisenabstdnden durchgefiihrt werden.

Industrielle Anlagen besitzen héufig mehrere Reihen von Diisen bzw. seitli-
chen Eindiisungen. Berechnungen von solchen Anlagen sind stark von den Re-
chenresourcen limitiert. Daher muss ein Teil von der Anlage zu berechnen aus-
gewihlt werden, durch welchen die komplette Anlage mithilfe der periodischen
Randbedingungen beschrieben wird, um den Rechenaufwand zu reduzieren.
Diese Aufgabenstellung wird zurzeit am Institut fiir Thermische Verfahrens-
technik des Karlsruher Instituts fiir Technologie in Kooperation mit der Uhde
Fertilizer Technology (UFT) bearbeitet. Daher sollen in folgenden Arbeiten sol-
che Effekte, die in der Praxis relevant aber experimentell schwer zugénglich
sind, anhand des implementierten Modells mit Hilfe einer 3D-Simulation unter-
sucht werden und so aussagekriftige Vorhersagen fiir den Prozess gewonnen
werden.
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AuBlerdem sind einige Methoden iiber das Multiphase Particle in Cell
(MPPIC) Modell zur Berechnung des Gas-Partikel-Systems verdffentlicht, z. B.
Barracuda (Snider, 2007, 2010), Dense Discrete Phase Model (DDPM) von
Fluent. Grundidee dieser Methode ist, dass die Partikelphase zwar als eine dis-
perse Phase betrachtet wird, allerdings prisentiert jede gerechnete Partikel eine
Gruppe von Partikeln. Die Gas-Partikel Wechselwirkungen werden in jeder Zel-
le aus verschiedenen Partikelgruppen aufsummiert. Die Partikel-Partikel Wech-
selwirkungen werden mithilfe einer Schubspannung nach Harris and Crighton
(1994) in Barracuda oder mithilfe der Euler-Euler Betrachtungsweise in DDPM
berechnet (siche Kapitel 9.20). Die Methode hat Vorteile, dass einerseits, Rech-
nungen mit mehreren Partikeln im Vergleich zum CFD-DEM mit relativ niedri-
ger Rechenkapazitit moglich sind. Andererseits kann das polydisperse System
ohne Problem im Vergleich zum TFM berechnet werden. Diese Methode ist da-
her ein Kompromiss zwischen TFM und CFD-DEM. Trotz der Vorteile sind
diese Modelle immer noch in der Entwicklung. Einige empirische Parameter, die
nicht allgemein giiltig sind, miissen noch durch Experimente bzw. CFD-DEM
justiert werden. Jedoch hat diese Methode in einigen Einsatzbereichen eine gute
Ubereinstimmung mit experimentellen Daten gezeigt (Cloete et al., 2010).
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9 Anhang

9.1 HRFVM

HRFVM Methode (LeVeque, 2004) hat eine hohe Genauigkeit beim Losen
von hyperbolischen partiellen differenziellen Gleichungen. Hier wurde zusétz-
lich ein Test fiir eine ansonsten sehr schwierig abzubildende rechteckformige
PartikelgroBenverteilung durchgefiihrt. Abbildung 9.1 zeigt, dass die HRFVM
das Problem mit 1000 Klassen sehr genau beschreibt. Dagegen tritt bei der Cell—
Average-Methode (Kumar, 2006) mit 1000 Klassen immer eine numerische
Dispersion auf.
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Abbildung 9.1: Losung der Populationsbilanz fiir eine rechteckformige Verteilung mit
der HRFVM-Methode mit 1000 Klassen (oben) bzw. der Cell-Average-Methode mit

verschiedenen Klassenzahlen (unten).
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Eine Rechnung wird fiir einen Konti-Prozess mit externer Kernzufuhr (90 g/h)
und Produktabfuhr (9 kg/h durch die Zellenradschleuse) durchgefiihrt, wobei fiir
die Wachstumsrate zum Test eine Konstante (3 pm/min) eingesetzt wird. Als
Trennkurve wird eine Rosin-Rammler-Verteilung (x’ =780 um und »n = 8, siehe
auch Kapitel 5.3.2) verwendet. Die Bettvorlage betrigt 1 kg und die Partikelgro-
Benverteilung der Bettvorlage und der externen Kerne sind in Abbildung 9.2

dargestellt.
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Abbildung 9.2: Partikelgrofienverteilung der externen Kerne und Bettvorlage (links),
Vergleich der Endpartikelgrofienverteilung eines Konti-Prozesses (1000 min Prozess-
zeit) aus Parsival und HRFVM(250 Klassen) (rechts).

Die Rechnung wird fiir ldngere Zeiten durchgefiihrt (1000 min). Die Ender-
gebnisse sind auch in der Abbildung 9.2 dargestellt. Es zeigt sich, dass die
Rechnung mit HRFVM das gleiche Ergebnis wie Parsival (Genauigkeit 1e-3)
liefert.

9.2 Product-Difference Algorithmus

Das Product-Difference (PD) Algorithmus wird benétigt, um die Wichtungen
und Abszissen von N Nodes zu generieren. Zur Losung des stark nicht linearen
Gleichungssystems

k=2N-1i=N-1
mo= Y, wk (GL.9.1)
k=0,i=0
geht die Methode unendliche Kettenbriiche zuriick (Gordon, 1967). Dazu wird
zuerst eine rekursive Matrix P erzeugt mit der Formel:

P, =6, iel,2,...2N+1
Py =(-1)"m,_ iel2. 2N+1
B,=R,\P.;>—B,,0.,, je€3,...2N+1,i€l,2,.,2N+2—j
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z. B. fiir N = 2 werden aus ersten 4 Momenten (my...m3) eine 5x5 Matrix ge-
bildet.

1 2 3 4 5
1 1 mg m mymy- m12 my(m; m;- mzz)
2 0 -my -m, -myms+ m;m, 0
3 0 m; ms 0 0
4 0 -my 0 0 0
5 0 0 0 0 0

Aus Matrix P wird eine Matrix M erzeugt mit der Formel:

a, (a2, )1/2 0 0 0
—(a2a3)l/z a,+a, —(a4a5 )1/2 0 0
0 ~(aa)” agta, (@) 0
0
0
0 7(0‘2;1-20‘2;1-1 )1/2
0 _(a2n72a2nfl )1/2 T,

womit ¢, ist definiert als:

Li+l
. i

PP

Li* Li-1

i€2,...2N (GL.9.2)

Daraus werden die Wichtungen w; und Abszisse L; aus dem Eigenvektor v,
und dem Eigenwert &, bestimmt.

_ 2
W, =myVy

L=¢,
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9.3 Rekonstruktion zur PGV aus Momenten

Die Partikelgroenverteilung kann durch verschiedene Methoden aus den ers-
ten Momenten rekonstruiert werden. Am einfachsten wird die Form der Vertei-
lung vorgegeben, z. B. Gauss-Verteilung, Beta-Verteilung usw., die charakteris-
tischen Parameter von der Verteilung werden aus den ersten Momenten be-
stimmt. Allerdings ist die Form der Verteilung meistens nicht vorhersagbar. Au-
Berdem kann die PGV aus der statistischen wahrscheinlichsten Verteilung n(L)
generiert werden (Pope, 1979):

n, (L):exp[zilAiLiJ (GL. 9.3)

A; sind die zu bestimmenden Parameter. N ist die Anzahl der Nodes. Daraus
werden die Momente berechnet durch:

o 2N-1
my = [ I exp[ DAL JdL (Gl. 9.4)
0 i=0

Hierzu wird das Minimum L,,;, (L;) und Maximum L, (L;+;) von L und die
Anzahl der Klasse /, bendtigt. Fiir den einfachsten Fall wird die Klassenbreite
AL als konstant gewihlt, dann:

L., —L

AL:% (GL. 9.5)
L =L+(j—1)-AL mitj=1..1,
1 | |
2fA,.L;:[AO A o Ay boobe D (G1.9.6)
I
m, =1§(L’;. n, (L,)AL) (GL.9.7)

j=1

Damit werden aus den ersten 2N (0...2N-1) Momenten 2N Parameter 4, (i =
0...2N-1) bestimmbar.

Diese Methode braucht nur wenige Momente, um eine monomodale Vertei-
lung zu rekonstruieren. Abbildung 9.3 zeigt eine rekonstruierte PGV aus ersten
6 Momenten einer GauB-Verteilung im Vergleich mit der originalen Gauss-
Verteilung.
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9
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Abbildung 9.3: Vergleich einer rekonstruierten Gauss-Verteilung mittels der statisti-
schen wahrscheinlichsten Verteilung aus ihren ersten 6 Momenten mit ihrer originalen
Form.

Jedoch ist die Rekonstruktion fiir bimodale Verteilungen nicht zufriedenstel-
lend. Abbildung 9.4 zeigt einen Vergleich zwischen der originalen und ihrer re-
konstruierten PartikelgroBenverteilung aus den ersten 6 bzw. 8 Momenten. Die
Ergebnisse haben deutlich gezeigt, dass je mehr die Momente zur Rekonstrukti-
on verwendet werden, desto genauer ist das rekonstruierte Ergebnis.
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Abbildung 9.4: Rekonstruktion der Partikelgrofienverteilung aus den ersten 6 oder 8
Momenten.

9.4 Genauigkeit der QMOM

Zur Uberpriifung der Genauigkeit der QMOM wird hier als Beispiel eine
Rechnung mit reiner Agglomeration diskutiert. Die Populationsbilanzgleichung
bei reiner Agglomeration flir eine Anfangspartikelverteilung

3
n,(L,t=0) =3kVL2N°exp[—kVL] (GL.9.8)
vO VO
mit einer konstanten Agglomerationsrate £, hat folgende analytische Losung:

2k,
v,
4exp| ———L

P 71(0)+2

—_— (GL.9.9)
Vo (T(t) + 2)
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Zum Testen wurden hier die frei wihlbaren Groflen Ny=0,5, vo=1, py=1 vorge-
geben. In Tabelle 9.1 sind die analytische Ergebnisse der ersten Momente bzw.
Ergebnisse aus QMOM bei t=2 s gelistet. In den QMOM Rechnungen wurden 2,
3, bzw. 4 Nodes verwendet. Es ergibt sich, dass die Rechnung mit 2 Nodes
schon eine hohe Genauigkeit erreicht.

Tabelle 9.1: analytische und QMOM Losungen fiir reine Agglomeration.

Anfang Nach2s

Analytisch | QMOM(4) | QMOM@3) | QMOM(2)
m, 0,5 0,33333333 | 0,33333333 | 0,33333333 | 0,33333333
m, 0,55396028| 0,42275081 | 0,42274883 | 0,42278185 | 0,4227515
m; 0,69481548| 0,60697723 | 0,60697278 | 0,60700476 | 0,60788105
m; 0,95492966| 0,95492966 | 0,95492966 | 0,95492966 | 0,95492966
my 1,41064827( 1,61478916 | 1,61479211 | 1,6149899
ms 2,21166638| 2,89810282 | 2,89808572 | 2,89831336
mg 3,64756261 | 5,47134392 | 5,47134392
m; 6,28632604 | 10,7940704 | 10,7940888

Die aus Momenten rekonstruierte (statistischen wahrscheinlichsten Verteilung,
Kapitel 9.3) und analytische Partikelgroenverteilungen sind in Abbildung 9.5
dargestellt. Die aus QMOM berechneten Partikelgroenverteilungen geben die
analytische Losung wieder. Allerdings hingt die Rekonstruktionsgenauigkeit
stark von der Rekonstruktionsmethode ab.
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Abbildung 9.5: Vergleich der analytischen PGV mit den rekonstruierten PGV aus ers-
ten 4, 6 und 8 Momenten (entsprechend 2, 3 und 4 Nodes) beim Fall mit reiner Agglo-
meration.

9.5 Geschwindigkeitsmessung mittels LDA und PIV

Zur experimentellen Validierung der Simulationsrechnungen wurden hier
zwei verschiedene Messmethoden verwendet: Laser-Doppler-Anemometry
(LDA) und Particle-Image-Velocimetry (PIV). Mit Hilfe dieser beiden Metho-
den konnten sowohl die Tropfengeschwindigkeiten (entspricht ndherungsweise
der Luftgeschwindigkeit) als auch die Partikelgeschwindigkeiten im Diisenstrahl
gemessen werden.

LDA (Laser Doppler Anemometry) ist ein berithrungsloses optisches Mess-
verfahren zur Bestimmung von Geschwindigkeitskomponenten in Fluidstro-
mungen. Hierzu miissen Tracerpartikel vorhanden sein, welche das einfallende
Laserlicht reflektieren. Der Nachteil der LDA ist, dass jeweils nur in einem
Punkt die Geschwindigkeit gemessen werden kann. Jedoch sind die Messergeb-
nisse der LDA auch bei groBen Partikeln relativ genau. Zudem ist bei diesem
Messprinzip keine Kalibrierung erforderlich. Das in dieser Arbeit verwendete
LDA der Firma TSI ist ein sog. ,,Kompakt-LDA. Es besteht aus dem ,,IDA 600
Prozessor, der ,,LDP-100 Probe* und einem kompatiblen Computer mit instal-
lierter ,,DMA-Karte“. Die Messdaten wurden mit der Software ,,Laservec ver-
arbeitet.
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Mit PIV (Partikel Image Velocimetry) kann ebenfalls die Geschwindigkeit
von Tracerpartikeln berithrungslos gemessen werden. In PIV beleuchtet ein zu
einer Fliche aufgeweiteter Laserstrahl in einer Ebene die Partikel in der Stro-
mung zweimal kurz nacheinander. Der zeitliche Abstand der beiden Laser-Pulse
muss an die Hauptstromungsgeschwindigkeit angepasst werden. Je schneller die
Stromung ist, umso kiirzer muss der Abstand der Pulse gew#hlt werden. Die
Partikel sollten sich in der Zeit zwischen den beiden Pulsen mit der lokalen
Stromungsgeschwindigkeit um etwa 10 Pixel auf den Aufnahmen bewegt haben.
Das von den Partikeln gestreute Licht der beiden Pulse wird mit einem Objektiv
auf einer CCD-Kamera abgebildet. Nach Anwendung verschiedener statistischer
Filter konnen durch Kreuzkorrelation die Geschwindigkeitsvektoren bestimmt
werden. Der Vorteil von PIV ist, dass man mit einer Messung das Geschwindig-
keitsfeld der Tracerpartikel auf der ganzen Messebene erhilt. Aufgrund der vie-
len notwendigen Einstellungen und Messungenauigkeiten insbesondere bei gro-
Ben Partikeln wurden die optimalen Einstellungen aufgrund des Vergleichs mit
LDA-Ergebnissen gewdhlt. Das in dieser Arbeit verwendete PIV der Firma Dan-
tec besteht aus einem Nd:YAG Laser mit einer Wellenldnge von 532 nm und
einer CCD-Kamera mit der Auflosung von 1344*1024 Pixel*Pixel. Mit der
Software FlowManager wurden die Doppelbilder analysiert und ausgewertet.

Zur Bestimmung der Luft- bzw. Tropfengeschwindigkeit wurde hier jedoch
statt Suspension nur wenig Wasser eingediist. Zur Messung der Partikelge-
schwindigkeit wurde keine Fliissigkeit zugegeben. Der Versuchsaufbau zur Ge-
schwindigkeitsmessung ist in Abbildung 9.6 dargestellt. Ein PIV-Laser beleuch-
tet eine Ebene oberhalb der Diisenmiindung durch ein Fenster an der Seite des
Metallschusses. Senkrecht zur Laserebene wurden eine CCD-Kamera und ein
LDA auf einem Wagen mit Seiten- und Hohenverstellung befestigt. So konnten
die Geschwindigkeiten von Partikeln und Tropfen im Diisenstrahl im Bereich
des Sichtfensters in bestimmten Entfernungen von der Diisenmiindung gemessen
werden. Aufgrund von Voriiberlegungen zu den erwarteten Geschwindigkeiten
und damit der Verschiebung der Partikel vom ersten zum zweiten Bild wurden
flir den PIV-Laser 200 pm als Zeitabstand der Lichtpulse gewahlt. Fiir jede Ver-
suchseinstellung wurden 100 Doppelbilder mit der Kamera aufgenommen und
daraus mittlere Geschwindigkeiten berechnet.
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Abbildung 9.6: Versuchsaufbau mit Laser-Doppler-Anemometer (LDA) und Particle
Image Velocimeter (PIV).

Die typischen gemessenen Doppelbilder fiir die Partikel und die Tropfen aus
den PIV-Messungen sind in Abbildung 9.6 dargestellt.

Abbildung 9.7: gemessene Doppelbilder aus PIV fiir Partikel (oben) und Tropfen (unten,).
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9.6 Berechnung der Turbulenz der Partikelphase
k-¢ Dispersed Model

Dieses Modell wird verwendet, wenn die Volumenkonzentration der disper-
sen Phase klein ist, da die Partikel-Partikel-Wechselwirkungen, also beispiels-
weise Kollisionen, fiir die Turbulenzrechnung vernachlassigt werden. Der domi-
nante Prozess fiir die Turbulenz der Partikel ist der Einfluss der Turbulenz der
Gasphase. Der Reynolds-Spannungstensor fiir die Gasphase lautet:

= 2 .\ = . 7
& =3Pkt P VU, T oy (V-0 4T (G1.9.10)
4, ist die turbulente Viskositét der Gasphase und wird aus der turbulenten
kinetischen Energie &, und der turbulenten Energiedissipation &, berechnet:
2
ke

U, =p,C, (GL.9.11)

&

C, ist ein empirischer Faktor und hat einen Wert von 0,09 (Standardwert).

Die Transportgleichungen fiir £ und & lauten nun unter Beriicksichtigung der
dispersen Phase:

0 — y’n
_(agpgkg)+v '(agnggkg) =V {ag ing] + aka,g TP, TP, Hk,g

ot o,
(GL.9.12)
a P zut,
E(agpggg)—'— v (agngggg ) =V (ag O_—nggj
g (GL. 9.13)

&,

£
+a, k—‘g(ClgGk’g - CZEpggg)+ a,p, I

g
L1, , und I, , beschreiben den Einfluss der dispersen Phase auf die kontinu-

ierliche Phase. Alle anderen Terme unterscheiden sich bis auf die Gewichtung
mit dem Volumenanteil &, nicht vom einphasigen System.

K S
m,, = Zﬁ(k;,g ~ 2k, +v,, v, (Gl 9.14)
g g
gg
I, =¢C, k—Hk,g (GL. 9.15)

q

mit C,, =1,2
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Um die Turbulenz der dispersen Phase zu modellieren, wird die Tchen-
Theorie verwendet (Hinze, 1975). Die charakteristische Partikelrelaxationszeit
ist gegeben als

Tr = UPKy, L /’; -t CVJ (GL. 9.16)

4

und die Lagrange’sche Integrationszeit entlang der Flugbahn ist definiert als

fy =i (GL.9.17)
J1+C,E2
wobei
v_|z
g=LxlE (GL. 9.18)
L
1,8
und
C,=1,8-1,35c0s @ ist. (G1.9.19)

Die charakteristische Zeit der energiereichen turbulenten Wirbel und die Lan-
genskala der turbulenten Wirbel sind definiert als

k
; =30k (GL. 9.20)
-8 2 H gg
3 k3/2
L =\ﬁc W (Gl.9.21)
¢ N2 Mg,

6 ist der Winkel zwischen der zeitlich gemittelten Partikelgeschwindigkeit
und der mittleren relativen Geschwindigkeit von Partikel und Gas. Mit dem
Quotient 77, der beiden charakteristischen Zeiten 7, , und 7z, kann die Turbu-

lenz fiir die disperse Phase beschrieben werden.

nsg =

TF,.\'g

b+
ook [P
g 1+7,

b+
k., =2k, | e
Sg g 1+773g
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D‘:lkr

t.sg 3 g t.sg

2 1
Ds =Dr,sg +(gk§ _bgkngTF,sg

b:(1+cV)(&+ch_l

4
mit:C, =0,5

Hiermit wird die Driftgeschwindigkeit E}, berechnet:

. D
vd,,:_( D gy e Vagj (GL. 9.22)
0,0, 0.,

D, und D, sind Diffusionskoeffizienten fiir das bindre System und werden als

D,=D,=D,,, angenommen. o,, ist die Prandtl-Zahl fir die Dispersion und

wird als Konstante mit dem Wert 0,75 angenommen.

k-g Per Phase Model

Fiir dichte Gas-Partikel-Systeme wird empfohlen, fiir jede Phase die entspre-
chenden Transportgleichungen zu l6sen. Dieses Modell wird verwendet, wenn
ein turbulenter Austausch zwischen beiden Phasen eine Rolle spielt. Der Re-
chenaufwand dieses Modells ist im Vergleich zum ,, k —& Dispersed Model*
deutlich groBer, da zwei zusétzliche Gleichungen fiir die sekundére Phase gelost
werden miissen. Die Transportgleichungen fiir £ und ¢ werden wie folgt formu-
liert:

8 I7 t
5(aqqufI)+v-(aqquqkq):vl(aq )Lj.__ijqj-i_(aquﬂ _aqpqECI)+

K (Ch—Ck )—iK (U,-U;)- 2LV a S K (0;-0,) 22 va
= lq g™l ql™q ~ Iq 1 q alal 1 = Iq 1 q O!qu q
(Gl. 9.23)

und
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0 — H,
a(aqpng)+v'(aqqung)=V~(aqugq)+
£
k—"[C,gaqu’q -C,a,pe,+C,a,G  -C,apeE, +
q
J - I T H - I 17 lut,
C. O K, (Cuk = Ck,) - D K, (U, —Uq)-ﬁVa, +Y K, (U,-0,)- Va,)]
= = 107 [ PP
(GL. 9.24)

mit €, =2,C,, = 2[1&J
+ n/q

Reynolds Stress Dispersed Model

Fiir Félle, bei denen das k —& Modell die Turbulenz nicht hinreichend genau
beschreibt, ist die Kombination des RSM-Modells mit dem ,,Dispersed Model*
eine weitere Mdoglichkeit. So ergibt sich das sogenannte ,,Reynolds Stress Dis-
persed Model®“. Analog zum ,,k — ¢ Dispersed Model*“ werden die Transport-
gleichungen fiir die turbulenten GrofBen nur fiir die kontinuierliche Phase gelost.
Die Turbulenz der dispersen Phase wird wiederum mit der Tchen-Theorie mo-
delliert. Die Transportgleichungen fiir die Reynolds-Spannungen der Gasphase
lauten wie folgt:

3 . 0 — ~ ~ —(~0U, . oU) o8[- o,
E(apR”)Jr@_)ck(apUkR”):_ap{Rik?—kRﬂ‘gkl}ra[aﬂgk(&j)}

k
2 ] +gp[6_“5+5_”3j
0ox;, ox, Ox,
—apé, +11,,
(G1.9.25)
Hier beschreibt der Term ||, die Wechselwirkung zwischen der kontinuier-

lichen und der dispersen Phase.

2
HR,I'j = g

Das Kronecker-Delta 5,, ist definiert als

5,1, (Gl. 9.26)

5, =1 falls [T, =§5,j IL,

b

0, =0 falls i # j
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I, = ( 2k 4V, V(,”ﬂ) (GL.9.27)

rel

wobei &, die turbulente kinetische Energie der kontinuierlichen Phase, &, die

Kovarianz der Geschwindigkeiten beider Phasen, ¥, die relative Geschwindig-

re'l

keit zwischen beiden Phasen und V, . die Driftgeschwindigkeit sind. Die Grofe

drift
sind gleich definiert wie im ,,k — & Dispersed Turbulence Model®.
9.7 Algebraische Berechnung der Granulattemperatur

Bei dem Gleichsetzen des Energieerzeugungs- bzw. Dissipationsterms bietet
sich die Moglichkeit die Granulattemperatur ® nach Syamlal (1993) algebra-
isch zu bestimmen:

_ _ _2
k.. JKU y {K (b}, ,r[D H

2asl<4s

2

(Gl. 9.28)
K, = 2(1 teg )pxgo
a.\'go 2
K, =4d p (1+ -=K
2s sps ( ess ) 3\/; 3 3s
1
K;S = dsps L 1+ 0’4(1 + ess)(3ess - l)a;go + w
p 12(1-¢)p.g,
4s T d \/—
l:)s,i ist der Dehngeschwindigkeitstensor und ist definiert als:
= 1 T
Do =—{vii,, +(vii,,)') Gl.9.29
SV + (Vi) (G1.9.29)

9.8 3D Rechnung fiir das Flachbett

3D-Rechnungen sind zeitlich viel aufwendiger als 2D Rechnungen fiir die
gleiche Geometrie. Daher werden 2D-Rechnungen bevorzug verwendet, solange
die Geometrie zum 2D bzw. 2D achsensymmetrischen Fall vereinfacht werden
darf. Xie (2008a, 2008b) hat gezeigt, dass die 2D bzw. 2D-achsensymmetrische
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Rechnung die experimentelle Beobachtung wiedergeben konnen. Aulerdem ha-
ben die 2D bzw. 2D achsensymmetrischen Rechnungen eine gute Ubereinstim-
mung mit den entsprechenden 3D-Rechnungen. Zur Uberpriifung wurden hier
die Fluiddynamikrechnungen fiir den Standardfall (Kapitel 3.2) in 3D mit glei-
chen Modellen bzw. Modellparametern wie in 2D-Rechnungen durchgefiihrt.
Um die Diisenmiindung fein genug zu vernetzen und um mdéglichst wenige Git-
terzellen zu verwenden, wird folgende Vernetzungsstrategie (siche Abbildung
9.8) verwendet: Es werden zentrisch um die Diisenmiindung Halbkugeln mit
unterschiedlichem Radius gelegt. Diese Halbkugeln werden zunéichst durch Fla-
chen und der Funktion ,,Split* geviertelt. Dadurch ist eine Hexaeder-Vernetzung
der einzelnen Volumenteile moglich. Durch das Halbkugel-Verfahren werden
die Gitterzellen in alle Richtungen bis zur Halbkugelschale allméhlich vergro-
bert. Dadurch kann gewéhrleistet werden, dass Gitterzellen eine gute Qualitit
aufweisen. Wiederholt man diese Vernetzung mit gréoeren und mehreren Halb-
kugeln, so konnen kleine Gitterzellen der Diisenmiindung allmihlich an grof3en
Zellen der Wirbelschicht angepasst werden. Durch die Halbkugelmethode ist es
jedoch nétig tetraedrische Gitterzellen zu verwenden. Fiir die Volumenvernet-
zung wurden die Vernetzungstypen Cooper und HexCore verwendet. Trotz der
aufwendigen Vernetzung betrdgt die Gitteranzahl fiir diese 3D-Rechnung
185.000, welche viel hoher als die Gitteranzahl in einer 2D-Rechnung (9800) ist.

5mm

Abbildung 9.8: 3D-Gitter zur Simulation des Flachbettes.

Die zeitliche gemittelte axiale Geschwindigkeiten (gemittelt von 15 s bis 27 s,
je 0,5 s) der Partikelphase auf einer Ebene 70 mm oberhalb der Diisenmiindung
werden in Abbildung 9.9 gezeigt. Es zeigt sich, dass das Geschwindigkeitsfeld
der Partikelphase ein Profil des Freistrahls beherrscht. Das Geschwindigkeits-
feld ist nahezu achsensymmetrisch und das Maximum tritt in der Mitte der Ebe-
ne auf.
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Abbildung 9.9: zeitlich gemittelte axiale Geschwindigkeiten der Partikelphase beim
Abstand 70 mm oberhalb der Diisenmiindung (z = 70 mmy).

Das Geschwindigkeitsprofil an der Schnittlinie der Ebenen z =70 mm und
x=1,25 mm ist in Abbildung 9.10 dargestellt. Allgemein stimmen die gerechne-
ten Geschwindigkeiten aus 3D- und 2D-Simulationen iiberein. Allerdings sind
die gerechneten Geschwindigkeiten in der Diisenstrahlmitte aus der 3D-
Simulation niedriger als die aus der 2D-Simulation. Das liegt an verschiedenen
Griinden. Erstens: die tangentiale Geschwindigkeit wird in einer 2D-Simulation
nur pseudo-3D gerechnet. Das heif3t, dass die tangentiale Geschwindigkeit in der
tangentialen Richtung iiberall dieselbe ist. Dagegen werden die Geschwindigkei-
ten in 3D-Simulation vollstindig gelost. Zweitens: das Gitter von der 3D-
Rechnung ist relativ unstrukturierter und grober im Vergleich zum 2D-Gitter
aufgrund der kleinen Diisenmiindung. AuBlerdem sind die Daten bei x =0 mm
aufgrund der Vernetzung nicht direkt darstellbar, sonder nur bei x = 1,25 mm.
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Abbildung 9.10: zeitliche gemittelte axiale Geschwindigkeiten der Partikelphase beim
Abstand 70 mm oberhalb der Diisenmiindung (z = 70 mm) bei x = 1,25 mm.

Beim Vergleich der 2D- und 3D-Rechnungen hat sich gezeigt, dass die 2D-
Rechnung in diesem Fall die Fluiddynamik genau so gut wie die 3D-Rechnung
mit einem stark reduzierten Aufwand beschreibt.

9.9 Drag Modell aus der Lattice-Boltzmann Methode
Modell nach Benyahia (2006):

F:1+§Re
8

F=F,+FRé

F=F,+F,Re

@, <0,01 und Re < £l
: 3/

G/ E) (GL. 9.30)

Fy+\F —4F (F, - F,)

a,>0,01 und Re<
2F,

(GL. 9.31)

F,—1

(3/8-F)

F +.\F2—4F (F, - F
a,>0,0lund Re > — : (f 2)(G1.9.33)

2F,

o, <0,01 und Re> (Gl. 9.32)
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(1_W)[1+3 as/2+(135/64)0531n(ozs)+17,14J+W[m(1 2, J

1+0,681a, — 8,480 + 8,16 ~a,)
Fy = ‘ ' ‘ '
10—%
(I—a,)
0,0l1<a, <0,4
a, 20,4
2 40
F=Wa, 0,01<ea, <0,1
0,11+0,00051exp(11,6c, ) a,>0,1
1+3a, /2 +(135/64)a,1 +17,89
(1-w) @ /2+( Ja.Infa ) <1789 | 1y a
1+0,681a, —11,03a” +15,41c° (1-a,)
F,2: s S S s
10—%
(1-a,)
a,<0,4
a, 20,4
9351 +0,03667
_|0-9331a +0. @, <0,0953
" 0,0673+0,2120,+0,0232/ (1-,) , 50,0953 (G1.9.34)
, [ 10(0,4—04,)]
mit w=exp| ———=
aY

Die Re-Zahl ist dabei iiber den Radius und die Leerrohrgeschwindigkeit (su-
perficial) definiert:

_p(l-a)
Z,ug
Modell nach Beetstra (2007):
w 10 +(1 —as)<1+ I,Saj/2)+

(1-a,)

u, —u,

dS

Re (GL. 9.35)

0,413Re [(1-a,)" +3a,(1-a,)+8,4Re***
24(1-a,) 14+10% Re 4 (GL 9.36)
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18u.«a
K —ay—tlep (Gl.9.37)

g, i dz

i

fiir ein grofBes Verhéltnis der Durchmesser gilt:

18
K,, =2 (,+0,064 y?)%aw (Gl 9.38)
F=F"(1-a)= 10a, s+(1-a) (1+1,52)+
e . ,
0,413Re [ (1-a,)" +3a,(1-a,)+8,4Re ™
24(1-a,)’ 1410 Re () (G1.9.39)
Die Re-Zahl ist in diesem Fall iiber den Durchmesser definiert:
p.(1—a ) (d)u, —u,
Re=—% . | = | (GL. 9.40)
g
1 2 X, h
@ [ZZJ (GL. 9.41)
mit
X, = % d;
S = @ (Gl. 9.42)

Fiir ein polydisperses System wird jede Feststoffphase mit dem Index i ge-
kennzeichnet und ¢ ist dann der gesamte Feststoffanteil.

Modell nach Gidaspow (1994):
150 « L75 Re,

150 e, 175 G1.9.43

Ergun — g (1—0@)34— 18 (1—0@)3 ( )
Py =[ 1+ 0.15(Re, )" |(1-a, )™ (GL. 9.44)
Re- 2oz N, ~u] (GL. 9.45)

Mg

9.10 Richardson Extrapolation

Der theoretische Grenzwert der Geschwindigkeit fiir ein unendlich feines Git-
ter wurde mithilfe der Richardson-Extrapolation (Quarteroni et al. 2002) ermit-
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telt. Dazu wurde das Gitter ein weiteres Mal adaptiert, wodurch die Zahl der Git-
terpunkte auf das 64-fache des Ursprungswertes steigt. Es wurden dann flir drei
Gitterfeinheiten (23000 (grob), 96000(mittel), 360000(fein)) Simulationsrech-
nungen durchgefiihrt, wobei der Grenzwert fiir die Geschwindigkeit uz nach
Richardson-Extrapolation gegeben ist, durch:

u, —u u,—u,

Up =U, +———=u, + r (G1. 9.46)

h,

h, h,

h
qu ~L % (Gl. 9.47)
g m
n up—2u, +u,
ug _u)n

P ) (Gl. 9.48)

p wird hier am Mittelpunkt (Radius = 0) bestimmt p= 1,295. Die so extrapo-
lierte Partikelgeschwindigkeit ist in Abbildung 9.11 dargestellt. Das Gitter mit
5200 Zellen weist gegeniiber dem durch Extrapolation bestimmten Grenzwert
fiir die Partikelgeschwindigkeit in der Strahlmitte einen maximalen Diskretisie-
rungsfehler von lediglich 6 % bei gleichzeitig deutlich reduzierter Rechenzeit
auf. Fiir alle weiteren Simulationen wird daher ein Gitter mit 5200 Gitterpunkten
verwendet.

—a—Fellenanzahl 5200
-+ Zellenanzahl 23000
Zellenanzahl 93000

—=—Richardson_exirapolation

Ax. Partikelgeschwindigkeit [mis]
s

0 5 10 15 20 25 30
Radius [mm)]

Abbildung 9.11: Berechnete und durch Richardson-Extrapolation ermittelte Partikel-
geschwindigkeit.
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9.11 Stoffdaten zur Berechnung der Trocknung

Zur Berechnung der Trocknung werden die Stoffeigenschaften von einzelnen
Stoffen benotigt, die in Tabelle 9.2 aufgelistet sind. Bei den Rechnungen werden
die Wiarmeleitfahigkeit A, die Dichte psowie die Wirmekapazitit c, des Fest-
stoffs und der Fliissigkeit sowie die Warmekapazitit vom Gas als konstant an-
genommen, da diese Groflen im gerechneten Temperaturbereich nahezu von der
Temperatur unabhéngig sind. Dagegen sind die Wérmeleitfahigkeit A und die
dynamische Viskositdt 4 sowie der bindre Diffusionskoeffizient D aber stark
von der Temperatur abhédngig, daher sind diese GroBen jeweils anhand der
Messdaten (VDI-Wérmeatlas, Abschnitt D, 2006) im gerechneten Temperatur-
bereich linear angepasst.

Tabelle 9.2: Stoffdaten zur Berechnung der Trocknung.

Gas
Spezies Luft Dampf
A [WmvK] 6,9-10”-T/K+5,5-10" 0,0261
u [kg/m/s] 4,5-10%T/K+5,2:10° 1,34:107
D [m?/s] 1,71-10% T/K-2,61-107
¢, [J/kg/K] 1006,4 | 2014
Granulat
Spezies Granulat Wasser(l)
A [w/m/K] 2,25 0,6
¢, [kg/m/s] 856 4182
p [kg/m’] 1700 998,2
Ah, [J/kg] (T =298 K) 24446278
Tropfen
Spezies Kalk Wasser(l)
A [w/m/K] 2,25 0,6
¢, [kg/m/s] 856 4182
p [kg/m’] 2700 998,2

9.12 Berechnung der Filmdicke

Die kinetische Energie und die Oberfldchenenergie vor und nach dem Stof3
sind wie folgt formuliert:

E, = % o’ (é ndgj (Gl. 9.49)

E,,, =nrd,0, (GL. 9.50)

s, vor



9 Anhang 177

s,nach

= S(o-lg -0, + GX,) =50, (1-cos(0))= %ﬂdzoqg (1-cos(0))(G1. 9.51)

Die Energiedissipation aufgrund viskoser Krifte wird unter der Annahme be-
rechnet, dass die Zeit fiir die Ausbreitung des Tropfens auf der Partikeloberfla-
che néiherungsweise dy/u, entspricht:

b Ou, u, 1 3 d,
E,, ” dvdt ~q| 22| Zzd? e (G. 9.52)
o, ox ) oy h) 6 u,
Fiir den StoB3 muss die Energieerhaltung gelten:
Edm + E_s nach Es,vor + EK (Gl 953)
Daher ergibt sich nach Chandra & Avedisian (1991):
3 Ze B+ (1 cos(@))ﬂmax —L; We + 4J 0 (GL. 9.54)

mit den drei dimensionslosen Kennzahlen Reynolds-Zahl, Weber-Zahl und
der maximalen Ausbreitung B.x (siche Abbildung 4.9):

Re= 24 (GL. 9.55)
n
2

We = P4a% (GL. 9.56)
(2

Brx =di (Gl.9.57)
0

Ein dhnliches Ergebnis wurde von Kurabayashi und Yang (1975) hergeleitet.
In diesem Modell wird das Verhéltnis zwischen der Viskositét des Tropfens und
der Viskositit des Tropfens an der Wand (falls die Wand eine andere Tempera-
tur, als der Tropfen hat) beriicksichtigt:

0,14
We 3 , We( ., B =1\ u
T2 1+ 225 B [ Pt . Ly | -6 Gl. 9.58
2 zﬁmdx\‘ Re (ﬂmdx n(ﬂmdx) 2 ILIW ( )

Allerdings ist das Modell von Kurabayashi und Yang (1975) nur numerisch
16sbar.

Aus der Geometrie ergibt sich die Filmhdhe zu:

7rd3 (GL. 9.59)

F mzt

l7m’2Ax
4
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AxF,im't _ 2 1

= GL. 9.60
dO 3 ﬁnzﬂnax ( )

Tabelle 9.3: Berechnung der Ausbreitung eines Tropfens mit verschiedenen Modellen.

d,[mm] 387 725 22
1 [Pas] 0,013 0,013 0,013
o [N/m] 0,072 0,072 0,072
1y [m/s] 1,45 1,45 0,1
Brax [-] (C&A) 2,03 2,27 2,45
AX g inig /dy -] 0,16 0,13 0,11
Brax [-] (K&Y) 2,05 2,24 1.94
AX g inig /g |-] 0,16 0,13 0,17

Asai (1993) hat ein semiempirisches Modell vorgestellt, welches ebenfalls
von der Energieerhaltung ausgeht:

modau®
12

E: kinetische Energie nach dem Stof3

+ 7rd20'Ig =Ey +E,;, +0,S (Gl. 9.61)

Eis: Energiedissipation

Unter der Annahme, dass die Filme zylinderformig sind, ergibt sich das geo-
metrische Verhiltnis zwischen dy, d undAx; -

> rdAx,
7y 74 Ay (GL. 9.62)
6 4

Die Oberfliche nach dem Aufprall entspricht der Seiten- und Stirnfliche des
Zylinders:

2
N :”Z + wdAx

(GL. 9.63)

F init

Zur Vereinfachung wird die Oberfldche nach dem Stofl im Bereich 1<d/d,<3
durch untenstehende Funktion angenéhert:
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2 2
SZ: d2+2—d°~1+0,36 i—1 (GL 9.64)
ndy, 4d; 3d d,
Korrekt Asai
3
25 —Korrekt
* Asai
x 2
-4
= 1,5
w
1 seset’s
0,5
0
0 0,5 1 1,5 2 25 3 3,5

did,

Abbildung 9.12: Anndherung nach Asai (1993).

Damit vereinfacht sich die Energiegleichung zu:

4 1 o,48me| 1- % (GL. 9.65)
d, mpdau” /12
X

Dabei ist der Term X eine Funktion der We- und Re-Zahl. Folgender Ansatz
wird von A4sai (1993) vorgeschlagen:

X =exp(—aWe’ Re*) (GL. 9.66)

wobei die Parameter @, b und c aus experimentellen Daten gewonnen werden.
Damit ergibt sich fiir das Verhiltnis der Durchmesser vor und nach dem Stof.

Hinweis: Der Vorgang des Pralls von Tropfen auf eine Ebene kann mithilfe
des Volume of Fluid Modell (VOF) simuliert werden. Abbildung 9.13 zeigt den
Volumenanteil der Fliissigkeit, wobei die Randbedingungen fiir die Simulation
analog zu den Experimenten gewahlt wurden.

o=0,070N/m
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d, =10 um
u,=2 m/s
I ;. ---
8 4 us 10 ps
B o A S
04 50 us 100 ps 150 us
01 “""
—_— — —
oo 250 s 400 ps 2500 ps

Abbildung 9.13: Volumenanteil des Tropfens wihrend des Aufpralls an eine Oberfldche.

Abbildung 9.14 zeigt den aus der Simulation ermittelten Verlauf der
Filmdicke {iber der Zeit. Am Ende lag das Verhiltnis Ax,,,/d, bei 0,42. Dieser

Wert stimmt gut mit dem Experiment iiberein.

Jinit

1.4

1,2 —u,=2m/s
1,0

0,8

A il dp [-]

0.6
0.4

0.2

0,0
00E+00 50E-04 10E-03 1,5E-03 20E-03 25E-03
Zeit [s]

Abbildung 9.14: CFD-Rechnung fiir den Aufprall eines Tropfens auf einer Oberfldiche.
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9.13 Approximierte Antoine-Gleichung

Eine Testrechnung wird durchgefiihrt, um die Genauigkeit der Approximation
der Antoine-Gleichung zu priifen. Hierbei wird eine tiberstromte Kugel betrach-
tet, die von einem Wasserfilm mit der Dicke Axr umgeben ist. Hier werden die
Energiegleichung mit der zeitlichen Anderung der Filmtemperatur und die Mas-
sendnderung des Wasserfilms gekoppelt gelost.

d ]-;+TF,0
2 A

CprMp dt _AX_FAF (Ts _TF,O)_mFAFAhv + aF—GAF (Tg _TF,O)
F
—_—
O F
(GL. 9.67)

dm,. .
—L=—m, Gl. 9.68

” F ( )

Die Temperaturdnderung der Partikel wurde aufgrund der gréf3eren Masse zu-
erst vernachlissigt. Die Stoffdaten sind in Tabelle 9.2 gegeben. Die Randbedin-
gungen sind in Tabelle 9.4 gelistet:

Tabelle 9.4: Bedingungen der Testrechnung fiir die Fille mit der Antoine-Gleichung
und mit der quadratischen approximierten Antoine-Gleichung.

T, [°C] 80
Ty Antangl°C] 30
T,[°C] 30
U [m/s] 20
AXg [pm] 4
d, [pm] 650

Die Temperaturverldufe der Filmoberfldche iiber der Zeit mit und ohne Ver-
einfachung der Antoine-Gleichung sind in Abbildung 9.15 dargestellt. In diesem
Fall liegt der maximale Temperaturunterschied bei 0,13 °C, d. h., eine Vereinfa-
chung der Antoine-Gleichung ist gerechtfertigt.
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80
"H‘_ﬂﬁmﬂwwa—n—b—n—a—an—ﬁﬂﬂ
arh

70 | /ﬂ‘
geo| [
2 ! . -
- 50 | fp = =Antoine Gleichung

/ s approximierte Antoine
40 1 Gleichung
3_‘} }
0 0,0001 0,0002 0,0003 0,0004 0,0005

Zeit [s]

Abbildung 9.15: Filmoberfldchentemperaturverlauf der Testrechnung fiir die Fdlle mit
der Antoine-Gleichung und mit der quadratischen approximierten Antoine-Gleichung.

9.14 Zufallspackung der Staubeinbindung

Die Zufallspackung von Staub auf einem Granulat wurde mithilfe einer Mon-
te Carlo Simulation nach Mansfield (1996) berechnet. Die Prozedur zur Berech-
nung des Bedeckungsgrads eines Partikels (Radius 7;) mit Staubteilchen (Radius
r,) ist wie folgt formuliert:

i. Generieren einer einheitlichen Zufallszahl auf einer Kugelschale mit dem
Radius r;+r,

ii. Suchen eines beliebigen Punktes P

iii. Ldschen aller Punkte innerhalb eines Abstands 2-7, von P
iv. Anzahl der Punkte + 1

v. Wiederholen bis zum letzten Punkt

Aus der Rechnung hat man auch festgestellt (Mansfield, 1996), dass die diffu-
sionskontrollierte Packung fast gleich die Zufallspackung ist.
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600
400
200

-200
-400
600

500 i _
500

500 500

Abbildung 9.16: Schematische Darstellung einer Kugelschale aus der einheitlichen
Zufallszahl (Als Beispiel werden hier r;=600, r,=50 gewdhlt).

9.15 Fluiddynamik des polydisperse Systems
9.15.1.1 Wirbelschicht mit Segregation

Im Experiment wurden Glaspartikel mit verschiedenen Durchmessern (und
Farben) in einer quasi-2D Wirbelschicht fluidisiert und die relativen Hohen der
Schwerpunkte der Volumenanteile beider Partikelphasen gemessen (Gold-
schmidt, 2012). Die Rechnungen wurden mit zwei unterschiedlichen Luftge-
schwindigkeiten durchgefiihrt. Im ersten Versuch entspricht die Luftgeschwin-
digkeit der minimalen Fluidisationsgeschwindigkeit w,, der groBen Partikel
(umr= 1,25 m/s). Im zweiten Versuch liegt die Luftgeschwindigkeit mit 1,1 m/s
zwischen den beiden minimalen Fluidisationsgeschwindigkeiten (i,
0,78 m/s, u,,;> = 1,25 m/s). Die verglichene Grofle aus dem Experiment und der
Simulation ist die mit dem Volumenanteil gewichtete mittlere Hohe der Partikel:

(h)::%%ﬁ% (Gl. 9.69)
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Versuch 1:
Table I: Properties of glass beads

small parficfes large particles
colour yellow red
diameter, d 1.52 £ 0.04 mm 249 = 0.02 mm
density, p 2523:6  kg/m’' 252626 kgm®
minimum fluidisation velocity, L. 0.78 =002 mis 1252001 mis
coefficient of normal restitution, e 087001 097 001
coefficient of friction, u 0,15+ 0015 010001
coefficient of tangential restitution, [y 0.33=0.05 0.33 = 0.05

Abbildung 9.17: Versuchsbedingungen (oben) und experimentelle Daten (unten) einer
Wirbelschicht mit bidispersen Partikeln (Goldschmidt, 2002).

Die rechnerisch bestimmte mittlere Betthéhe ist in Abbildung 9.18 fiir eine
Prozesszeit von 60 s gezeigt. Die Rechnung kann die experimentellen Daten
(qualitativ) bestdtigen. (Hinweis: ein direkter quantitativer Vergleich ist im
Rahmen dieser Arbeit leider nicht moglich, da die in Abbildung 105 dargestell-
ten experimentellen Rohdaten nicht ohne Weiteres verfiigbar sind.

12

10

<h> [cm]
(o]

——small particles

2 —large particles

0 10 20 30 40 50 60
time [s]

Abbildung 9.18: Simulation des Segregationsexperiments aus Abbildung 9.17 in
Fluent (u=1,25 m/s).
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Versuch 2:
12 12
0 10
f

~ 8 2§ L/' /‘{‘Vﬁpq Alaa/
£ 3 W Wl VNV
< 2
v 4 v o,

2 small panticles 2 small particles

) large particies large particles

0 0

0 10 20 30 40 50 80 0 2 4 6 8 10
time (3) time (s)

Figure 3: Average particle heights obtained from digital image analysis of a segregation

experiment at 1.10 m/s.

Abbildung 9.19: Randbedingung bzw. experimentelle Daten einer Wirbelschicht mit

bidispersen Partikeln (Goldschmidt, 2002).

Die Rechnung mit dem Gidaspow-Drag fiir diesen Fall ist in Abbildung 9.20

dargestellt.
12
10 et St
— B \.
E
o
A B
£
v
4 -
9 . | ——small particles |
_ —large particles |
0 .
0 10 20 30 40 50 60
time [s]

Abbildung 9.20: Simulation des Segregationsexperiments aus Abbildung 9.19 in Fluent

(u=1,1m/s).

Es hat sich gezeigt, dass das Drag-Modell von Gidaspow die Segregation qua-

litativ beschreiben kann. Allerdings tritt

in der Rechnung die Segregation frither

als im Experiment auf. Im Experiment segregieren die Partikel innerhalb der ers-
ten 5 Sekunden nicht. Eine mogliche Ursache fiir die in der Rechnung zu friih
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auftretende Segregation liegt moglicherweise in einer nicht addquaten Beschrei-
bung des Drags zwischen Gas und Partikeln. Das im Folgenden beschriebene
HYS-Modell bietet eine Abhilfe fiir dieses Problem.

9.15.1.2 HYS Modell (Holloway, Yin and Sundaresan Drag Modell)

Das neuste Modell zur Beschreibung des Drags zwischen Gas und Partikeln
ist das HY'S-Modell (2010). Dieses Modell basiert wie auch das Drag Modell
von Beetstra (2006) auf den Ergebnissen einer Lattice Boltzmann CFD-
Rechnung. Fiir polydisperse Systeme hat man festgestellt, dass, wenn beide
Feststoffphasen unterschiedliche Geschwindigkeiten (Relaxationszeiten) haben,
iiber die Gasphase eine zusétzliche Drag-Kraft zwischen den Partikeln tibertra-
gen wird, der sogenannte Stokes-Effekt. Diese Kraft kann als pseudo-solid-solid
Drag betrachtet werden. Dabei wird die Segregation durch diesen Drag verhin-
dert. Zur Implementierung wird wie folgt vorgegangen:

Fy, ==f,AU, = > B,AU, (G1. 9.70)

i#j

Mit den Relativgeschwindigkeiten der Solidphasen i und j zur Gasphase AU,

und AU,.

Wenn AU, =AU, gilt, verschwindet dieser Effekt.

FD[:—L/%—Z/;’UJAU,—Z@AUJ (GL.9.71)
#] i#j
18 1 B a: as i:u *

P = (TM Di- fived (GL. 9.72)
N FDiffixed

. = 1- .
FDAfﬁxcd 37Tltlg (l _as )AU (G 9 73)
. 1 . 1
FDifﬁxed = g + LFDﬁxed - 1 —a J(ayi + (1 - Cl)ylz) (Gl 974)
F},_ s berechnet sich aus dem Modell von Beetstra (2007):

. 10c, 2
FD—‘/ixed :m'F(l—as) (1+1,50{;/2)
S - (GL.9.75)
N 0,413Re,, (1 2 ) Yy 3a, (l _a, ) +8,4Re,
24(1 —a, )2 1+10°* Remix-(ma\)/z
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AU, (1-a Xd
Re,, =222 LA w120 Jd) (Gl. 9.76)
Hy
> a,AU
AU, = Gl.9.77
mix zai ( )

< > {ﬁ“iJl (G.9.78)

< > ist der Sauter-Durchmesser.

x =% (G1. 9.79)
aS

y, =S (Gl. 9.80)
(d)

a=1-2,66-c, +9,09- o> —11,338 o’ (GL. 9.81)

Bij wird iiber den harmonischen Mittelwert berechnet:

a. .o

By =-2-a,- ﬁ (Gl.9.82)
)
mit
a,=1313 -10g10[WJ—1,249 (Gl. 9.83)

A ist die ,,lubrication cut off distance® und als 1 pm definiert.

—L,B,, —ZﬂUJAU,. - B,AU, (Gl. 9.84)
i#] i#]

Diese Gleichung bezeichnet die Drag-Krifte der i-ten Solidphase. Zur Imple-
mentierung wird der erste Term als Drag-Koeffizient K, zwischen Gas- und
Solidphase i definiert. Der zweite Term wird als Impulsquellterm fiir Solidphase
und Gasphase implementiert. Der Drag K;; (Kapitel 5.2) zwischen Solidphase i
und Solidphase j wird unverdndert nach dem Modell von Syamlal (1987) {iber-
nommen.
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= Phma Jatasacton % = \jer Defined Functions
I Virual Mass i
Drag |Un | Collisions | Sip | Heat |Mass | Reactions | Serdace Tension (HYS 1:libudf
Drag Coeflicient HYS_2::libudf
framsiats  [left Tuser defined -J e | |
[
lgranulatz [1ufe W} ton..
granulan2 igranslaty wyamlal obrien symmetric .]
[ ]
0K | Concel| Help | OK I Cancell Help I
x T
_— Kindd, X Axial Momentum (n/m3) sources rg]
Zone Name Phase
[fuia [aranuratz Number of Axial M tum [n/m3) sources |1 2
: 5
¥ Seurce Terms ;J
I Fixed Values 1 |udt u_s2_x:libudf j
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Abbildung 9.21: Menii zum Einbinden der UDFs in Fluent.

12

4 -
-small particles '
2 - —large particles
0
0 10 20 30 40 50 60
time [s]

Abbildung 9.22: Simulation des Segregationsexperiments fiir den Versuch 1 mit dem
HYS-Modell.
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Die Simulation fiir den Versuch 2 ist in Abbildung 9.23 dargestellt.

12

10

<h> [cm]
[+

small particles

2 —Ilarge particles

0 10 20 30 40 50 60
time [s]

Abbildung 9.23: Simulation des Segregationsexperiments fiir den Versuch 2 mit dem
HYS-Modell.

Es hat sich gezeigt, dass das Modell von HYS (2010) ein dhnliches Ergebnis
liefert wie das Modell von Gidaspow und auch hier eine frilhere Segregation
stattfindet.

Fazit: Mangels besserer Modelle wird die momentan implementierte Berech-
nungsmethode (Gidaspow-Modell, 1994) auch auf das polydisperse System an-
gewendet. Sofern die Partikel tatsdchlich fluidisiert sind, findet dabei in dem
hier betrachteten GroBenbereich nur eine geringfiigige Segregation der Partikel
statt. Dieses Ergebnis stimmt gut mit experimentellen Daten, (vgl. Abbildung
9.17) iiberein. Wenn die Eintrittsgeschwindigkeit der Fluidisationsluft zwischen
den beiden u,, der Partikeln liegt, wird bei allen Modellen durch die Rechnung
eine schnellere Segregation als im Experiment vorhergesagt.

9.16 Festlegung einer Trenngrenze zwischen Staub und Kernen

Die Kerne, die als die kleinsten Granulate durch Agglomeration von Keimen
bzw. Staub erzeugt werden, wurden in dieser Arbeit aus der Staubphase ge-
trennt. Dazu wurde eine Trenngrenze aus der Senkgeschwindigkeit einer Parti-
kel bestimmt. In Gleichgewicht miissen die Summe der Widerstandskraft 7,
und Auftriebskraft F, gleich Gewichtskraft sein.
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F,=mg—F, (GL. 9.85)
Die Widerstandskraft wird mithilfe eines Widerstandsbeiwerts formuliert:
2
/0 usenk T 2 T 3
C, gz_zd”’”’" = gdmm‘t (pp -p, )g (GL. 9.86)

Dann ergibt sich:

U, = id it Mgi (Gl 987)
K 3 P pg CD
Der Widerstandsbeiwert C, hier kann mit dem Modell von Kaskas berechnet
werden:

C:ﬁ+ 4

” Re +Re
Die Trenngrenzen der intern gebildeten Kerne bei unterschiedlichen Fluidisati-
onsluftmassenstromen sind in Tabelle 9.5 aufgelistet. Dabei betrdgt der Diisen-
luftmassenstrom 12 kg/h.

+0,4 (GL. 9.88)

Tabelle 9.5: Trenngrenze der intern gebildeten Kerne bei unterschiedlichen Fluidisa-
tionsluftmassenstrémen.

M,, [kg/h] 50 75 105
viL [m/s] 0,46 0,64 0,86
d,.crie bei ps [um] 113 140 170
dp.crit bei prs [pm] 97 120 145

9.17 Rechenzeitoptimierung

Die Rechendauer einer CFD-Rechnung fiir das 6-Phasen-Modell ist lang im
Vergleich zur Prozesszeit. Daher wurden verschiedene Moglichkeiten zur Opti-
mierung der Rechenzeit aufler der parallelen Rechnung iiberpriift.

9.17.1 Ausgabe der Residuen und Export der Daten

Der Test fiir die Ausgabe der Residuen wird wie oben mit dem 6-phasigen
Modell (Kapitel 5.4) und 100 Zeitschritten (je 10*s) mit 8 Cores durchfiihrt.
Die Rechenzeiten ohne und mit Ausgabe der Residuen betragen 224 s bzw.
314 s. Die Rechnung ohne Ausgabe der Residuen ist also deutlich schneller,
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weshalb flir die weitere Rechnung die Residuen nicht ausgegeben werden. Die
gleiche Rechnung wurde fiir den Fall ohne und mit Datenexport durchgefiihrt.
Dabei wurde festgestellt, dass der Export der Daten keinen Einfluss auf die Re-
chenzeit hat (223 s gegeniiber 224 s) Wenn die Daten allerdings iiber ,,Plot* an-
gezeigt werden, steigt die Zeitdauer auf 324 s. Daher wurde wéhrend der Rech-
nung ,,Plot* ausgeschaltet.

9.17.2 Haufigkeit der Kopplung der UDF-Quellterme

Entsprechend werden mit dem 6-phasigen Modell (Kapitel 5.4) zwei Rech-
nungen fiir langere Zeiten durchgefiihrt (8 Prozessoren). Im ersten Fall werden
die UDFs fiir jeden Zeitschritt aktualisiert, im zweiten Fall werden die UDFs
nach je 5 Zeitschritten aktualisiert. Tabelle 9.6 zeigt, dass die Aktualisierung der
UDFs nach jeweils 5 Zeitschritten die Rechnung in diesem Fall sogar um den
Faktor 1,7 verlangsamt, was auf die schlechtere Konvergenz zuriickzufiihren ist.
In diesem Fall werden dann mehr Iterationsschritte benétigt.

Tabelle 9.6: Rechenzeit fiir die Rechnungen mit unterschiedlicher UDF-Aktualisierung
(6-Phasen-Modell).

Aktualisierung UDF Aktualisierung UDF
fiir jeden Schritt alle S Schritte
Prozesszeit [s] 5 (35-40s) 5 (35-40s)
Rechenzeit 3 Tage 10 Stunden 5 Tage 19 Stunden
Zeitschrittweite [s] 5107 5107

In Tabelle 9.7 sind die Mittelwerte der exportierten Parameter (6-Phasen-
Modell) aufgelistet. Der Aktualisierungsschritt der Quellterme beeinflusst die
Tropfenabscheidung bzw. die Staubeinbindung relativ wenig, hat aber groflen
Einfluss auf die Kollision zwischen den Staubteilchen. Daher werden die UDFs
in jedem Zeitschritt aktualisiert.
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Tabelle 9.7: Ergebnisse fiir die Rechnungen mit unterschiedlicher UDF-
Aktualisierung (6-Phasen-Modell).

Parameter Aktualisierung Aktualisierung
UDF UDF Fehler %

fiir jeden Schritt alle 5 Schritte
ml [kg/s] 8,658E-05 8,697E-05 0,442
m2 [kg/s] 1,606E-04 1,623E-04 1,021
m staub 1 1 [kg/s] 2,684E-05 2,575E-05 -4,076
m staub 1 2 [kg/s] 4,413E-05 4,217E-05 -4,447
m staub 2 1 [kg/s] 1,082E-04 1,066E-04 -1,492
m staub 2 2 [kg/s] 1,587E-04 1,600E-04 0,822
m_tropfen k [kg/s] 4,010E-04 3,898E-04 -2,779
m_tropfen k w [kg/s] 2,549E-04 2,477E-04 -2,831
k agg [#/s] -9,331E+09 -8,421E+09 -9,753

9.17.3 Abhiingigkeit der Tropfenabscheidung der Zeitschrittweite

Die Courant-Zahl C gibt an, um wie viele Zellen sich eine Grofle, wie zum
Beispiel die Tropfenphase, bei der CFD-Simulation wéhrend eines Zeitschrittes
maximal fortbewegt.

Cc=ul (G. 9.89)
Ax
Damit das explizite Euler-Verfahren, welches zur numerischen Losung von
Differentialgleichungen mit Anfangsdaten verwendet wird, stabil ist, muss die
Courant-Zahl kleiner als eins sein. Das bedeutet, dass die Ausbreitungsge-
schwindigkeit der Tropfen kleiner sein muss als die Ausbreitungsgeschwindig-
keit der Information im Rechengitter.

Liegt hingegen, wie in dieser Arbeit, ein implizites Verfahren vor, kann mit
Werten der Courant-Zahl sehr viel groBer als eins eine konvergente und stabile
Losung erzielt werden. GroBlere Courant-Zahlen sind ebenfalls moglich, die
Rechnungsgenauigkeit hingt jedoch auch von der Felddnderung der Umgebung
ab. Mit der Courant-Zahl ist es moglich, die Zeitschrittweite (,, Timestep®) fiir
die Diskretisierung der partiellen Differenzialgleichungen, wie beispielsweise
die Kontinuitatsgleichung und Impulsbilanz abzuschétzen. u gibt dabei die Ge-
schwindigkeit an, 4¢ die gewdhlte Zeitschrittweite und Ax den diskreten Orts-
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schritt, also beispielsweise die Lange oder Hohe einer Zelle im gewéhlten Re-
chen- bzw. Gitternetz.

Damit die Simulationszeit der CFD-Rechnung moglichst gering gehalten
werden kann, sollte die Zeitschrittweite Az bei gleichzeitiger Stabilitit der Rech-
nung groBtmoglich sein. Aus diesem Grund wurden Simulationen mit unter-
schiedlichen Zeitschrittweiten (Timesteps) berechnet, um Aussagen iiber den
Einfluss auf die Tropfenabscheidung treffen zu kénnen. Die Rechnungen wur-
den mit dem in Kapitel 5.3.2 diskutierten Fall (beim 10 min. Prozesszeit) getes-
tet. Die kleinste Zelle in dem Gitternetz hat eine Hohe von 4x = 2,5 mm. Mit
dem Diisenluftmassestrom und den gewiéhlten Zeitschrittweiten von Az = 107 s
bzw. 10* s ergeben sich Courant-Zahlen von 6 bzw. 60. Die Ergebnisse der Si-
mulationen zeigen, dass die berechneten Massenstrome der Tropfenabscheidung
m, der Tropfenphase an den Granulatphasen 1 und 2 sich fiir die unterschiedli-
chen Zeitschrittweiten nur geringfiigig unterscheiden, da der hier verwendete
Solver implizit rechnet.

0,0006
w 0,0005
-a - - -
=, F T T e e L e e -
§
50,0004
2
% - - m_pkt_1 beim Zeitschritt 1e-05
£ 0,0003 —m_pkt_2 beim Zeitschritt 1e-05
- - m_pkt_1 beim Zeitschritt 1le-04
—m_pkt_2 beim Zeitschritt 1le-04
0,0002
15 15,05 15,1 15,15

Zeit [s]

Abbildung 9.24: Einfluss der Zeitschrittweite auf die Tropfenabscheidung.

Die Stoffstrome 72, weichen um 0,56 % voneinander ab und die Stoffstrome
um 0,77 %. Dieser Fehler fiir die Ermittlung der abgeschiedenen Tropfenmasse
wird in Anbetracht der Tatsache, dass die Simulationsdauer auf ein Zehntel ver-
kiirzt wird, akzeptiert. Zudem verringert sich die Geschwindigkeit der Tropfen-
phase von anfanglich vz, = 150 m/s nach der Einsprithung in der Wirbelschicht,
wodurch sich die Courant-Zahl ebenfalls verkleinert.
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Fazit: Die Tropfenabscheidung hingt bei dem verwendeten impliziten Solver
nicht von der Zeitschrittweite ab. Groflere Zeitschrittweiten sind zu bevorzugen,
wenn die Rechnung selbst dann noch stabil ist.

9.18 Hochbettrechnung der BASF-Pilotanlage
9.18.1 Fluiddynamik

In der Arbeit von Voelskow (2005, Diplomarbeit von BASF) wurde die Parti-
kelgeschwindigkeit in einem BASF-Miniplant (GCT/T, Bau L541) mit Hilfe
eines faseroptischen Sensors gemessen. Fiir diesen Versuch wird eine Simulati-

on durchgefiihrt. In diesem Versuch wird eine Diise ohne Drall verwendet. Die
Anlagen- und Diisengeometrien sind in Abbildung 9.25 dargestellt.
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Abbildung 9.25: Anlagen- bzw. Diisengeometrie des BASF-Miniplants.
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Abbildung 9.26: Vernetzung ohne Diisengeometrie der Miniplant.
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Die Anlage ohne Diisengeometrie ist relativ einfach vernetzbar (Abbildung
9.26). Der untere Teil der Anlage wird mit ,,map*, die obere Verbreiterung mit
pave® vernetzt. Zum Vergleich wurde auch eine Rechnung mit Diisengeometrie
durchgefiihrt. Hier muss die Diisenmiindung fein vernetzt werden, auerhalb
wird die Gitterqualitdt durch Gebietszerlegung verbessert (Abbildung 9.27).

Abbildung 9.27: Vernetzung mit Diisengeometrie des Miniplants.

Im Versuch wurden Al,Os Partikel verwendet. Die Partikel sind monodispers,
kugelformig und hoch pords. Die Schiittdichte betrigt ca. 810 kg/m’. Die Rand-
bedingungen sind in Tabelle 9.8 aufgelistet.

Tabelle 9.8: Randbedingungen des Versuches zur Analyse der Fluiddynamik im Mini-

plant
Diisenluftmassenstrom [Nm®/h] 3,4 (20 °C)
Fluidisationsluftstrom [Nm®/h] 45 (80 °C)
Bettmasse [kg] 2
Partikeldichte [kg/m’] 1320
Partikelgrofle [mm] 1




196 9 Anhang
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Abbildung 9.28: Simulierte und gemessene Partikelgeschwindigkeit fiir die Rechnung
mit Diisengeometrie.

Die simulierten Partikelgeschwindigkeiten bei den Rechnungen mit und ohne
Diisengeometrie sind in Abbildung 9.28 und Abbildung 9.29 dargestellt. Es
zeigt sich, dass die simulierten Partikelgeschwindigkeiten bei der Rechnung mit
Diisengeometrie in der Nihe der Diise besser zum Experiment passen. Aller-
dings iiberschitzt sie die Partikelgeschwindigkeit 120mm oberhalb der Diisen-
miindung. Dagegen stimmen die berechneten Partikelgeschwindigkeiten bei der
Rechnung ohne Diisengeometrie an der Stelle gut mit dem experimentellen Da-
ten liberein.

R
I —a=B0mm
5 I 1 —i—80mm
I | =a=120mm
.F | =& =50mm_exp
’Jf |
P
|

=& =S0mm_eaxp

=i =1 20mm_exp

u_particle [mis]

0,05 0 0,05 0.1 0,15 0.2 0,25

Abbildung 9.29: Simulierte und gemessene Partikelgeschwindigkeit fiir die Rechnung
ohne Diisengeometrie.

Fazit: Die Simulation kann die Partikelgeschwindigkeit in der Wirbelschicht
gut beschreiben. Der Unterschied zwischen den experimentellen und simulierten
Partikelgeschwindigkeiten liegt meistens in den Standardabweichungen der
Messwerte.
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9.18.2 Diisenberechnung

Um einen Granulationsversuch in der BASF Miniplant (GCT/T Bau L541) zu
rechnen, miissen zunéchst einige Randbedingungen bestimmt werden. Wichtige
Randbedingungen sind z.B. der Tropfendurchmesser sowie das Verhéltnis zwi-
schen der tangentialen und axialen Geschwindigkeit des Zerstaubungsgases. Der
Tropfendurchmesser wird hier mit verschiedenen Korrelationen abgeschétzt,
weil die entsprechenden Messdaten nicht vorhanden sind. Zur Analyse der Ge-
schwindigkeitskomponenten der Diisenluft wird eine 3D-Rechnung fiir die in
der Anlage eingebauten Diise (Firma Schlick, Typ N.N.) durchgefiihrt.

Um das Verhdltnis von tangentialer zu axialer Geschwindigkeitskomponente
zu bestimmen, wird eine 3D Rechnung durchgefiihrt. Die Diisengeometrie ist in
Abbildung 9.30 dargestellt. Zur Bestimmung des Geschwindigkeitsvektors der
Diise wird hier nur ein Teil der Anlage vernetzt und berechnet, wodurch der Re-
chenaufwand reduziert wird.

1,9
25

_

8

Abbildung 9.30: Diisengeometrie der im Granulationsversuch eingesetzten Diise (Fir-
ma Schlick).

Bei der Vernetzung wird das Gitter an der Diisenmiindung fein vernetzt und
im Bereich oberhalb der Diisenmiindung allméhlich vergrobert (Abbildung 9.31).
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Abbildung 9.31: 3D Mesh zur Berechnung der Strémung der in Abbildung 9.30 dar-
gestellte Diise.
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Abbildung 9.32: Kontur der axialen bzw. tangentialen Lufigeschwindigkeit.

Die axialen bzw. tangentialen Geschwindigkeiten sind in Abbildung 9.32 dar-
gestellt.
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Abbildung 9.33: Kontur des absoluten Druckes.

Der absolute Druck ist in Abbildung 9.33 dargestellt. Der Druck am Luftein-
lass betriagt 4,49 bar, was gut mit dem experimentellen Wert von 4,4 bar {iber-
einstimmt.

Wenn man die Rechnung ohne Beriicksichtigung der Diisengeometrie (Dii-
senmiindung: 2,5 mm) 2D durchfiihrt, ergibt sich mit der Bedingung ,,incom-
pressible ideal gas“ an der Diisenmiindung eine axiale Luftgeschwindigkeit von
278 m/s. Nach der in Kapitel 3.1.2 vorgestellten Methode wird dann eine Stelle
mit einem Durchmesser von 2,5 mm oberhalb der Diisenmiindung gesucht, an
der die mittlere axiale Geschwindigkeit 278 m/s betrdgt. Aus der 3D Rechnung
ergibt sich, dass an der Stelle 3,5 mm oberhalb der Diisenmiindung die axiale
Geschwindigkeit 278 m/s betrdgt. Die mittlere radiale bzw. tangentiale Ge-
schwindigkeit an dieser Flache betrdgt 8,5 m/s und 139,1 m/s, d. h. die radiale
Geschwindigkeit betrdgt 3,05% der axialen Geschwindigkeit und die tangentiale
Geschwindigkeit erreicht 49,92% der axialen Geschwindigkeit. Damit wird der
Geschwindigkeitsvektor an der Diisenmiindung fiir die 2D Rechnung zu (1;
0,0305; 0,4992) festgelegt.

9.18.3Berechnung des Tropfendurchmessers

In einem Spriihgranulationsprozess spielt der Tropfendurchmesser eine ent-
scheidende Rolle. Kleinere Tropfen neigen zur Bildung von Staub. Dagegen
neigen groflere Tropfen zur Agglomeration der Granulate. Der Tropfendurch-
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messer wurde allerdings nicht fiir alle Diisenarten bzw. Massenstrome gemessen
und muss darum abgeschitzt werden. Fiir innenmischende Zweistoffdiisen sind
verschiedene Modelle vorhanden, welche auch fiir auBenmischende Zweistoff-
diisen gut anwendbar sind (Lefebvre, 1989; Wozniak, 2003). Fiir die Modelle
werden noch einige Parameter bendtigt: Massenstrombeladung (ALR, air liquid
ratio) von Gas (G) zu Fliissigkeit (L), Massenstromanteil x, Volumenanteil des
Gases o sowie das Geschwindigkeitsverhéltnis zwischen Gas und Fliissigkeit
(sr, slip ratio). Die Definitionen dieser Gréfen sind wie unten erldutert:

m m v %
ALR=—¢ x=——C— a=——t— sr=—¢
i, i, + g Ve +V, v,

Aus der Kontinuititsgleichung folgt fiir den Volumenanteil mit ALR und s7:

l—a _(1=-x)/p /v, _1=xps . _ 1 ps, (G1. 9.90)
a x/ pg/vg X py ALR p,
g (GL. 9.91)
Pg ST
p, ALR

Nach Ishii (2003) gilt fiir das Verhéltnis zwischen s7 und o

& \/; 0,5
Sr_\/;[l+75(l—a)j (GL. 9.92)

Damit kann « iterativ bestimmt werden.

Auflerdem kann der Volumenanteil oo mit verschiedenen empirischen Model-
len nach Baroczy, Turner-Wallis und Thom (Schréder, 2011) berechnet werden.
Alle Modelle haben die gleiche Form, verwenden aber unterschiedliche Parame-
ter.

o= ! (GL. 9.93)

(T
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Tabelle 9.9 Modellparameter zur Berechnung des Volumenanteils.
Modell p q r
Baroczy 0,74 0,65 0,13
Turner-Wallis 0,72 0,4 0,08
Thom 1 0,89 0,18
'_;v-gf‘asus / Il.f'r \\. \
A {LIGAMENTS W\ /l/
& \N VY
Abbildung 9.34: Fliissigkeitszerstdubung in einer Zweistoff-Diise (Schroder 2011).
Aus der Geometrie (Abbildung 9.34) ergibt sich:
d _ | __pALR > (GL. 9.94)
d, \ p,ALR+ p,sr
d,—d
f= % (GL. 9.95)

Die Oberfldche jedes Fliissigkeitszylinders muss dquivalent zur Flache des
Quaders sein.

2
md; _ (dD_‘iGj (Gl. 9.96)
4 2

(GL. 9.97)
T

Die Léange des Fliissigkeitszylinders ist nach Weber durch die optimale Wel-

lenlédnge festgelegt, wobei als weiterer Parameter die sogenannte Ohnesorge-
Zahl Oh auftaucht.

on=e__t

Gl. 9.98
Re v pod, ( )
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Die Wellenlidnge kann nach Weber (1933) berechnet werden:

0,5
3u
A =\2rd, | 1+ 2L G1.9.99

opt L [ m J ( )
Damit ist der Tropfendurchmesser d7, berechenbar:

1/3

0,5
d,, = ;\/Endj[nﬂ‘ﬂ } (Gl.9.100)

Vpod,

Fiir die auBenmischende Diise gibt es ebenfalls verschiedene Modellansitze.
Nach Walzel (1990) ist der Sauter-Durchmesser:

D

Iy | s (1+c,on') (GL.9.101)
d L0+ )
mit der Fliissigkeitsbeladung p, (1/ALR), der Ohnesorge-Zahl Oh, dem Durch-

messer des Fliissigkeitsaustritts dp und der dimensionslosen Druckdifferenz:

Ap;, = sl (GL 9.102)

o

C;, Cy, m und j sind Anpassparameter fiir den Ansatz. Der Parameter m liegt
zwischen -0,4 und -0,6 je nach Diisengeometrie. Mit C;=0,35, C,=2,5 und j=1
ergibt sich fiir die gemessenen Fille gute Ubereinstimmung. Durch Anpassung
der experimentellen Daten der Diise im TVT-Technikum ergibt sich m = -0,542.

Nach Mulhem (2004) wird der Sauter-Durchmesser dhnlich berechnet:

d

732 —0,21- 0K (We,,, -ALR)iOA (G1.9.103)
D
d ;.
Wwe,, =Pl (GL.9.104)
GL

u, ist die Relativgeschwindigkeit zwischen Gas und Fliissigkeit am Diisenaus-
tritt. Dabei tritt das Gas meistens Schallgeschwindigkeit aus der Diisenmiindung
aus, so dass die relative Geschwindigkeit an der Miindung ca. 300 m/s betrégt.
Die Schallgeschwindigkeit an der Miindung wird berechnet durch:

2 2

ca, =|—— Jc-RT (GL. 9.105)

a,. =
kit vor vor
xK+1

K+1

Die Betriebsbedingungen bzw. Stoffdaten der Polymer-Wasser-Losung bei
der Eintrittstemperatur von 80 °C sind in Tabelle 9.10 gegeben.
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Tabelle 9.10: Randbedingungen des Granulationsversuches von Hochbett.

Losung 1 Losung 2
Massenstrom DL 4,6 4,6
[kg/h]
Massenstrom Po- 2,3 2,3
lymer [kg/h]
Feststoffgehalt [-] 0,42 0,35
Oberflichenspan- 58,0 59,6
nung [mN/mm]
Viskositit [mPa-s] 163,0 47,1

Die Oberfldchenspannung wurde mit Hilfe eines Ringtensiometers der Firma
Lauda gemessen. Die Viskositit wurde bei verschiedenen Temperaturen und
Konzentrationen mit einem Rheometer bestimmt.

1,2
—-25°C
1 ~-50°C
80°C
® 08
g,
B 06
w0
Q
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0,2
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0 200 400 600 800 1000 1200

Sherrate [1/s]

Abbildung 9.35: Viskositdt einer 42%-igen (Gew.-%) Polymer-Wasser-Losung.
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Abbildung 9.36: Viskositdt einer 35%-igen (Gew.-%) Polymer-Wasser Losung.

Aus den obigen Modellen kann dann der mittlere Tropfendurchmesser be-

rechnet werden.

Tabelle 9.11: Mit verschiedenen Modellen berechnete Tropfendurchmesser fiir eine
35%-ige Polymer-Losung mit den in Tabelle 9.10 gegebenen Parametern.

Modell a[-] Oh dy [pum] dy, [pm]
Ishii 0,9892 2,37 5,78 15,41
Baroczy 0,9838 2,49 5,21 14,01
Turner- 0,9432 3,33 2,92 8,20
Wallis
Thom 0,9968 2,31 6,07 16,13
Walzel 0,158 9,16
Mulhem 7,56
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Tabelle 9.12: Mit verschiedenen Modellen berechnete Tropfendurchmesser fiir eine

42%-ige Polymer-Losung mit den in Tabelle 9.10 gegebenen Parametern.

Modell a[-] Oh dy [pm] dy, [pm]
Ishii 0,9894 8,21 5,69 18,39
Baroczy 0,9814 8,82 4,93 16,10
Turner- 0,9325 11,2 3,06 10,40
Wallis
Thom 0,9955 7,62 6,6 21,08
Walzel 0,555 15,4
Mulhem 8,18

Abbildung 9.37 zeigt die berechneten Tropfengrofen (42 %-Losung) als
Funktion des air-liquid-ratios (ALR). Mit zunehmendem ALR werden die Trop-
fen kleiner. Bei einem ALR groBer als 2 fallen die berechneten Tropfendurch-
messer aus allen Modellen bis auf Walzel (1990) mit m =-0,4 zusammen, so-
wohl fiir innen- als auch fiir auBenmischende Diisen.
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3,1E-05
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Tropfendurchmesser [m)]
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‘I-.l-l“",-.'.“'._.

——Baroczy
—s—Thom

-» Walzel m= -
-+ Walzel m= -
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Abbildung 9.37: Zusammenfassung der berechneten Tropfendurchmesser mit ver-

schiedenen Modellen.

Laut der Literatur (Schrdder, 2011) eignet sich das Baroczy-Modell am besten
fiir die Zerstaubung einer Polymer-Wasser Losung. Also wird hier der Tropfen-
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durchmesser in erster Ndherung zu 15 um fiir die verdiinnte Losung (35%) und
20 um fiir die nicht verdiinnte Losung (42%) abgeschétzt.

9.18.4 Tropfengeschwindigkeitsrechnung mittels DPM

In diesem Versuch betrdgt das Verhdltnis von Zerstdubungsluft zu Feed-
Flissigkeit 1,83 (4LR). Die Tropfengeschwindigkeit erreicht 3,5 mm oberhalb
der Diisenmiindung nicht die Luftgeschwindigkeit. Daher wird die Tropfenge-
schwindigkeit mithilfe einer DPM (Discrete Phase Model)-Simulation (Fluent)
bestimmt. Die mittlere axiale Geschwindigkeit betragt 90 m/s, die radiale Ge-
schwindigkeit 26,1 m/s und die tangentiale Geschwindigkeit 32,4 m/s. Damit ist
der Vektor der Tropfengeschwindigkeit (1, 0,29, 0,36). Der Betrag der Tropfen-
geschwindigkeit ist in Abbildung 9.38 dargestellt.

i- \

Abbildung 9.38: Betrag der Tropfengeschwindigkeit in m/s mittels DPM.

9.19 Simulation eines Wurster-Coaters

Ein weiteres Beispiel geht um einen Wurster-Coater, welcher haufig in der
pharmazeutischen Industrie verwendet wird. Der Wurster Coater gehort auch zur
Art des Bottomsprays, jedoch ist ein Wurster-Rohr (Abbildung 9.39) vorhanden,
damit die Partikel sich in der Wirbelschicht gerichtet bewegen. Nach Angaben
in der Literatur (Fries, 2011) hat der Abstand zwischen dem Wurster-Rohr und
dem Boden 4, einen groflen Einfluss auf die Fluiddynamik in der Wirbel-
schicht. Daher wurde in dieser Simulation der Abstand /g,, 10 mm, 20 mm und
30 mm variiert.
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Abbildung 9.39: Geometrie und Rechengitter des gerechneten Wurster-Coaters.

Eine Masse von 940 g Partikeln mit einer monomodalen Verteilung wurde fiir
die Simulation als Bettvorlage vorgegeben. Der Durchmesser d3, betrug 3 mm.
Zur Simulation wurden 2 Nodes verwendet. Die Massen der beiden Nodes wur-
den zum Test gleich eingesetzt, daher liegen die zwei Abszissen bei 2,5 mm und
3,373 mm und die zwei Wichtungen bei 0,71 und 0,29. Die Partikeldichte wurde
mit 1500 kg/m3 angenommen. Diese Dichte entspricht der von pordsen Al,O;
Partikeln (Fries, 2011). Die hier verwendeten Modelle und Modellparameter
sind bis auf den Restitutionskoeffizient identisch wie die in Tabelle 3.3 be-
schriebenen. Der Restitutionskoeffizient wurde hier 0,8 nach Fries (2011) einge-
setzt.
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Abbildung 9.40: Verteilung der Bettvorlage, Wichtungen und Abszissen bei 2 Nodes.
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Die Randbedingungen sind in Tabelle 9.13 aufgelistet. Die Geschwindigkeiten
auf dem Boden 1 und dem Boden 2 betragen jeweils 8 m/s (7,7 -uns) und 3 m/s
(2,9-u,,y). Die Luftgeschwindigkeit hinter der Diisenmiindung betrégt 160 m/s.

Tabelle 9.13: Randbedingungen fiir die Rechnungen des Wurster-Coaters.

Fluiddynamik Rand Massenstrom Temperatur

[ke/s] ©Cl

Boden_1 0,037 80

Boden 2 0,055 80

Diise 0,0024 30

Tropfenab- Diise 0,001 30
scheidung (Tropfen) (Xps,5us=0,35)

Trocknung Diise 7,78e-4 30
(Tropfen) (Xps sus=0,35)

Abbildung 9.41 zeigt die Volumenanteile der kleineren und groBeren Partikel
bei unterschiedlicheren A,,,. Es zeigt sich, dass mit zunehmender Spalthéhe 7,
sich der Diisenstrahl verldngert.

hgaplmm]
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dp=25mm 20
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(12 ['] 5 01
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BN 007
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003
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Abbildung 9.41: Volumenanteile der kleineren und grofseren Partikel bei unterschied-
lichen Spalthhen hgy,,.
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Die dargestellten Geschwindigkeitsprofile im Diisenstrahl konnen diesen Effekt
auch bestdtigen (Abbildung 9.42). Die Geschwindigkeiten wurden an der Stelle
230 mm oberhalb des Bodens tiber 20 s (40 — 60 s Prozesszeit, je 0,5 s) gemit-
telt. Die Geschwindigkeit steigt bei hoherer Spalthdhe A, an derselben Stelle
fiir die beiden Partikelphasen. AuBlerdem ist der Volumenanteil der kleineren
Partikel im Wurster-Rohr deutlich kleiner als der von den groferen Partikeln.
Das liegt an der hoheren Luftgeschwindigkeit im Wurster-Rohr.

2,5
o 2 —
K]
E15
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S

0,5

0 =

0 6 12 18 24 30 36 0 6 12 18 24 30 36
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Abbildung 9.42: Geschwindigkeiten der kleineren (links) und grofieren (rechts) Parti-
kel auf einer Ebene 230 mm oberhalb des Bodens (entspricht 172 mm oberhalb der
Diisenmiindung) bei unterschiedenen hg,.

Die Tropfenabscheidung wurde analog Kapitel 5.3.1 gerechnet. Die Ergebnisse
sind in Tabelle 9.14 zusammengefasst. Bei diesem Fall ist der gesamte Abschei-
degrad niedrig (ca. 45%). Das geht auf den groen Partikeldurchmesser zuriick,
da je groBer der Durchmesser, desto kleiner die zur Tropfenabscheidung zur
Verfiigung stehende Oberfldche bei der gleichen Masse ist. Auerdem hat man
festgestellt, dass mit zunehmendem /,,, der Massenstrom der Tropfenabschei-
dung auf den kleineren Partikeln abnimmt, sowie das Verhéltnis der Wachs-
tumsrate zwischen Node 1 zu Node 2.
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Tabelle 9.14 Tropfenabscheidung und Wachstumsrate bei unterschiedenen hgg,

h,,, [mm] Node 1 Node 2 Neotal
Massenstrom 10 1,89 2,62 0,452
(107 ke/s] 20 1.80 2,69 0,449
30 1,67 2,62 0,429
Wachstumsrate Verhiltnis

[pm/min] 10 7,05 13,19 1.87
20 6,9 13,44 1,95

30 6,2 13,18 2,12

Abbildung 9.43 verdeutlicht die Wachstumsraten der beiden Phasen. Die grofie-
re Partikel wachsen deutlich schneller als die kleinere Partikel. Die Wachstums-
rate der kleineren Partikel nimmt mit zunehmender 4, ab.

315

E 13 hgap
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]
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Abbildung 9.43: Wachstumsraten der Partikeln bei verschiedenen hg,,

Das liegt wiederum in der Fluiddynamik in der Wirbelschicht begriindet. Das
Waurster-Rohr verhilt sich hier wie ein Sieb. Die grofleren Partikel werden be-
vorzugt in das Wurster-Rohr eingesaugt, insbesondere im bodennahen Bereich
aufgrund der Segregation der Partikeln. Dieser Effekt kann gut bei der Simulati-
on beobachtet werden. Abbildung 9.44 zeigt die flichenbezogenen Massenstro-
me der zwei Partikelphasen entlang /,,, beim Fall %,,, = 30 mm. Diese Massen-




9 Anhang 211

strome sind ebenfalls iiber 40 - 60 s Prozesszeit je 0,5 s gemittelt. In Bodenndhe
sind beide Massenstrome hoher als die in der Ndhe von der unteren Kante des
Wurster-Rohrs. Die mittleren Massenstrome der beiden Phasen betragen 15,07
und 21,32 kg/m?/s.
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Abbildung 9.44: Flichenbezogene Massenstréme der zwei Partikelphasen entlang hy,,
beim Fall hgq,=30 mm.

Zusétzlich wurde das Temperaturfeld im Wurster-Coater simuliert. Abbildung
9.45 zeigt die Temperaturkontur der Gasphase, der Partikelphasen und der Trop-
fenphase in dem Wurster-Coater fiir den Fall /,,, =30 mm. Die Temperatur der
Partikelphase in dem bodennahen Bereich ist leicht hoher als in dem Diisen-
strahl, da die Partikel aufgrund der Tropfenabscheidung oberhalb der Diise nass
sind. Aufgrund der Tatsache, dass die Filmoberflichentemperatur niedriger als
die Partikeltemperatur ist, wird die Partikelphase wéhrend der Verdampfung ge-
kiihlt. Die gekiihlten Partikel fallen zuriick auf das Bett und vermischen sich mit
den Partikeln in dem Bett. Die Wassergehalte in der Gasphase (als Dampf) und
in den beiden Partikelphasen sowie in der Tropfenphase sind ebenfalls in Abbil-
dung 9.45 dargestellt. Aufgrund des geringeren gesamten Abscheidegrads der
Tropfen verdampft ein groBer Teil des Wassers direkt aus Tropfen zu Dampf.
Die Tropfenphase hat in Diisennéhe eine niedrige Temperatur, da wihrend der
Trocknung die Tropfen erst gekiihlt werden. Wéhrend der Flugbahn werden die
Tropfen aufgewédrmt, da die Umgebungstemperatur steigt.
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T_gas [K] T_p_1[K] T_p_2[K] T_tr [K]
351 351 351 344

! 343 E 343 5 343 E 336
Bl 334 334 334 | 328
326 326 ‘ 326 319

317 317 | 317 311

309 309 309 303

300 300 ¥ 300 295

x_dampf_gas x_w_p_1 x_w_p_2 x_w_tr
P 29E-02 E 1.5E-04 1.5E-04 6.4E-01
= 2.4E-02 1.3E-04 1.2E-04 = 56.3E-01
2.0E-02 1.0E-04 9.7E-05 ] 4.2E-01
1.5E-02 7.7E-05 7.3E-05 3.2E-01
9.8E-03 5.1E-05 4.8E-05 2.1E-01
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Abbildung 9.45: Temperaturkonturen der Gas-, Partikel- und Tropfenphase und Was-
sergehalt in der Gas-, Partikel- und Tropfenphase beim Fall hya,=30 mm.

Obige Beispiele zeigen, dass das in dieser Arbeit entwickelt Modell den Wurst-
Coater beschreiben kann. Allerdings sind diese Rechnungen nicht experimentell
validiert.

9.20 Weitere Rechnungsmoglichkeiten
fiir das Gas-Partikel System

AuBer TFM sind verschiedene Methode mithilfe der Euler-Lagrange Methode
vorhanden, um die Fluiddynamik in einer Wirbelschicht zu beschreiben. Fiir die
hydrodynamischen Rechnungen der Wirbelschicht werden z. B. CFD-DEM
(coupled Computational Fluid Dynamics and Discrete Element Method) und
MPPIC (Multiphase Particle In Cell) hdufig verwendet.

9.20.1 CFD-DEM

Die Vorteile, Nachteile bzw. die Grundlage und Anwendungen von CFD-
DEM sind in der Literatur behandelt, welche auch in Kapitel 1.1 diskutiert wur-
den. Zur Zeit steht verschiedene kommerzielle Software (EDEM-Fluent,
StarCD) bzw. Open source code (CFDEM mit Kopplung zwischen Lammps und
OpenFoam, MFIX) zur Verfiigung. Eine Rechnung mit CFDEM wird als Bei-
spiel gezeigt. Die Geometrie bzw. Randbedingungen werden in Tabelle 9.15
dargestellt.
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Tabelle 9.15: Geometrie und Randbedingungen fiir die CFD-DEM Simulation.

Geometrie Linge [mm] Breite [mm] Hoéhe [mm]
300 50 600
Partikel Anzahl Dichte [kg/m’] Durchmesser [m]
36000 2000 0,005
Gas am Boden Uleer [M/s] Vektor Dichte [kg/m’]
3 [001] 1,2 (konst.)

Die Partikel werden am Anfang im Bereich z = 0 bis 200 mm bei einer Poro-
sitdt von 0,476 vorgegeben. Danach beginnt die Rechnung. Als Widerstandmo-
dell wird hier das Modell von Gidaspow (1994) verwendet. Der Restitutionsko-
effizient wird zu 0,9 gesetzt. Die Kollision zwischen beiden Partikeln wird mit-
hilfe des Hertz-Modells simuliert. Das Verhéltnis zwischen der Aktualisierungs-
zeit von DEM-Rechnung #4,, und der von CFD ¢t betrdgt 10. Das liegt dran,
dass die Kollisionszeit zwischen den Partikeln viel kleiner als der CFD-
Zeitschritt ist. In Abbildung 9.46 sind die Partikelposition bzw. daraus sich er-
gebender Luftanteil dargestellt. Die Partikel fallen am Anfang zu einer relativ
dichten Packung und dann verwirbeln sie sich aufgrund der Fluidisationsluft.
Die Blasenbildung von der Wirbelschicht ist deutlich zu sehen. Da CFD-DEM
weniger Modelle bzw. Modellparameter braucht, ist CFD-DEM wesentlich ge-
nauer als das TFM. Daher bietet CFD-DEM eine gute Moglichkeit, die TFM zu
kalibrieren.
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Abbildung 9.46: Simulierte Partikelposition und Volumenanteil mittels CFD-DEM
Methode.

9.20.2 Multiphase Particle in Cell (MPPIC)

Zur Uberwindung der Zeitaufwendigkeit der CFD-DEM bzw. zur Verbesse-
rung der Genauigkeit vom TFM werden die Methode Multiphase Particle in Cell
(MPPIC) vorgestellt. Analog zu Discrete Phase Model (DPM), werden die Par-
tikel nach der Gruppe (Parcel) getrackt. D. h. jede gerechnete Partikel bezeich-
net eine Gruppe von Partikeln. Damit wird der Rechenaufwand dramatisch re-
duziert. Ein anderer Vorteil ist, dass die Partikelgrofenverteilung auch beriick-
sichtigt werden konnen. Schwierigkeit in solchem Modell ist die Berechnung
der Wechselwirkungen zwischen den Partikeln. Die Beschleunigung der Partikel
wird wie folgt beschrieben:

du

dtszD(u—up)+g(pp_p)—1Vp—1V'1_'s (GL. 9.106)

P, Py Py

Zwei Methoden sind fiir die Wechselwirkungen zwischen den Partikeln vor-
handen. Nach Snider (2001) kdnnen diese Wechselwirkungen durch eine
Schubspannung an den Partikeln mit dem Modell von Harris and Crighton
(1993) beschrieben werden:

: pa!

- Gl.9.107
7, max(a,, —a,e(1-a,)) ( )
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P,  Feststoffdruck (als Konstant)

a, Volumenanteil des Partikels

a,,. Packungslimit

m

& kleine Zahl (z. B. 107), um die Scherspannung gegen unendlich bei o, ge-
gen «, . zu vermeiden.

max

f  Parameter (2< f<5)

Diese Betrachtungsweise wurde in einer kommerziellen Software Barracuda
implementiert.

In einem anderen Modell werden die Wechselwirkungen zwischen den Partikeln
in einer Zelle direkt mithilfe der TFM berechnet. Diese sogenannte Dense
Discrete Phase Model (DDPM) wurde in der kommerziellen Software Fluent
implementiert. Eine Testrechnung wurde fiir DDPM gerechnet. In dieser Rech-
nung wurde eine quaderformige Wirbelschicht (600 X 100 X 500 mm) verwen-
det. Eine Trennwand ist in der Mittel der Anlage gebaut. Die untere Kante der
Wand hat einen Abstand von 100 mm zu dem Boden. Am Anfang wurden zwei
Arten von Partikeln mit gleicher Anzahl (~1,2:-10°) aber unterschiedlichen
Durchmessern (1 mm bzw. 2 mm) vorgegeben. Jede Partikel Parcel (Gruppe)
enthilt entsprechend 10,1 echte Partikel. Daher werden insgesamt 240000
Parcels, fiir jede Partikelart 120000, berechnet. Die gesamte Masse von der Par-
tikelphase betrdgt 9,72 kg. Die Partikel werden zu einer Héhe von 200 mm am
Anfang gepatched, dann ergibt sich einen Volumenanteil der Partikelphase von
0,48. Detaillierte Einstellungen sind in Tabelle 9.16 zusammengefasst. Die Re-
chenergebnisse nach 0,6 s ist in Abbildung 9.47 dargestellt. Die Blasebildung
von der Wirbelschicht ist auch deutlich zusehen. Aufgrund der Trennwand ist
der Volumenanteil von Partikeln hoéher als in Bulk der Wirbelschicht und der
Volumenanteil erreicht fast das Packungslimit.
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Tabelle 9.16: Geometrie und Randbedingungen fiir die DDPM Simulation.
Geometrie Linge [mm] Breite [mm] Hohe [mm]
600 100 500
Partikel Anzahl Dichte [kg/m’] Durchmesser [m]
1,213-10° 1700 0,001
1,213-10° 1700 0,002
Gas am Boden Uleer [M/3] Vektor Dichte [kg/m’]
1 [001] 1,2 (konst.)
t=0s
Partikelfarbe Partikelfarbe
[ bei bei d.
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Abbildung 9.47: Simulation zwei gemischter Partikelphasen in einer Wirbelschicht

mittels DDPM.

Diese Methode hat eine gute Anwendbarkeit zur Simulation der Fluiddyna-
mik in einer Wirbelschicht Riser (Cloete, 2010). Diese Methode konnte theore-
tisch die Fluiddynamik der polydispersen Partikelphase auch gut beschreiben,
allerdings fehlt es noch weitere Untersuchungen und experimentelle Validierun-

gen fiir die Modelle.
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