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Kurzfassung

Der Ubergang zu einem nachhaltigen Energiesystem und die damit einhergehende
Reduktion der anthropogenen Treibhausgasemissionen ist eine der zentralen Aufga-
ben der Weltgemeinschaft im 21. Jahrhundert. Dazu ist es nicht allein ausreichend,
die Strom- und Wérmeerzeugung zu dekarbonisieren, eine Minderung der Emissio-
nen in anderen Bereichen, wie industriellen Prozessen, ist ebenso erforderlich. Die
Eisen- und Stahlindustrie ist dabei ein grofler industrieller COo-Emittent; ungefahr
zwei Drittel des Stahls werden heute auf der Hochofen/Konverterroute produziert.

Eine aussichtsreiche Moglichkeit, die COy-Emissionen in diesem Sektor zu sen-
ken, ist der Einsatz von Wasserstoff zur Reduktion von Eisenoxiden. Auf diese
Weise kann das Reduktionsmittel Kohlenstoffmonoxid teilweise oder komplett er-
setzt werden. Durch eine Elektrolyse kann der benotigte Wasserstoff dabei nahezu
emissionslos produziert werden, wenn regenerativ erzeugter Strom zur Verfiigung
steht.

In der vorliegenden Arbeit werden diesbeziiglich zwei Konzepte zum Wasserstoff-
einsatz bei der Roheisenerzeugung im Hochofen anhand von Simulationen analy-
siert. Zum einen wird das Einblasen von Wasserstoff als Ersatzreduktionsmittel in
die Formenebene und den Schacht des Hochofens untersucht. Zum anderen wird
die Nutzung von direkt reduziertem Eisen (DRI) als Mollerbestandteil im Hoch-
ofen betrachtet, welches zum Grofiteil mit Wasserstoff hergestellt wird. Den Kern
der Arbeit stellt dabei die Ermittlung hinsichtlich des Wasserstoffbedarfs effizienter
Betriebsfille zur Minderung der COs-Emissionen dar. Ebenso werden andere Aus-
wirkungen der auf diese Weise verdnderten Betriebsbedingungen auf den Prozess
analysiert.

Fir diesen Zweck wird ein geeignetes Prozessmodell des Hochofens mit der Soft-
ware Aspen Plus in Kombination mit FactSage und ChemApp erstellt und anhand

von Betriebsdaten parametriert und validiert. Auf dieser Basis werden zahlreiche
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Betriebsfalle sowohl fiir das Einblasen von Wasserstoff in den Hochofen unter ver-
schiedenen Betriebsbedingungen als auch fiir die Nutzung von DRI als Eisentrager

im Hochofen simuliert.

Aus den Ergebnissen geht hervor, dass die COs-Emissionen der Roheisenerzeu-
gung durch Anwendung der vorgeschlagenen Mafinahmen wesentlich gemindert
werden. In den optimalen Betriebsfillen konnen, je nach Betriebsbedingungen,
27,5-35,0 kg /trr Wasserstoff eingeblasen werden, wodurch die Emissionen pro Ton-
ne Roheisen (tgg) um 21,4-28,5% im Verhéltnis zu einem Referenzfall mit einer
heute tiblichen Betriebsweise reduziert werden konnen. Durch die Nutzung von mit
Wasserstoff produziertem DRI im Hochofen kénnen die Emissionen im am besten
geeigneten Betriebsfall unter Einsatz von 400 kg/tgg DRI um bis zu 26,7 % relativ
zum Referenzfall gemindert werden.

Bei den Untersuchungen wird deutlich, dass die genannten Mafinahmen u. a. eine
wesentlich veranderte Gichtgaszusammensetzung, -menge und -temperatur bewir-
ken, deren Einfluss auf den Energiehaushalt des jeweiligen integrierten Hiittenwerks
sorgfaltig zu analysieren ist. Vor einer Realisierung der Konzepte sind auflerdem das
Erhitzen von reinem Wasserstoff auf hohe Temperaturen auf Basis von Prozessga-
sen (Gichtgas) sowie ein geeignetes Verfahren zum Einblasen des Wasserstoffs iiber
die Blasformen des Hochofens zu untersuchen, wozu jeweils bereits Vorarbeiten

existieren.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass die betrachteten Prozessrouten
aussichtsreiche Moglichkeiten bieten, die COs-Emissionen der Produktion von Roh-
eisen substanziell zu mindern, und dass dazu lediglich technische Neuerungen mit

verhéltnisméafig geringem Aufwand erforderlich sind.
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1 Einleitung

Um dem Klimawandel entgegen zu wirken, ist der Ubergang zu einem nachhal-
tigen Energiesystem unvermeidlich. Ein wesentliches Ziel dieses Ubergangs, auch
Energiewende genannt, ist es, das konventionelle Energiesystem einschliefSlich Sek-
toren wie Industrie und Mobilitdt zu dekarbonisieren. Im Speziellen ist es die Ab-
sicht der Européischen Union (EU), die Treibhausgasemissionen in Europa bis 2030
um mindestens 40 % und bis 2050 um 80 bis 95 % gegentiber dem Stand von 1990
zu senken [1]. Diese Emissionsreduktion wird vor allem durch die Minderung des
Energiebedarfs und die Umstellung der Stromerzeugung auf erneuerbare Energie-
quellen erreicht. Da dieser Wandel der Energieerzeugung hauptsachlich durch den
Bau von Photovoltaik- und Windenergieanlagen geschieht, wird Strom in zuneh-
mendem Mafle direkt und nicht aus fossilen oder nuklearen Brennstoffen erzeugt.
Auf diese Weise wird Strom im Zuge der Energiewende sukzessive konventionelle

Primarenergietréager wie Kohle, Erdgas und Erdol ersetzen.

Die FEisen- und Stahlindustrie hédngt in hohem Mafle von eben diesen fossilen
Energietragern ab, weil Eisenoxide iiblicherweise durch Kohlenstoffmonoxid (CO)
aus einer Kohlenstoffquelle zu Eisen reduziert werden. Das CO wird dabei oxi-
diert und Kohlenstoffdioxid (COz) entsteht als unerwiinschtes Nebenprodukt. Auf
die Stahlproduktion entfallen in der EU jahrliche Treibhausgasemissionen von
223 Mt COq — eq/a (EU-27 im Jahr 2010 [2]). Dies entspricht etwa 5% der ge-
samten Treibhausgasemissionen der EU-27 in diesem Jahr [3]. Der grofite Teil
des Rohstahls (61 % im Jahr 2015 in der EU) wird heutzutage tuber die Hoch-
ofen/Konverterroute hergestellt, wiahrend die Produktion mit Lichtbogenofen,
hauptsachlich auf der Basis von Stahlschrott, bei 39 % der Produktionsmenge lag
[4]. Vor allem die Herstellung von Priméreisen und -stahl fithrt zu hohen spezifi-
schen COy-Emissionen pro Tonne Endprodukt (tgp): Fur die Hochofen/Konverter-
route werden 1816 kgco,/tgp angegeben [5]. Durch das Recycling von Schrott im
Lichtbogenofen werden hingegen lediglich 531 kgco,/tgp emittiert [5].
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Eine umweltfreundlichere Alternative zur Herstellung von Primarstahl sind Di-
rektreduktionsprozesse in Kombination mit Lichtbogendfen, in denen das direkt
reduzierte Eisen (engl.: direct reduced iron, DRI), auch Eisenschwamm genannt, zu
Stahl verarbeitet wird. Die COs-Emissionen kénnen hierbei im Vergleich zur Hoch-
ofen/Konverterroute laut Arens et al. [5] um 18 % auf 1487 kgco,/tgp reduziert
werden. Jedoch sind diese Prozesse heute noch von untergeordneter Bedeutung:
Weltweit wurden im Jahr 2015 nur 73 Mt DRI produziert. Diese Menge entspricht
etwa 5 % der gesamten Rohstahlproduktion in diesem Jahr [4]. Die heutzutage am
meisten verbreiteten Direktreduktionsprozesse, der Midrex- und der Energiron-
Prozess [6], sind mit Erdgas betriebene Schachtofen, in denen eine Mischung aus
CO und Wasserstoff als Reduktionsgas eingesetzt wird. Es ist jedoch ebenso mog-
lich, diese Prozesse ausschliellich mit Wasserstoff zu betreiben [7, 8|. Fischedick
et al. [9] geben an, dass auf diese Weise eine Reduktion der COy-Emissionen pro
Tonne Rohstahl (RS) auf 180 kgco, /trs moglich istt.

DRI kann jedoch nicht nur im Lichtbogenofen zu Stahl verarbeitet, sondern auch
als vorreduzierter Einsatzstoff im Hochofen eingesetzt werden, um andere Eisen-
trager zu ersetzen [11]. Auf diese Weise wird der Brennstoffbedarf des Prozesses
verringert und die Produktivitdt des Hochofens kann mit zunehmendem Anteil an
metallischem Eisen im Moller erhoht werden, wie bereits durch Untersuchungen an
verschiedenen Hochofen gezeigt wurde [12]. Wahrend die genannten Auswirkungen
auf den Prozess ausgiebig untersucht wurden [11-14], ist dem Einfluss auf die COo-
Emissionen und die Gesamtenergiebilanz des Prozesses nur geringfiigig Beachtung
geschenkt worden [15-17]. Auflerdem wurde bisher keine vergleichende Untersu-
chung verschiedener DRI-Arten durchgefithrt. Die beschriebene Prozessroute ist
in Abbildung 1.1 b) dargestellt. Unter Beriicksichtigung einer Wasserelektrolyse,
welche mit regenerativ erzeugtem Strom betrieben wird, ist dabei eine deutliche
Emissionsreduktion zu erwarten. Nach Fischedick et al. [9] wird eine direkte Re-
duktion auf Basis von Wasserstoff allerdings nicht vor dem Jahr 2030 marktfahig
sein, sodass das vorgeschlagene Konzept eher als mittel- bis langfristige Option
angesehen werden kann.

Eine weitere Moglichkeit, die Emissionen der Eisen- und Stahlproduktion zu re-
duzieren, besteht darin, reinen Wasserstoff als Ersatzreduktionsmittel (ERM) im

Hochofen zu verwenden (vgl. Abbildung 1.1 a)). Auf diese Weise kann das durch die

! Die COg-Emissionen pro Tonne Rohstahl fiir die Direktreduktion/Lichtbogenofenroute mit

Erdgas betragen unter der Annahme, dass etwa 10 % der Primérenergie fiir das Gieflen und
Walzen des Rohstahls aufgewendet wird [10], heute 1338 kgco, /trs-



Verbrennung von Blaskohle, Koks und anderen Brennstoffen generierte CO teilwei-
se ersetzt werden. Ein solches Einblasen von Wasserstoff als ERM wurde bereits in
unterschiedlichen Arbeiten theoretisch betrachtet [17-20], jedoch wurden meist nur
wenige Betriebsfille untersucht und die vorherrschenden Randbedingungen nicht
ausfiihrlich dargestellt. Aulerdem wurden der Einfluss auf die CO-Emissionen und
die Gesamtenergiebilanz des Hochofens nicht oder nur sehr kurz betrachtet.

Auch fiir dieses Konzept ist bei Nutzung einer Wasserelektrolyse, welche mit er-
neuerbar erzeugtem Strom betrieben wird, eine deutliche Emissionsminderung zu
erwarten. Ein weiterer Aspekt dieser Prozessroute, der bisher nur untergeordnet
adressiert wurde, ist der Einfluss der Einblastemperatur des Wasserstoffs auf den
Brennstoffbedarf des Hochofens. Sauerstoff als Nebenprodukt der Wasserelektro-
lyse konnte in beiden Konzepten ebenfalls in den Prozess integriert werden, und

zwar als Oxidationsmittel im Heilwind des Hochofens oder im Schachtofen.

In der vorliegenden Arbeit werden also die beiden in Abbildung 1.1 dargestellten
Konzepte mit dem Ziel untersucht, hinsichtlich des Wasserstoftbedarfs effiziente
Betriebsfalle zur Minderung der COs-Emissionen zu ermitteln. Dabei werden au-

Berdem weitere bisher nicht oder nur wenig betrachtete Aspekte untersucht.

Zuerst werden dazu in Kapitel 2 die erforderlichen Grundlagen dargestellt. Darin
wird nach einer allgemeinen Einfithrung in die heutigen Technologien der Eisen-
und Stahlherstellung insbesondere der Hochofenprozess sowie die vorhandene Pro-
zessmodellierung dieses Verfahrens detailliert erlautert. Danach wird auf Direktre-
duktionsprozesse zur Herstellung von DRI sowie die Wasserelektrolyse als Techno-
logie zur Wasserstoffproduktion eingegangen.

Es folgt die Erlauterung der durchgefiihrten Modellierung des Hochofenprozes-
ses sowie ihre Parametrierung und Validierung in Kapitel 3. Die Vorgehensweise
und Annahmen der Simulationen aus den Kapiteln 4 und 5 sind anschliefend be-
schrieben, bevor schliellich der Einfluss einiger grundlegender Annahmen mit Hilfe
einer Sensitivitatsanalyse untersucht wird. Zusétzlich werden u.a. die Methoden
zur Bewertung der Simulationsergebnisse und die betrachteten Bilanzraume darge-
stellt. Bei dem eingesetzten Prozessmodell handelt es sich um ein mit Aspen Plus
erstelltes Energie- und Stoftfbilanzmodell, welches mit den Stoffdatenbanken und

Gleichgewichtsberechnungen von FactSage und ChemApp verkniipft wird.
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a) I\KII(')'II(IS, Zur Kokerei,
olier zum Kraftwerk

l T |

—— Gichtgas —>

Blaskohle —> I
. <— HeiBwind —
Roheisen, Luft,
Schiacke Sauerstoff
Wasserstoff Sauerstoff

=
r

Erneuerbar
erzeugter Strom,
Wasser
b) Koks, Zur Kokerei,
: Moller zum Kraftwerk Abgas
—> Bestehende Stoff-
J/ T und Energiestrome

A —> Neue Stoff-
— Gichtgas —> und Energiestrome

Blas- . [
kohle I
; Roheisen. L] <— HeiBwind —
: Roheisen
: ' & LUft,
Schlacke 1 - «— Sauerstoff <—— Sauerstoff
DRI

Erdgas, W off
Eisenerz —> <— Wasserstoff, «——— Sasserstoﬁ,_
Sauerstoff auersto

Erneuerbar
erzeugter Strom,
Wasser
Abbildung 1.1.: Schematische Darstellung der betrachteten Konzepte: Durch
Wasserelektrolyse erzeugter Wasserstoff als a) Ersatzreduktions-
mittel im Hochofen und b) als Reduktionsmittel zur Produkti-
on von direkt reduziertem Eisen (DRI), das als Einsatzstoff im
Hochofen genutzt wird [21, 22]



Schlielich wird zunachst das Einblasen von reinem Wasserstoff in den Hochofen
unter verschiedenen Betriebsbedingungen anhand von Simulationen mit dem ent-
wickelten Prozessmodell untersucht (Kapitel 4). Dabei ist das wesentliche Ziel, den
am besten geeigneten Betrieb im Hinblick auf eine effiziente Minderung der COo-
Emissionen zu ermitteln. Gleichermafien wird eingehend analysiert, welche weite-
ren Auswirkungen diese verédnderte Betriebsweise auf wichtige Prozessparameter
wie z. B. die Gichtgaszusammensetzung hat. Fiir diese Zwecke wird das Einblasen
unterschiedlicher Mengen von Wasserstoff in die Formenebene bei verschiedenen
Temperaturen mit und ohne gleichzeitigen Einsatz von Blaskohle simuliert. Ge-
nauso wird das Einblasen von Wasserstoff in den Schacht des Hochofens sowie
unter angepassten Betriebsbedinungen mit einer niedrigeren minimalen adiabaten
Flammentemperatur (AFT) betrachtet. Die jeweils resultierende Reduktion der
Emissionen wird mit einem Referenzfall unter Einsatz von ausschliellich Koks und
Blaskohle verglichen und dann in Bezug auf den spezifischen Wasserstoftbedarf pro
vermiedener Tonne CO, ausgewertet. Erganzend erfolgt eine Untersuchung des
Einflusses der vorgegebenen unteren Grenze der AFT, bevor danach eine Diskus-
sion der Auswirkung der verschiedenen verdnderten Betriebsbedingungen auf die

Gesamtenergiebilanz des Hochofens stattfindet.

Im Anschluss wird die Verwendung von DRI in einem Hochofen ebenfalls mit-
tels Simulationen untersucht (Kapitel 5). Dabei werden unterschiedliche Mengen
von vier verschiedenen DRI-Arten eingesetzt, welche teilweise nahezu vollstandig
mit Wasserstoft produziert werden. Es folgen Simulationen sowohl mit konstanter
Menge an Blaskohle und variabler Koksrate sowie umgekehrt. In erster Linie wird
die daraus jeweils resultierende Reduktion der COo-Emissionen mit dem gleichen
Referenzfall wie zuvor verglichen und in Bezug auf den spezifischen DRI- sowie
den Wasserstoffbedarf pro vermiedener Tonne CO, ausgewertet, um effiziente Be-
triebsfille zur Minderung der Emissionen zu ermitteln. Ebenso werden weitere aus
den verdnderten Betriebsbedingungen resultierende Auswirkungen auf den Prozess
detailliert analysiert, insbesondere beziiglich der Gichtgaszusammensetzung und
der Gichtgastemperatur. Schliellich wird analog zu zuvor der Einfluss der modifi-
zierten Betriebsweisen auf die Gesamtenergiebilanz des Hochofens untersucht. Der
Aspekt der integrierten Nutzung des anfallenden Sauerstoffs wird in dieser Arbeit
lediglich oberflachlich betrachtet.

Zum Abschluss werden die wesentlichen Ergebnisse dieser Arbeit zusammenfas-

send dargestellt, Schlussfolgerungen abgeleitet und ein Ausblick gegeben. Die in
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Kapitel 3 erlauterten Methoden sowie die in den Kapiteln 4, 5 und 6 beschriebe-
nen Ergebnisse wurden in Teilen bereits in Yilmaz et al. [21] sowie Yilmaz und
Turek [22] publiziert.



2 Grundlagen

Ein detailliertes Verstdndnis des gesamten Prozesses und aller ablaufenden Vor-
gange und Reaktionen bildet die Grundlage der Modellierung des Hochofens. Daher
werden der Hochofenprozess, die eingesetzten Reduktionsmittel sowie existierende
Prozessmodelle des Hochofens im vorliegenden Kapitel ausfithrlich beschrieben.
Einleitend wird der Stand der Technik der Eisen- und Stahlherstellung dargestellt,
wahrend anschliefend hinsichtlich der skizzierten Fragestellungen dieser Arbeit auf
die Produktion sowie die Nutzung von DRI bei der Eisen- und Stahlherstellung ein-
gegangen wird. Der Fokus liegt dabei auf gasbasierten Direktreduktionsprozessen.
Abschlielend wird die Wasserelektrolyse als Technologie zur Erzeugung von Was-
serstoff mit Strom erldutert. Im Mittelpunkt steht dabei die Produktion grofier
Mengen an Wasserstoff und somit die alkalische Elektrolyse, welche die heute am

meisten verbreitete Elektrolyse-Technologie darstellt.

2.1 Stand der Technik der Eisen- und
Stahlherstellung

Heutzutage werden zur Eisen- und Stahlherstellung neben der integrierten Rou-
te auf Basis des Hochofens und des Blasstahlkonverters (kurz: Konverter) sowie
Direktreduktionsprozessen auch Elektrolichtbogenofen bzw. Lichtbogenofen (engl.:
electric arc furnace, EAF) und Schmelzreduktionsprozesse genutzt [2]. Diese vier

Prozessrouten sind vergleichend in Abbildung 2.1 dargestellt.

Im Hochofen werden Stiickerze sowie Sinter und Pellets meist mit Hilfe von Koks,
Blaskohle und anderen kohlenstofthaltigen Brennstoffen wie Erdgas und Erdol zu
fliilssigem Roheisen reduziert. Das Eisen wird in einem zweiten Schritt in einem
Konverter unter Zufuhr von Sauerstoff aufgereinigt und zu Stahl weiterverarbeitet,
der in Gief}- und Walzprozessen zu Halbzeugen und Fertigerzeugnissen bzw. End-
produkten wie Blech, Band oder Draht verarbeitet wird [23, 24].
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Abbildung 2.1.: Uberblick iiber die Prozessrouten zur Eisen- und Stahlherstel-
lung (entnommen aus Wortler et al. [2] und iibersetzt aus dem
Englischen; DRI: direct reduced iron, HBI: hot briquetted iron)

In Abbildung 2.1 ist auch ein zweistufiger Schmelzreduktionsprozess dargestellt.
Darin wird das Eisenerz (Stiickerz und/oder Pellets) in einem ersten Schritt mit den
in einem Einschmelzvergaser erzeugten Reduktionsgasen vorreduziert. Anschlie-
Bend wird das vorreduzierte Erz in diesem Einschmelzvergaser aufgeschmolzen und
mit Hilfe von Kohle weiter zu Roheisen reduziert. Das Roheisen wird dann, wie
bei der Hochofenroute, in einem Konverter zu Stahl verarbeitet. Heute befinden
sich der Corex- sowie der Finex- Prozess als Verfahren mit Einschmelzvergaser in
industrieller Anwendung [25, 26]. Neben diesen Verfahren gibt es auch Schmelz-
reduktionsprozesse auf Basis eines Eisenbadreaktors (bspw. der Hismelt Prozess
[25]), welche allerdings heutzutage nicht kommerziell betrieben werden [26].

In Direktreduktionsverfahren wird das Eisenerz im Gegensatz zu den zuvor be-
schriebenen Prozessen im festen Zustand zu Eisen reduziert [24]. Hier kommen, je
nach Prozess, sowohl Stiickerze als auch Feinerze sowie Pellets zum Einsatz. Das
Produkt, der sogenannte Eisenschwamm bzw. das DRI, enthalt noch Reste von
Sauerstoff sowie die gesamte Gangart, sodass das DRI, je nach Art des Prozesses,
direkt oder in brikettierter Form (engl.: hot briquetted iron, HBI) im EAF zu Stahl
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verarbeitet werden muss [24]. Dabei wird teilweise auch Schrott hinzugegeben, um
das Betriebsverhalten des Ofens zu verbessern [2]. Die Direktreduktionsverfahren
von groBter Bedeutung sind der Midrex- und der Energiron-Prozess [6, 26]. Eine
ausfithrliche Erlauterung von Direktreduktionsverfahren ist in Abschnitt 2.3 zu fin-
den. Das Recycling von Schrott im EAF selbst stellt eine weitere Prozessroute zur
Stahlerzeugung dar.

Im Jahr 2015 wurden weltweit 1621 Mt Rohstahl erzeugt, wovon 1201 Mt oder
74,1 % durch die Hochofen /Konverter-Route und 403 Mt oder 24,9 % im EAF pro-
duziert wurden [4]. Ungefdhr 1% des Rohstahls wurde durch andere Prozesse er-
zeugt. Zum Vergleich: Im Jahr 2005 wurden weltweit 1147 Mt Rohstahl erzeugt
[27], sodass der jdhrliche Zuwachs im Mittel 4,1 % betrug. Auf Europa (EU-28)
entfielen davon in 2015 166 Mt, wovon 65 Mt oder 39,3 % im EAF produziert wur-
den [4]. Dort nimmt die Stahlproduktion aus Schrott somit einen deutlich hoheren
Stellenwert ein als im Rest der Welt. Weltweit wurde dabei in EAFs aus 73 Mt
DRI [4] und in Konvertern aus 6 Mt Roheisen aus Schmelzreduktionsprozessen [26]
Stahl erzeugt, sodass diese Technologien nur einen sehr kleinen Anteil an der Roh-
stahlerzeugung einnahmen.

Je nach Prozessroute unterscheidet sich der Energieeinsatz und es werden dement-
sprechend unterschiedliche Mengen an COy pro Tonne Endprodukt emittiert (Ta-
belle 2.1). Die Hochofen /Konverterroute bringt erwartungsgeméaf am meisten Emis-
sionen hervor (1816 kgco,/tgp), wahrend diese beim Einsatz von Schrott im EAF
am geringsten sind (531kgco,/trp).

Tabelle 2.1.: Primarenergiebedarf und COs-Emissionen pro Tonne Endprodukt
(EP) verschiedener Prozessrouten zur Stahlerzeugung (entnommen
aus Arens et al. [5], zugrunde liegende Daten aus den Jahren 2008

bis 2016)
Stein- N Erd- COo-
Koks Ol Strom
kohle gas Emissionen

GJ/tEP GJ/tEP GJ/tEP GJ/tEP kWh/tEp kgco2/tEp

Hochofen /Konverter 4,03 10,79 0,44 1,71 115 1816
Schrott/EAF 0,12 0,00 0,00 1,19 739 531
DRI/EAF 0,10 0,00 0,00 17,40 819 1487

Schmelzreduktion 11,86 0,00 0,36 1,37 92 1349
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2.2 Der Hochofenprozess

2.2.1 Prozessbeschreibung und Stand der Technik

Wie zuvor dargelegt, ist der Hochofenprozess heutzutage das am weitesten ver-
breitete Verfahren zur Herstellung von Eisen und Stahl in Europa und weltweit.
Die ersten Hochofen wurden schon im 14. Jahrhundert betrieben und dennoch ist

dieser Prozess noch heute Thema der Forschung [25].

Das Hochofenverfahren wird in der Literatur aufgrund seiner langen Geschichte
vielfaltig und ausfithrlich beschrieben. Von Bogdandy und Engell [28] bspw. be-
handeln es mit dem Fokus auf die thermodynamischen und reaktionskinetischen
Grundlagen der Erzreduktion sowie die Gesetze der Gasstromung und der War-
metibertragung in Schiittschichten. Geerdes et al. [29] und Taube [23] geben einen
sehr praxisorientierten Uberblick iiber alle Aspekte der Eisenerzeugung mit dem
Hochofen, wihrend Babich et al. [25] das Hochofenverfahren insgesamt behandeln
und dabei die eingesetzten Rohstoffe und ihre Aufbereitung sowie den Einsatz von
ERMs sehr detailliert adressieren. VDEh [24] sowie Ghosh und Chatterjee [30]
behandeln iiber das Hochofenverfahren hinaus auch die anschliefende Weiterverar-
beitung zu Stahl und den entsprechenden Endprodukten eingehend. Im Folgenden
werden die wesentlichen Aspekte und Eigenschaften moderner Hochoéfen zusam-
mengefasst. An dieser Stelle wird fiir detailliertere Informationen auf die genannte
Literatur verwiesen, in der einzelne Themen und Phédnomene ausfithrlicher disku-

tiert werden.

Der Hochofen ist ein Verfahren zur Verhiittung von Eisenerzen zu fliissigem Roh-
eisen: oxidische Eisenerze werden mit Hilfe von fossilen Brennstoffen wie u. a. Koks
und Kohle zu Eisen reduziert [23]|. Dies geschieht nach dem Schachtofenprinzip
im Gegenstrom: Feststoffe sinken innerhalb des Ofens ab, wihrend Gas, das als
Reduktionsmittel fungiert, aufsteigt (vgl. Abbildung 2.3 (links)). Der Hochofen
gehort also zu den Wanderbettreaktoren, in denen sich eine Schiittung aufgrund
der Schwerkraft durch den Schacht bewegt [32]. In dem Reduktionsgas, das auch
Schachtgas oder Rastgas genannt wird, befinden sich u.a. die Gase Hs und CO,
welche durch die Verbrennung und Vergasung der Brennstoffe entstehen bzw. darin
enthalten sind und als Reduktionsmittel fungieren.

Eine typische Hochofenanlage ist in Abbildung 2.2 inklusive der Winderhitzer

dargestellt. Von oben, der sogenannten Gicht, wird der Hochofen abwechselnd mit
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Abbildung 2.2.: Schematische Darstellung einer Hochofenanlage inklusive
Winderhitzern (entnommen aus Jeschar et al. [31])

den festen Einsatzstoffen Moller und Koks beladen. Der Moller besteht neben un-
terschiedlichen Eisentragern aus Zuschlagsstoffen, wie u. a. Kalkstein, um die uner-
wiinschten Begleitstoffe, die Gangart, in Form einer schmelzbaren Schlacke binden
zu konnen. Am unteren Ende des Ofens, dem Gestell, werden iiber das Stichloch
Roheisen und Schlacke abgefiihrt, nachdem die stiickigen Eisentrager ca. 5-7h lang
bis nach unten abgesunken sind und gleichzeitig reduziert wurden und geschmolzen
sind [25]. Der Méller beginnt zuvor im Schacht bereits bei ca. 1100 °C zu erweichen
und zu schmelzen. Dies wird durch die Aufkohlung des Eisens ermoglicht [29]. Im
oberen Teil des Gestells, in der sogenannten Formenebene, wird der meist mit Sau-
erstoff angereicherte Heilwind tiber die Blasformen (auch Windformen genannt)
zugefiihrt. In der Formenebene werden auch ERMs wie bspw. Blaskohle oder Erdol
iiber Lanzen zugefiithrt. Im Flammenraum vor den Blasformen, der als Wirbelzo-
ne oder Raceway bezeichnet wird, werden die kohlenstoffhaltigen Edukte vergast
und es entsteht ein heifles Reduktionsgas mit Temperaturen von meist mehr als
2000 °C [29]. Dieses besteht in dieser Ebene des Ofens in der Regel nur aus CO und
Ny sowie geringen Anteilen an Hs. Das Reduktionsgas stromt dann innerhalb von
5-10s [25] nach oben, reagiert dabei hauptséchlich mit dem absinkendem Erz und

versorgt den gesamten Ofen mit Warme. An der Gicht verlédsst es den Hochofen als
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Gichtgas, das im integrierten Hiittenwerk anschlieBend energetisch genutzt wird.
Das Gichtgas moderner Hochéfen hat einen Heizwert von ungefihr 3300kJ/m3
(Kubikmeter bei Normbedingungen: 7;, = 273,15 K und p, = 101 325 Pa) und eine
Zusammensetzung von ca. 19-20 Vol.% CO, 21-22 Vol.% CO,, 3-6 Vol.% Hy und
54-55Vol.% No [23, 25]. Es wird unter anderem in den Winderhitzern verbrannt,
um den Heiflwind im Batchbetrieb auf Temperaturen von 1200-1300 °C zu erhit-
zen [25]. Auflerdem werden in den meisten Hiittenwerken auch Heizkraftwerke mit
Gichtgas betrieben, um Strom und Dampf zu erzeugen.

Die Grofle von Hochofen wird haufig durch den Gestelldurchmesser und das
Arbeitsvolumen charakterisiert [25, 29]. Ein typisches Profil von Hochoéfen ist in
Abbildung 2.3 (rechts) dargestellt. Der Gestelldurchmesser ist der Durchmesser des
unteren Abschnitts des Ofens, in dem sich die Blasformen und Stichlocher befin-
den. Mit Arbeitshohe wird die Héhe von der Formenebene bis zum oberen Ende
der Gicht bezeichnet. Das Volumen dieses Teils des Hochofens ist dementsprechend
das Arbeitsvolumen.

Seit dem 19. Jahrhundert hat die Bauform von Hochoéfen einen grofien Wandel
durchlaufen. Von 1860 bis 1960 wuchs der Gestelldurchmesser von 1m auf 9m
wéhrend die tégliche Produktion an Tonnen Roheisen (RE) von 25 tgg/d auf 1500-
2000 tgg/d anstieg [25]. In der Mitte der 1980er Jahre stoppte die weitere Zunahme
der Hochofengrofle. Es stellte sich heraus, dass maximale innere Volumina von 3000-
5000m? optimal beziiglich der Betriebsbedingungen und Produktionskosten sind
[25]. Die groften Hochéfen konnen heute 10000-13 000 tgp/d produzieren, haben
eine Gesamthohe von ca. 80 m und einen Gestelldurchmesser von 14-15m [25, 29].
Als Beispiel sei der Hochofen 2 des ThyssenKrupp-Stahlwerks Schwelgern als grof3-
ter Hochofen Europas genannt [34]. Dieser besitzt ein Arbeitsvolumen von 4796 m?
bei einem Gestelldurchmesser von 14,9 m und einer inneren Hohe von 32,8 m [25].
Die tégliche Produktionsmenge betragt ca. 11000 trg/d.

Im Hochofen werden heutzutage Stiickerze oder zu Agglomeraten aufbereitete Ei-
senerze in Form von Pellets und Sinter eingesetzt. Dabei ist ein hoher Eisengehalt
des Mollers von mindestens 58 Gew.% sowie eine angemessene Korngrofienvertei-
lung anzustreben, um einen effizienten Hochofenbetrieb zu ermoglichen [29]. Die
eingesetzten Eisenerze bestehen meist aus den Eisenmineralen Hamatit (FeoOs)
und Magnetit (Fe3O,4) mit hohen Eisengehalten von 70,0 Gew.% und 72,4 Gew.%
[25]. Die genannten Minerale kommen allerdings in der Regel nicht in ihrer Rein-
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Abbildung 2.3.: Schematische Darstellung der wesentlichsten Vorgénge im Hoch-
ofen (links) und des Hochofenprofils (rechts) (entnommen aus
Jeschar und Potke [33] (links) und Babich et al. [25] (rechts);
Beschriftungen teilweise gekiirzt (links) und iibersetzt aus dem
Englischen auf Basis von Taube [23] (rechts))

form vor und bestehen neben Eisentrédgern aus einer Gangart (Siliziumdioxid, Alu-
miniumoxid u. a.), sodass Eisenerze geringere Eisengehalte von 30-64 Gew.% auf-
weisen [29]. Je nach Art des Eisenerzes ist also eine Aufbereitung (Brechen und
Sieben) und/oder eine Veredelung (Sintern, Pelletieren) erforderlich [29].

Stiickerze sind grobe Eisenerzpartikel und werden durch eine festgelegte kleinste
Partikelgrofle von 6,3-10,0 mm definiert, wahrend Eisenerzpartikel mit einer gerin-
geren Partikelgrofe als Feinerze bezeichnet werden [25]. Sinter hingegen ist ein Ag-
glomerat aus Feinerzen, das durch die Verbrennung eines Gemisches mit Brennstoft
hergestellt wird und einen Eisengehalt von ca. 57 Gew.% hat [25]. Durch Pelletieren
werden sphéarische Agglomerate hergestellt, die aus Feinerzen unter Einsatz ver-
schiedener Additive geformt werden (ca. 65 Gew.% Fe) [23, 25]. Der durchschnittli-
che Moller setzt sich in Europa wie folgt zusammen: 63 % Sinter, 24 % Pellets und
13 % Stiickerze (Stand 2008) [25]. In den USA und Kanada hingegen besteht der
Mboller im Durchschnitt zu 81 % und 91 % aus Pellets, wiahrend in Brasilien, Japan
und Stidkorea Sinteranteile von tiber 70 % tiblich sind [25].
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2.2.2 Schiittgutstruktur und Warmeiibertragung

In diesem Abschnitt werden fiir ein tiefergehendes Verstandnis des Prozesses die
erfahrungsgemafl im Hochofen vorherrschende Schiittgutstruktur und die Warme-
tibertragung kurz erlautert. In Abbildung 2.4 (links) ist das Innere eines Hochofens
schematisch dargestellt. Dieses kann laut Bittner [35] durch eine Unterteilung in

fiinf Bereiche beschrieben werden:

die Schachtzone bestehend aus gut durchgasbaren Koks- und Moéllerschichten

die kohasive Zone mit undurchgasbaren Schmelz- und Erweichungsbereichen

des Mollers und durchgasbaren Raumen im Koks

die berieselte Kokszone, in der der Koks auf einen wenig bewegten Kokskegel
vor den Blasformen rutscht
die Wirbelzone, in der der Koks mit dem Sauerstoff zu CO/CO; reagiert

das Gestell, in dem Roheisen und Schlacke gesammelt werden

Die Ausbildung der unterschiedlichen Zonen hat einen wesentlichen Einfluss auf
die Durchstrombarkeit der gesamten Schiittung und somit auf den effizienten Ab-
lauf des Prozesses [32]. Man unterscheidet zwischen dem Bereich mit einer Drei-
phasenstromung oberhalb der Wirbelzone (Absinken von Feststoff, Ablaufen der
Schmelze, Aufsteigen des Reduktionsgases) und dem Bereich der Zweiphasenstro-
mung im oberen Teil des Hochofens (Absinken von Feststoff, Aufsteigen des Re-
duktionsgases).

Aus den vorherigen Ausfiihrungen wird deutlich, dass der Koks im Hochofen
eine wichtige Funktion als Stiitzgertist ausiibt, um eine gute Durchstrombarkeit
des Ofens zu ermoglichen. Die Qualitat des Kokses und seine Korngrofie sind somit
wichtige Parameter fir einen effizienten Betrieb. Der Koks erfiillt im Hochofen eine
Vielzahl weiterer Aufgaben, deren wichtigste von Bittner [35] wie folgt zusammen-

gefasst wurden:

Energielieferant
Reduktionsmittel
Aufkohlungsmittel

Staubfilter
Stiitzgerust

Viele Prozesse im Hochofen werden durch die Warmetibertragung zwischen der

absinkenden Schiittung und dem aufsteigenden Gas ermoglicht [25]. Diesbeziig-
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Abbildung 2.4.: Schematische Darstellung der Schiittgutstruktur im Hochofen
(links) und des Temperaturverlaufs von Gas und Feststoff im
Hochofen (rechts) (entnommen aus Bittner [35] (links) und Ki-
taev et al. [36] (rechts) sowie tbersetzt aus dem Englischen
(rechts); A: indirekte Reduktion, B: direkte Reduktion, Hy: un-
terer Bereich der Warmetibertragung, Ho: Bereich ohne War-
metibertragung, Hs: oberer Bereich der Warmetibertragung, 1:
Temperatur des Mollers, 2: Temperatur des Gases)

lich ist die Theorie zur Warmeiibertragung in Schachtofen, welche von Kitaev [37]
entwickelt wurde, allgemein anerkannt [25]. Diese Grundlage wurde seitdem von
verschiedenen Wissenschaftlern weiterentwickelt (vgl. Babich et al. [25]).

Laut Kitaev et al. [36] stellen sich die Temperaturverldufe von Gas und Beschi-
ckung (Méller und Koks) tiber der Hohe des Hochofens qualitativ wie in Abbildung
2.4 (rechts) dargestellt ein. In Heynert und Hedden [38] publizierte Messergebnis-
se von verschiedenen Hochofen bestatigen diese Theorie sehr gut. Die thermische
Kapazitat des Gases bleibt iiber die Hohe des Ofens nahezu konstant, wahrend die
der Beschickung variiert [25, 38]. Die thermischen Kapazitédten von Stoffstromen
W, auch Wasserwerte genannt, werden laut Kitaev et al. [36] definiert als Pro-
dukt des jeweiligen Massenstroms und der entsprechenden spezifischen isobaren
Wairmekapazitat des Gases (G) bzw. der Beschickung (B):

Wa/s = ma/B X ¢a/B (2.1)
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Im oberen Teil des Hochofens (Hj) ist Wp < W, sodass die Temperatur von
Gas und Beschickung nach unten hin mit abnehmender Differenz zwischen bei-
den Temperaturen schnell ansteigt [25]. Im unteren Bereich des Ofens (H;p) ist
aufgrund der endothermen Direktreduktion Wp > W¢. Hier steigen beide Tem-
peraturen mit wachsender Temperaturdifferenz an. Im Bereich zwischen oberem
und unterem Teil des Hochofens (Hs) liegen beide Temperaturen nahezu konstant
bei 900-1000 °C und die thermischen Kapazititen sind ungefdhr gleich: Wy ~ Wg
[25]. In dieser sogenannten thermischen Reservezone (engl.: thermal reserve zone)
findet fast keine Warmetibertragung statt und die geringste Temperaturdifferenz
zwischen beiden Medien wird erreicht (thermischer Pinch-Point [39]). Messergeb-
nisse von zwei verschiedenen Hochofen zeigten deutlich erkennbare Reservezonen
mit einer iiber eine relative Lange des Hochofens von 0,46 bzw. 0,33 unveranderten
Temperatur von 800 °C bzw. 900 °C [38].

Eine anschauliche Methode, die Energiebilanz eines Hochofens zu analysieren, ist
das Reichardt-Diagramm [40, 41]. Dieses nach seinem Erfinder benannte Tempera-
tur-Enthalpie-Diagramm wurde in der Vergangenheit in einer vereinfachten Form
mehrfach fiir die graphische Analyse des Prozesses genutzt [39, 42-44]. Ergénzt
wurde diese Methode oft durch eine ebenfalls graphische Analyse der Massenbi-
lanz des Hochofens, auch als Rist-Diagramm bezeichnet [16, 39, 42, 44, 45]. Eine
ausfithrliche Vorstellung und Erlauterung des Rist-Diagramms kann in Liingen und
Yagi [46] sowie eine detaillierte Herleitung der erforderlichen Grundlagen in Peacey
und Davenport [47] gefunden werden.

In Abbildung 2.5 (oben) ist ein vereinfachtes und qualitatives Reichardt-Dia-
gramm dargestellt. Die folgende kurze Erlauterung basiert auf den detaillierten
Ausfiihrungen in Rist und Meysson [39]. Die Autoren betonen, dass diese Dar-
stellung zwar eine Vereinfachung ist, aber dennoch eine gute Anndherung an die
Realitat darstellt. Die Grafik teilt den Hochofen in drei Zonen der Warmeitibertra-
gung ein, wie auch bereits zuvor anhand der Abbildung 2.4 erlautert wurde (Hy, Hy
und H3). Der Pinch-Point R (die thermische Reservezone) trennt darin den oberen
und den unteren Teil des Hochofens voneinander. Die Erwarmung der Beschickung
sowie die Abkiihlung des Gases werden durch jeweils zwei Linien dargestellt (SR
und RC bzw. FR und RG). Mit Hilfe dieser graphischen Analysemethode kon-
nen veranderte Prozessbedingungen betrachtet werden. Rist und Meysson [39] so-
wie Meysson et al. [42] untersuchten auf diese Weise u. a. die Auswirkungen einer
erhohten Heilwindtemperatur, eines Einblasens von Erdgas als ERM und eines

Einsatzes von vorreduzierten Méllerbestandteilen (bspw. DRI).
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Abbildung 2.5.: Idealisierte Warmeiibertragung im Hochofen, dargestellt durch
ein vereinfachtes Reichardt-Diagramm (oben), und qualitativer
Temperaturverlauf von Gas (gestrichelte Linie) und Feststoff
(durchgezogene Linie) im Hochofen (unten) (entnommen aus
Rist und Meysson [39] und iibersetzt aus dem Englischen)
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2.2.3 Reduktion der Eisenoxide

Die Eisenoxide werden im Hochofen durch verschiedene Reaktionen mit Hilfe der
Gase Hy und CO zu FEisen reduziert, welche durch Verbrennung, Vergasung und
Zersetzung der zugefiithrten fossilen Brennstoffe erzeugt werden. Der iiberwiegende
Teil der Reduktion findet mit CO statt, wahrend der Beitrag des Hs im Wesentli-
chen von der Menge an wasserstoffhaltigen ERMs abhéngt.

Das CO fiir die Reduktion der Eisenoxide entsteht in der Formenebene, in der
die hochsten Temperaturen im Hochofen herrschen (bis zu 2400 °C [25]), durch die
Vergasung des zugefiihrten C mit Oy. Aulerdem verbrennt C zu COs, das iiber die

Boudouard-Reaktion fast vollstindig wieder zu CO reagiert?:

C+ 0y — CO, —393,5kJ mol ! (2.2)
1

C+50, — CO —110,5kJ mol (2.3)

C+COy, =—2CO  +172,6kJmol™* (2.4)

Anschliefend findet oberhalb von 1000 °C die direkte Reduktion von Wiistit zu
Eisen mit Hilfe der Boudouard-Reaktion statt und das generierte CO, reagiert mit
dem C der festen Brennstoffe (Koks und Blaskohle) [25]:

FeO + CO = Fe + CO, —17,2kJ mol ! (2.5)
C+ CO, = 2CO +172,5kJ mol (2.4)
Summe: FeO + C == Fe + CO +155,3 kJ mol ™ (2.6)

In diesem Temperaturbereich (> 1000 °C) findet die direkte Reduktion auflerdem

tiber die heterogene Wassergasreaktion von Wasserdampf mit C statt [25]:

FeO + Hy, =— Fe + H,0 4+23,3kJ mol ! (2.7)
H,O + C =— H, + CO +132,0kJ mol ! (2.8)
Summe: FeO + C == Fe + CO +155,3 kJ mol (2.6)

Die direkte Reduktion von Hématit und Magnetit tritt im Hochofen nicht auf.
Die indirekte Reduktion findet hingegen bei Temperaturen unterhalb von 1000 °C

2 Alle Reaktionsenthalpien in diesem Abschnitt beziehen sich auf 25°C und 1 bar und werden

anhand von Stoffdaten aus FactSage ermittelt.
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und vornehmlich oberhalb von 570 °C statt [25]. Dabei werden zundchst Hamatit
und Magnetit zu Wiistit und dieses dann bei 800-1000 °C zu Eisen reduziert [25]:
FesO3 — FesO4 = FeO = Fe. Die Hamatit-Reduktion ist exotherm und irreversi-
bel. Sie findet sowohl mit CO als auch Hs statt:

3Fe,03 4+ CO — 2Fe;04 + CO,  —41,4kJmol™? (2.9)
3Fe,03 + Hy — 2Fe;0, + H,0 —0,8kJ mol ™! (2.10)

Die Reduktion sowohl von Magnetit zu Wiistit als auch von Wiistit zu Eisen hinge-
gen ist reversibel und stark temperaturabhangig. Damit die Reaktionen nach rechts

ablaufen, muss das Verhaltnis von CO zu CO, tberstochiometrisch sein [25]:

Fe;0, + pCO == 3FeO + COy + (p—1)CO  +36,9kJ mol * (2.11)
Fe;04 + ¢Hy = 3FeO + HyO + (¢ — 1) H, +77,4kJ mol (2.12)
FeO + rCO == Fe + COy + (r — 1) CO —17,2kJmol ™! (2.13)
FeO + sH, == Fe + H,0 + (s — 1) H, +23,3kJ mol ! (2.14)

Die Summenreaktion der indirekten Reduktion lautet somit wie folgt [25]:
FeyO3 +3C0O — 2Fe +3C0O,  —23,6kJmol ™! (2.15)
FeyO5 + 3H, — 2Fe + 3H,0 +98,0kJ mol ™! (2.16)

Zusatzlich stellt sich die Zusammensetzung des aufsteigendes Gases entsprechend

der homogenen Wassergasreaktion ein [32]:
CO 4+ H,0 = Hy+ CO,  —40,5kJmol™* (2.17)

Die dargestellten Reduktionsreaktionen stellen eine Vereinfachung dar. Magnetit
wird real nicht zu FeO reduziert, sondern zu Fe;_,O, wobei y einen Wert von 0,045-
0,135 annehmen kann [48]. Dies liegt daran, dass Wiistit nicht in stéchiometrischer
Zusammensetzung vorkommt, da Eisenionengitterplédtze teilweise unbesetzt blei-
ben [28].

In Abbildung 2.6 sind die Gleichgewichtsdiagramme fiir die Systeme Eisen-
Sauerstoff-Kohlenstoff (links) und Eisen-Sauerstoff-Wasserstoff (rechts) dargestellt
[25]. Darin wurden unterschiedliche Werte fir y berticksichtigt. Die Linien 2 und
2’ stellen die FeO-Fe-Gleichgewichte fiir Feg 95O dar. Die Gleichgewichte der Re-
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Abbildung 2.6.: Gleichgewicht des Eisen-Sauerstoff-Kohlenstoff-Systems (links)
und des Eisen-Sauerstoff-Wasserstoff-Systems (rechts) im Hoch-
ofen (auch Baur-Gldssner-Diagramme genannt, entnommen aus

Babich et al. [25])

aktionen 2.11 und 2.12 entsprechen darin den Linien 1 und 1’ und die Reaktionen
2.13 und 2.14 den Linien 2 und 2’ Magnetit ist also stabil unterhalb der Linien 1
und 1’7, Wistit oberhalb der Linien 1 und 1’ sowie unterhalb der Linien 2 und 2’
und Eisen oberhalb der Linien 2 und 2’ [25].

Fir die Beurteilung des Hochofenprozesses ist die chemische Gasausnutzung n
ein wichtiger Parameter [32]. Diese wird auch als Effizienz des Hochofenprozesses
bezeichnet und fiir die beiden Reduktionsgase des Hochofens (CO und Hy) anhand
der Stoffmengenkonzentrationen ¢; von CO, COq, Hy und HyO ermittelt [28, 29].
Unter der vereinfachten Annahme, dass ideale Gase vorliegen, kann mit den Volu-

menanteilen ¢; gerechnet werden:

PCO;
co=——""—————" 2.18
7 $Cco, T $co ( )
©H,0
g, = PO 2.19
L (2.19)

Im normalen Betrieb kann die Gasausnutzung nur anhand der Gichtgaszusammen-
setzung ermittelt werden, da tiblicherweise keine Messungen der Gaskonzentration
innerhalb des Hochofens durchgefiihrt werden. Ein Verlauf der Gasausnutzung iiber
die Hohe des Ofens gibt jedoch Aufschluss dartiber, an welchem Ort welche Re-
aktionen ablaufen. In Bosse [32] ist in diesem Zusammenhang eine Diskussion von
Messergebnissen aus Schiirmann et al. [49] zu finden, welche hier aufgegriffen wird.

Die genannten Ergebnisse wurden durch Messungen in verschiedenen Hochéfen mit
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einer mit dem Schiittgut absinkenden Sonde erzeugt. Auf diese Weise ergibt sich
ein Bild des vertikalen Verlaufs der Gasausnutzung.

In Abbildung 2.7 ist ein um 90° im Uhrzeigersinn gedrehtes Baur-Glassner-
Diagramm dargestellt, in dem diese Messergebnisse fiir nco aufgetragen sind. Bei
hohen Temperaturen oberhalb von 1200 °C ist der Anteil an CO5 im Reduktions-
gas gering, somit ist auch die Gasausnutzung gering. Im Bereich von 1200-1000 °C
steigt die Gasausnutzung deutlich an auf etwa 5%, zwischen 1000 °C und 800 °C
jedoch noch starker auf ca. 30 %. Bei Temperaturen unterhalb von 800 °C ist der
Anstieg von nco deutlich geringer und unterhalb von 500 °C findet praktisch keine
Reaktion mehr statt [32].

Die Ergebnisse vermitteln den Eindruck, dass die Reduktion von Eisenoxiden
mit CO zum grofiten Teil zwischen 800 °C und 1000 °C geschieht. Eine Sauerstoft-
bilanz zeigte allerdings, dass dies nicht der Fall ist [49]. Aus der Darstellung geht
nidmlich der Anteil der direkten Reduktion nicht hervor, da diese, anders als die
indirekte Reduktion, kein COy sondern CO generiert. Interessanterweise folgt der
Verlauf der Messwerte in Abbildung 2.7 bei hohen Temperaturen nahezu dem Ver-
lauf des Gleichgewichts der Boudouard-Reaktion und bewegt sich unterhalb von
1000 °C in Richtung der Kurve des Fe-FeO-Gleichgewichts bevor der Graph im Be-
reich von 30-40 % fiir nco nahezu senkrecht abfillt und sich die CO2-Menge nur
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Abbildung 2.7.: Baur-Glassner-Diagramm mit Messwerten fiir die chemische
Gasausnutzung nco aus Schirmann et al. [49] (entnommen aus
Bosse [32])



22 2. Grundlagen

noch wenig andert. Dies ist im wesentlichen durch die homogene Wassergasreak-
tion (Gleichung 2.17) bedingt und kann anhand steigender Hy-Gehalte im oberen
Teil des Ofens erkannt werden [38]. Anhand dieses Verlaufs kann man erkennen,
dass die Boudouard-Reaktion nur oberhalb etwa 1000 °C fiir eine Regenerierung
des Reduktionsgases sorgt [32]. Unterhalb von ca. 1000 °C ist sie gehemmt und
es lauft praktisch ausschliefilich die indirekte Reduktion ab [32]. Diese Ergebnisse
bestétigen also die entsprechende Aussage von Babich et al. [25]. Ein ahnliches
Verhalten wird auch fir die heterogene Wassergasreaktion berichtet [25, 50], so-
dass angenommen werden kann, dass die direkte Reduktion lediglich oberhalb von
1000 °C stattfindet.

Heute erreichen Hochofen hohere Werte fiir noo als im Jahr 1960 (Abbildung
2.7) von mehr als 50 %. Diese Entwicklung ist u.a. auf verdnderte Koksraten und

-beschaffenheiten sowie hohere Heiflwindtemperaturen zurtickzufiihren.

Wie zuvor erlautert, geschieht die Reduktion von Eisenerzen im Hochofen teilwei-
se direkt durch Kontakt zwischen festen Brennstoffen (Koks, Blaskohle) und CO,
sowie iiber die Gasphase bestehend aus CO und H,, oder indirekt ausschliellich
iiber die Gasphase. Die entsprechenden Anteile an direkter und indirekter Reduk-
tion werden mit rp und 7p bezeichnet und ihre Summe entspricht 100 % [25]. Der
Anteil direkter Reduktion rmp wird als das Verhéltnis der Stoffmenge n an Sauerstoff
(O), die durch direkte Reduktion transportiert wird, und der gesamten Stoffmenge
von O, die von den Eisenoxiden im Hochofen reduziert wird, definiert:

= 2D (2.20)

1O total
mp=1—1m (2.21)

Wesentlich ist, dass die Reaktionen der indirekten Reduktion eine deutlich ge-
ringere Reaktionswéirme erfordern oder teilweise sogar exotherm ablaufen. Den-
noch wiirde die Reduktion von Eisenoxiden in einem Hochofen nur durch indirekte
Reduktion zu einem zu hohen Brennstoffverbrauch fiihren, da mehr tiberschiis-
siges Reduktionsgas generiert werden miisste, das aufgrund thermodynamischer
Beschrinkungen der Gleichungen 2.13 und 2.14 auf Seite 19 ohnehin erforderlich
ist. Dieser Bedarf eines stochiometrischen Uberschusses an CO und Hsy wird aus
dem Baur-Glassner-Diagramm in Abbildung 2.6 deutlich: Die indirekte Reduktion
von FeO zu Fe tiber CO kann im Temperaturbereich von 800-1000 °C, in dem sie
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im Hochofen ablduft [25], bspw. nur bis zu einem COg-Anteil im Reduktionsgas
von circa 30-33 Vol.% stattfinden, da bei dieser Konzentration das thermodyna-
mische Gleichgewicht erreicht wird. Fiir die Reduktion iber Wasserstoff liegen die
entsprechenden HyO-Anteile bei etwa 36-42 Vol.%. Der erforderliche Uberschuss an
Reduktionsmitteln ist also darin begriindet, dass bei der Wiistitreduktion theore-
tisch maximal 33% des vorhandenen CO und 42 % des vorhandenen H, fur die
Reduktion genutzt werden kénnen. AnschlieBend wird fir die Reduktion von Ha-
matit und Magnetit zu Wiistit lediglich ein Teil des Uberschusses verbraucht. Die
Eisenoxide hingegen ausschliellich durch die endotherme direkte Reduktion zu re-
duzieren (vgl. Gleichung 2.6 auf Seite 18) wiirde auch in einem unnétig hohen
Reduktionsmittelbedarf resultieren, um die nétige Reaktionswéarme bereitzustel-
len [51]. Es ist also zweckméBig, eine optimales Verhéltnis zwischen indirekter und
direkter Reduktion zu erreichen, um den minimalen Brennstoffverbrauch des Hoch-
ofens zu ermdglichen [25]. Moderne Hochofen unter Einsatz von ERMs werden mit
einem Anteil der direkten Reduktion von 20-30 % betrieben [25].

Erganzend zu der vorherigen Erlduterung der Reduktionsmechanismen von Ei-
senoxiden soll beziiglich der Kinetik dieser Reduktionsprozesse an dieser Stelle auf
die Literatur verwiesen werden, in der diese Thematik ausfiihrlich behandelt wird:
Von Bogdandy und Engell [28] und Oeters et al. [48].

2.2.4 Weitere Vorginge im Hochofen

Im Hochofen laufen neben den zuvor erlduterten weitere Vorgéange und chemische
Reaktionen ab [25]. Diese betreffen sowohl die Umsetzung notwendiger und wichti-
ger Edukte und Zuschlagsstoffe, wie z. B. die fliichtigen Bestandteile der Brennstoffe
und Kalkstein, sowie teilweise unerwiinschter Begleitelemente, wie z. B. metallische
Nichteisen-Oxide [25]:

die Zersetzung von chemisch ungebundener Feuchtigkeit, fliichtigen Bestand-
teilen der Brennstoffe und Karbonaten (Calciumcarbonat, Magnesiumcarbo-

nat u.a.) im Kalkstein und anderen Zuschlagsstoffen

die Reduktion von Begleitelementen (Siliziumdioxid, Manganoxide u. a.)
die Bildung der Schlacke

das Aufkohlen des Roheisens

die Zirkulation von Begleitelementen (Zink, Blei und Alkalimetalle)
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- die Zersetzung von Hydraten (Erze wie bspw. Limonit)

- der Ubergang von Schwefel in die Schlacke

Im Rahmen der durchgefiihrten Modellierung werden im Hochofen zirkulierende
Elemente nicht beriicksichtigt. Die Zufuhr und Zersetzung von Hydraten (Stoffe, in
denen Wasser chemisch gebunden ist [25]) wird ebenso nicht berticksichtigt. Aufler-
dem wird vereinfachend angenommen, dass dem Hochofen kein Schwefel zugefiihrt
wird (die zugefithrte Menge an Schwefel liegt im realen Betrieb je nach Art der Erze
und Reduktionsmittel bei 2-14 kg /tgg [25]). Die Bildung von Schwefeldioxid (SOs)
und Schwefelwasserstoff (HsS) sowie der Ubergang von Schwefel in das Roheisen
und die Schlacke wird demnach nicht abgebildet.

Die tibrigen in der Auflistung enthaltenen Vorgange werden in die Modellierung
einbezogen. Nachfolgend werden die Zersetzung von Karbonaten, die Reduktion
von Begleitelementen sowie die Bildung von Roheisen und Schlacke kurz erlautert.

Den iiberwiegenden Anteil der Karbonate im Hochofen macht das Calciumcarbo-
nat
(CaCOs) aus, das im Wesentlichen in Form von Kalkstein zugefihrt wird [25].
Aus diesem Grund wird an dieser Stelle lediglich auf die Dissoziation von CaCOsg

eingegangen, deren Zerfallstemperatur bei 900 °C liegt [25]3:
CaCO; = CaO + COy,  +1792kJmol ™! (2.22)

Der Zerfall von CaCOj3 lauft endotherm ab und COs entsteht. Es empfiehlt sich da-
her, Sinter und Pellets mit ausreichender Basizitat statt Zuschlagsstoffe wie Kalk-

stein einzusetzen, wenn diese verfiighar sind [25].

Dem Hochofen werden auflerdem eine Vielzahl von metallischen Oxiden als Be-
gleitelemente zugefithrt [25]: MnyO3, CuyO, NiO, P05, CryO3, MnO, SiO,, TiO.,
CaO, MgO, Al;O3 u.a. Die Mehrheit dieser Oxide wird wiederum reduziert, dies
trifft allerdings nicht auf Calciumoxid (CaO), Magnesiumoxid (MgO) und Alumi-
niumoxid (AlyO3) zu. Die zuletzt genannten Substanzen treten im Hochofenmoller
zusammen mit Siliziumdioxid (SiO9) am haufigsten auf, sodass der Reduktions-
prozess des letzteren im Modell beriicksichtigt werden muss. Siliziumdioxid wird

dem Hochofen durch die Eisenerze oder die Asche des Kokses zugefiihrt, wobei der

3 Alle Reaktionsenthalpien in diesem Abschnitt beziehen sich auf 25°C und 1 bar und werden

anhand von Stoffdaten aus FactSage ermittelt.
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Anteil in der Asche stark variieren kann. Die Reduktion von SiOy zu Si geschieht
im Hochofen bei sehr hohen Temperaturen und das Si gelangt anschlieBend in das
Roheisen [52].

Im folgenden werden in Seetharaman et al. [52] und Geerdes et al. [29] darge-
stellte mogliche Ablaufe der SiO9-Reduktion wiedergegeben. Zum einen kann diese
iiber die Bildung von SiO in der Wirbelzone ablaufen, welches dann zu SiOs in der

Schlacke und Si im Roheisen reagiert:

SiO, + C = SiO + CO  +697,7kJ mol " (2.23)
2510 — SiO, + Si —707,8kJ mol * (2.24)

Zusatzlich ist es denkbar, dass das SiO durch im Roheisen gelosten Kohlenstoft

reduziert wird:
SiO+C — Si+CO  —10,1kJmol * (2.25)

Es kann jedoch in Anwesenheit von FeO zur Reoxidation zu SiOs kommen [52]. Als
weiterer moglicher Ablauf wird in Seetharaman et al. [52] auerdem eine direkte

SiOs-Reduktion mit im Roheisen gelosten Kohlenstoff genannt:
Si0y +2C — Si+2CO  +687,6kJmol™* (2.26)

Es wird angenommen, dass das frisch reduzierte Eisen dabei ein Katalysator fiir
die direkte Reduktion von SiOs ist und die Reduktionstemperatur auf diese Weise
gesenkt wird [52]. Da die Reduktionsreaktionen von SiO9 stark endotherm verlau-
fen, ist der Anteil von Silizium im Roheisen ein wichtiges Mafl zur Bewertung des
thermischen Zustands im Gestell [25].

Neben Eisen (= 94,5 Gew.%), Kohlenstoff (4,2-4,8 Gew.%) und Silizium (0,4-
0,8 Gew.%) hat Mangan ebenfalls einen wesentlichen Anteil am Roheisen (0,3-
1,0 Gew.%) [25]. Aus diesem Grund wird die Umsetzung von Manganoxiden ebenso
berticksichtigt. Im Moller des Hochofens kann Mangan in verschiedenen Verbin-
dungen vorhanden sein: MnOy, MnyO3, Mn3O,4 oder MnCOg (Karbonat) [25]. Die
Manganoxide werden sowohl durch indirekte als auch direkte Reduktion reduziert.
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Im Schacht des Hochofens lauft die exotherme indirekte Reduktion ab [25]:

2MnO, + CO — Mn,04 + CO, —199,8kJ mol (2.27)
3Mny,O3 + CO — 2Mn30, + CO,  —185,6kJ mol ™ (2.28)
Mn30, + CO = 3MnO + CO, —51,3kJ mol ™ (2.29)

Oberhalb von 1100 °C findet die direkte Reduktion im Gestell statt [25]:
MnO +C — Mn+CO  +274,4kJmol * (2.30)
Zusétzlich ist im unteren Teil des Ofens die Reduktion mit Eisen moglich [25]:
MnO + Fe — FeO +Mn  +119,1kJmol * (2.31)

Da die indirekte Reduktion von Manganoxiden stark exotherm verlauft, sind bei
einer Produktion von Roheisen mit einem hohen Mangangehalt hohe Gichtgastem-

peraturen zu beobachten [25].

Die Aufkohlung des Roheisens geschieht in der festen und der fliissigen Phase. In
der festen Phase kann frisch reduziertes Eisen schon ab 400-500 °C zu Eisencarbid
(Fe3C) reagieren. Diese Umwandlung lauft allerdings sehr langsam ab und der C-
Gehalt im Eisen betrégt im Schacht des Hochofens weniger als 1 Gew.% [25]:

2CO = CO, + C —172,6 kJ mol ™+ (2.32)
3Fe + C — FeyC 422,6 kJ mol ! (2.33)
Summe: 3Fe +2CO — Fe3C + CO, —150,0kJ mol * (2.34)

Wie dem gangigen Eisen-Kohlenstoff-Diagramm entnommen werden kann (vgl.
bspw. Oettel und Schumann [53]), verringert der Kohlenstoff im Eisen den Schmelz-
punkt von 1536°C (1538°C) auf bis zu 1147°C (1153°C) im Eutektikum mit
4,3 Gew.% C. In der flissigen Phase reagiert deutlich mehr Kohlenstoff mit dem
Eisen als zuvor tiber CO und der C-Gehalt steigt um 3,0-3,5 Gew.% an. Oberhalb
von 1000°C verlauft das Aufkohlen unter direktem Kontakt zwischen Koks und
Eisen [25]:

3Fe + C — FesC  +22,6kJmol ™ (2.35)
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Die Schlacke des Hochofens bildet sich aus der Gangart des Mollers sowie der
Asche des Kokses und der ERMs [29]. Die Bildung der Primérschlacke beginnt be-
reits in der festen Phase wahrend des Absinkens des Schiittguts durch Versintern
und aneinanderhaften von Mollerpartikeln [25]. Im weiteren Verlauf des Absinkens
schmilzt diese nach und nach und ihre Zusammensetzung verandert sich allméh-
lich. Die finale Schlacke besteht zu ca. 96 % aus den Oxiden MgO, Al,O3, SiOs und
CaO [29]. Der iibrige Teil besteht aus Substanzen wie u.a. S, MnO und TiOs. Die
Schlackenmenge und -zusammensetzung sowie ihre chemischen und physikalischen
Eigenschaften haben einen wesentlichen Einfluss auf die Qualitédt des Roheisens so-
wie die Produktivitit des Ofens. Eine wichtiges Kriterium ist z. B. die Basizitat der
Schlacke [25, 29]. Heutige Hochofen arbeiten mit Schlackenmengen von ungefahr
150-300 kg /trE [25].

2.2.5 Eingesetzte Reduktionsmittel

Der Hochofenprozess hat in den letzten 80 Jahren eine betrachtliche Entwicklung
durchlaufen. Im Jahr 1948 lag der durchschnittliche Koksverbrauch der Hocho-
fen in der Bundesrepublik Deutschland mit Schlackenmengen von 800-900 kg /trg
bei ungefahr 1100 kg/tgg [32]. Durch die Nutzung von ERMs und einer Vielzahl
weiterer Verdnderungen des Prozesses (u.a. Erhohung der Heiflwindtemperatur,
Sauerstoffeinsatz, Gegendruck an der Gicht) konnte die durchschnittliche dquiva-
lente Brennstoffrate (vgl. Abschnitt 3.3.5) auf 505 kg/tgrg in 2014 gesenkt werden
[54]. Dabei liegt die Schlackenmengen heute bei unterhalb von 300 kg/tgrg und die
durchschnittliche Koksrate betrégt 334 kg /trp. Laut Grofipietsch et al. [55] ist eine
minimale Koksrate von 270-300 kg /tgg erforderlich, um einen stabilen Ofenbetrieb
zu gewahrleisten. Babich et al. [56] wiederum geben an, eine minimale Koksrate
von lediglich 200 kg/trg sei ausreichend.

Typischerweise werden die ERMs Blaskohle, Erdol und Erdgas oder eine Kom-
bination von diesen eingesetzt und dem Hochofen iiber die Blasformen zugefiihrt.
Gelegentlich werden auch Kokereigas oder Kunststoff als ERM genutzt. In Frohling
[57] konnen Untersuchungsergebnisse zum Einblasen von Gichtgas und Kokereigas
in einen Hochofen sowie Betriebsdaten zum Einsatz von Erdgas gefunden werden.
Am héufigsten wird jedoch, insbesondere in Deutschland, Blaskohle eingesetzt.
In Nordamerika und Russland ist hingegen die Nutzung von Erdgas verbreitet
und die durchschnittlichen Einblasraten liegen bei 30-40 kg /trg, in Einzelféllen bei
150kg/tre [25, 57). Ahnlich verhélt es sich beim Einsatz von Erdél: Es werden
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Einblasraten von 20-120kg/tgr umgesetzt [25]. Experimentelle Untersuchungen
und Erfahrungen aus der Praxis haben gezeigt, dass Blaskohleraten von bis zu
250 kg /trp bei einer ebenso grofien Koksmenge moglich sind [56]. Dennoch liegt
die durchschnittliche eingesetzte Menge bei 130-150 kg/tgrg, weil es bei groferen
Mengen u. a. zu Problemen durch unvollstandige Verbrennung kommen kann [56].
Die Auswirkungen des Einsatzes unterschiedlicher Mengen verschiedener fossiler
ERM auf den Hochofenbetrieb wurde bspw. von Peters und Schmoéle [58] sowie
von Von Bogdandy und Schaefers [59] vergleichend untersucht.

Als Ergénzung zu oder Ersatz von konventionellen ERMs haben Babich et al. [56]
das Einblasen von heiflem Reduktionsgas (HRG) bestehend aus CO und Hs iiber
die Blasformen untersucht. Die Idee, HRG im Hochofen einzusetzen, ist bereits
seit Beginn des 20. Jahrhunderts von Interesse. Sie wurde schon von mehreren For-
schungsgruppen theoretisch und experimentell untersucht, allerdings noch nicht im
technischen Mafistab umgesetzt. Eine umfangreiche Literaturrecherche zu diesem
Thema kann in Van der Stel et al. [60] und Frohling [57] gefunden werden. Der we-
sentliche Vorteil des HRGs ist, dass dem Hochofen groflere Mengen an CO und Hy
zugefithrt werden kénnen als mit konventionellen Brennstoffen [56]. Auf diese Weise
kann der Koksbedarf reduziert und die Produktivitat des Hochofens gesteigert wer-
den [56]. Das HRG kann dabei statt tiber die Blasformen auch im oberen Teil des
Hochofens, bspw. dem Schacht oder dem Kohlensack, zugefithrt werden, wodurch
sich allerdings die Umsetzung schwieriger gestalten wiirde. Mogliche Verfahren zur
Herstellung des Gases sind eine Kohlevergasung, eine Erdgasreformierung oder eine
Gichtgasrezirkulation. Letzteres ist ein Konzept, das eine Abscheidung des CO4 aus
dem Gichtgas und ein anschliefendes Einblasen des gereinigten Gichtgases in den
Hochofen umfasst [61]. In der jingeren Vergangenheit hat die Firma Voestalpine
die Nutzung von Gichtgas und Kokereigas als HRGs ohne den Einsatz einer COo-
Abscheidung erforscht. Die durchgefiihrten Untersuchungen zeigten keine negativen
Einfliilsse auf den Hochofenbetrieb und es konnte eine Reduktion des Verbrauchs
anderer Brennstoffe sowie eine Steigerung der Produktivitit festgestellt werden
[57]. Ebenso erfolgreich haben Watakabe et al. [62] und Nishioka et al. [63] die
Nutzung von Kokereigas und reformiertem Kokereigas in dem Versuchs-Hochofen
in Luled im Rahmen des COURSE50-Projekts erprobt (COURSES0: CO4 Ultima-
te Reduction in Steelmaking process by innovative technology for cool Earth 50).
Aktuelle Fortschritte bei der Gichtgasrezirkulation mit einer Abscheidung von COs
wurden innerhalb des ULCOS(Ultra-Low COy Steelmaking)-Projekts erreicht, in
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dem u. a. eine Gichtgasrezirkulation mit einer COs-Abscheidung unter dem Namen
,ULCOS Blast Furnace“ untersucht wurde [61, 64]. Die Gesamtheit der in diesem
Projekt erzielten Ergebnisse wurde in Abdul Quader et al. [65] zusammengefasst.
Beziiglich des Hochofens mit Gichtgasrezirkulation wurden innerhalb des Projekts
verschiedene theoretische Untersuchungen sowie Tests mit einem experimentellen
Hochofen durchgefiihrt [66]. Insgesamt hat sich die Technologie als machbar und
sicher erwiesen und wahrend der Versuche wurde eine COs-Einsparung von 24 %
erreicht [61]. Weitere Untersuchungen wurden vorgeschlagen, wie die Entwicklung
von Blasformen zum gleichzeitigen Einblasen von HRG und Blaskohle sowie eine
Verbesserung des Einblasens in den Schacht [60]. Dariiber hinaus wurde eine in-
dustrielle Demonstrationsanlage des ULCOS Hochofens als Konsequenz der vielver-
sprechenden Forschungsergebnisse beabsichtigt [67], welche nach aktuellem Kennt-
nisstand allerdings noch nicht umgesetzt wurde. Ergénzend wurden von Helle und
Saxen [68] mogliche Betriebsweisen fiir eine Gichtgasrezirkulation anhand verschie-
dener Betriebsparameter (AFT, Gichtgastemperatur, Koksrate u.v. m.) mit Hilfe
einer Fallstudie ermittelt. Die Autoren stellten fest, dass der Einsatz von HRGs im
wesentlichen durch die moglichen Grenzwerte fiir die AFT und die Gichtgastempe-
ratur limitiert wird. Babich et al. [56] kamen zu dem Schluss, dass eine wirksame
HRG-Nutzung im Hochofen unter bestimmten Bedingungen moglich ist, einschlief3-
lich einer konstanten Gaszusammensetzung und einer hohen Einblastemperatur des
HRGs. Sie entwickelten auflerdem eine Apparatur, um HRGs mit und ohne gleich-
zeitigen Einsatz von Blaskohle in einen Hochofen einzublasen. Die Autoren stellten
fest, dass HRGs mit einem hohem Wasserstoffgehalt (z.B. 71 Vol.%) die besten
Ergebnisse erzielten, um die erforderliche Koksrate zu reduzieren. Ein HRG mit
vergleichbar hohem Wasserstoffgehalt wurde interessanterweise in den 1970er Jah-
ren bereits in einem Hochofen in Belgien als ERM eingesetzt (> 600 m? /tgrg), ohne
dass negative Auswirkungen auf den Hochofenbetrieb festgestellt werden konnten
[69].

Die diskutierten Ergebnisse legen das Einblasen von reinem Wasserstoff als ERM
in einen Hochofen nahe, was bereits in verschiedenen Publikationen betrachtet wur-
de. Zum Beispiel berichtete Barnes [18] als einer der Ersten, dass 42kg/try Was-
serstoff bei 1000 °C 140 kg /trr Koks ersetzen konnen. Anschlielend zeigten Astier
et al. [19], dass 27 kg/trr Koks pro 9kg/trr Wasserstoff eingespart werden konnen,
wenn dieser bei 900 °C eingeblasen wird. Simulationsergebnisse von Nogami et al.
[20] ergaben eine Koksrate von 324 kg/trg, wenn 44 kg/trr Wasserstoff bei 1200 °C
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genutzt werden, wobei auch andere Prozessparameter gedndert wurden (z.B. ein
Einsatz eines Heiwindes mit einem sehr niedrigen Stickstoffgehalt). Schliefllich
stellte Schmole [17] eine theoretische Untersuchung zum Einblasen von 40 kg /trg
Wasserstoff vor, in der eine Koksrate von 392kg/trg erreicht wurde. In dieser Ar-
beit wurde auflerdem iiber einen erhohten Energiebedarf bei deutlich niedrigeren
COg-Emissionen im Vergleich zu einem konventionellen Betrieb berichtet. Agarwal
et al. [70] berichteten ferner, dass ein hoher Wasserstoffgehalt im aufsteigenden Re-
duktionsgas nicht nur geringere Koksraten und eine hohere Produktivitat, sondern
aufgrund eines kleineren Anteils an direkter Reduktion auflerdem einen Betrieb

mit niedrigeren AFTs ermoglicht.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass in einer Reihe von Publikationen das
Einblasen von reinem Wasserstoff in den Hochofen als ERM theoretisch untersucht
wurde. Allerdings wurden in den genannten Arbeiten lediglich wenige Betriebsfille
untersucht und relevante Randbedingungen, wie die Koksrate ohne Wasserstoffnut-
zung, welche erforderlich sind, um die Ergebnisse umfassend bewerten zu kénnen,
wurden teilweise nicht beschrieben. Weiterhin wurde der Einfluss der Einblastem-
peratur auf die Koksrate nicht umfanglich diskutiert. Dariiber hinaus wurden die
Auswirkungen auf die Gesamtenergiebilanz des Hochofens bisher nur in einer Arbeit
kurz behandelt [71]. Schlieflich ist die daraus resultierende Reduktion der COs-
Emissionen des Prozesses bisher nicht ausreichend untersucht worden. Zu diesem
Zweck zielt die vorliegende Arbeit darauf ab, das Einblasen von Wasserstoff in den
Hochofen mit besonderem Augenmerk auf die ungeklarten Fragen zu untersuchen.
Dies ist insbesondere in Anbetracht der Tatsache interessant, dass wasserstoffhal-
tige Brennstoffe (Erdgas, Erdol) schon vielfach erfolgreich im Hochofen eingesetzt
werden [25] und dass auflerdem der Einsatz von HRGs mit hohem Wasserstoffgehalt
in der Praxis bereits erfolgreich erprobt wurde und einen problemlosen Hochofen-
betrieb ermoglichte [69].

2.2.6 Prozessmodelle des Hochofens

Unter einem Modell wird ein Abbild der Realitit verstanden, das in der Regel
nicht alle Aspekte des Originals umfasst und einem konkreten Nutzen dient [72].
Mit dem Wort ,,Prozess® wiederum wird die Gesamtheit von aufeinander einwirken-
den Vorgéngen in einem System bezeichnet, welche die Umformung, den Transport

oder die Speicherung von Materie, Energie oder auch Information umfassen [72].
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In der Literatur wird mit dem Begriff ,, Prozessmodell“ ein Modell bezeichnet, das
das Verhalten eines dynamischen Vorgangs ohne die Durchfithrung des Vorgangs
beschreibt [72-74]. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit werden mit Prozessmodell
ebenfalls stationdre Modelle bezeichnet, welche einzelne Betriebszustande eines dy-

namischen Vorgangs abbilden.

Erwartungsgemafl wurde bereits eine Vielzahl an Prozessmodellen des gesamten
Hochofens sowie von Einzelphdnomenen im Hochofen erstellt. Eine umfangreiche
Literaturrecherche zur Entwicklung solcher Modelle seit den 1950er Jahren kann
in Bosse [32] gefunden werden. Sieverdingbeck [75] gibt einen ausfiihrlichen Uber-
blick tiber Gesamtmodelle des Hochofens, ebenso wie Harvey und Gheribi [76]. Im
Folgenden wird vor dem Hintergrund der in dieser Arbeit zu behandelnden Frage-
stellungen auf Modelle des gesamten Hochofens eingegangen, wahrend fiir weiter-
fithrende Informationen zur Modellierung von Einzelphanomenen auf die Literatur
verwiesen wird [32]. Harvey und Gheribi [76] teilen die bestehenden Gesamtmodelle

vereinfachend in vier Untergruppen ein:

Modelle basierend auf der Diskrete-Elemente-Methode oder dem Finite-Vo-
lumen-Verfahren

Support-Vektor-Maschinen, neuronale Netzwerkmodelle und genetische Algo-

rithmen, welche alle auf Data-Mining-Methoden basieren
Warme- und Stoftbilanzmodelle

Thermodynamische Gleichgewichtsmodelle

Zur Beantwortung der in Kapitel 1 skizzierten Forschungsfragen, welche die Be-
trachtung von veranderten Betriebsweisen eines Hochofens bzw. neuen Prozessrou-
ten umfassen, ist die Nutzung eines Wéarme(Energie)- und Stoffbilanzmodells ge-
eignet, das um die Berechnung thermodynamischer Gleichgewichte erweitert wird.
In der Vergangenheit wurde diese Art von Modell zur Bearbeitung ahnlicher Fra-
gestellungen genutzt, wobei das Hochofenverfahren durch Parameter wie u. a. den
Reduktionsmittelbedarf, die erforderliche Heilwindmenge oder die Gichtgastempe-
ratur bewertet wurde. So untersuchten Babich et al. [56] bspw. den Einsatz von
HRGs im Hochofen, Bosse [32] die Nutzung unterschiedlicher konventioneller ERMs

und Jin et al. [77] einen Hochofen mit Gichtgasrezirkulation.

Wartmann [78] beschrieb solche Bilanzmodelle wie folgt: , Bilanzmodelle teilen
den Ofenraum bzw. Ofeninhalt in Zonen, die Zonengrenzen werden durch die Tem-

peratur der Beschickung festgelegt. Innerhalb jeder Zone laufen bestimmte che-



32 2. Grundlagen

mische Reaktionen und physikalische Vorgange ab. Die Bilanzmodelle geben die
Stoff- und Warmebilanzen dieser Zonen und deren Verkniipfungen wieder;*

Der Autor setzte im sogenannten Basismodell eine Unterteilung des Hochofens in
drei Zonen um: den Oberofen, den Unterofen und den Verbrennungs-/Vergasungs-
bereich. Aufbauend darauf entwickelte er ein detaillierteres 7-Stufen-Bilanzmodell.
In den seitdem erstellten Hochofenbilanzmodellen hat sich allerdings die Eintei-
lung des Hochofens in drei Zonen weitestgehend durchgesetzt. So erstellten Jeschar
und Dombrowski [50] ein rein mathematisches Modell, welches aus drei Zonen be-
steht und von Bosse [32] weiterentwickelt wurde. Ein dhnliches Modell erstellten
Mandal et al. [79]. Sieverdingbeck [75] hingegen entwickelte ein Drei-Zonen-Modell
mit dem Flieibild-Prozesssimulationsprogramm Aspen Plus (ebenfalls an anderer
Stelle publiziert [80]). Harvey und Gheribi [76] nahmen auch drei Hauptzonen als
Grundlage fiir ihr thermodynamisches Modell, erweiterten diese um Heiz- sowie
Kiihlzonen und fiigten einen direkten Suchalgorithmus hinzu, um Prozessparame-
ter zu optimieren.

Die genannten sowie weitere stationdre Energie- und Stoffbilanzmodelle eines
Hochofens, welche in jiingerer Vergangenheit publiziert wurden, sind in den Ta-
bellen 2.3 bis 2.5 anhand verschiedener Kriterien gegeniiber gestellt. Die Prozess-
modelle sind entweder rein gleichungsorientiert oder modular aufgebaut und die
Mehrheit der Modelle, mit Ausnahme derjenigen von Cameron et al. [81], Bi et al.
[82] und Yamaoka und Kamei [83], sehen den Hochofen in drei wesentliche Zonen
aufgeteilt: Ober- und Unterofen sowie Vergasungszone oder Ober- und Unterofen
und thermische Reservezone. Diese werden meist durch eine oder mehrere Zonen
zur Warmeitibertragung erganzt. Teilweise ist der Detaillierungsgrad der Modellbe-
schreibung gering und verwendete Methoden zur Gleichgewichtsberechnung werden
nicht oder nur bedingt erlautert [79, 84, 85]. Die Art und Anzahl der Anpassungs-
parameter ist unterschiedlich fiir jedes Modell und der Umfang der fiir die Para-
metrierung und Validierung genutzten Betriebsdaten ist bei allen Modellen sehr
gering (aufer fiir das Modell von Yamaoka und Kamei [83]). Auf einen Vergleich
anhand der genutzten Stoffdaten sowie Eingangsparameter und Ausgabewerte der

Modelle wird aufgrund von teilweise nicht ausreichenden Angaben verzichtet.
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Tabelle 2.2.: Vergleich verschiedener Energie- und Stoftbilanzmodelle des Hoch-
ofens (GO: gleichungsorientiert, M: modular) - Teil 1

Autoren Jahr Art Zonenaufteilung

Cameron et al. [81] 1991 M 5 Reaktionszonen (Gicht, Oberofen,
Unterofen, Rast, Wirbelzone), Tem-

peraturen der Zonengrenzen defi-
niert (125°C, 250 °C, 700 °C und

1050°C)
Bi et al. [82], Biet al. 1992 GO 5 Zonen: Stiickige Zone 1 und 2, Er-
[86] weichungszone, Schmelzzone, Sink-
zone
Yamaoka und Kamei 1992 GO 7 Zonen: 5 Reaktionszonen sowie
[83] Wirbelzone und Gestell, Tempera-

turen der Zonengrenzen definiert

(100 °C, 900 °C und 1400 °C)

Sieverdingbeck [75] 2001 M 3 Gleichgewichtszonen (Ober-
(700 °C) und Unterofen (1000°C),
Vergasungszone (1600 °C)), eine
Waérmeitibertragungszone

Bosse [32] 2003 GO 3 Gleichgewichtszonen (Ober- und
Unterofen, Vergasungszone), eine
Waérmeitibertragungszone, Tempera-
turen der Zonengrenzen definiert

(600°C, 829°C und 1500 °C)
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Tabelle 2.3.: Vergleich verschiedener Energie- und Stoftbilanzmodelle des Hoch-
ofens (GO: gleichungsorientiert, M: modular) - Teil 2

Autoren Jahr Art Zonenaufteilung

Hooey et al. [84] 2010 GO 3 Zonen: Ober- und Unter-
ofen, thermische Reservezone,
Gleichgewichtsberechnung und
-temperaturen nicht nicht vollstan-
dig erlautert

Helle et al. [85] 2011 GO 3 Zonen: Ober- und Unter-
ofen, thermische Reservezone,
Gleichgewichtsberechnung und
-temperaturen nicht vollstandig

erlautert
Harvey und Gheribi 2014 M 3 Gleichgewichtszonen (Ober- (An-
[76] passungsparameter, °C) und Un-

terofen (927 °C), Vergasungszone
(AFT, °C)), 2 Warmetibertragungs-
zonen

Mandal et al. [79] 2014 GO 3 Zonen: Ober- und Unter-
ofen, thermische Reservezone,
Gleichgewichtsberechnung und
-temperaturen nicht vollstandig
erlautert
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des Hochofens - Teil 3

Tabelle 2.4.: Vergleich verschiedener stationdrer Energie- und Stoftbilanzmodelle

Autoren

Anpassungsparameter

Besonderheiten

Cameron et al. [81]

Bi et al. [82], Bi et al.

[36]

Yamaoka und Kamei

[83]

Sieverdingbeck [75]

Bosse [32]
Hooey et al. [84]

Helle et al. [85]

Harvey und Gheribi
[76]

Mandal et al. [79]

Temperaturen der Zonen-
grenzen

Korrekturfaktor fiir Warme-
iibertragung zwischen Gas
und Feststoff, Korrekturfak-
tor fir Warmeverluste durch
die Ofenwand u. a.

Korrekturfaktor fiir Warme-
iibertragung zwischen Gas
und Moller, Korrekturfak-
tor fiir indirekte Reduktion
durch CO und Hs u. a.

keine Angabe

Gleichgewichtserfiillung

Temperatur der thermischen
Reservezone und Schachtef-
fizienz (Verhéltnis der chem.
Gasausnutzung von CO in
der Reservezone und im
Gleichgewicht)

Schachteffizienz (siehe oben)

Temperatur im Oberofen

keine Angabe

Insgesamt 7 Zo-
nen, umfangreiche
Validierung

Keine Berechnung
der AFT

Stoffdaten aus Fact-
Sage, programmiert
in MS-Excel

Kopplung mit Fact-
Sage, Suchalgorith-
mus zur Optimie-
rung von Prozesspa-
rametern

Entwickelt fur Echt-
zeit-Simulationen
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Tabelle 2.5.: Vergleich verschiedener stationdrer Energie- und Stoftbilanzmodelle
des Hochofens - Teil 4

Autoren

Parametrierung und Vali-
dierung

Detaillierungsgrad der
Modellbeschreibung -
1 (gering) bis 3 (hoch)

Cameron et al. [81]

Bi et al. [82], Bi et al.
[86]

Yamaoka und Kamei
83]

Sieverdingbeck [75]

Bosse [32]

Hooey et al. [84]

Helle et al. [85]

Harvey und Gheribi
[76]

Mandal et al. [79]

Parametrierung wird er-
lautert, keine Angabe zu
Betriebsdaten

Auf Basis von 2 Be-
triebsfallen verschiedener
Hochofen

Sehr umfangreich anhand
von Uber 4 Jahren gesam-
melter Betriebsdaten

Keine Angabe zur Pa-
rametrierung, Validierung
anhand eines Betriebsfalls

Quantitative Validierung
anhand von 3 Betriebsfal-
len, Qualitative Validie-
rung durch Parameterva-
riationen

Validierung anhand eines
Betriebsfalls

Keine Angabe

Validierung anhand eines
Betriebsfalls

Validierung anhand eines
Betriebsfalls
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2.3 Direktreduktionsprozesse

Im folgenden Abschnitt werden Direkreduktionsprozesse zur Produktion von Ei-
sen und Stahl erldutert. Insbesondere wird dabei der Stand der Technik anhand
der am meisten verbreiteten Verfahren Midrex und Energiron behandelt. Anschlie-
Bend wird diskutiert, inwieweit DRI als Produkt von Direktreduktionsprozessen
in Prozessen zur Eisen- und Stahlherstellung, insbesondere im Hochofen, genutzt

werden kann.

2.3.1 Stand der Technik

Wie schon aus Abschnitt 2.1 hervorgeht, sind Direktreduktionsprozesse heutzu-
tage von untergeordneter Bedeutung: Weltweit wurden im Jahr 2016 73 Mt DRI
produziert. Die Produktionsmenge nimmt allerdings seit 1970 kontinuierlich zu,
von 0,8 Mt iiber 17,7 Mt in 1990 bis 75 Mt in 2013 [6]. In den Jahren von 2013
bis 2016 ist also eine geringe Abnahme der Produktionsmenge zu verzeichnen. Die
grofften Mengen werden in der Regel in Regionen und Léandern produziert, in denen
niedrige Erdgaspreise iiberwiegen und Erze hoher Qualitat verfiigbar sind (Latein-
amerika, Indien, Iran, Russland) [87], wiahrend in Europa in 2016 lediglich 0,6 Mt
hergestellt wurden [6]. Der GroBteil des DRIs, namlich 82 %, wurde in 2016 durch
gasbasierte Prozesse erzeugt [6]: Durch den Marktfithrer, den Midrex-Prozess [88]
(65 %), und den Energiron-Prozess [89] (17 %), welcher der Nachfolger der HYL-
Prozesse I bis IV ist, die nicht mehr am Markt sind. Die tibrigen 18 % wurden im

Wesentlichen in Drehrohréfen unter Einsatz von Kohle erzeugt [6].

Obwohl die direkte Reduktion das erste Verfahren zur Erzeugung von Eisen war,
das seit mehreren Tausend Jahren genutzt wird, haben die 6konomischen Rahmen-
bedingungen erst in den spaten 1950er Jahren eine Kommerzialisierung ermaoglicht
[87, 90]. Als erste Direktreduktionsanlage wurde die HYL-Anlage in Monterrey,
Mexiko, im Jahr 1957 in Betrieb genommen [87]. In den 1960er Jahren wurde
anschlieend der Midrex-Prozess entwickelt, sodass die erste kommerzielle Anlage
dieses Verfahrens 1969 in Portland, USA, den Betrieb aufnahm [87]. Seitdem nimmt
die produzierte DRI-Menge stetig zu und viele weitere Verfahren wurden entwickelt
(vgl. Chatterjee [11] und Panigrahi und Dasgupta [91]), von kohlebasierten Prozes-
sen mit Drehrohrofen (bspw. der SL/RN-Prozess) oder Drehherdofen (bspw. der
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Fastmet-Prozess) bis hin zu gasbasierten Verfahren mit einer Wirbelschicht (bspw.

der Circored-Prozess).

Sowohl der Midrex- als auch der Energiron-Prozess sind Schachtofen, welche mit
Erdgas betrieben werden [11]. Ein wesentlicher Vorteil dieser Prozesse ist, dass
sie auch mit Reduktionsgasen aus anderen Quellen, wie Wasserstoff [7], Synthe-
segas aus einer fossilen Quelle oder Kokereigas betrieben werden konnen [92]. Im
Hinblick auf die Reduktion der COy-Emissionen ist natiirlich die Verwendung von
Wasserstoff besonders interessant. Ebenso wie Tacke und Steffen [7] geben auch
Hoélling et al. [8] an, dass der Betrieb bspw. einer Midrex-Anlage zu 100 % mit
Wasserstoff technisch moglich ist. Dabei wirke sich eine hohe Eintrittstemperatur
des Wasserstoffs (> 940°C) positiv auf die Effizienz des Prozesses aus. Die Auto-
ren geben an, dass es auf absehbare Zeit keine wirtschaftlichen Anreize fiir eine
Umstellung des Prozesses geben wird. Ranzani da Costa et al. [93] entwickelten
ein stationdres zweidimensionales Modell eines Schachtofens zur Direktreduktion
ausschliefllich mit Wasserstoff. Die Autoren stellten fest, dass eine vollstandige
Reduktion mit einem kleineren Reaktor als tiblicherweise beim Einsatz von Erd-
gas moglich ist. Aulerdem ging aus den Simulationen hervor, dass die Grofie der
eingesetzten Pellets sowie die Eintrittstemperatur des Wasserstoffs einen starken
Einfluss auf die Reduktionsrate haben. Anders als von Holling et al. [8] berichtet,
geben die Autoren ferner an, dass die optimale Eintrittstemperatur 800 °C betragt.

In Abbildung 2.8 ist ein vereinfachtes FlieSbild des Midrex-Prozesses und in Ab-
bildung 2.9 des Energiron-Prozesses schematisch dargestellt. In beiden Prozessen
wird dem Schachtofen von oben Eisenerz in Form von Stiickerzen und/oder Pellets
zugefiithrt, welches im Schacht herabsinkt und sukzessive mit Hilfe von reformier-
tem Erdgas, also Hy und CO, zu Eisen reduziert wird. Diese Reduktion geschieht
dabei ohne ein Schmelzen und es entsteht kein fliissiges Produkt. Der groite Un-
terschied zwischen beiden Technologien ist, dass im Midrex-Prozess ein externer
Erdgasreformer verwendet wird, wahrend das Erdgas im Energiron-Prozess in-situ
reformiert wird. Den Abbildungen ist ein weiterer nennenswerter Unterschied zwi-
schen beiden Verfahren zu entnehmen: Der Energiron-Prozess verfiigt, im Gegen-
satz zum Midrex-Prozess, iiber eine COs-Abscheidung. Das gereinigte Abgas wird
hier zusammen mit neuem Erdgas in den Schacht zuriickgefiithrt, wahrend es im

Midrex-Prozess wieder dem Reformer zugefiihrt wird.

Dariiber hinaus unterscheiden sich die jeweiligen Produkte bzw. DRIs voneinan-

der, insbesondere beziiglich ihres Kohlenstoff- und Eisencarbidgehalts, welche in
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Abbildung 2.8.: Schematische Darstellung des Midrex-Prozesses (entnommen
aus Lockwood Greene [94] und tbersetzt aus dem Englischen)
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einem spéteren Abschnitt ausfithrlich diskutiert werden. DRI bzw. Eisenschwamm
hat eine hohe Porositat, von der sich der Begriff Schwamm ableitet [11]: die wahre
Dichte von Eisen betrigt 7,8 ¢/cm?, wihrend die scheinbare Dichte von DRI unge-
fihr 3,9 g¢/cm? betrigt. Der Vergleich dieser Zahlen macht deutlich, dass ein groer
Teil des DRIs luftgefiillte Poren sind [11]. DRI enthélt durchschnittlich etwa 92-
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Abbildung 2.9.: Schematische Darstellung des Energiron-Prozesses (entnommen
aus Danieli und Tenova [89] und tibersetzt aus dem Englischen)
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95 Gew.% Eisen insgesamt und 85-90 Gew.% FEisen in metallischer Form (Fe und
Fe3C), da ein Teil des Eisens noch in oxidischer Form als FeO enthalten ist [25]. Je
nach Prozessfiihrung kann sowohl mit dem Midrex- als auch dem Energiron-Prozess
kaltes DRI bei ca. 50 °C, heifles DRI einer Temperatur von mehr als 700 °C und hei-
Bes brikettiertes DRI (HBI) hergestellt werden [88, 89]. Die ersten beiden Formen
von DRI unterscheiden sich lediglich durch die Temperatur beim Ausscheiden aus
dem Reaktor, wahrend letzteres ein bei mehr als 700 °C fiir den Transport weiter-
verarbeitetes DRI ist. Weil es zur Riickoxidation kommen kann, ist das Midrex-DRI
lediglich in Form von HBI transportfahig, wahrend das Energiron-DRI durch einen
hoheren Eisencarbidgehalt auch kalt und nicht brikettiert transportiert werden
kann [89].

2.3.2 Einsatz von direkt reduziertem Eisen bei der Eisen-
und Stahlherstellung

DRI kann bei der Stahlherstellung grundsétzlich im EAF, im Konverter, in Induk-
tionsofen oder in Pfannendfen genutzt werden [11]. Fiir einen umfassenden Einsatz
ist dabei der EAF am geeignetsten, da dieser ohnehin mit Schrott als Feststoff
betrieben wird. DRI kann den Schrott darin teilweise oder sogar komplett erset-
zen [11]. So wird in Monterrey, Mexiko, bspw. bereits seit 17 Jahren ein EAF zu
100 % mit DRI betrieben [92]. Diesbeziiglich weiterfiihrende Informationen kénnen

Scarnati et al. [95] und Chatterjee [11] entnommen werden.

Bei der Eisenherstellung kann DRI als vorreduzierter Einsatzstoff im Hochofen
verwendet werden, um teilweise andere Eisentriger wie Pellets oder Sinter zu er-
setzen [12]. Auf diese Weise wird die Menge an zu reduzierenden Eisenoxiden ver-
ringert und dadurch auch der Brennstoffverbrauch. Gleichzeitig wird die Produk-
tivitdt des Hochofens mit zunehmender Metallisierung des Mollers erhoht, wie seit
den sechziger Jahren in verschiedenen Versuchen gezeigt wurde (vgl. Abbildung
2.10). Die Abnahme der Koksrate sowie die Steigerung der Produktivitiat verhal-
ten sich dabei nahezu linear zu einer zunehmenden Metallisierung des Moéllers. Die
Metallisierung des Mollers My, ist das Verhaltnis der Menge an metallischem Eisen
im Moller Fe und der Gesamtmenge an Eisen, die dem Ofen zugefiihrt wird Feyo,
(in Form von Eisenoxiden und metallischem Eisen). Sie ist dimensionslos und wird
in der Regel in Prozent angegeben [11]. Es ist dabei zu beachten, dass metallisches

Eisen das Eisen in Form von Fe und Fe3C umfasst:
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My = e (2.36)
MFeqor

Schmole und Liingen [13] haben Literaturangaben zusammengefasst und berichten
von einer Produktivitatssteigerung von 4-12 % sowie einer Abnahme des Brennstoff-
verbrauchs von 5-9% pro 10 % Metallisierung des Mollers. Eigene Berechnungen
der Autoren ergaben jeweils eine Anderung um 7 %. Dabei wurde ein DRI in Form
von HBI in Betracht gezogen (Mpg; von 94,5 % und 2 Gew.% C). Die Metallisierung
des DRIs Mpg; ist entsprechend das Verhaltnis der Menge an metallischem Eisen
Fe' und der Gesamtmenge an Eisen Fe(o; im DRI. Das gleiche Ergebnis wurde auch
von Pistorius [16] unter Berticksichtigung eines DRIs mit Mpgrr = 96 % berechnet
(der C-Gehalt wurde nicht erwahnt). Ebenso wird in Midrex Technologies [96] an-

gegeben, dass das Midrex-HBI eine lineare Abnahme des Brennstoffverbrauchs von
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Abbildung 2.10.: Einfluss der Verwendung von DRI im Hochofen auf die Koks-
rate und die Produktivitit in Abhéngigkeit der Metallisierung
des Mollers My (entnommen aus Chatterjee [11] und iibersetzt
aus dem Englischen)
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7% pro 10 % Metallisierung bis zu einem My von 40 % erméglicht. Die gleiche re-
lative Abnahme der Brennstoffrate wurde von Duarte und Becerra [92] wiederum
fiir das Energiron-DRI berichtet. Im Gegensatz zum Midrex-DRI kann Energiron-
DRI im Hochofen eingesetzt werden, ohne zu HBI verarbeitet zu werden. DRI
wurde erstmals im Jahr 1989 kommerziell in Hochéfen verwendet [15]. In der jiin-
geren Vergangenheit wurde es regelméflig in einem Hochofen von AK Steel in den
USA eingesetzt [97]. Laut Midrex Technologies [14] liegt der Anteil des HBIs am
Moller dort bei 30 %, wahrend in experimentellen Hochofen bis zu 90 % erreicht
wurden [11]. Zusammenfassend lésst sich feststellen, dass vorreduzierte Mollerbe-
standteile wie DRI dem Brennstoffverbrauch und der Produktivitat des Hochofens
zugute kommen. Allerdings ist dies stark abhéngig von der Art des ersetzten Ma-
terials sowie von den Betriebsbedingungen des Hochofens und den Eigenschaften
des DRIs [11]. Meysson et al. [42] kamen zu dem Schluss, dass die positiven Effekte
der DRI-Nutzung mit einer zunehmenden DRI-Menge allméhlich abnehmen. Der
Grad dieser Verschlechterung hangt dabei weitgehend von der Effizienz der War-
metibertragung im Schacht des Hochofens ab [42].

Weiterhin ist bekannt, dass es im Hochofenschacht zur Riickoxidation von Eisen
kommen kann [44]. Die entsprechenden Reaktionen mit HoO und CO; zu FeO, wel-
che zuvor als Gleichungen 2.5 und 2.7 auf Seite 18 priméar in die andere Richtung

ablaufend eingefithrt wurden, lauten wie folgt [98]:

Fe + CO, = FeO + CO 17,2kJ mol ™ (2.37)
Fe + H,O = FeO + H, —23,3kJ mol ! (2.38)

Da DRI teilweise hochreaktiv ist, ist auch eine Riickoxidation des darin enthalte-
nen Eisens fiir manche DRI-Arten zu erwarten [45]. Dieser Effekt ist bereits durch
Probleme beim Transport von DRI bekannt und wurde daher bisher hauptséachlich
an Luft und feuchter Luft untersucht [45]. Laut Gibson [45] haben die Oberfliche,
das Alter, die Temperatur und die Zusammensetzung des DRIs einen wesentlichen
Einfluss auf die Riickoxidation. Diese wurde fiir im Hochofen herrschende Bedin-
gungen bzgl. der Gaszusammensetzung und -temperatur von Kaushik und Fruehan
[98, 99] experimentell sowie theoretisch untersucht. Die Autoren, genauso wie Gib-
son [45], geben an, dass HBI im Hochofen nicht zur Riickoxidation neigt bzw. diese
vernachlassigbhar ist. Weiterhin wird berichtet, dass der Einfluss durch die Riick-
oxidation von nicht brikettiertem DRI auf die Koksrate beim Einsatz im Hochofen
gering ist [45]. Das Energiron-DRI mit hohen Eisencarbidgehalten wurde allerdings
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diesbeziiglich noch nicht untersucht. Da dessen Transport auch ohne Brikettierung

moglich ist [89], erscheint eine Riickoxidation im Hochofen vernachlassigbar.

Durch den geringeren Brennstoffverbrauch in Folge der DRI-Nutzung kann eine
Reduktion der COs-Emissionen des Prozesses (1,7%) gegeniiber einem Basisfall
mit 160kg/tge Blaskohle erreicht werden. Dies wurde von Schmoéle und Liingen
[13] durch eine Berechnung mit 100 kg/tgry HBI gezeigt. Basierend auf diesen Er-
gebnissen haben die Autoren weiterhin die Auswirkungen auf die Gesamtenergie-
bilanz eines integrierten Hiittenwerks untersucht. Die Ergebnisse zeigten, dass die
Verwendung von HBI eine leichte Abnahme des Energiegehalts des Gichtgases be-
wirkt. Huitu et al. [15] analysierten die wirtschaftlichen Rahmenbedingungen der
Nutzung von Midrex-HBI in einem Hochofen durch eine Kostenoptimierung. Auf
diese Weise wurde die genaue Abhéngigkeit von Preisen fiir Erdgas und Emissi-

onszertifikate untersucht.

Zusammenfassend lasst sich feststellen, dass die Verwendung von DRI im Hoch-
ofen detailliert experimentell untersucht wurde und tber die Vorteile hinsichtlich
des Brennstoffverbrauchs und der Produktivitdt in verschiedenen Publikationen
berichtet wurde. Der Einfluss auf die COs-Emissionen und die Gesamtenergiebi-
lanz des Prozesses wurde jedoch nur wenig betrachtet [13, 15, 16]. Dariiber hinaus
wurde die Moglichkeit, reinen Wasserstoff zur Herstellung von DRI zu verwen-
den, nur anhand eines Betriebsfalls berticksichtigt [8]. AuBerdem fand bisher kein
Vergleich der Nutzung verschiedener DRI-Arten im Hochofen statt. Die hierdurch

skizzierten Fragestellungen werden somit in der vorliegenden Arbeit untersucht.

2.4 Die Wasserelektrolyse

Die Wasserelektrolyse ist eine etablierte Technologie zur elektrochemischen Her-
stellung von Wasserstoff und Sauerstoff aus Wasser. Im Allgemeinen kénnen drei
verschiedene Technologien unterschieden werden: die alkalische Elektrolyse sowie
die Polymerelektrolytmembran(PEM)- und die Hochtemperatur-Elektrolyse (vgl.
Mergel et al. [100]).

Das am meisten ausgereifte Verfahren ist die alkalische Wasserelektrolyse, wel-
che bereits seit vielen Jahrzehnten weltweit in groflem Maflstab eingesetzt wird
[101, 102]. GroBle Anlagen mit einer dreistelligen Anzahl von Stacks erzeugen bis
zu 30000my;, ,/h bei einer elektrischen Leistung von 160 MW [103] und werden
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iiblicherweise bei atmospharischen oder hoheren Driicken betrieben. Die grofiten
kommerziell verfugbaren Stacks werden bisher von der Firma ELB [104] hergestellt
und kénnen bei 30 bar Betriebsdruck 1400my;, ,/h Wasserstoff erzeugen [102]. At-
mospharische Systeme zeichnen sich durch geringe Investitionskosten sowie eine
einfache und robuste Konstruktion aus. Druckbeladene Elektrolyseure benotigen
hingegen einen geringeren Platzbedarf und werden in Verbindung mit nachgelager-
ten Komponenten oder Prozessen, die auf hohe Driicke angewiesen sind, bevorzugt
[100]. Neben der technologischen Reife und der Realisierbarkeit groler Systeme ist
die gute Langzeitstabilitiat ein weiteres wichtiges Merkmal alkalischer Elektroly-
seure [100]. In Bezug auf den Energiebedarf eines Elektrolysesystems einschliefllich
Nebenaggregaten werden in der Literatur Werte von 4,5-7,0 kWh/ m3H2,n [103] bzw.
von 4,3-4,6 kWh/mj}, , angegeben [102]. AuBlerdem werden in einer aktuellen Stu-
die fiir grofe und zentrale Elektrolysesysteme in Deutschland Produktionskosten
von derzeit 5-8 € /kgy, und kiinftig 3-6 € /kgy, zitiert [105], welche im wesentlichen
aus Grube und Hohlein [106] entnommen wurden.

Ein Elektrolyse-Stack, welcher 760 mij’hyn /h produziert, umfasst bspw. 556 Einzel-
zellen mit je einer Fliche von 1,6 m?, ist ungefihr 12 m lang und wiegt ca. 95t [107].
Eine einzelne Zelle besteht wiederum aus zwei Halbzellen, welche tiblicherweise
durch einen Separator voneinander getrennt sind, dessen Poren mit dem Elektro-
lyten gefillt sind (Abbildung 2.11). In den Halbzellen befinden sich die Elektroden
im Elektrolyten, meist eine 20-40 Gew.%-ige Kaliumhydroxidlosung, die zirkuliert
wird [108]. Durch Anlegen einer Spannung entsteht an der Kathodenseite Was-
serstoff, wihrend auf der Anodenseite Sauerstoff entsteht. Die Reaktionen in den
Halbzellen laufen wie folgt ab [109]:

Kathode: 2H,0 +2e¢ — H, + 20H" (2.39)
1
Anode: 20H — 502 + HyO + 2¢e (2.40)

In Summe ergibt sich die Gesamtreaktion zu:

1 -
Hy0() == 5Ou() + Ha  285,9kJmol ™ (2.41)
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Abbildung 2.11.: Schematische Darstellung der Zelle einer alkalischen Wasser-
elektrolyse (entnommen aus Santos et al. [110], an die Reak-
tionen der alkalischen Elektrolyse angepasst sowie iibersetzt
aus dem Englischen)
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3 Methoden der Modellierung

und Simulation

Zur Beantwortung der in den Abschnitten 2.2.5 und 2.3.2 beschriebenen Frage-
stellungen der vorliegenden Arbeit wird mit der Softwareumgebung Aspen Plus in
Verbindung mit FactSage und ChemApp ein Energie- und Stoffbilanzmodell er-
stellt. Im Folgenden wird zunéchst auf die eingesetzte Software sowie die zugrunde
liegende Methodik zur Berechnung chemischer Gleichgewichte eingegangen. An-
schliefend wird die auf Basis der in Kapitel 2 geschilderten Grundlagen durch-
gefithrte Modellierung des Hochofenprozesses ebenso wie die Parametrierung und
Validierung des Modells beschrieben. Darauf aufbauend werden die Vorgehensweise
und Annahmen der Simulationen in den Kapiteln 4 und 5 sowie die Methoden zur
Bewertung der Ergebnisse erldautert. Erganzend wird das Prozessmodell anhand
einer Sensitivitdtsanalyse sowie eines Vergleichs mit Betriebsdaten aus der Litera-
tur kritisch gepriift. Schliellich wird auf die in den Simulationen beriicksichtigten

DRI-Arten eingegangen.

3.1 Prozessmodellierung

3.1.1 Verwendete Software

Aspen Plus ist ein etabliertes FlieBbild-Prozesssimulationsprogramm, mit dem
nahezu jegliche verfahrenstechnischen Prozesse abgebildet werden konnen [111]. So
entstanden damit in den letzten Jahren u.a. wissenschaftliche Arbeiten zu einer
Modellierung und Simulation einer Biomassevergasung in Kombination mit einer
Festoxidbrennstoffzelle [112], einer Biomassevergasung in Kombination mit einer
alkalischen Wasserelektrolyse [113], einer Methanisierung [114], eines Gasturbinen-

prozesses [115] sowie zu Prozessen der Zement- und Kalkproduktion [116]. In einem
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Fall wurde Aspen Plus erfolgreich verwendet, um den Hochofen-, Sinter- und Ko-
kereiprozess zu modellieren [80].

In der Aspen Plus-Oberfliche werden Prozesse durch ein Netzwerk unterschiedli-
cher Komponenten (sogenannte unit operation models) beschrieben, welche durch
Stoff- und Energiestrome zu FlieBbildern verbunden werden. Die Komponentenbi-
bliothek des Programms umfasst Pumpen, Verdichter, Mixer, Splitter, Reaktoren
u.v.m. Das Programm wéhlt fiir die Berechnung automatisch sogenannte , Riss-
strome” (engl.: tear streams) aus [116]. Jede Prozessgrofie eines Rissstroms kann
dann als Rissvariable dienen [116]. Fiir die Gleichgewichtsberechnungen innerhalb
von Aspen Plus werden spezielle Komponenten (ChemApp unit operation models)

als Bindeglieder zur Software ChemApp genutzt.

ChemApp berechnet chemische Gleichgewichte mit Hilfe der in FactSage enthal-
tenen Stoffdaten. Es kann von jedem Prozesssimulationsprogramm wie Aspen Plus,
Fluent oder gPROMS verwendet werden, um Multikomponenten- und Mehrphasen-
Gleichgewichte zu berechnen [117]. FactSage umfasst umfangreiche Datenbanken,
die aus thermodynamischen Stoffdaten fiir eine Vielzahl von Substanzen wie Me-
tallen, Schlacken, Gesteinen, fliissigen und festen Oxiden bestehen [118, 119]. Diese
Datenbanken wurden bereits fiir viele Forschungsarbeiten genutzt, insbesondere im
Bereich der Metallurgie [120]. Um die korrekte Nutzbarkeit von FactSage in Ver-
bindung mit ChemApp zu veranschaulichen, haben Almpanis-Lekkas et al. [121]
diese in Kombination mit gPROMS verwendet, um einen alternativen Eisener-
zeugungsprozess zu modellieren. In dieser Arbeit konnten grundlegende Reaktio-
nen der Eisenreduktion anhand von Literaturwerten validiert werden (Boudouard-

Gleichgewicht, Eisenoxid-Reduktion und die homogene Wassergasreaktion).

3.1.2 Berechnung chemischer Gleichgewichte

Ein System befindet sich im chemischen Gleichgewicht, wenn keine Verédnderun-
gen in der chemischen Zusammensetzung des Systems geschehen [122]. Die Bedin-
gung dafiir ist, dass die Anderung des Gibbs-Potentials G des Systems gleich Null
ist [122, 123]:

dG=—-8-dT+ V- -dp+ 37 -dm =0 (3.1)
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Darin ist 1; das molare chemische Potential der vorhandenen Stoffe. Bei konstantem

Druck p und konstanter Temperatur 7' folgt fiir die Gleichgewichtsbedingung:

In einem System, in dem eine chemische Reaktion ablauft, finden die Anderun-
gen der Stoffmengen geméafl der stochiometrischen Reaktionsgleichung statt [122].
Sie konnen in Abhéngigkeit der Reaktionslaufzahl £ ausgedriickt werden und man
erhélt mit Hilfe der stochiometrischen Koeffizienten v; und dn; = v; d§ die Gibbs-
Reaktionsenthalpie [122, 123]:

dd

ARGp = — = ZVZ' Sy (33)

d§ ;

Eine Reaktion befindet sich dann bei konstantem Druck und konstanter Tempera-

tur im Gleichgewicht, wenn folgende Bedingung erfiillt ist [122]:
ArRGYh =0 (3.4)

Dies ist im Scheitelpunkt des Graphen G(&) der Fall, sodass das Gleichgewicht bei
minimalem Gibbs-Potential des Systems erreicht wird [122]. Fithrt man das Stan-
dardpotential 70 und die Aktivitit a; als Quotient der Fugazitit und der Fugazitit
im Standardzustand (f;/f) ein, erhélt man fiir die Gibbs-Reaktionsenthalpie den
folgenden Ausdruck [123]:

ARGY = v;- (i) + RT - Ina;) (3.5)

Aus Gleichung 3.5 kann das Massenwirkungsgesetz mit der Gleichgewichtskonstan-
ten K abgeleitet werden. Dabei ist Ar G% die Gibbs-Standardreaktionsenthalpie
[123]:

Zyi-RT-lnai:—Zyi-ﬁ? (3.6)
~ARGY = RT -InJ] a¥ (3.7)
— AR G%

K =Tla (3.9)
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Wiéhrend die Errechnung von Gleichgewichten einzelner Reaktionen einfach er-
scheint, ist die Berechnung der Gleichgewichte vieler Reaktionen in einem System
mit vielen Komponenten und Phasen komplex. Solche Problemstellungen kénnen
ohne die Beriticksichtigung der Stochiometrie der in einem System ablaufenden
Reaktionen gelost werden [124], z. B. mit dem Softwarepaket von ChemApp und
FactSage. Darin geschieht die Minimierung des Gibbs-Potentials des Gesamtsys-
tems mit Hilfe numerischer Methoden, und zwar durch eine Optimierung mit un-
bekannten Lagrange-Multiplikatoren und mit Nebenbedingungen [125, 126].

Im Folgenden werden bespielhaft die Erlduterungen zur Minimierung des Gibbs-
Potentials mit Hilfe von Lagrange-Multiplikatoren von Koukkari [124] wiedergege-
ben, welche in dhnlicher Form auch in Hack [126] zu finden sind. Koukkari [124]
erldauterte die Methode anhand eines Beispielsystems bestehend aus ¢ kondensier-
ten reinen Phasen? und einer gasformigen Phase (ideales Gasgemisch) bestehend
aus m Bestandteilen, welches Eriksson [127] entnommen wurde. Die Stoffmengen
der Gasphase werden mit np (k= 1,...,m) und die der kondensierten Phasen mit
ng (k = 1,...,t) bezeichnet. Das Gibbs-Potential des Beispielsystems kann dann
wie folgt beschrieben werden [124]:

m T NE t 77 N\ C
G=RT-Y n (”) Inp+1 g} c (“) 3.10
,;"klRT a4 ni (7 ), (3.10)
Die erforderlichen chemischen Potentiale der reinen Stoffe fi;, sind gleich der mo-
laren Gibbs-Potentiale der Stoffe. Sie konnen mit Hilfe tabellierter Werte fir die
Standardbildungsenthalpien, Warmekapazitaten und Standardentropien nach fol-

gender Gleichung ermittelt werden [124]:
A=g9g=h—T:5s (3.11)

Detaillierte Erlauterungen hierzu kénnen Koukkari [124] entnommen werden. Als
Nebenbedingungen fiir die Minimierung des Gibbs-Potentials werden die Massen-
bilanzen der im System vorhandenen Elemente genutzt. Die Anzahl der Elemente
wird mit NC bezeichnet [124]:

m t
S afnf+ Y ani=0  j=1..NC (3.12)
k=1 k=1

4 Mit kondensierten Phasen werden Stoffe im Aggregatzustand fest oder fliissig bezeichnet [72].
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Darin sind ay; und af; die Anzahl der Atome des j-ten Elements in einem Molekiil
des k-ten Stoffs und b; folglich die Menge des j-ten Elements im Gesamtsystem.
Es gilt also das Gibbs-Potential des Systems bei gleichzeitiger Einhaltung von
Gleichung 3.12 zu minimieren. Zunachst wird das Gibbs-Potential aus Gleichung

3.10 dazu dimensionslos als Funktion der Stoffmengen ny formuliert [124]:

(= =5 (L Sty L (3.13)

fln)=— = ny (> +Inp > np+ nkln< > 3.13
RT 3 RT /& k=1 k=1 PO

Auflerdem konnen die Nebenbedingungen aus Gleichung 3.12 durch eine einzelne

Vektorfunktion beschrieben werden [124]:

m+t Ne
¥(n) = (Z Qi Nk — bj> =ATn-b=0 (3.14)

k=1 j=1

A ist eine Matrix der Dimension (m + ¢) x NC. Eine Minimierung des Gibbs-
Potentials entspricht dann einer Minimierung von f(n) unter der Nebenbedingung
¥(n) = 0. Diese kann mit Hilfe von Lagrange-Multiplikatoren durchgefithrt wer-
den [124]. Man erhélt eine neue Zielfunktion, die hinsichtlich der Stoffmengen ny,

minimiert werden kann [124]:

m+1 e
L(n,A) =f =X (Z Qfj T — bj) (3.15)
k=1

j=1

Darin sind A; (j = 1, ..., NC') die unbekannten Lagrange-Multiplikatoren. Das Mini-
mum von L ergibt gleichzeitig das Minimum von f unter Einhaltung der Gleichung
3.14 [124]. Die entsprechenden partiellen Ableitungen beztiglich der Stoffmengen
n; und Lagrange-Multiplikatoren A; miissen gleich Null sein. Die folgenden Glei-
chungen sind zu l6sen (fiir eine ausfiihrlichere Darstellung des Gleichungssystems

wird auf Koukkari [124] verwiesen):

o NC
<f> —Z)\j akj:O k= 1,...,m—|—t (316)
0nk T7p7nj j:l

¥ (n) = 0 (3.17)

Anschlielend koénnen alle extensiven und intensiven Zustandsgrofien durch ther-

modynamische Standardbeziehungen ermittelt werden [124]. Aus den vorherigen
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Ausfiihrungen geht hervor, dass fiir die vorgestellte Methode zur Berechnung von
Gleichgewichten einerseits numerische Algorithmen zur Losung der Gleichungs-
systeme bendtigt werden [126]. Andererseits sind fiir komplexere Systeme Model-
le zur Beschreibung des Gibbs-Potentials nicht-idealer Mischphasen erforderlich
[124, 126]. In der Software ChemApp ist eine Vielzahl solcher Modelle enthalten,
welche fir die Gibbs-Potential-Minimierung genutzt werden. Eine ausfithrliche Be-

schreibung dazu ist in Hack [126] zu finden.

3.1.3 Modellbeschreibung

Der Hochofenprozess wird in Aspen Plus abgebildet. Es handelt sich um ein sta-
tionares Energie- und Stoffbilanzmodell bzw. Zonenbilanzmodell, das mit den ther-
modynamischen Datenbanken von FactSage und den Gleichgewichtsberechnungen
von ChemApp verkniipft ist. Die Ergebnisse der Simulationen werden an Microsoft-
Excel iibertragen, von wo aus Simulationen ebenfalls gesteuert und automatisiert
werden konnen. Das Prozessmodell des Hochofens ist eine Weiterentwicklung des
von Sieverdingbeck [75] entwickelten Modells, das auch von Schultmann et al. [80]
publiziert wurde (vgl. Abschnitt 2.2.6). Die Basis bildet ein von Wartmann [78]
vorgestellter Ansatz, den Hochofen in drei Zonen zu unterteilen: Oberofen, Unter-
ofen und Verbrennung/Vergasung. Diese drei Zonen werden im vorliegenden Modell
um die Heizzone und das Gestell erweitert (vgl. Abbildung 3.1). Das vorgestellte
Prozessmodel hebt sich von den vorhandenen in Abschnitt 2.2.6 beschriebenen Mo-
dellen insbesondere durch eine umfangreichere Datengrundlage fiir die Parametrie-
rung und Validierung, aber auch teilweise durch die Nutzung etablierter Stoffdaten

und einen hoheren Detaillierungsgrad der Modellbeschreibung ab.

Drei isotherme Gleichgewichtsreaktoren im Ober- und Unterofen mit den Gleich-
gewichtstemperaturen Yggw werden fiir die Reduktionsprozesse verwendet. In der
Heizzone wird die Warme zwischen dem absinkenden Moéller und dem aufsteigenden
Gichtgas tibertragen und die Gichtgastemperatur Yqq bei einem gegebenen Druck
paa berechnet. Fiir die Schlackenbildung und Trennung zwischen Roheisen und
Schlacke wird ein vierter isothermer Gleichgewichtsreaktor mit der Abstichtem-
peratur ¥4 und dem Druck des Heiflwindes ppw ergénzt (Gestell). Der Heilwind,
einschlieflich zusétzlichen Sauerstoffs, ERM und Feuchte, wird mit der Temperatur
Yiw in die Verbrennungs/Vergasungszone (nachfolgend mit Wirbelzone bezeich-

net) eingeblasen, die aus einem adiabaten Gleichgewichtsreaktor besteht. Dieser
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Reaktor wird verwendet, um die adiabate Flammentemperatur 9,4 zu berechnen.
Wasserstoff und konventionelle ERMs (Erdgas, Erdol und Blaskohle) werden in die-
sen Reaktor mit der Temperatur ., eingeblasen. Zusammenfassend wird der Hoch-
ofen also durch ein Netzwerk von Gleichgewichtsreaktoren abgebildet, in denen che-
mische Gleichgewichte unter Verwendung von FactSage- und ChemApp-Methoden
berechnet werden. In jedem dieser Reaktoren wird ein Multikomponenten- und
Mehrphasen-Gleichgewicht bei konstanter Temperatur (mit Ausnahme des adia-
baten Reaktors) und konstantem Druck unter Berticksichtigung aller vorhandenen
Komponenten berechnet. Auf diese Weise wird der Bedeutung geeigneter Stoffda-
ten in angemessener Form Rechnung getragen.

Auf der Grundlage von Bosse [32] werden die Grenztemperaturen zwischen den
verschiedenen Zonen gewahlt. Dabei wird angenommen, dass die Temperatur an
der Grenze zwischen Ober- und Unterofen gleich der Temperatur mit der gerings-
ten Temperaturdifferenz zwischen dem aufsteigenden Gas und dem absteigenden
Moller und Koks ist, auch Temperatur der thermischen Reservezone genannt. Diese
wurde von Bosse [32] zu 829 °C bestimmt. In der Heizzone wird der Méller durch das
Gichtgas, das sich entsprechend abkiihlt, auf 595 °C erwédrmt. Das Gichtgas wird
dann weiter abgekiihlt, um die Warmebilanz des Hochofens korrekt abzubilden.
Auf diese Weise werden die Kiihlverluste des Ofens beriicksichtigt. Die zusétzlich
iibertragene Warme in der Heizzone wird vereinfacht mit einer konstanten Wéarme-
tibertragungsfahigkeit (Kehrwert des Warmedurchgangswiderstands) als Produkt
des Warmedurchgangskoeffizienten und der Bezugsflache berechnet: (k*A4)y,. Da-

bei handelt es sich um einen modifizierten Warmedurchgangskoeffizienten, gekenn-

W MJ
m?2 K tre m? K

ist der Tatsache geschuldet, dass ausschliellich stationare Berechnungen durchge-

zeichnet durch ein *, der nicht in sondern in angegeben wird. Dies
fithrt werden. Die Parametrierung und Validierung des Modells erfolgt im nach-
folgenden Abschnitt auf Basis von Betriebsdaten anhand von drei Anpassungspa-
rametern: Dem k* A-Wert der Heizzone sowie den beiden Gleichgewichtstempera-
turen Joaw,0o und Jdgawuo (vgl. Abbildung 3.1). Die zweite Gleichgewichts-
temperatur im Unterofen wird hingegen durch Interpolation der Temperaturen an
den Zonengrenzen berechnet (Jogw vo2 = 1332°C). Die Ergebnisse der Parame-
trierung werden in Abschnitt 3.2 erldutert. Beispielhaft wird an dieser Stelle auf die
indirekte Reduktion von Wiistit zu Eisen iiber CO eingegangen. Diese geschieht bei
Temperaturen zwischen 800 °C und 1000 °C ab. Das bedeutet, dass diese Reaktion

bspw. im Reaktor bei Yggw vo,1 ablduft und berechnet wird.
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Abbildung 3.1.: Schematische Darstellung des Energie- und Stoftbilanzmodells
des Hochofens (A: Abstich, ad: adiabat, DRI: Direkt reduzier-
tes Kisen, ERM: Ersatzreduktionsmittel, GG: Gichtgas, GGW:
Gleichgewicht, HW: Heiflwind, OO: Oberofen, UO: Unterofen)
[21]

Wie in Abbildung 3.1 zu sehen ist, wird die Heizzone an der Gicht mit dem
Mboller beschickt. Ebenso wird dem Hochofen DRI iiber die Gicht in der Heizzone
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zugefithrt. Auf diese Weise fungiert der im DRI enthaltene Kohlenstoff als Re-
duktionsmittel, nachdem FesC zu Fe und C im Ofen reagiert ist. Der Koks wird
dem Hochofen auch an der Gicht zugefithrt und im Ofen verteilt, um die Kinetik
der Umsetzung zu beriicksichtigen: In Anlehnung an Sieverdingbeck [75] werden
60 % des Kokses (vk w) direkt der Wirbelzone zugeteilt, wihrend die tibrigen 40 %
(vk,uo) in den Unterofen gelangen.

Neben einer Reduktion der Brennstoffrate wird eine Steigerung der Produktivitéat
des Hochofens sowohl als Ergebnis der Verwendung von DRI sowie des Einblasens
von Wasserstoff berichtet [13, 56]. Allerdings kann in dieser Arbeit lediglich erste-
re ausgewertet werden, da die Produktivitit (tgg/h) eine kinetische Prozessgrofie
ist, die mit dem beschriebenen stationdren Modell auf der Grundlage thermodyna-
mischer Gleichgewichtsberechnungen nicht ermittelt werden kann. Dariiber hinaus

werden die folgenden Annahmen beziiglich des Aufbaus des Modells getroffen:

- Neben dem Heilwinddruck ist auch der Gichtgasdruck ein Eingabeparameter
des Modells, da mit der gewahlten Modellierungsmethode keine zuverlassi-
ge Berechnung des Druckverlustes im Hochofen moglich ist. Diese Annahme
wird dadurch gestiitzt, dass die ablaufenden Reaktionen im relevanten Bereich
in vorab durchgefithrten Berechnungen keine wesentliche Druckabhéngigkeit
zeigten.

- In Anlehnung an Babich et al. [25] wird der Druckverlauf innerhalb des Hoch-
ofens als Funktion des Heifwind- und Gichtgasdrucks berechnet. Dazu wird
auf Basis eines beispielhaften Druckverlaufs in Abhéngigkeit von der vertika-
len Distanz zur Formenebene ein Druckverlauf in Abhéangigkeit der Tempe-
ratur abgeleitet und auf die im Modell enthaltenen Reaktoren iibertragen.

- Der Druck im Gestell ist gleich dem Heilwinddruck.

- Es geschehen keine chemischen Reaktionen oder andere Prozesse bei Tempe-
raturen unterhalb von 600 °C, mit Ausnahme der Méller- und Kokstrocknung
und der Wérmeiibertragung in der Heizzone [32].

- Geméafl Abschnitt 2.2.3 laufen die Boudouard-Reaktion und die heterogene
Wassergasreaktion ausschliellich im Unterofen und in der Wirbelzone ab.
Abgesehen davon laufen in den Gleichgewichtsreaktoren alle Reaktionen ab,
die in Anwesenheit der vorhandenen Stoffe bei den gegebenen Rahmenbe-
dingungen (Temperatur, Druck, Konzentrationen) ablaufen kénnen. Die ent-

sprechenden Reaktionsgleichungen sind in den Abschnitten 2.2.3 und 2.2.4
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aufgefithrt. Alle berticksichtigen Stoffe sind in Tabelle A.1 im Anhang A zu-
sammengefasst.

- Abgesehen von den Eisenoxiden werden nur die wichtigsten mineralischen
Bestandteile des Mollers berticksichtigt: MgO, SiOs, AlsO3, CaO, CaCO3 und
MnO; (vgl. hierzu Abschnitt 2.2.4).

- Die Abstichtemperatur hédngt von der Menge an Silizium im Roheisen ab

(mgirE), welche somit ein Eingangsparameter der Simulation ist.

Ein Aspen Plus-FlieSbild des Modells, das in dieser Arbeit verwendet wird, ist
in Abbildung 3.2 gezeigt. Darin werden die verschiedenen Zonen des Hochofens,
welche auch in Abbildung 3.1 dargestellt sind, hervorgehoben. Dariiber hinaus ent-
hélt das FlieBbild Komponenten zur Regelung der Zufuhr von Heilwind, ERM und
Koks sowie einen Reaktor zur Verbrennung des Gichtgases.

Basierend auf den Ergebnissen der Aspen Plus Berechnungen kann die Gesamt-
energiebilanz des Prozesses mittels spezifischer chemischer (Agpenm oder unterer
Heizwert) und physikalischer (hpnys) Enthalpien der eingehenden und ausgehenden
Stoffstrome (Einheit: MJ/tgg)® betrachtet werden (vgl. Abbildung 3.3). Die Ent-
halpien beziehen sich auf den anerkannten Standardzustand von 25°C und 1 bar.

Anhand von Abbildung 3.4 wird die hier zugrunde gelegte Methode zur Be-
rechnung der AFT (0,q) dargestellt, welche im Englischen auch mit RAFT (race-
way adiabatic flame temperature) bezeichnet wird. Die AFT ist eine theoretische
Prozessgrofie der Verbrennungstechnik und beschreibt die Temperatur nach einer
vollstandigen Verbrennung, wenn wahrenddessen keine Wéarme mit der Umgebung
ausgetauscht wird [128]. Sie ist somit ein Maximalwert, der praktisch nicht erreicht
wird. Bei einer Verbrennung mit der AFT transportieren die Produkte die gesam-
te dem Brennraum zugefiihrte Energie [122]. Die AFT kann basierend auf einer
Energiebilanz des Brennraums berechnet werden.

Ebenso ist die AFT eine wichtige Prozessgrofie fiir den Betrieb von Hochofen. In
der Literatur ist entsprechend bereits eine Vielzahl von Berechnungsvorschriften
zur Ermittlung der AFT zu finden [29, 56, 129-131]. Dabei wird zwar eine einfache
Warmebilanz der Wirbelzone (Raceway) erstellt, dennoch ist die Spannweite der
berechneten AFTs nicht unerheblich (vgl. Abschnitt 3.2.2). Dies liegt zum einen

daran, dass in manchen Fallen Naherungsgleichungen verwendet werden, die viele

> In der vorliegenden Arbeit werden alle extensiven Zustandsgréfen pro Tonne Roheisen (trg)

angegeben, da mit dem verwendeten Modell ausschlieflich stationdre Berechnungen durch-
gefiithrt werden.
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Abbildung 3.2.: Aspen Plus-Fliefibild des entwickelten Modells (Fluegas: Ab-
gas, Air: Luft, TG-dry: trockenes Gichtgas, Coke: Koks, Bur-
den: Moller, TG: Gichtgas, HB: Heiflwind, Other ARA: Weitere
Ersatzreduktionsmittel, HM: Roheisen, Slag: Schlacke, Heating
zone: Heizzone, Upper furnace: Oberofen, Lower furnace: Un-
terofen, Raceway: Wirbelzone, Hearth: Gestell, Bosh gas: Rast-
gas/Reduktionsgas) [21]
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Abbildung 3.3.: Gesamtenergiebilanz des Hochofens auf Basis von unteren Heiz-
werten hehem und physikalischen Enthalpien Apnys aus Aspen
Plus (Qxv: Kiihlverluste) [21]

Informationen implizit in vereinfachter Form enthalten. Zum anderen unterscheiden
sich die Ergebnisse aufgrund der angenommenen Randbedingungen. Insbesondere
sind die in die Wirbelzone eintretende Koksmenge und deren Temperatur mit Un-
sicherheit behaftete Eingabeparameter, da diese nicht gemessen sondern geschétzt
werden miissen. In Ubereinstimmung mit vorherigen Annahmen wird in Anlehnung
an Bosse [32] und Sieverdingbeck [75] vorausgesetzt, dass 60 % des Kokses bei einer
Temperatur von 1500 °C in die Wirbelzone eintritt.
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Abbildung 3.4.: Schematische Darstellung der Wirbelzone und der dazugehori-
gen Stoffstrome
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3.2 Parametrierung und Validierung

Fiir die Parametrierung und Validierung des beschriebenen Modells stehen Be-
triebsdaten von zwei Hochofen zur Verfiigung, deren technische Merkmale in Ta-
belle 3.1 zusammengefasst sind. Daraus geht hervor, dass die Hochofen sich stark
in ihrer Grofle und ihrer Betriebsweise bzw. ihren Einsatzstoffen unterscheiden. Die
vorliegenden Betriebsdaten bestehen aus monatlichen Mittelwerten von Messwer-

ten, die jeweils als ein Betriebsfall angesehen werden.

Tabelle 3.1.: Technische Daten der Hochofen

Hochofen 1 Hochofen 2

Gestelldurchmesser m 11,2 8,2
Arbeitsvolumen m? 2530 1164
Arbeitshohe m 26,1 18,0
Nennleistung tre/24h 6000 2000
Ersatzreduktionsmittel - Blaskohle  Ol, Kunststoff
Anzahl Betriebsfalle - 12 4

Durch einen Datenabgleich werden, wie auch in Wendelstorf [72] beschrieben, zu-
nachst diejenigen Betriebsfille aussortiert, welche grobe Fehler enthalten. Fiir den
Hochofen 1 stehen danach noch zwo6lf und fiir den Hochofen 2 noch vier Betriebsfél-
le zur Verfiigung (vgl. Anhang A, Tabellen A.3 bis A.6). Die Datensétze enthalten
neben gemittelten Messwerten, wie bspw. der Gichtgaszusammensetzung oder der
Abstichtemperatur, auch Untersuchungen zur Zusammensetzung der Einsatzstof-
fe (Blaskohle, Koks, Sinter etc.). Letztere werden als gleich fiir alle Betriebsfélle
angenommen, da jeweils nur eine Analyse vorliegt. Die zur Verfiigung stehenden
Betriebsdaten werden in der vorliegenden Arbeit im Anhang A, Abschnitt A.2
nur auszugsweise aufgefiihrt, um ihre Vertraulichkeit zu wahren. Durch die Para-
metrierung werden die im vorherigen Abschnitt erlauterten Anpassungsparameter
identifiziert (Ygaw,vo,1, Yaaw,00 und (k*A)y,), welche dabei stets gleich gewich-
tet werden. Die Eingangsparameter und Ausgabewerte der Parametrierung, die
den Betriebsdaten entnommen werden, sind in Tabelle A.2 aufgelistet. Um mog-

liche Messungenauigkeiten zu berticksichtigen, wird mit den Eingabeparametern
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innerhalb von Aspen Plus gleichzeitig zur Parameteridentifikation ein weiterer Da-

tenabgleich durchgefiihrt. Dabei wird eine Anpassung von £5 % zugelassen.

Fir die Parametrierung werden die 12 Betriebsfille des Hochofens 1 herangezo-
gen. Diese wurden im Laufe des Entstehungsprozesses dieser Arbeit in drei Gruppen
(Datenséatze) mit jeweils vier Betriebsféllen eingeteilt und waren nicht von Beginn
an alle verfiighar. Die erlduterte Parametrierung wird fiir jeden Datensatz durch-
gefithrt und anschlieBend wird die Ubereinstimmung fiir alle drei Datensétze und
die so erhaltenen Anpassungsparameter bewertet. Die Bewertung geschieht anhand
der Mittelwerte der Summen der mittleren Abweichungen der Eingangsparameter
und der mittleren Abweichungen der Ausgabewerte. In Anbetracht der in Tabelle
3.2 dargestellten Ergebnisse wird das vorliegende Modell auf Basis des Datensatzes
1 parametriert. Die mittlere Abweichung ist jedoch fiir alle drei betrachteten Va-
rianten dhnlich grofl. Die auf diese Weise berechneten Anpassungsparameter sind

die Folgenden:

Yaaw,vo,1 = 949°C (3.18)

daaw.00 = 738°C (3.19)
MJ

E*A)y, = 9,082 - 1072

Bereits in Yilmaz et al. [21] veroffentlichte Ergebnisse basieren auf Berechnungen
mit teilweise unterschiedlichen Anpassungsparametern. Wahrend Yggw vo,1 und

Yaew,00 unverandert bleiben, war zuvor die in der Heizzone iibertragene Warme

Tabelle 3.2.: Ergebnisse der Parametrierung des Modells auf Basis der Datensatze
1, 2 und 3 des Hochofens 1 (alle Angaben in Prozent, MAE: Mittlere
Abweichung der Eingangsparameter, MAA: Mittlere Abweichung
der Ausgabewerte)

Mittl. Summe Datensatz 1  Datensatz 2  Datensatz 3

Basis

Abweichungen MAE MAA MAE MAA MAE MAA
Datensatz 1 4,73 099 192 144 485 1,58 3,39
Datensatz 2 491 1,19 2,33 1,52 3,72 2,02 394
Datensatz 3 4,91 1,03 245 1,57 542 149 277

Alle Datensétze 4,64 1,32 235 1,38 4,10 1,72 3,06
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der dritte Anpassungsparameter. Diese Annahme wird hier durch die Wahl des
k* A-Werts der Heizzone als Parameter besser an die realen physikalischen Bege-
benheiten angepasst. Die entsprechenden Simulationen werden in der vorliegenden
Arbeit auf Basis der hier ermittelten Anpassungsparameter erneut durchgefiihrt.

Werden alle 12 Betriebsfalle gemeinsam zur Parametrierung genutzt, ist die mitt-
lere Summe der Abweichungen &hnlich grof wie durch die Parametrierung auf Basis
des Datensatzes 1. Die so berechneten Anpassungsparameter weichen nur gering-
fiigig von den zuvor ermittelten ab: Ygaw vo1 = 947°C, Yeew,00 = 733 °C und
(k*A)yy = 8,967 - 10722

tre-K*

Fir den Datensatz 1, der fiir die Parametrierung genutzt wird, wird eine sehr
gute Ubereinstimmung von Betriebsdaten und Berechnungsergebnissen festgestellt
(mittlere Abweichung fiir die Eingabeparameter von 0,99 % und von 1,92 % fiir die
Ausgabewerte). Die Datensatze 2 und 3 werden mit einer mittleren Abweichung der
Ausgabewerte von 4,85 % und 3,39 % abgebildet. In Anbetracht der Komplexitét
des Hochofenprozesses kann aus diesen Resultaten geschlossen werden, dass das
Modell das Verhalten des realen Systems mit guter Ubereinstimmung wiedergibt.

Eine ausfiihrliche Validierung anhand von Betriebsdaten geschieht im folgen-
den Abschnitt 3.2.1. Der einzige Ausgabewert, der nicht mit den vorliegenden Be-
triebsdaten verglichen wird, ist die AFT, da diese nicht gemessen werden kann.
Dennoch werden die Berechnungsergebnisse anhand von Berechnungen aus der Li-
teratur erfolgreich verifiziert (Abschnitt 3.2.2). An spéaterer Stelle, im Abschnitt
3.3.3, werden publizierte Betriebsdaten unter Einsatz verschiedener Mengen unter-

schiedlicher ERM mit beispielhaften Simulationen nachvollzogen.
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3.2.1 Validierung anhand von Betriebsdaten

Zur Validierung des entwickelten Modells wird zusatzlich zu den drei Datensatzen
des Hochofens 1 ebenfalls vergleichend ein Datensatz des Hochofens 2 in die Be-
trachtung einbezogen. Die Genauigkeit der Berechnungen wird in diesem Abschnitt
in den Abbildungen 3.5, 3.6 und 3.7 auf den Seiten 64 bis 66 anhand von Streu-
diagrammen ausgewertet. In diesen sind neben der Winkelhalbierenden, welche
eine perfekte Ubereinstimmung zwischen Betriebsdaten bzw. Messergebnissen und
Modellergebnissen bedeutet, Spannweiten von 45 % enthalten, um Abweichungen
besser beurteilen zu konnen. Die betrachteten Ausgabewerte werden dimensionslos
als Quotient des entsprechenden Wertes und des Mittelwertes des jeweiligen Para-
meters und Datensatzes angegeben. Auf diese Weise wird die Vertraulichkeit der

Daten gewahrt.

In Anbetracht der in Abbildung 3.5 gezeigten Ergebnisse fiir verschiedene Gicht-
gasparameter und die Kiihlverluste kann festgestellt werden, dass fiir die Daten-
siitze 1 bis 3 des Hochofens 1 eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen Mess- und
Modellergebnissen erzielt wird. Die Abweichung betragt mehrheitlich weniger als
5%. Eine Ausnahme stellen die Kiihlverluste (Qkv) fur zwei Betriebsfille sowie
der CO2-Anteil im trockenen Gichtgas (¢co,.cc ) fur vier Betriebsfélle dar, deren
Genauigkeit bei einer Abweichung von mehr als 10 % in nur zwei Fallen dennoch als
gut einzustufen ist. Zu erkennen ist, dass die Ubereinstimmung fiir den Datensatz 4
(Hochofen 2) insgesamt weniger gut ist. Insbesondere fiir die Ausgabewerte Gicht-
gastemperatur (Jgg) sowie CO2- und Ho-Anteil im trockenen Gichtgas (¢m, ca i)
sind Abweichungen oberhalb von 5 % festzustellen. Eine solche Diskrepanz ist un-
ter Berticksichtigung der Unterscheide beider Hochoéfen hinsichtlich ihrer Grofie und
Betriebsweise zu erwarten. Die mittlere Abweichung des Datensatzes 4 fiir die in
Abbildung 3.5 dargestellten Ausgabewerte liegt bei 4,9 % (3,6 % fir die Datensétze
1 bis 3).

In Abbildung 3.6 sind die Resultate der Schlackenparameter zu sehen. Die Be-
rechnung der Schlackenmenge mg, der Abstichtemperatur ¥, und der Menge an
SiO9 in der Schlacke (mgio, s) werden mit hoher Genauigkeit fiir alle vier Daten-
sitze berechnet. Demgegeniiber ist die Abweichung fiir einige Betriebsféille bei den
Ausgabewerten may,0,,5 und mcao,s grof. Dieses Modellverhalten ist ein Zeichen
dafiir, dass die genutzten Betriebsdaten teilweise Ungenauigkeiten enthalten: Das
Al; O3, wie auch das MgO, geht im Hochofen vollstandig in die Schlacke iiber [25],
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sodass in der Realitat die zugefiihrte Menge der abgefithrten Menge in der Schla-
cke entspricht. Die Tatsache, dass die vorliegenden Ergebnisse diese Erwartung
nur bedingt widerspiegeln, ist auf die Datengrundlage, insbesondere beziiglich der
Zusammensetzung der Mollerbestandteile bzw. der im Moller enthaltenen Begleit-
elemente, und nicht auf das Modellverhalten zuriickzufithren. Im Mittel betragt die
Abweichung fiir die in Abbildung 3.6 aufgefithrten Ausgabewerte 3,1 % (Datensét-
ze 1 bis 3) bzw. 3,9% (Datensatz 4).

Abbildung 3.7 enthilt die Ergebnisse fiir die Roheisenparameter. Die Uberein-
stimmung fiir die Ausgabewerte mp. rg und mc rg ist uneingeschrankt sehr gut. Die
Abweichung der Mengen an Si und Mn im Roheisen sind fir wenige (zwei bzw. drei)
Betriebsfille sehr grof (> 20,0 %), wihrend die Ubereinstimmung fiir die Mehrheit
der Betriebsfalle sehr gut ist. Diese teilweise ungenauen Modellergebnisse konnen
zum einen durch Fehler in den Betriebsdaten hervorgerufen werden. Zum ande-
ren wird vereinfachend angenommen, dass Mn im Moéller nur in Form von MnO,
enthalten ist. Andere Verbindungen, wie MnyO3, werden nicht beriicksichtigt, so-
dass die Berechnung des Mn-Gehalts im Roheisen moglicherweise fehlerbehaftet
ist. Die mittlere Abweichung fiir die Ausgabewerte in Abbildung 3.7 wird zu 1,2%
(Datensétze 1 bis 3) bzw. 2,4 % (Datensatz 4) berechnet.

Zusammenfassend kann man vor dem Hintergrund der Komplexitat des Hochofen-
prozesses und des zugrunde liegenden Umfangs vieler verschiedener Messungen zu
unterschiedlichen Zeitpunkten feststellen, dass das erstellte Modell das Verhalten
des Hochofens mit guter Genauigkeit wiedergibt.
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Abbildung 3.5.: Vergleich der Berechnungsergebnisse des Modells mit Betriebs-
daten fiir verschiedene Datensitze und Ausgabewerte anhand
von dimensionslosen Verhéltnissen: a) Kiihlverluste, b) Menge
trockenen Gichtgases, c¢) Gichtgastemperatur, d) Hs-, e) CO-
und f) COg-Anteil des trockenen Gichtgases (HO: Hochofen)
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Abbildung 3.6.: Vergleich der Berechnungsergebnisse des Modells mit Betriebs-
daten fiir verschiedene Datensitze und Ausgabewerte anhand
von dimensionslosen Verhéltnissen: a) Schlackenmenge, Menge

an b) SiOq, ¢) AlsOg, d) CaO, e) MgO in der Schlacke, f) Ab-

stichtemperatur (HO: Hochofen)
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Abbildung 3.7.: Vergleich der Berechnungsergebnisse des Modells mit Betriebs-
daten fiir verschiedene Datensitze und Ausgabewerte anhand
von dimensionslosen Verhéltnissen: Menge an a) Fe, b) C, ¢) Si
und d) Mn im Roheisen (HO: Hochofen)
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3.2.2 Vergleich mit Literaturdaten: Adiabate

Flammentemperatur

Die AFT ist eine theoretische Prozessgrofie, die nicht gemessen werden kann. Aus
diesem Grund kann das Modell diesbeziiglich nicht anhand von Betriebsdaten va-
lidiert werden. Um die Ergebnisse fiir diesen Ausgabewert dennoch zu tiberpriifen,
werden sie Berechnungen aus der Literatur gegeniibergestellt. Kalinowski und Krii-
ger [129] verglichen diesbeztiglich verschiedene Quellen [132-135] sehr detailliert,
in denen umfangreiche Wéarmebilanzgleichungen zur Berechnung der AFT genutzt
werden. In diesen wird eine Vielzahl von Prozessgrofien, wie Temperaturen, Heiz-
werte, Warmekapazitaten etc., berticksichtigt. In Geerdes et al. [29] hingegen wird
eine Néherungsgleichung zur Berechnung der AFT vorgeschlagen, welche von der
Association for Iron and Steel Technology (AIST), einem renommierten Verband
der Branche, publiziert wurde. Darin wird ein Grofiteil wichtiger Prozessgrofien
lediglich ndherungsweise in Form von festen Parametern berticksichtigt. Es ist fest-
zustellen, dass der Detaillierungsgrad der AFT-Berechnung im vorliegenden Modell
(vgl. Abschnitt 3.1.3) deutlich hoher ist als jener von Warmebilanzgleichungen, wel-
che in der Literatur zu finden sind.

In Abbildung 3.8 sind die Ergebnisse der eigenen Berechnungen und der Be-
rechnungen auf Basis der verschiedenen Methoden aus der Literatur fiir das Ein-
blasen unterschiedlicher Mengen an Blaskohle dargestellt. Die Randbedingungen
sind jeweils gleich: Heilwindtemperatur dpgw = 1300 °C, Heilwindfeuchte fipw =
20 g/mipy ., Sauerstoffanteil im HeiBwind o, uw = 21 Vol.%. Die Ergebnisse fiir
die AFT variieren in Kalinowski und Kriiger [129] von 2215°C bis 2500 °C fiir
50 kg/trr Blaskohle und von 1985 °C bis 2110 °C fur 200 kg/trp Blaskohle. Die ei-
genen Berechnungsergebnisse liegen nahe der unteren Grenze und weichen durch-
schnittlich nur um 3,3 % (74 °C) vom Mittelwert ab. Die nach Geerdes et al. [29]
berechnete AFT wiederum liegt oberhalb des Mittelwertes. Der verwendete An-
satz, die AFT zu berechnen, steht somit in guter Ubereinstimmung mit bekann-
ten Verfahren aus der Literatur, insbesondere unter Berticksichtigung der breiten
Spannweite dieser Literaturergebnisse. Weil jedoch die AFT eine theoretische Pro-
zessgrofle ist, kann an dieser Stelle nicht zwischen richtig und falsch unterschieden
werden. Der durchgefiihrte Vergleich dient vielmehr einer Einordnung der Berech-
nungsergebnisse, welche in Anbetracht des grofieren Detaillierungsgrads der durch-

gefiihrten Modellierung wahrscheinlich eine groflere Genauigkeit bieten.
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Abbildung 3.8.: Berechnung der adiabaten Flammentemperatur: Vergleich eige-
ner Ergebnisse mit Berechnungen aus Kalinowski und Kriiger
[129] und Geerdes et al. [29]. Randbedingungen: Heiwindtem-
peratur Jpw = 1300°C, HeiBwindfeuchte faw = 20g/mfyy
Sauerstoffanteil im HeiBwind ¢o, pw = 21 Vol.% [21]

3.3 Simulation

3.3.1 Vorgehensweise und Annahmen

Fiir die durchzufithrenden Simulationen sind Extrapolationen tiber die zur Pa-
rametrierung und Validierung genutzten Betriebsdaten hinaus erforderlich. Diese
werden iterativ wie folgt durchgefiithrt: Als erstes wird die Menge des Heilwindes
angepasst, sodass die Energiebilanz des Hochofens erhalten bleibt. Dazu bleibt der
Zielwert fir die Kiihlverluste stets konstant. Gleichzeitig wird die Sauerstoffmenge
im Heiflwind so lange angepasst, bis die vorgegebene AFT mindestens erreicht wird.
Anschliefend wird, je nach Vorgabe der jeweiligen Simulation, die Menge eines
Reduktionsmittels (oder mehrerer Reduktionsmittel), wie Koks, Blaskohle, Was-
serstoff u. a., verdndert, bis die Kohlenstoftbilanz des Ofens erfiillt ist (Zielwert ist
der Kohlenstoffgehalt im Roheisen). Das beschriebene Procedere wird iterativ wie-
derholt, bis die Kiihlverluste und der Kohlenstoffgehalt im Roheisen den Vorgaben
entsprechen, die im Folgenden erldutert werden. Dadurch, dass die untere Grenze
der AFT in den Simulationen als Eingangsparameter vorgegeben wird, anders als

in den Berechnungen zur Parametrierung und Validierung, sind der Sauerstoffanteil
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des Heiflwindes sowie die Heifwindmenge Ausgabewerte jeder Simulation. Ebenso
ist andersherum die Vorgabe des Sauerstoffanteils denkbar. Einzig die Vorgabe der
AFT ist allerdings zielfithrend, da diese ein wichtiges Kriterium fiir einen geeigne-
ten Betrieb des Hochofens darstellt.

Fir die AFT wird der Mittelwert tiblicher Betriebsdaten angenommen (2150 °C),
denn Hochofen werden in der Regel mit Flammentemperaturen von 2000-2300 °C
betrieben [29]. Der Wert von 2150 °C wurde bereits von Jeschar und Dombrowski
[50] und Babich et al. [25] fiir dhnliche Bilanzrechnungen genutzt. Diese fiir die
Simulationen zugrunde gelegte AFT ist weiterhin eine minimal erforderliche Flam-
mentemperatur (Jad min). Sie wird nicht durch den zusétzlichen Zusatz von Dampf
oder eine Verringerung der Heilwindtemperatur begrenzt, falls 2150 °C iiberschrit-
ten werden. Dennoch wird in Ausnahmeféllen, wie einem reinen Koksbetrieb oder
einem Betrieb mit geringen Mengen an ERM, ein oberer Grenzwert von 2300 °C
durch Dampfzusatz eingehalten. Mit Ausnahme dieser Sonderfélle wird die Feuchte
des HeiBwindes konstant gehalten (fgw = 15g/ m%wm). Eine weitere wichtige An-
nahme, die den Extrapolationen zugrunde liegt, ist die Hohe der Kiihlverluste Qky .
Diese liegen an realen Hochofen ungefihr zwischen 300 MJ/tgrg und 500 MJ /tgrg.
Sie sind auflerdem nahezu unabhangig von Betriebsbedingungen wie der Koksrate
oder der Menge an eingesetzten ERM, da sie im wesentlichen von der Temperatur-
differenz zwischen dem Inneren des Ofens und der Umgebung sowie der Oberflidche
des Ofens abhangen. Unabhéngig von konkreten Betriebsdaten wird in Anlehnung
an Schmole [17] angenommen, dass die Kithlverluste im reinen Koksbetrieb 3 %
der insgesamt zugefithrten Energie betragen. Auf diese Weise erhélt man einen
Wert von 485 MJ/tgrg, welcher die Grundlage fir die im Rahmen dieser Arbeit
durchgefiihrten Simulationen ist. Zusétzlich liegt den iterativen Extrapolationen
die Annahme eines C-Gehalts im Roheisen von 4,6 Gew.% (wcgrgr) zugrunde. Die
Simulationen basieren dartiber hinaus auf weiteren Annahmen, welche zum Teil

auf Basis gebrauchlicher Betriebsbedingungen gewahlt werden:

- Eine Heiflwindtemperatur von 1200 °C, ein Druck an den Blasformen von
4,2 bar und ein Druck an der Gicht von 2,5 bar [25]

- Eine Einblastemperatur der Blaskohle ¥y gk von 80 °C

- Eine Einblastemperatur des Wasserstoffs Jein 11, im Bereich von 80°C (typi-
sche Betriebstemperatur von alkalischen Elektrolyseuren [100]) bis 1200 °C
(HeiBwindtemperatur), wobei 1000 °C eine typische Ausgangstemperatur von

Prozessgaserhitzern ist (laut Holling et al. [8] ist eine Erhitzung von reinem
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Wasserstoff auf 940 °C mit gewohnlichen Prozessgaserhitzern moglich). Dies

setzt natirlich eine entsprechende Sicherheitstechnik voraus.

Fiir die Temperaturen der Mollerbestandteile werden Annahmen auf Basis von
Betriebsdaten getroffen, wihrend die Anteile der Bestandteile in Anlehnung an
gebrauchliche Betriebsbedingungen wie folgt gewahlt werden: 45 % Sinter, 32 %
Pellets, 17 % Stiickerze, 2 % Kalkstein und 4 % andere (u.a. Hochofenschlacke).
Weiterhin wird angenommen, dass 5 Gew.% des Eisens im Moller in Form von FeO
vorliegt und der Rest in Form von Fe;Os3. Daraus ergibt sich ein Eisengehalt des
Mollers von 58,5 Gew.%. In den Simulationen, in denen der Einsatz von DRI im
Hochofen betrachtet wird, werden zunéchst Pellets ersetzt, da diese Vorgehensweise
in der Vergangenheit gangige Praxis war [11]. In den Fallen, in denen die Gesamt-
heit der Pellets bereits durch DRI ersetzt wurde, wird anschlielend die eingesetzte
Menge an Sinter reduziert. Beim Einsatz von DRI wird als Zielwert fiir den Fe-
Gehalt im Roheisen (wpe rp) 94,5 Gew.% angenommen. Eine Riickoxidation des im
DRI enthaltenen Eisens wird vor dem Hintergrund der Ausfiihrungen in Abschnitt
2.3.2 vernachlassigt.

Ebenso wird die Zusammensetzung der Blaskohle anhand von Betriebsdaten be-
stimmt, wihrend die Kokszusammensetzung Peters und Schmole [58] entnommen
wird (vgl. Tabelle 3.3). Die Anteile an Schwefel werden vernachlassigt und hier

nicht dargestellt. Die Aschenzusammensetzungen sowie die Zusammensetzungen

Tabelle 3.3.: Zusammensetzung und untere Heizwerte von Blaskohle, Koks [58],
Erdgas und Erdol [32]

Blaskohle Koks FErdgas FErdol

Unterer Heizwert MJ/kg 31,1 28,4 40,2 40,9

C Gew% 775 885 - 88.8
H Gew.% 5,0 03 - 11,2
N Gew.% 1.2 12 - ]
0 Gew.% 6,3 02 - ;
Asche Gew.% 10,0 9.8 - -
Feuchte Gew.% 1,0 3.8 - -
CH, Vol.% ] ; 880 -

Ny Vol.% - - 12,0
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der Mollerbestandteile und der Asche des DRIs kénnen den Tabellen A.7 und A.8
im Anhang A entnommen werden. Fiir Berechnungen mit Erdgas wird ein Gas
mittleren Heizwerts gewéhlt, das vereinfachend lediglich aus Methan und Stick-
stoff besteht.

Sofern keine anderen Aussagen getroffen werden, gelten die in diesem Abschnitt
beschriebenen Annahmen und Parameter fiir alle Simulationen. Aus den vorherigen
Ausfithrungen geht hervor, dass die durchgefithrte Modellierung eine Vielzahl an
Parametern enthélt. Es kann zwischen unterschiedlichen Arten von Parametern

unterschieden werden:

- Modellparameter, welche fiir die durchzufiihrenden Untersuchungen stets un-
verdndert bleiben (z.B. Verteilung des Kokses auf die Reaktoren, Tempera-
turgrenzen)

- Anpassungsparameter zur Parametrierung des Modells, die ebenfalls unveran-
dert bleiben (zwei Gleichgewichtstemperaturen sowie der k* A-Wert der Heiz-
zone)

- Betriebsspezifische Eingangsparameter bzw. Annahmen, welche nur teilweise
und je nach Vorgabe der Simulation variieren: Heiflwindtemperatur, Heif3-
windfeuchte, Kiihlverluste, Temperatur des eingeblasenen Wasserstoffs, Zu-
sammensetzung der Blaskohle, Kohlezusammensetzung, Anteile der Moéllerbe-
standteile, Zusammensetzung der Mollerbestandteile, Menge an eingesetztem
DRI etc.

- Variable Eingangsparameter, die fiir jede Simulation angepasst werden (Koks-
und/
oder ERM-Rate)

- Die Ergebnisse einer Simulation, die als Ausgabewerte bezeichnet werden. Zu
diesen zahlen die Heiflwindmenge, die Gichtgaszusammensetzung, die Gicht-

gasmenge, die Gichtgastemperatur etc.

Eine vollsténdige Liste der Parameter ist in den Tabellen A.9 bis A.11 im Ab-
schnitt A.2 zu finden. Dabei ist zu beachten, dass manche Parameter, abhéngig
von der jeweiligen Simulation, Eingangsparameter oder Ausgabewert sein konnen.
Basierend auf den Ausgabewerten der Simulation kénnen weitere Prozessgrofien
fir die Charakterisierung des Hochofenprozesses berechnet werden: der Heizwert
des Gichtgases, die chemische Gasausnutzung fiir CO/Hs, die spezifische Energie-
zufuhr und -abgabe, der Anteil direkter Reduktion usw.



72 3. Methoden der Modellierung und Simulation

Weiterhin ist zu beachten, dass die Eingangsparameter und Ausgabewerte der
Parametrierung und Validierung aus Abschnitt 3.2 sich teilweise von denen der
Simulationen unterscheiden, welche in diesem Abschnitt erlautert werden. Wird
bspw. eine eingeblasene Menge an Wasserstoff einer bestimmten Temperatur vor-
gegeben, ist die Koksrate ein Ausgabewert. Im Zuge der Parametrierung wird diese
jedoch als Eingangsparameter verstanden. Die Ein- und Ausgabewerte der Simu-

lationen variieren also in Abhéngigkeit von der jeweiligen Vorgabe.

3.3.2 Sensitivitatsanalyse

Der Grofiteil der vorgegebenen Parameter bleibt in allen Simulationen unver-
andert. Um den Einfluss dieser Annahmen bewerten zu koénnen, wird in diesem
Abschnitt die Sensitivitat ausgewédhlter Ausgabewerte beziiglich einiger wichtiger
Parameter untersucht. Mit Hilfe der Ergebnisse einer solchen Sensitivitdtsanalyse
konnen die Resultate in den Kapiteln 4 und 5 besser eingeordnet und bewertet wer-
den. Gleichermafen ist auf diese Weise eine Uberpriifung der Modellierung durch
eine kontrollierte Verdnderung von praxisorientierten Parametern moglich.

Mit Sensitivitat sj, wird in Anlehnung an Wendelstorf [72] das Verhéltnis der
Anderung eines Ausgabewertes y; zur Anderung eines Eingabeparameters oder
Modellparameters pj bezeichnet. Dabei werden y; und p; im Rahmen dieser Ar-
beit zusatzlich mit Hilfe des jeweiligen Ausgangswerts in einem Zustand ohne eine

Verénderung jeglicher Parameter (Basis) normiert:

0y . Pro

3.21
v Y0 (3:21)

Ein Wert von s = 1 bzw. 100 % bedeutet also, dass eine relative Anderung des Pa-
rameters py, eine gleiche relative Anderung des Ausgabewerts y; bewirkt [72]. Die
folgenden Parameter p; werden als einflussreich eingestuft und daher analysiert: die
Heiwindtemperatur, die Heilwindfeuchte, der Koksanteil in der Wirbelzone, die
Kiihlverluste, der Kohlenstoffgehalt des Roheisens und die minimal erforderliche
AFT. Wie in Tabelle 3.4 dargestellt, werden diese Parameter jeweils um +10 % va-
riiert, wahrend die {ibrigen Parameter unverandert bleiben. Eine Ausnahme stellen
Vadmin Und wc rg dar. Fir diese Parameter wird prozessbedingt eine Variation im
Bereich von 2000-2300 °C bzw. 4,2-4,8 Gew.% betrachtet. Die Basis fiir die Betrach-
tung der Sensitivitdten, welche fiir die Normierung in Gleichung 3.21 genutzt wird,
bildet ein Betriebsfall mit 375 kg/tgg Koks und 120 kg/tgp Blaskohle als ERM.
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Tabelle 3.4.: Fiir die Sensitivitatsanalyse variierte Eingangsparameter und Mo-
dellparameter (py)

Parameter Einheit Basis Variation Variation in %
Heilwindtemperatur Taw °C 1200 +120 +10
Heiflwindfeuchte faw g/m3 15 +1,5 +10
Koksanteil Wirbelzone vk w % 60 +6 +10
Kiihlverluste Qxv  MJ/tgg 485 +48.5 +10
C-Gehalt im Roheisen wcre Gew.% 4,6 +0,2/-0,4 +4,3/-8,7
Minimale AFT Vad, min °C 2150 +150 +7

Die betrachteten Ausgabewerte y; sind die HeiSwindmenge, der Sauerstoffgehalt
im Heiflwind, die Koksrate, die resultierenden direkten COs-Emissionen (vgl. Ab-
schnitt 3.3.5), die Gichtgasmenge, die Gichtgastemperatur sowie der CO- und COo-
Anteil im trockenen Gichtgas (vgl. Tabelle 3.5). Die Ergebnisse der Sensitivitats-
analyse sind in den Abbildungen 3.9 bis 3.11 auf den Seiten 75 bis 77 dargestellt
und werden nachfolgend diskutiert.

Da aus der Literatur nur wenige Werte zum Vergleich herangezogen werden kon-
nen, geschieht die Bewertung der Modellantworten zum grofiten Teil qualitativ.
In Abbildung 3.9 ist der Einfluss der Parameter p; auf die Heilwindmenge und
den Sauerstoffgehalt im Heiwind abgebildet. Wie in Abbildung 3.9 ¢) zu sehen
ist, ist bspw. durch einen Anstieg der Heilwindtemperatur um 10 % keine Anrei-
cherung des Heiflwindes mit Sauerstoff mehr erforderlich bzw. eine um 10 % ge-
ringere Heiwindtemperatur bedingt eine hohere Sauerstoffanreicherung. Die An-
derung der Heilwindfeuchte hat erwartungsgeméafl einen umgekehrten Effekt, da
das Einblasen von Wasserdampf eine kiihlende Wirkung in der Wirbelzone hat.
Die Sensitivitat der Heilwindmenge in Bezug auf die Parameter Jyw und fiw ist
allerdings gering: 16 % (—10%) und 9% (4+10%) bzw. —5% (—10%) und —6 %
(+10 %). Der Einfluss der Heiwindtemperatur dyw auf die Sauerstoffanreicherung
wiederum ist deutlich héher (—86 % und —75 %), wihrend die Auswirkung der An-
derung der Heiwindfeuchte firw gering ist (8 % und 8 %). Eine Verringerung bzw.
Erhohung der Sauerstoffanreicherung als Resultat einer hoheren bzw. niedrigeren
Heilwindtemperatur entspricht den Erwartungen, da beide Mechanismen direkt
zur Regulierung der AFT beitragen. Wie aus Abbildung 3.9 b) und d) hervorgeht,

ergibt sich fiir die Heilwindmenge und den Sauerstoffgehalt bezogen auf ¥aq min
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Tabelle 3.5.: Fiir die Sensitivitdtsanalyse betrachtete Ausgabewerte (y;)

Ausgabewert Einheit Basis
HeiBwindmenge VHW m? /trg 1031
Sauerstoffgehalt im Heiflwind 0, HW Vol.% 22,7
Koksrate mK kg/trg 375
Direkte COy-Emissionen vor Ort Mo, kg/trg 1353
Gichtgasmenge (trocken) VG MO /trp 1568
Gichtgastemperatur Yaa °C 109

CO-Anteil im trockenen Gichtgas  pcogee  Vol% 21,8
COsy-Anteil im trockenen Gichtgas ¢co,ceer VolL% 22,7

eine hohe Sensitivitat: —84 % und —163 % (vgw) bzw. 107 % und 251 % (0, nw)-
Dieses Verhalten ist erwartungsgeméfl, da die Erhaltung einer hoheren Flammen-
temperatur einen grofleren Anteil an Sauerstoff erfordert, wodurch sich der Bedarf
an Heilwind reduziert.

In Abbildung 3.10 ist der Einfluss der Parameter auf die Koksrate und die CO»-
Emissionen dargestellt. Da die Koksrate mitunter der wichtigste Ausgabewert der
durchzufiithrenden Simulationen ist, ist der Einfluss der betrachteten Parameter
auf diese von besonderer Bedeutung (vgl. Abbildung 3.10 a) und b)). Die grofite
Sensititivat der Koksrate ist in Bezug auf die Heilwindtemperatur festzustellen.
Sie betragt —40 % und —40 % und das Ergebnis, eine Verringerung der Koksrate in
Folge einer hoheren Heilwindtemperatur und umgekehrt, entspricht den physika-
lischen Erwartungen. Beziiglich der vorgegebenen AFT wird fiir die Koksrate eine
Sensitivitdt von 14 % und 30 % berechnet, wiahrend der Anteil des Kokses in der
Vergasungszone den kleinsten Einfluss auf die Koksrate hat (4 % und 1 %). Fir die
Parameter faw, Qxv und were werden Sensitivitdten von 4 % und 2%, 7% und
7% sowie 15% und 16 % berechnet. Da sich die COs-Emissionen fiir die Mehrheit
der Parameter proportional zur Koksrate verhalten, wird auf die entsprechenden

Sensitivitdten nicht weiter eingegangen (vgl. Abbildung 3.10 ¢) und d)).

Es kann festgestellt werden, dass der qualitative Einfluss aller betrachteten Para-
meter den physikalischen Erwartungen entspricht. Die Sensitivitdtsanalyse zeigt,
dass insbesondere die Parameter Jpw und ¥,q min einen wesentlichen Einfluss auf

die Ergebnisse der Berechnung haben. Der Parameter vk w, welcher basierend auf
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Abbildung 3.9.: Sensitivitiatsanalyse der Ausgabewerte Heilwindmenge vgw und
Sauerstoffgehalt des Heiwinds ¢, gw: Einfluss der Parame-
ter HeiBwindtemperatur vgw, Heilwindfeuchte fiw, Koksanteil
Wirbelzone vk w, Kiihlverluste Qkv, Kohlenstoffgehalt des Roh-
eisens wc re und minimale adiabate Flammentemperatur ¥,q min

Literaturangaben gewéhlt wird und ein sehr wesentlicher Parameter der Modellie-

rung ist, hat nur einen geringen Einfluss auf die Simulationsergebnisse. Die Kor-

rektheit der Modellierung wird also durch die vorliegenden Resultate bestéatigt. Auf

Basis der Sensitivitatsanalyse konnen zuséatzlich den Simulationen zugrunde geleg-

te Annahmen besser bewertet werden. Die Simulationsergebnisse kénnen darauf

aufbauend im Hinblick auf die Heilwindmenge, den Sauerstoffanteil im Heilwind
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Abbildung 3.10.: Sensitivititsanalyse der Ausgabewerte Koksrate mg und direk-

te COq-Emissionen vor Ort mco,: Einfluss der Parameter Heif3-
windtemperatur Jgw, HeiBwindfeuchte fyw, Koksanteil Wir-
belzone vk w, Kiithlverluste Qxv, Kohlenstoffgehalt des Rohei-
sens wc re, und minimale adiabate Flammentemperatur 9,4 min

und insbesondere die Koksrate und die resultierenden COy-Emissionen umfassen-

der beurteilt werden.

Beziiglich der Ergebnisse aus Abschnitt 3.2.2 ist zu berticksichtigen, dass eine

andere Methode zur Berechnung der AFT, wie sie in Kalinowski und Kriiger [129]

zu finden ist, eine im Mittel um 1,0 % hohere Koksrate bewirken wiirde (bei einer
Sensitivitdt der Koksrate beziiglich der AFT von 30 % ergibt eine um 3,3 % hohere
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Abbildung 3.11.: Sensitivitdtsanalyse der Ausgabewerte trockene Gichtgasmen-
ge vqa tr, Gichtgastemperatur Jgg sowie CO- und COg-Anteil
im trockenen Gichtgas (pco.ca.e und ©co,ca.u): Einfluss der
Parameter Heilwindtemperatur Jyw und minimale adiabate
Flammentemperatur Jaq min

AFT eine Anderung der Koksrate von 1,0 %). In dem in diesem Abschnitt zugrun-
deliegenden Basisfall entsprache dies einer Erhohung der Koksrate um 3,7 kg /trg.
Gleichwohl kann diesbeziiglich nicht bewertet werden, welche Methode eine hohere
Genauigkeit der Berechnung der theoretischen Prozessgrofle AFT erzielt.
Aufbauend auf den beschriebenen Erkenntnissen wird der Einfluss der Heiflwind-

temperatur und der AFT auf die Menge an trockenem Gichtgas und die Gichtgas-
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temperatur sowie die Anteile an CO und COs im trockenen Gichtgas untersucht
(vgl. Abbildung 3.11). Erwartungsgemafl hat die vorgeschriebene AFT eine we-
sentliche Auswirkung auf die Gichtgasmenge, da sie auch eine starke Anderung der
Heilwindmenge bewirkt. Eine niedrigere bzw. hohere Gichtgasmenge verursacht
selbstverstandlich auch eine niedrigere bzw. hohere Gichtgastemperatur. Der Ein-
fluss der Heiflwindtemperatur ist, analog zu Abbildung 3.9 a), deutlich geringer.
Die Sensitivitdten der Gichtgasmenge bezogen auf Jpw und ¥aqmin betragen 5 %
und 1% sowie —56 % und —109 %, wihrend die der Gichtgastemperatur 35 % und
21 % (Unw) sowie —166 % und —322 % (Yad.min) betragen. Die Ergebnisse in Abbil-
dung 3.11 ¢) und d) bestatigen die qualitative Erwartung, dass eine geringere bzw.
hohere Koksrate einen geringeren bzw. hoheren CO und COs-Anteil im Gichtgas
bewirkt.

Fiir zwei der betrachteten Parameter kann abschlieBend auf Basis von Daten in
Liingen und Yagi [46] zusétzlich eine quantitative Bewertung der Sensitivitdten
durchgefiihrt werden. Darin wird eine Minderung der Koksrate um 6-10kg/tgrg
bei einer Verringerung der Heifiwindfeuchte um 10 g/m? sowie eine Abnahme der
Koksrate von 8-20kg/trg bei einer Erhohung der Heilwindtemperatur um 100 °C
angegeben (giltig fiir Ygw = 900-1350°C). Durch eine entsprechende Variation
der Parameter werden Minderungen der Koksrate von 7,1kg/trg (Verringerung
von fiyw) bzw. 13,0 kg/trg (Erhohung von dpyw) berechnet, sodass das Modell eine
sehr gute Ubereinstimmung mit den Betriebserfahrungen aus Liingen und Yagi [46]
zeigt. Die qualitative Bestatigung der Validitat der Modellantworten in Form von
Sensitivitdten kann somit teilweise durch eine quantitative Untersuchung gestiitzt

werden.

3.3.3 Vergleich mit Betriebsdaten aus der Literatur

In diesem Abschnitt soll die zuvor beschriebene Vorgehensweise bei der extrapo-
lierten Simulation iiber Betriebsdaten hinaus erprobt werden. Dazu ist ein Vergleich
mit Daten anderer Betriebszustinde eines vergleichbaren Hochofens, wie z. B. dem
Einsatz unterschiedlicher ERM, sinnvoll. Da diese nicht vorliegen, wird an dieser
Stelle auf ausgewéhlte, in der Literatur verdffentlichte Betriebsdaten zuriickgegrif-
fen. In Peters et al. [136] wurden Daten zum Betrieb des Hochofens Schwelgern 1
in Duisburg mit Blaskohle (0-200kg/tgrg), in Hartig et al. [137] zum Betrieb der
Hochoéfen A und B in Duisburg mit Erdol (0-140kg/tgrg), in Ponghis et al. [138]
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zum Betrieb des Hochofens 3 des ehemaligen Cockerill Hiittenwerks in Seraing,
Belgien, mit HRG (reformiertes Erdgas, 0-190kg/tgg) und in Agarwal et al. [139]
zum Testbetrieb eines mittlerweile stillgelegten Hochofens in Chicago, USA, mit
Erdgas veroffentlicht (0-140kg/trg). In der Literatur finden sich auch an anderen
Stellen weitere Betriebsdaten unter Einsatz verschiedener ERM, welche im Rah-
men dieser Arbeit jedoch nicht zum Vergleich herangezogen werden [140-143].

Um die Vertraulichkeit betrieblicher Daten zu wahren, sind 6ffentlich publizierte
Betriebsdaten zum Teil unvollstandig. Dies trifft ebenfalls auf die in den genannten
Publikationen enthaltenen Betriebsfélle zu. Damit dennoch vergleichende Simula-
tionen durchgefithrt werden kénnen, werden die in Abschnitt 3.3.1 beschriebenen
Annahmen sinnvoll angepasst, um den jeweiligen Betriebsdaten gerecht zu werden.
Unter diesen Umstdnden kann kein sehr detaillierter Abgleich der Eingabepara-
meter und Ausgabewerte erfolgen. Vielmehr wird in diesem Abschnitt betrachtet,
ob unter Einsatz einer vorgegebenen Art und Menge von ERM bei vergleichbaren
Rahmenbedingungen die gleiche Koksrate ermittelt wird. Dies ist von grofler Re-
levanz, da die Koksrate eine wichtige FErgebnisgrofie der Simulationen in Kapitel 4
und 5 ist. Die publizierten Daten fiir die ERM- und Koksrate (schwarze Symbole)
sowie die entsprechenden Ergebnisse der mit dem eigenen Modell durchgefiithrten
Simulationen (weifle Symbole) sind in Abbildung 3.12 dargestellt.

Fiir die Berechnung unter Einsatz von Blaskohle wird die Heilwindtemperatur
(1230°C) angepasst sowie die Kiihlverluste auf Basis des Betriebsfalls ohne Ein-
satz von Blaskohle parametriert (400 MJ/tgrg). Auerdem werden die Bestandteile
des Mollers den Angaben in Peters et al. [136] entsprechend variiert. Die tibrigen
Eingabeparameter werden nicht verandert. Im Ergebnis zeigt sich eine sehr gute
Ubereinstimmung der Koksraten fiir den Betrieb mit Blaskohle (Abbildung 3.12
(oben)). Bei den Simulationen unter Einsatz von Erdol werden basierend auf dem
Betriebsfall ohne ERM lediglich die Kiihlverluste parametriert (300 MJ/tgg), da
in Hartig et al. [137] keine weiteren Betriebsparameter genannt werden. Die Uber-
einstimmung zwischen den Simulationsergebnissen und den Betriebsdaten ist gut
(Abbildung 3.12 (oben)). Die berechnete Koksrate ist, trotz geringer Kiihlverluste,
im Mittel allerdings 4,4 % (16,2kg/trg) hoher. Der Grund dafiir kann zum einen
sein, dass die Angaben zur Koksrate in Hartig et al. [137] auf eine Schlackenmenge
von 250 kg /trg korrigiert wurden, wahrend in der Simulation eine Schlackenmenge
von im Mittel 265 kg /trg berechnet wird. Zum anderen kann diese Differenz durch
den Massenunterschied von trockenem und feuchtem Koks entstehen (3,8 % Feuch-
te). Die Angaben zu den Betriebsdaten des Einblasens von HRG in den Schacht
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Abbildung 3.12.: Vergleich von Simulationsergebnissen mit Betriebsdaten aus
der Literatur: a) Betriebsdaten fiir Betrieb mit Blaskohle aus
Peters et al. [136], b) Simulation fiir Blaskohle mit eigenem Mo-
dell, ¢) Betriebsdaten fir Betrieb mit Erdol aus Hartig et al.
[137], d) Simulation fur Erdél mit eigenem Modell, ¢) Betriebs-
daten fiir Betrieb mit HRG aus Ponghis et al. [138], f) Simula-
tion fiir HRG mit eigenem Modell, g) Betriebsdaten fir Betrieb
mit Erdgas aus Agarwal et al. [139], h) Simulation fir Erdgas
mit eigenem Modell

eines Hochofens aus Ponghis et al. [138] sind sehr umfangreich (Méllerbestandtei-
le, Zusammensetzung des HRGs, HRG-Temperatur, HeiBwindtemperatur u. v.m.),

sodass die Eingabeparameter des Modells umfangreich angepasst werden konnen.
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Das HRG entstand durch Reformierung von Erdgas und hat eine Zusammensetzung
von 71,0 Vol.% Ha,, 17,0 Vol.% CO, 3,0 Vol.% CHy, 6,5 Vol.% N, 2,5 Vol.% CO,. Im
Ergebnis zeigt sich in Abbildung 3.12 (unten) eine gute Ubereinstimmung fiir al-
le vier Betriebsfille (mittlere Abweichung von 2,4 %). Auch fiir den Testbetrieb
mit Erdgas geben die Autoren in Agarwal et al. [139] eine Vielzahl an Prozesspa-
rametern an (Mollerbestandteile, Erdgaszusammensetzung, Heiflwindtemperatur
u.v.m.). Fiir die Mehrheit der Betriebsfille wird eine sehr gute Ubereinstimmung
zwischen der Simulation und den Betriebsdaten erreicht (Abbildung 3.12 (unten)):
Fiir eine Erdgasmenge bis 113kg/tgg betrdgt die mittlere Abweichung der Koks-
rate 2,2%. Fir das Einblasen von 136kg/try Erdgas liegt die Abweichung der
Koksrate allerdings bei 16,8 % (49,0 kg /trg).

Wie bereits erwahnt, ist zu beachten, dass der Detaillierungsgrad und Umfang
publizierter Betriebsdaten von Hochofen oft zu gering ist. Im Rahmen der erlduter-
ten Betrachtung kénnen daher einige wichtige Prozessgrofien aufgrund mangelnder
Daten nicht mit einbezogen werden. Zusatzlich ist das spezifische Betriebsverhalten
jedes Hochofens anders, das u.a. die chemische Gasausnutzung wesentlich beein-
flusst. Somit steht bei dieser Betrachtung die qualitative Aussage im Vordergrund.
Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass der auf Basis von Extrapolationen
simulierte Finsatz unterschiedlicher ERM den tatsédchlichen Betriebserfahrungen

gut entspricht.

3.3.4 Betrachtete Arten von direkt reduziertem Eisen

In der vorliegenden Arbeit werden vier verschiedene Arten von DRI® beriick-
sichtigt, welche durch die etablierten Prozesse Midrex und Energiron erzeugt wer-
den und in einem Hochofen eingesetzt werden kénnen (vgl. Abschnitt 2.3): zwei
verschiedene Energiron-DRIs und ebenso zwei verschiedene Midrex-HBIs. Die ver-
schiedenen Arten werden in diesem Abschnitt anhand von Informationen aus der
Literatur definiert. AnschlieBend wird die Vorgehensweise zur Berechnung der bei
der Produktion von DRI emittierten CO9-Emissionen erldutert. Diese sind ein wich-
tiger Parameter bei der Bewertung der Reduktion von COs-Emissionen des Hoch-
ofenprozesses unter Einsatz von DRI.

Insgesamt konnen nur wenige konkrete Informationen zur Zusammensetzung und

Produktion von DRI in der Literatur gefunden werden. In Midrex Technologies [96]

6 Mit DRI werden im Rahmen dieser Arbeit alle Arten von direkt reduziertem Eisen bezeichnet,

sofern keine bestimmte DRI-Art explizit genannt ist (bspw. Energiron-DRI, Midrex-HBI).
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werden die folgenden Spannweiten fiir das Midrex-HBI angegeben: 90-94 Gew.%
Feiot, Mprr = 92-96 % und 0,5-1,5 Gew.% C. Gleichermafien nennt Morales [144]
folgende Werte fiir das Energiron-DRI: Mpgr; > 94% und 2,0-4,5 Gew.% C. Der
Autor berichtet aulerdem, dass im von Nucor Steel betriebenen Energiron-Werk
eine Metallisierung von 96 % und ein Kohlenstoffgehalt von 4,0 Gew.% C erreicht
werden. Im Rahmen dieser Arbeit werden bereits erwahnte Zahlen sowie eine bei-
spielhafte DRI-Analyse des Werks von Nucor Steel als Grundlage herangezogen
[144]. Darauf aufbauend werden in der vorliegenden Arbeit vier DRI-Arten defi-
niert. Fur das zweite Energiron-DRI wird ein niedrigerer C-Gehalt von 2,0 Gew.%
angenommen. Ebenso wird ein Midrex-HBI mit einem niedrigen und eines mit
einem hohen C-Gehalt gewéhlt (0,5 Gew.% und 2,0 Gew.%). Um eine Vergleich-
barkeit zu erreichen, wird eine gleiche Metallisierung fir alle Arten postuliert. In
Anlehnung an Chatterjee [11] wird weiterhin eine niedrigerer Anteil an Fey fir
jene DRI-Arten angenommen, die einen hohen C-Anteil enthalten. Der Anteil von
C in Form von Zementit bzw. Eisencarbid (Fe3C) wird fir alle Arten als gleich
angenommen (91 % in Anlehnung an Duarte und Becerra [92]).

In Tabelle 3.6 sind die resultierenden Zusammensetzungen der DRIs und HBIs
gezeigt; die angegebenen Abkiirzungen beziehen sich auf die verschiedenen Arten.
Die Gangart ist ein Gemisch aus SiO4, AloO3, CaO sowie MgO und wird auf Basis
einer vorliegenden Laboruntersuchung eines Energiron-DRIs gewahlt (vgl. Tabelle
A.8 im Anhang A).

Bei der Berechnung der COs-Emissionen der DRI-Produktion werden ausschlief3-
lich die direkten Emissionen berticksichtigt, welche vor Ort entstehen. Eine we-
sentliche Basis dafiir ist der Energiebedarf pro Tonne produziertem DRI (tpgy),
der tblicherweise in GJ/tprr Erdgas sowie in kWh/tprr Strom angegeben wird.
Die wissenschaftliche Literatur enthélt viele Angaben beziiglich des Erdgasver-
brauchs der beiden Prozesse: von 9,6 GJ/tprr bis 10,9 GJ/tpgry fur den Midrex-
Prozess [11, 145] sowie von 9,4 GJ/tpgrr iiber 10,2 GJ/tprr bis 10,9 GJ/tpgry fir
den Energiron-Prozess [89, 145]. Es wird ein Stromverbrauch von <120 kWh /tpg;
fir den Midrex-Prozess und <85kWh /tpgy fiir den Energiron-Prozess angegeben
[11, 89]. In Ubereinstimmung mit zuvor getroffenen Annahmen wird der Erdgas-
verbrauch der Energiron-Anlage beriicksichtigt, welche ein DRI mit 4,0 Gew.%
produziert: 10,0 GJ/tprr [146]. Dieser Energiebedarf unterscheidet sich nur um
0,1 GJ/tprr von dem Durchschnitt der in der Literatur angegebenen Zahlen. Die-

ser Wert dient als anfangliche Annahme und soll fiir die DRI-Arten mit einem
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Tabelle 3.6.: Betrachtete Arten von DRI (der Anteil des metallischen Eisens (Fe?)
enthélt das Eisen in Form von Fe3C)

Prozesstyp Energiron FEnergiron Midrex Midrex
Abkiirzung DRI4,0 DRI2,0 HBI1,5 HBIO,5
Metallisierung Mpg % 96,0 96,0 96,0 96,0
Kohlenstoff (C) Gew.% 4,0 2,0 1,5 0,5
C in Fe3C Gew.% 3,6 1,8 1,4 0,4
Fe? Gew.% 87,3 89,3 88,2 90,2
Fegot Gew.% 90,9 93,0 91,9 94,0
FeO Gew. % 4,7 4.8 4,7 4.8
Fe3C Gew.% 54,4 27,2 20,5 6,8
Gangart Gew. % 4,1 3.9 5,5 4,4

hohen C-Gehalt gelten (DRI4,0 und HBI1,5). Der Strombedarf beider Prozesse
wird unterschiedlich gewéhlt, da vor allem die Brikettierung des HBI Strom erfor-
dert. Weiterhin wird angenommen, dass der Strom emissionsfrei produziert wird
und daher bei den Berechnungen der COs-Emissionen nicht berticksichtigt wird
(vgl. Abschnitt 3.3.5). Da es keine fundierte Angabe dariiber gibt, welche Art
von Erdgas in Energiron- und Midrex-Prozessen bevorzugt genutzt wird, wird ein
Erdgas mittleren Heizwerts zugrunde gelegt (88 Vol.% CHy, unterer Heizwert von
40,2MJ /kg). Es wird dabei auBerdem angenommen, dass dieses Gas frei von an-
deren Kohlenwasserstoffen aufler Methan ist.

Weiterhin wird unterstellt, dass die DRIs mit einem hohen Gehalt an C (DRI4,0
und HBI1,5) ausschlieBlich mit Erdgas und das DRI2,0 sowie das HBIO,5 mit so viel
Wasserstoff wie moglich produziert werden. Der maximale Anteil an Wasserstoff
wird dabei in gleicher Weise fiir beide Prozesse bestimmt, wie nachfolgend erlautert
wird. In der Literatur fehlen entsprechende Informationen. An dieser Stelle sei an-
gemerkt, dass eine Produktion von DRI bzw. HBI ohne im Produkt verbleibenden
Kohlenstoft auf Basis von ausschliellich Wasserstoff ebenfalls technisch moglich ist
[8]. Diese Option wird allerdings im Rahmen dieser Arbeit nicht betrachtet, da der
Fokus auf der Untersuchung des Einflusses unterschiedlicher Kohlenstoffgehalte des
DRIs im Hinblick auf dessen Einsatz im Hochofen liegt. Ferner ist wahrscheinlich
die Produktion von DRI mit 4,0 Gew.% C auf Basis von Erdgas und Wasserstoff
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moglich. Allerdings ist auch hier nicht bekannt, bis zu welchem Wasserstoffanteil,
sodass angenommen wird, dass konservativ gesehen lediglich DRIs bzw. HBIs mit
geringem Kohlenstoffgehalt mit Wasserstoff produziert werden.

Der Wasserstoffanteil bei der Produktion héangt schliefilich von der minimalen
Menge an Kohlenstoff ab, die dem Prozess in Form von Erdgas zugefiihrt werden
muss, um den erforderlichen C-Gehalt des DRI zu erreichen. Die resultierende Dif-
ferenz zwischen dem regularen Erdgasverbrauch fiir ein DRI mit hohem C-Gehalt
(10,0 GJ/tprr) und dem Minimum an notwendigem Erdgas des DRIs mit niedri-
gem C-Gehalt wird dann in die erforderliche Menge an Wasserstoff umgerechnet.
Dies geschieht unter Beriicksichtigung von Veranderungen des Energiebedarfs der
folgenden Teilprozesse, welche die wesentlichen Vorgéange im Direktreduktionspro-
zess sind: Erdgasreformierung, Aufkohlung und Reduktion von Eisenoxiden [92].

Als erstes sinkt der Energiebedarf, wenn Erdgas mit Wasserstoff ersetzt wird,
da die Energie zur Reformierung des ausgetauschten Anteils an Erdgas nicht mehr
benétigt wird. Laut Duarte und Becerra [92] wird CH4 im Energiron-Prozess durch
zwei Reaktionen reformiert; die Anteile beider Reaktionen werden auf der Grund-

lage von Gleichgewichtsberechnungen gewihlt”:

CH, + H,0 =— CO + 3H, 4248 9kJ mol~* (3.22)
CH, + COy = 2CO +2H,  +280,6kJmol™* (3.23)

Basierend auf einem Hy/CO-Verhéltnis von 1,5, das fur den Midrex-Prozess ange-
geben wird, werden die Anteile der Gleichungen 3.22 und 3.23 in diesem Prozess
jeweils zu 50 % angenommen [88].

Zweitens wird weniger Energie fiir die Aufkohlung des Eisens benotigt, da DRI

mit einem niedrigeren C-Gehalt betrachtet wird:
3Fe + CHy = FesC+2H,  +87,5kJmol ™’ (3.24)

SchlieBlich steigt der Energiebedarf, denn im Gegensatz zur Reduktion durch CO
ist die Reduktion von Eisenoxiden durch Hs unter den herrschenden Bedingungen
endotherm. Es wird davon ausgegangen, dass nur Hamatit im Moller vorhanden

ist. Demnach werden die folgenden Reduktionsreaktionen berticksichtigt [92]:

7 Alle Reaktionsenthalpien innerhalb dieses Abschnitts beziehen sich auf 1050°C und 1bar,
um die Bedingungen des Prozesses zu beriicksichtigen. Die Standardenthalpien fiir die Be-
rechnung von Reaktionsenthalpien werden aus Pelton und Bale [147] entnommen.
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Fe,04 + 3H, = 2Fe + 3H,0 +59,6 kJ mol ™! (3.25)
Fe,O5 +3CO =— 2Fe +3C0O,  —35,5kJmol ! (3.26)

Ein gewisser Anteil des Energiebedarfs des Gesamtprozesses wird nicht durch den
Reduktionsprozess selbst benotigt, sondern fiir Nebenaggregate (Bereitstellung von
Prozesswiarme und gegebenenfalls zur Kithlung des unteren Teils des Schachtofens).
Innerhalb des Midrex-Prozesses wird Prozesswarme in einem externen Reformer er-
zeugt, wahrend im Energiron-Prozess in Abwesenheit eines separaten Reformers ein
Prozessgaserhitzer verwendet wird [11]. Fiir den Energiron-Prozess wird in Anleh-
nung an Morales [146] ein Wert von 2,5 GJ/tprr gewéhlt und als Grundlage fiir
beide Prozesse genommen. Dieser vereinfachte Ansatz wird als sinnvoll erachtet,
da beide Prozesse nach demselben Grundprinzip arbeiten und daher ein gleicher
Energiebedarf fiir Nebenaggregate angenommen werden kann.

Folglich werden die Reaktionen nach den Gleichungen 3.22 bis 3.26 nur fiir den
verbleibenden Teil des Erdgases berticksichtigt, der tatsiachlich innerhalb des Pro-
zesses verbraucht wird. Nach Abzug des Energiebedarfs fiir die Nebenaggregate
wird die notwendige Menge an Erdgas abgezogen, welche erforderlich ist, um den
gewlinschten C-Gehalt des DRIs zu erreichen (2,0 Gew.% und 0,5 Gew.%). Nach-
dem zuséatzlich die Verdnderungen des Energiebedarfs der genannten Gleichungen
berticksichtigt wurden, bleibt anschlieBend die Menge an Erdgas iibrig, die fir die
Reduktion verwendet wird. Dieser Wert wird dann in die Menge an Wasserstoff
umgerechnet, die notwendig ist, um das gleiche Reduktionspotential zu erreichen

(I mol CHy kann die gleiche Stoffmenge an Sauerstoff binden wie 4 mol Hy).

Schliellich konnen die direkten COs-Emissionen, welche bei der Produktion von
DRI emittiert werden, unter Berticksichtigung des Erdgasverbrauchs berechnet
werden: 1 mol CHy erzeugt 1 mol COy, sodass 1kg CHy 2,75 kg CO9 erzeugt (1kg
Erdgas wiederum erzeugt 2,20kg CO;). Die Ergebnisse werden in Abschnitt 5.1
prasentiert. Es wird davon ausgegangen, dass das im Energiron-Verfahren abge-
schiedene COq nicht gespeichert oder genutzt sondern stattdessen in die Atmo-
sphare abgegeben wird. Aulerdem wird angenommen, dass der Wasserstoff durch
eine alkalische Wasserelektrolyse mit regenerativ erzeugtem Strom emissionsfrei

erzeugt wird.



86 3. Methoden der Modellierung und Simulation

3.3.5 Bewertung der Ergebnisse

Eine wichtige Prozessgrofle zur Bewertung der Ergebnisse sind die resultieren-
den COs-Emissionen des Hochofenprozesses. Dazu werden die direkten Emissio-
nen vor Ort beriicksichtigt, welche durch eine vollstandige Verbrennung des tro-
ckenen Gichtgases entstehen, unabhéngig von der genauen Verwendung des Ga-
ses (Winderhitzer, Koksofen, Kraftwerk etc.). Dartiber hinaus werden die direk-
ten COo-Emissionen der DRI-Produktion berticksichtigt, wiahrend jene indirekten
Emissionen, die durch die Herstellung von Koks und Sinter, die Herstellung und
den Transport von Kohle usw. verursacht wurden, nicht einbezogen werden. Es
wird ebenfalls davon ausgegangen, dass sowohl der Strom als auch die alkalische
Wasserelektrolyse selbst emissionsfrei erzeugt werden. Dies setzt eine ausschlief3-
liche Versorgung mit regenerativ erzeugtem Strom voraus. Die spezifischen COo-
Emissionen pro Kilowattstunde des deutschen Strommixes betrugen im Jahr 2016
hingegen 527 g/kWh [148].

Die resultierenden COs-Emissionen des Prozesses werden anschliefend stets auf
Basis des gleichen Referenzfalls (375kg/trr Koks, 120kg/try Blaskohle) bewer-
tet, der typischen Betriebsbedingungen entspricht. Dieser wird durch eine Extra-
polation berechnet und basiert nicht auf Betriebsdaten. Die COy-Emissionen des
Referenzfalles betragen 1353 kg/trg.

Gleichermafen ist es wichtig, die Auswirkungen der Anderungen des Hochofen-
prozesses auf die Gesamtenergiebilanz des integrierten Hiittenwerks zu bewerten.

Dazu sind verschiedene weitere Annahmen erforderlich:

- Eine minimale Koksrate von 300kg/tgg [55, 149] sowie eine Koksrate von
498,1kg/trp (feucht) im reinen Koksbetrieb werden angenommen. Letztere
wird durch Extrapolation berechnet und entspricht einem gangigen Hochofen-
betrieb [25].

- Es wird angenommen, dass nur Gichtgas verwendet wird, um den Heilwind
zu erhitzen, und dass dafiir eine konstante Menge von 1,7 MJag/ m3HW’n erfor-
derlich ist. Die dartiber hinaus im Gichtgas enthaltene Energiemenge wird als
tiberschiissige Gichtgasenergie bezeichnet. Dieses Gichtgas wird in der Regel
in einem Kraftwerk innerhalb des Hiittenwerks fiir die Strom- und Damp-
ferzeugung genutzt oder an anderer Stelle zur Erzeugung von Prozessdampf

bzw. -warme eingesetzt.
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- Der Kaltwind tritt aufgrund der Kompressionswarme mit einer Temperatur
von 160 °C in die Winderhitzer ein [23].
- Fir die Winderhitzer wird ein thermischer Wirkungsgrad von nwg = 88%

angenommen [23], der sich wie folgt berechnet:

— hphys,HW<19HW> - }LphysyHW(].GOoC)
hchermGG + h’phys,GG

NWE (327)

- Das veranderte Gichtgas ist fiir alle Zwecke innerhalb des integrierten Hiit-
tenwerks nutzbar. Es muss dabei betont werden, dass dies in einigen Féllen
aufgrund unterschiedlicher Volumenstrome, Heizwerte, Wobbe-Indexe usw.
Veranderungen an bestehenden Gasbrennern erforderlich macht.

- Der Gichtgasverbrauch der Koksofen ist proportional zur Koksmenge.

- Der Wasserstoff kann in zusétzlichen Winderhitzern mit dem gleichen ther-
mischen Wirkungsgrad wie der Heiflwind erwérmt werden. Die Machbarkeit
dieser Option und etwaiger Alternativen muss allerdings weiter untersucht
werden.

- Es wird eine Wasserstofferzeugung durch eine alkalische Wasserelektrolyse
zugrunde gelegt (vgl. Abschnitt 2.4) und dementsprechend ein Energiebe-
darf zur Erzeugung von 5,1kWh/ m%lz’n angenommen. Dies entspricht einem
Elektrolyse-Wirkungsgrad bezogen auf den unteren Heizwert des Wasserstoffs
von 58,8 %. Dieser Wert wird in dieser Arbeit als Durchschnitt von Litera-
turdaten aus Smolinka et al. [103] (4,5-7kWh/mg, ) und Guillet und Millet
[102] (4,3-4,6kWh/m#, ) ermittelt.

Um die Auswirkungen veranderter Betriebsbedingungen auf das Energiesystem
des integrierten Hiittenwerks zu bewerten, wird in Abschnitt 4.4 der Referenzfall
(kein DRI, 375kg/tgr Koks, 120kg/tgr Blaskohle) zum Vergleich herangezogen.
In Abschnitt 5.4 wird dazu hingegen ein Basisfall (kein DRI, 300 kg/trr Koks,
203 kg/trp Blaskohle) genutzt, da diese Betriebsbedingungen die Grundlage fur
die Simulationen des Einsatzes von DRI sind. So wird hier eine bessere Vergleich-
barkeit und Einordnung der Ergebnisse erreicht als bei der Verwendung des zuvor
beschriebenen Referenzfalls.

Im Folgenden werden zur Bewertung der Simulationsergebnisse genutzte Prozess-
grofen erlautert, welche auf Basis der Ausgabewerte des Hochofenmodells ermittelt
werden. Dazu zdahlen auch bereits erlduterte Grofen: der Anteil direkter und indi-

rekter Reduktion (rp und rp, Gleichungen 2.20 und 2.21 auf Seite 22) sowie die
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chemische Gasausnutzung von CO und Hy (nco und ny,, Gleichungen 2.18 und
2.19 auf Seite 20). Die Ausnutzung von Wasserstoff im Hochofen wird iiblicher-
weise auf der Basis von Volumenanteilen des Gichtgases bewertet. Somit wird die
Feuchte von Koks und Moller bei der Berechnung von 7y, ebenfalls beriicksichtigt.
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird jedoch ein massebasierter und ebenfalls
dimensionsloser Nutzungsgrad von Wasserstoff eingefiihrt. Auf diese Weise kann
die Verwendung von Wasserstoff auf der Grundlage der im Gichtgas verbleibenden
Wasserstoffmenge ausgewertet werden, indem nur der Wasserstoff beriicksichtigt
wird, der dem Hochofen iiber das Einblasen von Wasserstoff selbst, durch das Ein-

blasen von Blaskohle sowie durch den Wasseranteil im Heilwind zugefithrt wird:

u, = 1 — < Mz, GG ) (3.28)
MH, ein + M, HW + M, BK

Das dimensionslose Ersatzverhiltnis r beschreibt die Anderung der Koksrate, die
sich aus der Verwendung einer bestimmten Menge an ERM ergibt. Der Referenzzu-
stand ist ein Betrieb ohne die Verwendung jeglicher ERM (mg = 498,1 kg/trg), der
durch Extrapolation berechnet wird und géangigen Betriebsbedingungen entspricht

[25]:
AmK

TERM = (3.29)

A MERM

Die dquivalente Brennstoffrate (kgpr /trr) ist eine gebréuchliche Prozessgrofie, um
den Brennstoffverbrauch des Hochofenprozesses mit Hilfe des Ersatzverhaltnises
zu bewerten und Betriebsbedingungen unter Einsatz unterschiedlicher ERM zu

vergleichen:

MBR = MK + TERM * MERM (3.30)

Die Elektrolyseleistung zur Erzeugung des eingeblasenem Wasserstoffs wird wie
folgt berechnet (mgrg: Nennleistung des Hochofens in tgg/h):

P ' Loy (3.31)

— m . m in - — . - —_— .
E,HQ RE H27e pH2 E 1000

Darin ist Eg der spezifische Energiebedarf der Wasserelektrolyse (kWh/mj, ).
Analog wird die erforderliche Elektrolyseleistung zur Produktion des DRIs unter
Berticksichtigung der notwendigen Menge an Wasserstoff berechnet:

1 1

p — thom - e B ——— 3.32
E,DRI MRE * ™MH, DRI H E 1000 ( )
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Auflerdem wird der spezifische Wasserstoftbedarf pro reduzierter (red) Tonne di-
rekter COg-Emissionen (kgp, /tco,red) in Bezug auf die Emissionen fiir den Refe-

renzfall (ref) eingefihrt:

mHz,ein
MH, red = (333)
Myef,COy — MCO,

Ebenso der spezifische DRI-Bedarf in Tonnen pro geminderter Tonne direkter COo-
Emissionen (tpri/tcos.red):

MDRI
MDRI,red = (3.34)
anef,002 - mC02
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4 Simulation und Analyse des
Einsatzes von Wasserstoft als

Ersatzreduktionsmittel

In diesem Kapitel wird das Einblasen von reinem Wasserstoff unterschiedlicher
Temperaturen in den Hochofen unter verschiedenen Betriebsbedingungen simuliert
und analysiert. Zu Beginn wird das Einblasen in die Formenebene im Betrieb mit
Koks sowie mit Koks und Blaskohle unter Ausgangsbedingungen, wie in Abschnitt
3.3 geschildert, betrachtet. Danach wird das Einblasen in die Formenebene unter
angepassten Betriebsbedingungen, namlich einer niedrigeren minimalen AFT und
einer geringeren Heiflwindfeuchte, untersucht, bevor anschlieBend das Einblasen
von Wasserstoff in den Schacht simuliert wird. Im Ergebnis wird der am besten
geeignete Betrieb im Hinblick auf eine effiziente Minderung der COs-Emissionen
ermittelt. Dazu wird die mogliche Emissionsminderung jeweils mit dem Referenzfall
verglichen. Abschlieend findet eine Diskussion der Auswirkung der verdnderten

Betriebsbedingungen auf die Gesamtenergiebilanz des Hochofens statt.

4.1 Einsatz in der Formenebene des Hochofens

4.1.1 Betrieb mit Wasserstoff und Koks

In diesem Abschnitt wird das Einblasen von Wasserstoff in die Formenebene eines
Hochofens untersucht. Dabei wird nur dieser als ERM eingesetzt. Der Ausgangs-
zustand umfasst einen reinen Koksbetrieb mit einer Koksrate von 498,1kg/trg.
Zuerst wird Wasserstoff bei 80°C eingeblasen (Abbildung 4.1). Bei einer kleinen
Wasserstoffmenge von 10kg/tgp kann eine signifikante Verringerung der Koksra-
te bezogen auf den reinen Koksbetrieb beobachtet werden: von 498,1kg/tgg auf
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461,7kg/trr. Eine weitere Reduktion wird beim Einblasen von von 20kg/trp er-
reicht. Da Wasserstoff jedoch eine sehr hohe spezifische Warmekapazitat
(14,3kJ/(kg K) unter Standardbedingungen) besitzt, fallt die AFT von 2230°C
auf unter 2150 °C ab. Folglich ist eine Verringerung der Heilwindmenge und eine
gleichzeitige Sauerstoffanreicherung (0,6 Vol.%) erforderlich. Wenn die Einblasrate
auf 30 kg/trrp angehoben wird, ist ein hoherer Sauerstoffgehalt des Heiflwindes er-
forderlich (3,5 Vol.%). Dies ist dquivalent zu 278,7kg/trr Sauerstoff im Vergleich
zu 257,5 kg /try bei 20 kg/try Wasserstoff. So wird beim Einblasen von 30kg/trg
Wasserstoff mehr Koks verbrannt als bei der Nutzung von 5 kg /tgg, um den thermi-
schen Zustand des Hochofens zu erhalten. Offensichtlich ist das Einblasen von Was-
serstoff bei hoheren Temperaturen vorteilhaft, um die erforderliche minimale AFT
zu gewahrleisten. Daher werden zusatzlich Temperaturen v, von 500 °C, 1000 °C
und 1200 °C betrachtet. Wie aus Abbildung 4.1 hervorgeht, ist die Reduktion der
Koksrate bei allen Einblastemperaturen nahezu gleich, wenn die Wasserstoffmenge
lediglich 5kg/tgg betragt. Bei grofieren Wasserstoffmengen werden jedoch bessere
Ergebnisse fiir hohere Einblastemperaturen erzielt. Wasserstoff fungiert dabei nicht
nur als Reduktionsmittel, sondern auch als Wérmelieferant. Beispielsweise kann
bei einer Einblastemperatur von 1200 °C weniger Koks pro eingeblasener Menge an
Wasserstoff eingespart werden, wenn die eingeblasene Menge mehr als 30 kg /trg be-

tragt, wie durch die abnehmende Steigung des entsprechenden Graphen ersichtlich
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Abbildung 4.1.: Koksrate fiir das Einblasen von Wasserstoff unterschiedlicher
Temperaturen ¢y, in die Formenebene unter Ausgangsbedin-
gungen [21]
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ist. Dies zeigt, dass eine hohere Einblasrate eine zunehmende Menge an zusétzli-
chem Sauerstoff erfordert, um die vorgeschriebene AFT zu erhalten. Gleichzeitig
nimmt die Heilwindmenge ab. Bei einer Wasserstoffmenge von 40 kg/tgr werden
bspw. 41,1 kg /trg Sauerstoff zugegeben, wihrend bei 50 kg /tgr Wasserstoff bereits
76,1 kg/tre Sauerstoff benotigt werden (e, = 1200°C). Diese Sauerstoffmengen
entsprechen 24,0 Vol.% von 784 mfyy , bzw. 27,5 Vol.% von 681 miy, ,,. Aufgrund
der niedrigeren Heilwindmenge gelangt gleichzeitig weniger sensible Warme in den
oberen Teil des Hochofens, weshalb diese bei hohen Mengen an Wasserstoft durch
Koks erzeugt werden muss.

Ein guter Weg, dies zu veranschaulichen, ist das Ersatzverhaltnis r (vgl. Glei-
chung 3.29 auf Seite 88), das hier Werte von 0,86 bis 5,49 erreicht (Abbildung 4.2).
Dieses Verhaltnis variiert nur geringfiigig fiir unterschiedliche Einblastemperaturen
bei kleinen Wasserstoffmengen von 5 kg /tgrg, wihrend zunehmende Einblasmengen
abnehmende Ersatzverhaltnisse bewirken. Der hochste Wert wird erreicht, wenn
5kg/trr Wasserstoff bei 1200 °C eingeblasen werden. Somit liefern niedrige Ein-
blasmengen spezifisch betrachtet die besten Ergebnisse, um die Koksrate zu redu-
zieren.

Erganzend soll an dieser Stelle erwéahnt werden, dass mit der Produktion von 10 kg
Wasserstoft durch eine Wasserelektrolyse gleichzeitig die Erzeugung von 80 kg Sau-
erstoff einhergeht. Dies bedeutet, dafl die erforderlichen Mengen an Sauerstoff ohne

die Notwendigkeit einer Luftzerlegungsanlage bereitgestellt werden konnten.
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Abbildung 4.2.: Ersatzverhéltnis » von Wasserstoff fiir unterschiedliche Einblas-
temperaturen Ve, [21]
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Angesichts der bisherigen Ergebnisse basieren die folgenden Erlauterungen auf
Berechnungen mit einer Einblastemperatur von 1200 °C. Es ist zu beobachten, dass
hohere Mengen an Wasserstoff stark zunehmende Wasserstoffanteile im Gichtgas
verursachen (Abbildung 4.3). Folglich steigt der Heizwert des trockenen Gicht-
gases in ahnlicher Weise an. Zum Beispiel erzeugt das Einblasen von nur 10kg
Wasserstoff einen Heizwert von 2297 kJ/kg, welcher 7,0 % hoher ist als der Heiz-
wert eines reinen Koksbetriebs. Eine Wasserstoffmenge von 7,4kg/trr (5,3 Vol.%
des trockenen Gichtgases) verldsst den Hochofen dabei unverbraucht, wie in Abbil-
dung 4.4 dargestellt ist (3,4 kg/trg und 2,3 Vol.% im reinen Koksbetrieb). Innerhalb
des betrachteten Bereichs des Wasserstoffeinsatzes steigt der Anteil an Wasserstoff
im trockenen Gichtgas auf bis zu 32,4 Vol.% an (60 kg/trg Wasserstoff). Diese Er-
gebnisse veranschaulichen thermodynamische Limitierungen bei der Verwendung
von Wasserstoff als ERM: Dieser wird nur teilweise fiir die Reduktion der Eisen-
oxide verbraucht, weil Einschrankungen durch zum einen das Gleichgewicht des
Eisen-Sauerstoff-Wasserstoff-Systems (vgl. Abbildung 2.6 auf Seite 20) sowie zum
anderen durch die homogene Wassergasreaktion existieren (vgl. Gleichung 2.17 auf
Seite 19). Nogami et al. [20] beschrieben letzteren Effekt sehr genau: Die Wassergas-
reaktion kann im Hochofen je nach Temperatur und Gaszusammensetzung in beide
Richtungen ablaufen: Oberhalb von etwa 1000 °C lauft die Reaktion nach links ab
und CO und H5O werden erzeugt; unterhalb dieser Temperatur im oberen Teil des

Ofens lauft sie hingegen nach rechts ab und Hy und CO4 werden generiert [20]. In

8000 T T T T 40
- @- Heizwert (Jein = 1200°C)

7000 |- —— H>-Anteil ('19ein = IQOOOC) 50
50 - 30 733
=< 6000 | =
2 ~
= 3
+ 5000 - 4120 <
s =)
@) <
g g
g 4000 |- %
110 =
3000 | =

2000 | | | | | | 0

0 10 20 30 40 50 60 70

Wasserstoffmenge / kg/trp

Abbildung 4.3.: Unterer Heizwert und Wasserstoffanteil im trockenen Gichtgas
bei Yein, = 1200°C [21]
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diesem Zusammenhang beschreibt Bernasowski [150] in Ubereinstimmung mit den
Ausfithrungen in Abschnitt 2.2.3 ergdnzend, dass Wiistit oberhalb von 1000 °C mit-
tels direkter Reduktion (via Boudouard- oder heterogener Wassergasreaktion) und
unterhalb lediglich mittels indirekter Reduktion reduziert wird. Diese Effekte wer-
den durch die vorliegenden Berechnungen bestétigt. Der eingeblasene Wasserstoff
wird nicht verwendet, um Wistit innerhalb des Reaktors bei 1332 °C zu reduzieren;
stattdessen wird Wasserstoff nur bei 949 °C verbraucht nachdem der zur Verfiigung
stehende Kohlenstoff aufgebraucht ist. Gleichzeitig wird der Wasserstoff teilweise
durch die Wassergasreaktion regeneriert. In Abbildung 4.4 ist der daraus resultie-
rende Wasserstoffnutzungsgrad wuy, als Funktion der eingesetzten Wasserstoffmenge
dargestellt (vgl. Gleichung 3.28 auf Seite 88). Die Wasserstoffausnutzung variiert
zwischen 30,1 % und 43,9 %, wobei der hochste Wert bei einer eingeblasenen Was-
serstoffmenge von 27,5 kg /trg erreicht wird. In diesem Betriebspunkt betragt das
molare Verhéltnis von Hs zu CO im Reduktionsgas der Wirbelzone 0,83. Dieses
Verhéltnis steigt von 0,17 fir 5kg/trg Wasserstoff auf 1,79, wenn 60 kg/tgr Was-
serstoff eingeblasen werden. Bei niedrigeren Einblastemperaturen wird die beste
Ausnutzung des Wasserstoffs fiir geringfiigig kleinere Molverhéltnisse von 0,7 bis
0,8 erreicht. Das Wasserstoffeinblasen ist aulerdem natiirlich von steigenden Men-
gen an Wasserdampf im Gichtgas begleitet: 3,8 Vol.% bei 5 kg/trg Wasserstoff im
Vergleich zu 16,2 Vol.% (60 kg/tre Wasserstoff).
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Abbildung 4.4.: Massebasierter Nutzungsgrad von eingeblasenem Wasserstoff so-
wie Wasserstoffmenge im Gichtgas bei Jq, = 1200°C [21]
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Schliellich sind die resultierenden COs-Emissionen, die im Hochofen beim Einbla-
sen von Wasserstoff erzeugt werden, in Abbildung 4.5 fiir die Einblastemperaturen
1000°C und 1200 °C gezeigt. Wie bereits erwidhnt, wird bei der Berechnung der
Emissionen eine vollstdndige Verbrennung des Gichtgases zugrunde gelegt.

Die COs-Emissionen mco, konnen durch Erhohung der Wasserstoffzufuhr ei-
ner Temperatur von 1200°C auf 60kg/tgg kontinuierlich von 1404 kg/tgrg auf
984 kg /trp gesenkt werden. Zielfiihrend ist es dabei, den effizientesten Betrieb im
Hinblick auf den Wasserstoffverbrauch zu erméglichen. Dies kann durch den spezifi-
schen Wasserstoffbedart pro vermiedener Tonne direkt emittierter COs-Emissionen
M1, red bestimmt werden (vgl. Gleichung 3.33 auf Seite 89). Das Minimum von
95,0 kg/tco,rea Wird erreicht, wenn 27,5 kg/try Wasserstoff eingeblasen werden.
Dieser Betriebspunkt ist gleichzeitig derjenige mit der hochsten Wasserstoffausnut-
zung (Abbildung 4.4). Relativ zum Referenzfall mit 120 kg/trr Blaskohle werden
die Emissionen um 21,4 % bzw. 289,1 kg /trg reduziert. Dadurch wird eine jahrliche
Reduktion von 0,633 Mt COs — eq/a fir einen mittelgroen Hochofen einer Nenn-
leistung von 6000 tgg/24h erreicht. Die entsprechende Elektrolyseleistung Pg wird
zu 394,0 MW berechnet (vgl. Gleichung 3.31 auf Seite 88). In Ubereinstimmung

mit den Literaturwerten wird dabei eine Systemeffizienz der Wasserelektrolyse von
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Abbildung 4.5.: Direkte COs-Emissionen vor Ort sowie spezifischer Wasserstoft-
bedarf bei ¥, = 1000 °C und J¢;, = 1200 °C
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58,8 % angenommen. Dieser Wert ist dquivalent zu 5,1 kWh/ m%%n und man erhalt

einen Energiebedarf fiir die Wasserstofferzeugung von 5,68 GJ/tgrg.

Analog koénnen die COo-Emissionen durch das Einblasen von Wasserstoff bei
1000 °C gesenkt werden. Wie allerdings aus Abbildung 4.1 deutlich wird, ist die
Minderung der Koksrate durch das Einblasen von Wasserstoff dieser Temperatur
begrenzt. Wird mehr Wasserstoff als 30kg/tgp eingesetzt, steigt die erforderli-
che Koksrate wieder geringfiigig an. Gleichermaflen ist die Abnahme der Emissio-
nen begrenzt: Sie konnen von 1404 kg /trg auf lediglich 1089 kg /trg reduziert wer-
den (vgl. Abbildung 4.5). Das Minimum des spezifischen Wasserstoffverbrauchs
von 100,8kg/tco,rea Wird bei einem Einsatz von 25kg/try Wasserstoff erreicht.
Fiir diesen Betriebspunkt wird eine Verringerung der Emissionen um 18,3 % bzw.
248 0kg/tgrp relativ zum Referenzfall ermittelt, wiahrend eine Elektrolyseleistung
von 358,1 MW erforderlich ist, um die Emissionen um 0,543 Mt COs — eq/a zu sen-
ken. Aus Abbildung 4.5 ist weiterhin ersichtlich, dass der spezifische Wasserstoffver-
brauch beim Einblasen mit 1000 °C und einem Einsatz im Bereich von 5-30 kg/tgrg
im Mittel 7,2kg/tco,red bzw. 7,0 % hoher ist als beim Einblasen mit 1200 °C.

Beim Einblasen von Wasserstoff mit 80 °C kénnen die COs-Emissionen lediglich
auf 1247 9kg/trp reduziert werden (20kg/trr Wasserstoff). Dementsprechend ist
der spezifische Wasserstoffverbrauch bei dieser Einblastemperatur deutlich héher
als bei den zuvor genannten Ergebnissen und ist daher nicht in Abbildung 4.5 ent-
halten. Der geringste Wert von 158,9kg/tco,red wird fiir eine Wasserstoffmenge
von 10kg/trp berechnet und ist 58,1kg/tco,rea grofer als fiur eine Temperatur
von 1000 °C.

Einige charakteristische Prozessgrofien der ermittelten optimalen Betriebsfaille
unter Einsatz von Wasserstoff und des Referenzfalles sind in Tabelle 4.1 aufge-
fithrt. Bemerkenswert ist, dass der Betrieb mit Wasserstoffeinblasung zu einem
verdnderten Gichtgas fithrt. Die unterschiedliche Zusammensetzung, die sich aus
einem erhohten Wasserstoffanteil ergibt, fithrt nicht nur zu einem hoheren Heiz-
wert, sondern auch zu einer geringeren Dichte. Dariiber hinaus ist der Volumen-
strom kleiner als fiir den Referenzfall. Somit kann dieses verédnderte Gichtgas wah-
rend der Wasserstoffnutzung die Anpassung einiger nachgeschalteter Anlagen, wie
bspw. Gasbrenner, erfordern. Idealerweise kann die zuséatzliche chemische Ener-
gie des Gichtgases verwendet werden, um den Wasserstoff vor dem Einblasen zu

erhitzen. Dieser Punkt wird in spédteren Abschnitten adressiert.
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Interessanterweise liegen die ermittelten optimalen Wasserstoffmengen von
281 mj}, ,, (1000°C) und 309 my, , (1200 °C) nahe der oberen Grenze von 300 mg;, ,,
welche von Desai et al. [151] fiir eine Einblastemperatur von 1000 °C ermittelt wur-

de. Die Werte sind jedoch nur bedingt vergleichbar, da die Autoren das Einblasen

Tabelle 4.1.: Optimale Betriebsfélle unter Einsatz von Wasserstoff und Ausgangs-
bedingungen bei Yei, = 80 °C, ¥ein = 1000 °C und i, = 1200 °C im
Vergleich zum Referenzfall mit 120 kg /trg Blaskohle

Blaskohle H, Hs H,

Beschreibung - Referenz  Hy-1 Hs-2 H--3
Einblastemperatur °C 80 80 1000 1200
Menge an ERM kg /tre 120,0 10,0 25,0 27,5
Koksrate kg /trE 375,0 461,7 402,9  389,8
Ersatzverhéltnis kgk /kgrrM 1,03 3,62 3,81 3,94
COy-Emissionen vor Ort kg /tre 1352,3  1289,3 1104,3 1063,2
Relative Emissionsminderung % - 4.7 18,3 21,4
Spez. Wasserstoffbedarf kg /tcoy.red - 158,9 100,8 95,0
Leistung Elektrolyseur MW - 143,3  358,1 394,0
Stromverbrauch Elektrolyseur GJ/trg - 2,06 5,16 5,67
Heizwert tr. Gichtgas kJ/kg 22978 22950 2763,6 2864,9
Adiabate Flammentemperatur °C 2150,0  2233,8 2150,0 2150,0
Sauerstoffgehalt HeiBwind Vol.% 22,7 21,0 21,1 21,1
Tr. Heilwind m? 1036,0  1080,6 943,9 905,9
Heiflwindfeuchte g/miny 15 15 15 15
CO-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 21,8 19,9 17,8 174
COo-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 22.7 21,2 20,1 20,0
Ho-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 3,7 5,3 114 12,6
No-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 51,8 53,6 50,7 50,0
Tr. Gichtgas m? 1566,9  1620,1 1500,2 1461,6
Gichtgasdichte kg/m? 1,35 1,32 1,24 1,23
Gichtgastemperatur °C 108,5 105,2  105,6  103,1
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eines HRG aus einer Gichtgasrezirkulation und einer Kohlevergasung untersuch-
ten. Dariiber hinaus liegt die AFT in ihren Berechnungen bei 2100 °C. Dennoch
scheint der Einfluss von Wasserstoff auf den thermischen Zustand des Hochofens
eine dhnliche Groflenordnung zu haben.

Um die vorliegenden Ergebnisse weiter einzuordnen, werden sie mit einem Hoch-
ofenbetrieb mit Erdgas als ERM verglichen, welches ein sehr wasserstoffreicher
Energietrager ist. Wahrend Erdgas als ERM in Europa nicht weit verbreitet ist,
wird es in vielen Hochéfen in Nordamerika eingesetzt. Wie zuvor erlautert, reichen
typische Einblasraten von 30 kg/tgp bis zu maximal 155 kg/tgrg [25]. Fiir eine Erd-
gaszusammensetzung wie in Tabelle 3.3 auf Seite 70 angegeben (81 Gew.% CHy),
entsprechen die Mengen 6,1 kg/tgrg bzw. 31kg/trg Wasserstoff. Auf diese Weise
arbeiten Hochofen unter Erdgaseinsatz mit vergleichbaren Mengen an Wasserstoff
wie die zuvor ermittelten Betriebspunkte mit Wasserstoffeinsatz. Die Verwendung
von reinem Wasserstoff kann vor diesem Hintergrund als eine realisierbare Option

zur Reduktion der CO,-Emissionen angesehen werden.

4.1.2 Einfluss der adiabaten Flammentemperatur

Fir die Simulationen im vorherigen Abschnitt wird eine minimale AFT von
2150°C als Durchschnitt tiblicher Betriebsdaten gewéhlt (vgl. Abschnitt 3.3.1).
Nichtsdestotrotz konnen Hochofen mit AFTs nahe bei oder, beim Einsatz von Erd-
gas, sogar unterhalb von 2000 °C betrieben werden, wie bspw. aus Agarwal et al.
[139] hervorgeht. Daher ist es sinnvoll, die Auswirkung der minimalen Flammen-
temperatur auf die direkten COo-Emissionen des Prozesses bei unterschiedlichen
Betriebsbedingungen zu untersuchen, wie es in dhnlicher Form in Abschnitt 3.3.2
anhand einer Sensitivitdtsanalyse getan wird. Es ist zu beachten, dass die Berech-
nungen im vorliegenden Abschnitt darauf abzielen, zu klaren, inwiefern die An-
nahme einer bestimmten AFT mit einer Unsicherheit behaftet ist. Dennoch wird
auf der Grundlage vorhandener Literaturwerte mit einer AFT von 2150°C eine

begriindete Annahme getroffen.

Zu dem genannten Zweck wird das Einblasen von Wasserstoft einer Temperatur
von 1200°C bei verschiedenen minimalen AFTs von +5 %, 2043 °C und 2258 °C,
simuliert, wahrend keine anderen Randbedingungen geandert werden. Die resultie-
rende Auswirkung auf die Koksrate ist in Abbildung 4.6 dargestellt. Wie erwartet,

bendtigen niedrigere Flammentemperaturen eine geringere Anreicherung des Heif3-
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windes mit Sauerstoff, um den thermischen Zustand des Hochofens aufrechtzuer-
halten. Folglich kann mehr Koks bei hohen Wasserstoffmengen eingespart werden.
Die Koksrate variiert bspw. von 368,6 kg/trr (2043 °C) bis 390,7 kg /trg (2258 °C)
beim Einblasen von 40kg/trg Wasserstoff. Allerdings dndert sie sich nicht signi-
fikant fiir geringe Mengen an Wasserstoff in Abhéngigkeit von der erforderlichen
AFT, was mit den bisherigen Ergebnissen iibereinstimmt. Eine minimale AFT
von 2043 °C bewirkt eine Koksrate von 416,5kg/trg bei einer Wasserstoffmenge
von 20kg/try, wahrend eine AFT von 2258°C eine Koksrate von 419,2kg/trg
bedingt. Dementsprechend ist das Ersatzverhaltnis bei einer unteren Grenze fiir
die AFT von 2258 °C nur geringfiigig kleiner als beim Betrieb mit 2150 °C (3,93
und 4,06). Demgegenitiber ermoglicht eine AFT von 2043 °C eine hohere spezifische
Koksreduktion, wenn 40kg/tgr Wasserstoff eingeblasen werden. Das Ersatzver-
héltnis unterscheidet sich gegeniiber dem Betrieb mit 2150 °C (3,23 und 2,96). Die
entsprechenden Koksraten betragen 368,6 kg/trg bzw. 379,4 kg /trg.

Insgesamt ist eine niedrigere minimale AFT fiir die Minderung von COy-Emis-
sionen von Vorteil (vgl. Abbildung 4.7). So lassen sich die Emissionen bei einer
eingeblasenen Menge von 40 kg /tgy und 2043 °C auf 994,4 kg /tgp reduzieren, wéh-
rend bei einer AFT von 2150 °C Emissionen von 1027,5 kg /tgp erreicht werden. In
Tabelle 4.2 sind die Ergebnisse der Reduktion der COs-Emissionen bei verschie-
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Abbildung 4.6.: Koksrate beim Einblasen von Wasserstoff bei ¥, = 1200°C
und verschiedenen minimalen adiabaten Flammentemperaturen

79ad,min [21]
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denen AFTs zusammengefasst. Basierend auf dem niedrigsten Wasserstoffbedarf
pro geminderter Tonne werden die optimalen Betriebsbedingungen fiir jede AFT
ermittelt. Somit andert sich die zugefithrte Menge an Wasserstoff in Abhangigkeit
vom thermischen Zustand des Hochofens und damit auch die potentielle Redukti-
on der CO9-Emissionen, welche von 14,5 % bis 23,5 % in Relation zum Referenzfall
variiert. Eine niedrigere AFT ist in dieser Hinsicht vorteilhaft, da die potentielle
Reduktion der Emissionen bei hohen AFTs geringer ist. Die diskutierten Ergebnis-
se sind fiir den Wasserstoffeinsatz im Hochofen von Bedeutung und werden daher
bei der Auswahl weiterer zu untersuchender Betriebsfélle berticksichtigt (vgl. Ab-
schnitt 4.2).
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Abbildung 4.7.: Direkte COs-Emissionen vor Ort beim Einblasen von Wasser-
stoff bei ¥4, = 1200 °C und verschiedenen minimalen adiabaten
Flammentemperaturen 9,q min [21]
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Tabelle 4.2.: Vergleich des Reduktionspotentials der COs-Emissionen (absolut
und relativ) bei verschiedenen minimalen adiabaten Flammentem-
peraturen Y,d min

Vadmin / °C
2043 2150 2258
Optimale Wasserstoffmenge kg /trE 30,0 27,5 20,0
Spezifischer Wasserstofftbedarf kg/tcosrea 94,4 95,0 101,8
Absolute Reduktion COs-Emissionen keg/trg  317,8 289,1 196,4
Relative Reduktion COs-Emissionen % 235 21,4 145

4.1.3 Betrieb mit Wasserstoff, Koks und Blaskohle

Ahnlich zu dem vorherigen Vorgehen wird in diesem Abschnitt das kombinierte
Einblasen von Wasserstoff und Blaskohle in die Formenebene eines Hochofens be-
trachtet. Fiir diese Simulationen werden die gleichen Randbedingungen wie bisher
gewahlt. Zusatzlich wird die Temperatur des eingeblasenen Wasserstoffs konstant
auf 1200 °C eingestellt und es wird das Einblasen zunehmender Mengen an Was-
serstoff zusammen mit 60 kg/tgr und 120 kg/trg Blaskohle betrachtet.

Die resultierenden Ersatzverhéltnisse r sind in Abbildung 4.8 dargestellt. Die an-
gegebenen Werte umfassen den kombinierten Austausch von Koks durch Blaskohle
und Wasserstoff. Es ist zu sehen, dass je hoher die eingeblasene Menge an Blaskohle
ist, desto geringer ist das kombinierte Ersatzverhaltnis. Der beste Wert fir r wird
mit 30kg/trey Wasserstoff und 60 kg/trg Blaskohle erreicht: 1,84. Im Hinblick auf
die spezifische Reduktion der Koksrate durch Wasserstoff sind also geringe Mengen
an Blaskohle vorteilhafter. Dies liegt daran, dass je mehr Blaskohle verwendet wird,
desto mehr zusétzlicher Sauerstoff wird bendtigt, um die AFT aufrechtzuerhalten,
und desto weniger Warme wird durch den Heilwind bereitgestellt und umso we-
niger Koks kann eingespart werden. Wie in Abbildung 4.8 gezeigt ist, wird ohne
Einblasen von Wasserstoff ein r von 1,14 fiir 60 kg/tgg Blaskohle im Vergleich zu
1,03 bei Verwendung von 120 kg/trg erreicht. Aus dieser Abbildung geht weiterhin
hervor, dass im Gegensatz zu einem Betrieb, bei dem nur Wasserstoff eingeblasen
wird (vgl. Abbildung 4.2 auf Seite 93), niedrige Mengen in Kombination mit Blas-

kohle keine hohen Ersatzverhiltnisse erzielen. Der Vorteil von hohen AFTs beim
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Abbildung 4.8.: Ersatzverhéltnis beim Einsatz von Wasserstoff (e, = 1200 °C)
kombiniert mit Blaskohle [21]

Betrieb mit geringen Mengen an ERM wird durch Einblasen von Blaskohle ge-
mindert. Im Gegensatz zu vorherigen Ergebnissen verlaufen die Ersatzverhaltnis-
und Nutzungsgradkurven dhnlich zueinander (vgl. Abbildungen 4.8 und 4.9). Die
Ausnutzung von Wasserstoff ist beim Einblasen von 30kg/tgg am hochsten, wo-
bei eine groflere Menge an Blaskohle zu besseren Werten fiihrt. Dies ist darauf

zuriickzufiihren, dass durch eine groflere Blaskohlemenge auch mehr Wasserstoff
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Abbildung 4.9.: Massebasierter Nutzungsgrad von Wasserstoff (¥, = 1200 °C)
bei gleichzeitigem Einblasen von Blaskohle [21]
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zugefiihrt wird und sich somit das Gleichgewicht der homogenen Wassergasreakti-
on verschiebt und weniger Wasserdampf zu Wasserstoff regeneriert wird.

Die resultierenden COy-Emissionen fiur die beiden Falle mit Blaskohle sowie den
reinen Wasserstoffbetrieb sind in Abbildung 4.10 dargestellt. Bei Nutzung von Was-
serstoffmengen von 30kg/trg oder weniger ist die Abnahme der Emissionen na-
hezu gleich fir den Betrieb mit und ohne Blaskohle. Im Fall von 30kg/tgrg z. B.
fithrt der reine Wasserstoffbetrieb zu Emissionen von 1050,2kg/tgy im Vergleich
zu 1055,9kg/tre (120kg/trr Blaskohle). Offensichtlich gleicht die bessere Wasser-
stoffausnutzung die durch den thermischen Zustand des Hochofens gegebene Limi-
tierung aus. Bei grofleren Mengen an Wasserstoff ist die mogliche COs-Reduktion
bei gleichzeitigem Einsatz von Blaskohle hoher. Es sei darauf hingewiesen, dass die
Koksrate bei einer Blaskohlemenge von 120 kg/trg und einer Wasserstoffmenge von
25kg/trp oder mehr unter 300 kg/trg sinkt. Allerdings wird der niedrigste Was-
serstoffbedarf pro geminderter Tonne COy im kombinierten Betrieb bei 10 kg/trg
(60kg/trp Blaskohle) erreicht, namlich 97,3kg/tco, rea. Dieses Optimum ist ho-
her als der im vorherigen Abschnitt gefundene optimale Wert (42,5%). Bei gro-
Beren Mengen an Wasserstoff steigt der erreichbare spezifische Wasserstoffbedarf
(98,3 kg/tco,red fiir 30kg/trE), sodass ein Betrieb mit geringen Mengen plausibel
erscheint. Die COs-Emissionen kénnen im Betriebsfall mit dem geringsten spezifi-
schen Wasserstoffbedarf um 7,5% gegeniiber dem eingefithrten Referenzfall redu-

ziert werden.
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Abbildung 4.10.: Direkte COs-Emissionen vor Ort beim Einblasen von Wasser-
stoff und Blaskohle [21]
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Zusammenfassend lasst sich feststellen, dass Wasserstoff bei gleichzeitigem Ein-
blasen von Blaskohle erheblich dazu beitragen kann, das kombinierte Ersatzver-
héltnis zu erhohen. Auf diese Weise konnen niedrige Koksraten erreicht werden.
Allerdings ist diese Betriebsweise weniger vorteilhaft im Hinblick auf den Wasser-

stofftbedarf pro geminderten COs-Emissionen als ein reiner Wasserstoftbetrieb.

4.2 Einsatz in der Formenebene unter

angepassten Betriebsbedingungen

Aus den Ergebnissen in den Abschnitten 3.3.2 und 4.1.2 wird deutlich, dass
die vorgegebene minimale AFT einen groflien Einfluss auf die erforderliche Menge
an Reduktionsmitteln und somit die COs-Emissionen des Hochofenprozesses hat.
Hochofen, in denen Erdgas als ERM zum Einsatz kommt, werden jedoch oft mit
deutlich niedrigeren AFTs als 2150 °C betrieben. So werden in Agarwal et al. [139]
bspw. Flammentemperaturen von 1704 °C bei 113 kg/trg Erdgas und 323 kg/trg
Koks sowie von 2016 °C bei 45 kg/tgg und 395 kg /trg genannt. Die dem Hochofen
auf diese Weise zugefithrten Wasserstoffmengen, namlich 23 kg/tgrp und 9kg/trg,
sind dhnlich hoch, wie die in den vorherigen Abschnitten ermittelten optimalen
Mengen. Fir die folgenden Simulationen wird eine AFT von mindestens 1900 °C
als Mittelweg zwischen den Angaben in Agarwal et al. [139] und der vorherigen An-
nahme gewéahlt (2150 °C). Die Heiwindfeuchte wird analog und ebenfalls auf Basis
der genannten Publikation von 15 auf 5g/ m3HW7n reduziert, solange die AFT den
oberen Grenzwert von 2300 °C nicht tberschreitet (vgl. Abschnitt 3.3.1), wéhrend
die tibrigen Annahmen unverdandert bleiben. Ferner wird lediglich der Betrieb mit
Wasserstoff und Koks unter angepassten Betriebsbedingungen untersucht, da ein
Betrieb mit Blaskohle hohe AFTs erfordert und durch einen gleichzeitigen Einsatz
von Wasserstoff und Blaskohle als ERM keine Verbesserung im Hinblick auf die
Effizienz der Emissionsminderung erreicht wird (vgl. Abschnitt 4.1.3).

Die Berechnungen werden fiir das Einblasen von Wasserstoff bei Temperaturen
von 80°C, 1000 °C und 1200 °C durchgefiihrt und mit vorherigen Ergebnissen bei
Ausgangsbedingungen aus Abschnitt 4.1.1 verglichen. Die resultierenden Koks-
raten sind in Abbildung 4.11 dargestellt. Erwartungsgeméfi kann bei angepass-
ten Betriebsbedingungen fiir alle Einblastemperaturen eine hohere Minderung der
Koksrate erreicht werden. Die Differenz der zuvor ermittelten zur hier berechneten
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Abbildung 4.11.: Koksrate fir das Einblasen von Wasserstoff (e, = 80°C,
Vein = 1000°C und e, = 1200 °C) unter a) Ausgangsbedin-
gungen und b) angepassten Betriebsbedingungen

Koksrate nimmt auflerdem mit steigender Wasserstoffzufuhr zu. Dieser Effekt ist
zu erwarten, da der Einfluss auf den thermischen Zustand des Hochofens und den
Erhalt der AFT mit zunehmender Wasserstoffmenge grofier wird. Somit ist der Vor-
teil einer niedrigeren minimalen AFT bei hoheren Einblasmengen von Wasserstoff
grofler. So ist die Koksrate durch die angepassten Betriebsbedingungen beim Ein-
blasen von 30 kg/try Wasserstoff bei 80 °C um 46,5 kg/tgg und beim Einblasen von
40 kg /trg bei 1000 °C um 36,3 kg/trg geringer als zuvor. Fir diese Wasserstoffmen-
ge ist die Koksrate bei 1200 °C und Ausgangsbedingungen um 30,9 kg /tgrg hoher. Je
niedriger die Einblastemperatur, desto grofler ist der Vorteil durch eine niedrigere
minimale AFT bei Wasserstoffmengen bis 40 kg /trg. Mit Wasserstofftemperaturen
von 1000 °C und 1200 °C kann die Koksrate bei angepassten Betriebsbedingungen
und eingeblasenen Mengen von bis zu 60 kg/tgrg sukzessive gesenkt werden, wah-
rend sie bei 80 °C und Wasserstoffmengen von mehr als 30 kg/tgg wieder ansteigt.

Die resultierenden Ersatzverhéltnisse sind in Abbildung 4.12 abgebildet. Entspre-
chend der verinderten Koksraten werden auch grofiere Ersatzverhaltnisse erreicht.
Die Zunahme der Werte ist, in Ubereinstimmung mit den zuvor diskutierten Er-
gebnissen, fiir die niedrigste Einblastemperatur am grofiten und fiir die hochste
Einblastemperatur am geringsten. Auffallend ist weiterhin, dass die Ersatzverhalt-
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nisse bei einer Wasserstoffmenge von 5kg/trg fiir die Ausgangsbedingungen und
die angepassten Betriebsbedingungen gleich sind. Dies ist darauf zurtickzufiihren,
dass die AFT bei kleinen Mengen an eingeblasenem Wasserstoff die obere Gren-
ze von 2300 °C iiberschreitet und somit die Heilwindfeuchte zur Einstellung der
Flammentemperatur erhoht wird (15g/mfyy, fiir de = 80°C, 17g/miy, fir
Pein = 1000 °C und 20 g/m%w,n fir Jen = 1200 °C).

Ersatzverhéltnis / kgk /kgn,
w

0 10 20 30 40 50 60 70
Wasserstoffmenge / kg/trg

- - Jein = 80°C (a) —O— Yein = 80°C (b)
- @ Yoin = 1000 °C (a) —0— Yein = 1000 °C (b)
- #- Dein = 1200 °C (a) —0— Yein = 1200 °C (b)

Abbildung 4.12.: Ersatzverhaltnis fir das Einblasen von Wasserstoff (Je, =
80°C, Jein = 1000°C und e, = 1200°C) unter a) Ausgangs-
bedingungen und b) angepassten Betriebsbedingungen

Die entstehenden CO,-Emissionen sind in der Abbildung 4.13 dargestellt. Wie zu
erwarten ist, verhalten diese sich proportional zur erforderlichen Koksrate. Unter
angepassten Betriebsbedingungen ist, innerhalb der betrachteten Spannweite der
Wasserstoffmenge, bei 1000°C eine Minderung der Emissionen auf 929.2 kg /tgrg
moglich. Bei 1200 °C kann eine Reduktion auf 851,2kg/trg erreicht werden, wéh-
rend bei 80°C 1174,4kg/tgp an direkten COy-Emissionen berechnet werden.

In Abbildung 4.14 ist der resultierende spezifische Wasserstoffbedarf pro Ton-
ne reduzierter Emissionen aufgetragen. Konform mit den vorherigen Ergebnissen
ist die Verringerung des Bedarfs in Folge der verdnderten Betriebsbedingungen

fiir eine Einblastemperatur von 80°C am grofiten. Hier wird ein Minimum von
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Abbildung 4.13.: Direkte COy-Emissionen vor Ort fiir das Einblasen von Was-
serstoff (Ve = 80°C, Yein, = 1000 °C und 9, = 1200 °C) unter
a) Ausgangsbedingungen und b) angepassten Betriebsbedin-
gungen

121,9kg/tco,rea bel 20kg/trr Wasserstoff erreicht, was einer Verringerung von
37kg/tco,.rea bel einer doppelt so grolen Wasserstoffmenge entspricht. Die Veran-
derung des geringsten Wasserstoftbedarfs ist fiir die Einblastemperaturen 1000 °C
und 1200 °C hingegen geringer: 95,6 kg/tco, rea bei 30kg/trr bzw. 90,9 kg /tco, red
bei 35kg/trp. Fiir diese Temperaturen kann das Minimum des Bedarfs durch die
angepassten Betriebsbedingungen um 5,2kg/tco,rea bzw. 4,1kg/tco,rea verrin-
gert werden. Abbildung 4.14 ist weiterhin zu entnehmen, dass die Verlaufe des
spezifischen Wasserstoffbedarfs iiber der eingesetzten Menge kein deutliches Mi-
nimum aufweisen, wie zuvor bei den Ausgangsbedingungen. Bei einer Tempera-
tur von 1200°C bspw. ist die Spannweite des Bedarfs im Bereich von 10kg/trg
bis 35 kg/try Wasserstoff geringer als zuvor: 92,4-90,9 kg /tco, red, verglichen mit
109,0-95,0 kg /tco, red- Die Wasserstoffnutzung beziiglich der Emissionsminderung
ist bei kleinen Mengen durch die Einhaltung der oberen Grenze der AFT und da-
mit verbundene groflere Mengen an Feuchte im Heiflwind limitiert, welche beim
Einsatz von 5 kg/tgrp erforderlich sind. Bei grofien Mengen ist die Emissionsminde-

rung durch den zunehmenden Energieverbrauch der endothermen Reduktion mit
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Abbildung 4.14.: Spezifischer Wasserstoftbedarf fiir das Einblasen von Wasser-
stoff (Vein = 80°C, Yein = 1000 °C und Yei, = 1200 °C) unter a)
Ausgangsbedingungen und b) angepassten Betriebsbedingun-
gen

Wasserstoff begrenzt. Aus Abbildung 4.14 ist ersichtlich, dass diese Grenzen enger
beieinander liegen, je geringer der physikalische Energiegehalt des Wasserstoffs ist.

Trotz der flacheren Kurvenverlaufe wird fiir jede Einblastemperatur der optimale
Betrieb mit Wasserstoffeinblasung anhand des jeweiligen Minimums bestimmt. Die
charakteristischen Prozessgrofien dieser Betriebsfille werden in Tabelle 4.3 zusam-
mengefasst und dem Referenzfall gegentibergestellt. Verglichen mit den Resultaten
aus Abschnitt 4.1.1, kénnen die COo-Emissionen in den optimalen Betriebspunk-
ten um 285% statt 21,4% (1200°C), 23,2% statt 18,2% (1000°C) und 12,1 %
statt 4,7 % (80 °C) reduziert werden. Der spezifische Wasserstoffbedarf bei 1000 °C
unter angepassten Betriebsbedingungen ist dabei ungefdhr gleich dem Bedarf bei
1200 °C und Ausgangsbedingungen (95,6 und 95,0 kg/tco, rea). Weiterhin konnen
in einem mittelgrofien Hochofen (Nennleistung 6000 tgrg/24h) 0,688 Mt COy — eq/a
mit einer Elektrolyse von Pg = 429, 8MW (1000 °C) und 0,843 Mt CO5 — eq/a mit
Py = 501,4MW (1200°C) vermieden werden. Angesichts der Grofle der Elektro-
lysesysteme und des sehr flachen Verlaufs des spezifischen Wasserstoffbedarfs ist
unter Berticksichtigung des letzteren moglicherweise eine Elektrolyse von einer eher

niedrigeren Leistung angemessen.
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Auffallend ist in Tabelle 4.3, dass die Flammentemperaturen weit oberhalb des

erforderlichen Minimums von 1900°C und den Werten bei Einsatz von Erdgas

liegen, welche von Agarwal et al. [139] berichtet wurden. Dies ist zum einen darauf

zurlickzufiihren, dass unter Erdgaseinsatz niedrigere Koksraten erreicht werden und

Tabelle 4.3.: Optimale Betriebsfille unter angepassten Betriebsbedingungen und
Einsatz von Wasserstoff bei ¥¢, = 80 °C, ¥ein = 1000 °C und i, =
1200°C im Vergleich zum Referenzfall mit 120 kg/tgg Blaskohle

Blaskohle H, Hs H,

Beschreibung - Referenz  Hs-4 Hs-5 H--6
Einblastemperatur °C 80 80 1000 1200
Menge an ERM kg /tre 120,0 20,0 30,0 35,0
Koksrate kg /trE 375,0 4296 3819 3592
Ersatzverhéltnis kgk /kgrrM 1,03 3,41 3,86 3,96
COg9-Emissionen vor Ort kg /tre 1352,3  1188,2 1038,3 967,2
Relative Emissionsminderung % - 12,1 23,2 28,5
Spez. Wasserstoffbedarf kg /tcoy.red - 121,9 95,6 90,9
Leistung Elektrolyseur MW - 286,50 4298 5014
Stromverbrauch Elektrolyseur GJ/trg - 4,13 6,19 7,22
Heizwert tr. Gichtgas kJ/kg 2297.8  2510,2 2887,0 3114,2
Adiabate Flammentemperatur °C 2150,0  2144,4 21240 2107,5
Sauerstoffgehalt HeiBwind Vol.% 22,7 21,0 21,0 21,0
Tr. Heilwind m? 1036,0  1044,5 911,6  850,8
Heiflwindfeuchte g/miny 15 5 5 5
CO-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 21,8 18,4 17,0 16,3
COy-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 22,7 20,2 19,8 19,2
Ho-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 3,7 8,6 13,4 15,7
No-Anteil tr. Gichtgas Vol.% 51,8 52,8 49,8 48,8
Tr. Gichtgas m? 1566,9  1590,7 1462,6 1404,6
Gichtgasdichte kg/m? 1,35 1,28 1,22 1,19
Gichtgastemperatur °C 108,5 112,.8  106,1  103,7
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somit weniger Warme durch die Vergasung von Koks in der Formenebene erzeugt
wird, da mehr CO direkt durch die Zersetzung von Methan zur Verfiigung steht.
Zum anderen erfordert die Zersetzung von Methan zu CO und Hy Energie, wodurch
die AFT ebenfalls verringert wird. Beim Einsatz von Wasserstoff ist also, anders als
beim Erdgas, nicht die untere Grenze der AFT der limitierende Faktor, sondern,
wie zuvor erldutert, der steigende Energieverbrauch der endothermen Reduktion

mit Wasserstoff.

4.3 Einsatz im Schacht des Hochofens

In unterschiedlichen Publikationen wurde bereits das Einblasen von Reduktions-
gasen in den Schacht oder den Kohlensack eines Hochofens theoretisch betrachtet
und diskutiert, z. B. im Zusammenhang mit einer Gichtgasrezirkulation [61]. Die
Autoren schlagen darin u. a. vor, dem Hochofen das gereinigte Gichtgas wieder bei
900 °C zuzufiithren. Auf diese Weise wird eine Erwarmung des Gases auf die hohen
Temperaturen im unteren Teil des Reaktors vermieden und es wird direkt dort
zugefiihrt, wo die Reduktionsreaktionen stattfinden. Nachteilig ist die aufwendige
Umsetzung eines solchen Verfahrens, da bisher keine bestehenden Hochofen mit

der erforderlichen Anlagentechnik ausgestattet sind.

Trotzdem wird in diesem Abschnitt das Einblasen von Wasserstoff als ERM in den
Schacht eines Hochofens im Hinblick auf den Bedarf an Koks und die resultierenden
COg-Emissionen untersucht. Das Gas wird dazu direkt dem Gleichgewichtsreaktor
einer Temperatur von Jgaw vo1 = 949 °C zugefithrt (vgl. Abbildung 3.1 auf Sei-
te 54). Alle iibrigen Annahmen bleiben wie in Abschnitt 3.3.1 beschrieben. Die
Berechnungen werden fiir das Einblasen von Wasserstoff bei Temperaturen von
80°C, 1000°C und 1200 °C durchgefithrt und mit den Ergebnissen bei angepass-
ten Betriebsbedingungen aus dem vorherigen Abschnitt 4.2 verglichen. Eine erste
Simulation fiir den Einsatz von Koks und Wasserstoff macht deutlich, dass diese
Betriebsweise hohe AFTs oberhalb des oberen Grenzwerts von 2300 °C bewirkt.
Dies liegt daran, dass der Formenebene keine ERMs zugefithrt werden und somit
ein Zustand wie bei einem reinen Koksbetrieb herrscht. Es sind also Mafinahmen
zur Regulierung der Flammentemperatur erforderlich. Da eine Erhohung der Heif3-
windfeuchte oder eine Verringerung der Heiflwindtemperatur eine Erhohung der
Koksrate hervorrufen wiirde, wird dem Hochofen in den nachfolgenden Berechnun-

gen eine moglichst kleine Menge an Blaskohle zugefiihrt. Auf Basis des Betriebsfalls
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mit der hochsten AFT wird die erforderliche Menge zu 50 kg /tgg ermittelt. In die-
sem Abschnitt wird aus diesem Grund mit der dquivalenten Brennstoffrate statt
der Koksrate gearbeitet (vgl. Gleichung 3.30 auf Seite 88). Anhand der Simulatio-
nen ohne Blaskohle wird ein Ersatzverhaltnis rpk 50 = 0, 98 berechnet.

Die berechneten Koksraten und aquivalenten Brennstoffraten bei unterschied-
lichen Wasserstoffmengen und -temperaturen sind in Abbildung 4.15 dargestellt
(im Folgenden nur mit Koksraten bezeichnet). Die Koksraten sind fiir die Tem-
peraturen 1000 °C und 1200 °C fast gleich bei angepassten Bedingungen und beim
Einblasen in den Schacht. Die mittlere Abweichung betriagt lediglich 2,3kg/tgrg
bzw. 1,5kg/trg. Dabei ist der Koksbedarf bei angepassten Bedingungen geringfi-
gig niedriger. Dies ist darin begriindet, dass dort eine geringere Heiflwindfeuchte
angenommen wird und weniger Wasserdampf in der Wirbelzone zersetzt wird. Die
berechnete Koksrate beim Einblasen von Wasserstoff bei 80 °C ist fiir die Zufuhr im
Schacht im Mittel 6,6 kg/tgr hoher als unter angepassten Bedingungen. Urséchlich
dafiir ist zusatzlich, dass die Temperatur im Schacht unverédndert bleibt und die

Warmezufuhr konstant gehalten wird, wahrend beim FEinblasen in die Formene-
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Abbildung 4.15.: Koksrate fiir das Einblasen von Wasserstoff (e, = 80°C,
Vein = 1000°C und e, = 1200°C) a) in der Formenebene
unter angepassten Betriebsbedingungen und b) beim Einbla-
sen in den Schacht
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bene ein Abfall der AFT bis auf 1900 °C zuldssig ist. Die erhohte Warmezufuhr
in den Schacht geschieht wiederum iiber das Verbrennen bzw. Vergasen von einer
grofferen Menge an Koks.

Da die Koksraten unter angepassten Betriebsbedingungen und beim Einbla-
sen in den Schacht sehr nah beieinander liegen, wird an dieser Stelle auf die
Darstellung und Diskussion der Ersatzverhaltnisse verzichtet. Die resultierenden
COg-Emissionen sind in Abbildung 4.16 aufgetragen. Fiir die Berechnungen mit
80°C sind die Emissionen bei kleinen Differenzen der Koksrate nahezu gleich (bis
20 kg /trp Wasserstoff), wihrend bei groleren Wasserstoffmengen und Abweichun-
gen der Koksraten die Emissionen beim Einblasen in den Schacht hoher sind. So
betragt der Unterschied bei 10kg/tgrg Wasserstoff lediglich 4,1kg/tgg bzw. bei
30kg/try Wasserstoff 17,4 kg/tgg. Aufgrund der Nutzung von Blaskohle im Falle
der Einblasung in den Schacht wird dem Hochofen mit diesem Brennstoff eine gro-
Bere Menge an Wasserstoff zugefiihrt als mit dem ersetzten Koks. Somit entsteht in
diesen Betriebsfallen weniger CO2 bei dem gleichen Verbrauch an fossilen Brenn-
stoffen. Aus diesem Grund werden bei Wasserstofftemperaturen von 1000 °C und
1200 °C durch die Zufuhr des Gases im Schacht in den Betriebsfillen mit Mengen
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Abbildung 4.16.: Direkte COy-Emissionen vor Ort fiir das Einblasen von Was-
serstoff (Jein = 80°C, Jein = 1000 °C und Ve, = 1200°C) a) in
der Formenebene unter angepassten Betriebsbedingungen und
b) beim Einblasen in den Schacht
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von mehr als 30 kg /trg Wasserstoff etwas geringere Emissionen erreicht als bei an-
gepassten Betriebsbedingungen. Diese sind durchschnittlich 10,0 kg/trg (1000 °C)
und 14,9kg/tgg (1200 °C) geringer. Fiir kleinere Wasserstoffmengen sind die Emis-
sionen nahezu gleich, da hier die Koksrate bei angepassten Betriebsbedingungen
etwas geringer ist.

Den bisher diskutierten Ergebnissen entsprechend kénnen auch Unterschiede be-
zuglich des spezifischen Wasserstoftbedarfs festgestellt werden (Abbildung 4.17).
Dieser ist beim Einblasen in den Schacht mit 80 °C grofler als bei angepassten Be-
triebsbedingungen, wahrend der Unterschied bei 1000 °C und 1200 °C nur bei gerin-
gen Wasserstoffmengen deutlich zu erkennen ist. Der geringste spezifische Wasser-
stoffbedarf betrégt nun 123,8 kg /tco, rea bei 22,5kg/trg und 80 °C, 95,1 kg/tc0, red
bei 32,5 kg/trr und 1000 °C sowie 90,3 kg/tco,red bei 35kg/try und 1200 °C. Auf-
grund der geringen Veranderungen im Verhaltnis zu den Ergebnissen unter ange-
passten Betriebsbedingungen im vorherigen Abschnitt werden die hier ermittelten
optimalen Betriebsfélle nicht im Detail dargestellt.
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Abbildung 4.17.: Spezifischer Wasserstoffbedarf fiir das Einblasen von Wasser-
stoff (Jein = 80°C, Yein = 1000°C und Yoy, = 1200°C) a) in
der Formenebene unter angepassten Betriebsbedingungen und
b) beim Einblasen in den Schacht
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4.4 Integrierte energetische Betrachtungen im

Hittenverbund

In diesem Abschnitt wird die Gesamtenergiebilanz des Hochofens fiir die in den
Abschnitten 4.1.1 und 4.2 ermittelten optimalen Betriebsfalle unter Einsatz von
Wasserstoff, jedoch nicht fiir das Einblasen von Wasserstoff in den Schacht, be-
trachtet.

4.4.1 Wasserstoff in der Formenebene

Wie bereits erwéhnt, fiihrt eine intensive Nutzung von Wasserstoff als ERM zu ei-
ner verdnderten Gichtgaszusammensetzung und einem anderen Heizwert des Gicht-
gases verglichen mit einem iiblichen Hochofenbetrieb. Nachfolgend wird der Ein-
fluss auf das Energiesystem eines integrierten Hiittenwerks mittels einer Gesamt-
energiebilanz untersucht (vgl. Abbildung 3.3 auf Seite 58). Weiterhin wird analy-
siert, ob der Energiegehalt des Gichtgases ausreichend ist, um den eingeblasenen
Wasserstoff zu erhitzen. Zu diesem Zweck werden die in Abschnitt 4.1.1 ermittel-
ten optimalen Betriebsfille berticksichtigt: 10kg/trg bei 80°C (Hz-1), 20 kg/trg
bei 1000°C (Hz-2) und 27,5kg/trr bei 1200°C (Hz-3). In den Abbildungen 4.18
und 4.19 sind die ein- und ausgehenden spezifischen Energiemengen fiir den Re-
ferenzfall und die Betriebsfille mit Wasserstoff dargestellt. Der optimale Wasser-
stoffbetrieb erfordert demnach maximal 1,5% mehr Energie als der Referenzfall.
Beim Einsatz von 27,5 kg /trg bei 1200 °C bspw. wird zwar etwas mehr Koks beno-
tigt, wenn Blaskohle durch Wasserstoff ersetzt wird, dennoch ist der Energieeintrag
beider ERM &hnlich hoch. Aulerdem wird weniger Energie benotigt, um den Heif3-
wind im Winderhitzer zu erhitzen, und die iiberschiissige Gichtgasenergie ist somit
grofler. Der hohere Energiegehalt des Gichtgases wird aufgrund des grofieren Heiz-
wertes und der geringeren Menge an trockenem Gichtgas (1462m3 /trg gegeniiber
1567 m3 /trg) teilweise ausgeglichen. Insgesamt wird der energetische Zustand des
Hochofens durch den Betrieb mit Wasserstoffeinblasung nicht wesentlich verandert.
Die Verwendung des Gichtgases zum Erhitzen des Wasserstoffs wird anhand des
Betriebsfalls Ho-3 bewertet und der Referenzfall wird zum Vergleich herangezogen.
Beim Betrieb mit Wasserstoff erhoht sich die tiberschiissige Gichtgasenergie um
468 MJ /trg. Zusétzlich wird in der Kokerei bei Annahme eines proportionalen Zu-

sammenhangs zwischen eingesetztem Gichtgas und produziertem Koks 30 MJ /trg
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Abbildung 4.18.: Spezifische Energiezufuhr  (hey,) fiir  den  Referenzfall
(120kg/tgr Blaskohle) und die Betriebsfille mit Wasser-
stoffnutzung aus Tabelle 4.1: 10kg/tgrp bei 80°C (Ha-1),
20kg /tr bei 1000°C (Hp-2) und 27,5kg/trs bei 1200°C
(Hs-3); physikalische Enthalpie des Mollers unberticksichtigt

mehr Gichtgas benétigt. Die Erhitzung von 27,5 kg /trg Wasserstoff auf 1200 °C er-
fordert bei einem Wirkungsgrad der Winderhitzer von 88 % 549 MJ /tgrg. In Summe
erhélt man also ein Energiedefizit von 111 MJ /trg. Grundsétzlich konnte das Gicht-
gas, bilanziell gesehen, genutzt werden, um den Wasserstoff zu erhitzen. Strom aus
dem Netz konnte bezogen werden, um dieses Defizit zu kompensieren, welches le-
diglich 1,9 % des Stromverbrauchs fiir die Wasserstofferzeugung ausmacht.
Abschliefend ist zu erwédhnen, dass diese Gesamtenergiebilanz eine Schatzung
ist. Die Frage der Nutzung und Verteilung verschiedener Prozessgase in einem in-
tegrierten Stahlwerk ist sehr komplex und anlagenspezifisch. Daher wére fiir jedes
integrierte Hiittenwerk eine detaillierte Bewertung der Auswirkungen eines veran-
derten Gichtgases erforderlich; insbesondere vor dem Hintergrund moglicherweise

auszutauschender Verbrennungsanlagen.
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Abbildung 4.19.: Spezifische Energieabgabe (ha,s) fiir den Referenzfall
(120kg/trr Blaskohle) und die Betriebsfille mit Wasser-
stoffnutzung aus Tabelle 4.1: 10kg/tgp bei 80°C (Ha-1),
20 kg/tRE bei 1000 °C <H2—2) und 27,5 kg/tRE bei 1200 °C (HQ—
3); physikalische Enthalpien des Roheisens und der Schlacke
sowie die chemische Enthalpie des im Roheisen enthaltenen
Kohlenstoffs unberiicksichtigt

4.4.2 Wasserstoff in der Formenebene unter angepassten

Betriebsbedingungen

In den Abbildungen 4.20 und 4.21 sind analog zu Abschnitt 4.4.1 die ein- und
ausgehenden spezifischen Energiemengen fiir den Referenzfall und die optimalen
Betriebsfalle mit Wasserstoff unter angepassten Betriebsbedingungen auf Basis der
Ergebnisse aus Abschnitt 4.2 dargestellt: 20 kg /trg bei 80 °C (Hp-4), 30 kg/trp bei
1000°C (Hy-5) und 35kg/trr bei 1200 °C (H2-6). Auch hier erfordert der optimale
Wasserstoftbetrieb lediglich einen geringfiigig grofleren Energieeinsatz als im Refe-
renzfall: 1,4 % im Betriebsfall Ho-4 und 1,8 % im Fall Hy-6. Die Zunahme der Ener-
gieabgabe unter Einsatz von Wasserstoff ist unter angepassten Betriebsbedingun-
gen bei kleinen Mengen von Wasserstoff hoher und bei grofferen Mengen geringer
als unter Ausgangsbedingungen. So betriagt die Zunahme im Fall Hy-6 2,1 % im Ver-
gleich zu 4,0 % im Betriebsfall Ho-3. Die Verwendung des Gichtgases zum Erhitzen
des Wasserstoffs wird anhand des Betriebsfalls Hy-6 bewertet. In diesem Fall erhoht
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Abbildung 4.20.:
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Tabelle 4.3: 20 kg/trr bei 80°C (Ho-4), 30kg/trp bei 1000 °C
(Ho-5) und 35kg/trg bei 1200°C (Hy-6); physikalische
Enthalpie des Moéllers unberticksichtigt

sich die iiberschiissige Gichtgasenergie um 456 MJ /tgg. AuBerdem wird in der Koke-
rei 30 MJ/tgrg weniger Gichtgas benotigt. Die Erhitzung von 35 kg /trg auf 1200 °C
erfordert 707 MJ/tgg. In Summe erhdlt man ein Energiedefizit von 221 MJ/tgg.

Bei angepassten Betriebsbedingungen resultiert also aus einer geringeren Gicht-

gasmenge und einem groferen Energiebedarf zur Erhitzung des Wasserstoffs ein

Defizit, welches ungefihr doppelt so grof} ist wie unter Ausgangsbedingungen. Vor

dem Hintergrund einer hoheren relativen Minderung der COs-Emissionen ist die-
ser Mehraufwand jedoch gerechtfertigt. Das Defizit entspricht lediglich 3,1 % des

Stromverbrauchs fir die Wasserstofferzeugung und konnte moglicherweise durch

Zukauf von Strom und eine Umverteilung des Gichtgases ausgeglichen werden.
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Abbildung 4.21.: Spezifische Energieabgabe (ha,s) fiir den Referenzfall
(120kg/trp Blaskohle) und die Betriebsfille mit Wasser-
stoffnutzung unter angepassten Betriebsbedingungen aus
Tabelle 4.3: 20 kg/trg bei 80°C (Hp-4), 30 kg/trg bei 1000°C
(Ho-5) und 35kg/tgr bei 1200°C (Hy-6); physikalische
Enthalpien des Roheisens und der Schlacke sowie die che-
mische Enthalpie des im Roheisen enthaltenen Kohlenstoffs
unberiticksichtigt
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5 Simulation und Analyse des
Einsatzes von direkt

reduziertem Eisen im Hochofen

Im vorliegenden Kapitel werden zunéchst die bei der DRI-Produktion emittier-
ten COo-Emissionen berechnet. Anschliefend wird der Einsatz der verschiedenen
DRI-Arten im Hochofen mit konstanter und variabler Blaskohlemenge simuliert
und analysiert. Der Fokus liegt dabei auf der resultierenden Reduktion der COo-
Emissionen unter Beriicksichtigung der Emissionen bei der DRI-Produktion. Die
mogliche Emissionsminderung wird mit dem Referenzfall verglichen und in Bezug
auf den spezifischen DRI- und Wasserstoftbedarf pro vermiedener Tonne CO4 aus-
gewertet. Abschlielend wird der Einfluss der verdnderten Betriebsbedingungen auf

die Gesamtenergiebilanz des Hochofens analysiert.

5.1 COs-Emissionen der Produktion von direkt

reduziertem Eisen

Zunachst werden die Erdgas- und Wasserstoffverbrauche fiir die verschiedenen
DRI-Arten, wie in Abschnitt 3.3.4 beschrieben, berechnet. Wie in Tabelle 5.1 dar-
gestellt, ist der Gesamtenergiebedarf pro Tonne DRI fiir die DRI-Arten unter ma-
ximalem Wasserstoffeinsatz (DRI2,0 und HBIO,5) kleiner als wenn ausschlielich
Erdgas eingesetzt wird. Dies ist auch darauf zurtickzufiihren, dass die Reformierung
von Erdgas nicht mehr notwendig ist: Vergleicht man DRI4,0 und DRI2.,0, wird der
Energiebedarf dadurch um 1,835 GJ /tpg; reduziert. Zusétzlich wird der Energiebe-
darf um 0,133 GJ /tpgry verringert, da weniger Eisencarbid nach Gleichung 3.24 auf
Seite 84 gebildet wird (vgl. auch Tabelle 3.6 auf Seite 83). Die Tatsache, dass re-
formiertes CHy mehr Oy-Molekiile als Hy aufnehmen kann (Verhéltnis 4:1), ergibt
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wiederum einen Anstieg des Energiebedarfs, genauso wie der Austausch von CO mit
Hy zur Reduktion der FEisenoxide. Schliefllich verursacht der niedrigere C-Gehalt
eine zusitzliche Einsparung von Erdgas (1,340 GJ/tpgry). Je niedriger dieser ist,
desto hoher ist erwartungsgeméfl der Anteil an Wasserstoff, der verwendet werden
kann: Wenn ein C-Gehalt von 0,5 Gew.% gewéhlt wird, kann der Energiebedarf fast
vollsténdig durch Wasserstoff abgedeckt werden. Die daraus resultierenden COo-
Emissionen werden auf der Basis des ermittelten Erdgasbedarfs berechnet. Es wird
dabei berticksichtigt, dass ein Teil von 91 % des durch CH, zugefiihrten C in das
produzierte Fe3C iibergeht und kein COs generiert. Der verbleibende Anteil an C
bewirkt jedoch, dass auch das DRI2,0 und das HBIO,5 mit einem kleinen Erdgasan-
teil noch eine sehr geringe Menge an COs-Emissionen erzeugen. Dariiber hinaus
entsteht durch das Midrex-HBI, obwohl der Erdgasbedarf fiir DRI4,0 und HBI1,5
als gleich angesehen werden kann, ein deutlich hoherer COo-Ausstof} als durch das
Energiron-DRI (+20 %). Dies resultiert aus den verschiedenen C-Gehalten beider
DRIs.

Tabelle 5.1.: Energiebedarf der Produktion verschiedener DRI-Arten und emit-
tierte direkte COo-Emissionen vor Ort (EG: Erdgas)

DRI4,0 DRI2,0 HBI1,5 HBIO,5

Kohlenstoff im DRI keg/tprr 40,0 20,0 15,0 5,0
Gesamtenergiebedarf GJ/tprr 10,000 9,396 10,000 8,600
2,500 2,500 2,500 2,500

Energiebedarf Nebenaggregate GJ/tpri
(EG) (Hz)  (EG)  (Ha)

Wasserstoffanteil % 0 85,7 0 96,1
Energ. Wasserstoffbedarf GJ/tpri 0 8,056 0 8,265
Wasserstoffmasse kg /tpri 0 67,1 0 68,9
Energ. Erdgasbedarf GJ/tprr 10,000 1,340 10,000 0,335
Erdgasmasse kg/tprr  248,8 33,3 248.8 8,3
Masse CHy im Erdgas keg/tprr  198,8 26,6 198,8 6,6
Masse C in CHy (Erdgas) kg/tprr  149,1 20,0 149,1 5,0
Masse C in FesC (DRI) keg/tpr1 36,4 18,2 13,7 4,6

COs9-Emissionen keg/tprr  413,2 6,6 496,5 1,5
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In Holling et al. [8] wird der Energiebedarf fiir die Herstellung von Midrex-DRI
bzw. -HBI ohne im Produkt verbleibenden Kohlenstoff berechnet. Diese Resultate
werden im folgenden mit den in dieser Arbeit ermittelten Ergebnissen verglichen.
Holling et al. [8] berechnen einen Wasserstoffbedarf nach Gleichung 2.16 auf Seite
19 von 635my, , /tprr (6,782 GJ/tprr). Dabei wird angenommen, dass das Midrex-
HBI ausschliellich aus reinem Eisen besteht. Zusatzlich wird ein Energiebedarf
zur Erzeugung von Prozesswarme von 0,828 GJ /tpgry zugrunde gelegt (die Autoren
nehmen an, dass keine Energie zur Kiihlung des Reaktors benotigt wird). Es ergibt
sich insgesamt ein Energiebedarf pro Tonne DRI von 7,619 GJ/tpgr;. Vereinfacht
umgerechnet auf einen Eisenanteil von 89,3 Gew.%, wie in dieser Arbeit angenom-
men, erhdlt man einen Energiebedarf von 6,796 GJ /tpgi.

Fir die in dieser Arbeit durchgefithrten Berechnungen wird, aus Mangel an ver-
fiigbaren Daten, ein Energiebedarf fiir die Nebenaggregate von 2,500 GJ/tpgrr an-
genommen. Unter der verdnderten Annahme eines niedrigeren Energiebedarfs fiir
die Nebenaggregate und eines HBI-Kohlenstoffgehalts von 0,0 Gew.% wird mit der
vorgestellten Berechnungsmethode hingegen ein gesamter Energiebedarf der HBI-
Produktion von 6,492 GJ/tprr errechnet, welcher lediglich 4,5% geringer ist als
der von Holling et al. [8] berechnete Wert. Die Differenz von 0,304 GJ/tpgr ent-
spricht in etwa den von Hélling et al. [8] angenommen Verlusten von 0,374 GJ /tprr
(35mfy, ,/tprr), welche in der hier genutzten Methode nicht berticksichtigt wer-
den bzw. in dem Energiebedarf der Nebenaggregate enthalten sind. Insgesamt sind
die prisentierten Ergebnisse also in Ubereinstimmung mit von Hélling et al. [§]

publizierten Resultaten.

5.2 Vergleich von Simulationsergebnissen mit

Literaturdaten

In diesem Abschnitt wird die Verwendung verschiedener Arten von DRI als Mol-
lerbestandteil in einem Hochofen untersucht. Die in Abschnitt 3.3.4 definierten
DRI-Arten werden dabei in Betracht gezogen und die Ergebnisse werden anhand
der dquivalenten Brennstoffrate als Summe des Kokses und verwendeten ERMs
mit Werten aus der Literatur verglichen (vgl. Gleichung 3.30 auf Seite 88). Die
Brennstoffrate wird hier in % angegeben, um die Anderung besser bewerten zu
konnen, wihrend 100 % einem reinen Koksbetrieb mit 498,1 kg/tgg Koks und ohne

Einsatz von ERM oder DRI entsprechen. In allen Simulationen wird eine konstan-
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te Menge an Blaskohle eingesetzt, um moglichst reale Verhéaltnisse abzubilden. Es
wird allerdings eine geringe Menge vorgesehen (40kg/tgg), um Koksraten unter
dem Minimum von 300 kg/trg bei hohen DRI-Raten zu vermeiden. Auf diese Wei-
se werden zusétzlich die Anderungen des thermischen Zustands des Hochofens auf
ein Minimum reduziert, um eine bessere Vergleichbarkeit mit Literaturwerten zu

erreichen.

Basierend auf einem Betriebsfall mit 40 kg/tgy Blaskohle und 449,2 kg /trp Koks
wird die Metallisierung des Mollers allmahlich durch die Zufuhr von DRI erhoht,
wahrend die Koksrate gleichzeitig angepasst wird, um den Reduktionsmittelbedarf
zu erfiillen. Wie bereits erwahnt, wird in der Literatur eine Abnahme der Brenn-
stoffrate von 7% pro 10 % My des Mollers fir sowohl Midrex- als auch Energiron-
DRI angegeben [92, 96]. Ein My von 10 % entspricht hier den DRI-Mengen 104,8,
107,2, 105,9 und 108,3kg/trg fir die DRI-Arten HBIO,5, HBI1,5, DRI2,0 und
DRI4,0. Fiir jedes DRI kann dabei eine Menge an Pellets von 148 kg/trg ersetzt
werden. In Abbildung 5.1 ist der berechnete Brennstoffverbrauch fiir verschiede-
ne DRI-Arten und -Mengen im Vergleich zu den genannten Literaturwerten als
Funktion von My; dargestellt. Natiirlicherweise sinkt die Brennstoffrate mit einer
zunehmenden Metallisierung des Mollers. Je hoher der C-Gehalt des DRI ist, desto
hoher ist die mogliche Reduktion des Brennstoffverbrauchs, da DRI nicht nur als
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Abbildung 5.1.: Aquivalente Brennstoffrate in Prozent als Funktion der Metalli-
sierung des Hochofenmollers fiir verschiedene DRI-Arten (Lite-
raturwerte nach Duarte und Becerra [92] und Midrex Technolo-

gies [96]) [22]
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vorreduziertes Material, sondern auch als Brennstoff bzw. Reduktionsmittel fun-
giert: reiner Kohlenstoff oder in Form von FesC wird dem Hochofen zugefiihrt. Die
Abnahme des Brennstoffverbrauchs fiir ein My von 10 % variiert zwischen 6,4 %
fir das HBIO,5 bis 7,3% fur das DRI4,0. Die Ergebnisse fir das Energiron-DRI
(6,6% und 7,3%) entsprechen der vorhergesagten Abnahme von 7% besser als
die Ergebnisse fiir das Midrex-HBI (6,3 % und 6,6 %). Bis zu einem My von 30 %
sind die Graphen der Brennstoffraten nahezu linear und die spezifischen Einspa-
rungen sind nahezu konstant: 18,7 % fiir das HBIO,5 und 21,6 % fur das DRI4,0
bei einem My; von 30 %. Dies entspricht 6,2 % und 7,2% pro 10 % Metallisierung.
Bis zu diesem Punkt sind die Unterschiede zwischen den Literaturwerten und den
berechneten Ergebnissen klein und es findet sich eine gute Ubereinstimmung. Al-
lerdings sinken die Steigungen der Graphen mit einem kleinen C-Gehalt merklich
mit einer weiter zunehmenden Metallisierung des Mollers; folglich wird die spezi-
fische Abnahme der Brennstoffrate pro Metallisierung des Mollers kleiner. Dieser
Effekt wurde bereits von Meysson et al. [42] festgestellt und wird im Folgenden

ausfuhrlicher diskutiert.

Wenn DRI in einem Hochofen eingesetzt wird, nimmt der Anteil an direkter Re-
duktion m (vgl. Gleichungen 2.20 und 2.21 auf Seite 22) ab und die Brennstoffrate
wird reduziert. Von diesem Effekt berichteten bereits Rist und Meysson [39] und
in jingerer Vergangenheit auch Ujisawa et al. [152]. In Abbildung 5.2 (links) wird
dies fiir den Fall von DRI2,0 als Funktion von My gezeigt. Bis zu einer Metalli-
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Abbildung 5.2.: Anteil direkter Reduktion (rp) und Gasausnutzung des CO
(nco) (links) sowie Massen des Gichtgases (GG), des Mollers
(M) und des Kokses (rechts) als Funktion der Metallisierung
des Mollers fir die Nutzung von DRI2,0 [22]
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sierung von 36 % verringert sich der Anteil direkter Reduktion von 34,2 % (ohne
die Verwendung von DRI) auf 32,6 %. In diesem Punkt kann dann eine deutliche
Erhohung der Steigung des Graphen festgestellt werden und rp steigt auf einen
Wert von 34,0 % bei einem My von 40 % an. Wéhrend sowohl np p als auch no total
stetig abnehmen, erhoht sich mp (vgl. Gleichung 2.20 auf Seite 22). Dies ist darauf
zuriickzufithren, dass die spezifische Reduktion der Koksrate pro Menge des metal-
lisierten Mollers von DRI2,0 bei einem My hoher als 36 % abfallt (vgl. Tabelle 5.2).
Im Ergebnis verringert sich die fiir die direkte Reduktion verwendete Menge an C,
welche gleich no p ist, langsamer als zuvor und als die Stoffmenge an reduziertem
Sauerstoff O (10 tota1). Dies fithrt zu einer Erhéhung von rp. Der Grund fiir diese
Anderung der Koksreduktion wird nachfolgend erliutert.

Wie von Meysson et al. [42] berichtet wurde, bewirkt der Einsatz von DRI ei-
ne Verringerung der Gasmenge, die im Hochofen aufsteigt, wahrend die Menge an
Moller und Koks gleichzeitig langsamer abnimmt. Dies kann durch die spezifischen
Massen von Gichtgas, Moller und Koks veranschaulicht werden (vgl. Abbildung 5.2
(rechts)). Infolgedessen wird im oberen Teil des Hochofens weniger Warme tibertra-
gen und das vertikale Temperaturprofil im Ofen verdndert sich, wie in Abbildung
5.3 anhand eines Reichardt-Diagramms aus Meysson et al. [42] schematisch dar-
gestellt ist. Die thermische Reservezone, welche im Hochofen ohne DRI-Einsatz
vorhanden ist (Abbildung 5.3 a)), ist beim Betrieb mit DRI nicht klar ausge-
pragt und der Moller und Koks erreichen im oberen Teil des Hochofens geringere
Temperaturen (Abbildung 5.3 b)). Die Warmezufuhr durch die Verbrennung des
Brennstoffs und den Heiflwind nimmt gleichzeitig ab. Ab einem gewissen Punkt
gentigt die von dem Gas bereitgestellte Warme nicht mehr, um den Moller und
den Koks im oberen Ofen zu erwdrmen. An diesem Knickpunkt des Verlaufs von
rp in Abbildung 5.2 steigt der spezifische Warmebedarf pro reduzierter Menge an
Eisenoxiden bedingt durch die unzureichende Warmezufuhr an. Dies fithrt zu ei-
ner hoheren Koksrate, sodass die spezifische Abnahme des Brennstoffverbrauchs
pro zugefiihrtem metallisiertem Moller kleiner wird, wie bereits von Meysson et al.
[42] festgestellt wurde. Der erléduterte Effekt kann auch anhand der Gasausnutzung
von CO nco (vgl. Gleichung 2.18 auf Seite 20) veranschaulicht werden (Abbildung
5.2 (links)): bei einem My von 36 % fallt nco zlgig ab, was bedeutet, dass das
CO/CO9-Verhaltnis im Gichtgas schneller als zuvor zunimmt. Dies ist ein deut-
liches Zeichen dafiir, dass mehr Koks verbrannt wird, um die zusétzliche Wérme
bereitzustellen, aber das erzeugte CO nicht fiir die Reduktion verbraucht wird. Der

Effekt kann teilweise ausgeglichen werden, wenn der erhohte Warmebedarft durch
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Abbildung 5.3.: Reichardt-Diagramm und qualitativer Temperaturverlauf im
Hochofen unter idealisierten Bedingungen hinsichtlich der War-
metibertragung a) ohne und b) mit Einsatz von DRI (entnom-
men aus Meysson et al. [42])

Kohlenstoff innerhalb des DRIs kompensiert wird (d.h. zum groBen Teil in Form
von Fe3C). Je hoher der C-Gehalt des DRI ist, desto hoher ist die Metallisierung
am Knickpunkt des Graphen, der im Rahmen dieser Arbeit als Punkt der minima-
len direkten Reduktion bezeichnet wird (PMDR, vgl. Tabelle 5.2). Die ermittelten
PMDRs variieren je nach Art des DRI zwischen 367,0 kg /tgg und 438,8 kg/tgrg. Aus
Tabelle 5.2 ist ersichtlich, dass die spezifische Reduktion des Brennstoffverbrauchs,
wie bereits erwahnt, vor dem Erreichen des PMDR leicht abnimmt. Dies ist auch
dem allméahlich abnehmenden Verhéaltnis von Moller und Koks zu aufsteigendem

Gas zuzuschreiben. SchlieSlich soll betont werden, dass der PMDR von der verwen-



128 5. Simulation und Analyse des Einsatzes von direkt reduziertem Eisen

deten Menge an ERM abhéngt. Je hoher die Menge an ERM ist, desto geringer ist
die Koksrate sowie, aufgrund des geringeren Anteils an direkter Reduktion, auch
der Energiebedarf fiir die Reduktionsreaktionen. Folglich ist auch die DRI-Menge

am PMDR grofler, wenn eine groflere Menge an ERM verwendet wird.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass die Literaturwerte zur Minderung des
Brennstoftfverbrauchs durch Verwendung von Midrex- und Energiron-DRI als Ein-
gangsmaterial eines Hochofens mit ausreichender Genauigkeit reproduziert werden
kénnen. Fir jede DRI-Art wird ein PMDR ermittelt. Wie von Meysson et al. [42]
berichtet, verliert die Verwendung von DRI allméhlich ihren positiven Effekt mit
einer zunehmenden DRI-Rate. Es muss an dieser Stelle betont werden, dass die
Menge an DRI am PMDR durch viele Faktoren beeinflusst wird, insbesondere
solche, die die Kinetik des Hochofens beeinflussen (z.B. Partikelcharakteristiken,
Verweilzeit, Temperaturprofil). Diese konnen nur in vereinfachter Weise innerhalb
des angewandten Modells berticksichtigt werden, namlich durch die Wahl einer be-
stimmten Koksverteilung im Hochofen (vgl. Abschnitt 3.1.3). Dariiber hinaus hat

der Wirkungsgrad der Warmetibertragung im Schacht des Hochofens einen groflen

Tabelle 5.2.: Punkt der minimalen direkten Reduktion (PMDR) fir verschiedene
DRI-Arten bei konstantem Einsatz von Blaskohle (40kg/trg) so-
wie die Reduktion der dquivalenten Brennstoffrate fiir verschiedene
Metallisierungen des Mollers

DRI4,0 DRI2,0 HBI1,5 HBIO,5

Metallisierung des Mollers My % 40,5 37,0 36,0 35,0
DRI-Menge kg/trp  438,8 3919 386,16  367,0
Blaskohlemenge keg/tre 40,0 40,0 40,0 40,0
Koksrate ke/tre  307,9 3325 3390 3473

Reduktion der &q. Brenn-
stoffrate (0-10 % M) 7 73 6,7 6,6 6,3

Reduktion der &q. Brenn-
stoffrate (10-20 % M)

Reduktion der &q. DBrenn- o
stoffrate (20-30 % My) 0 7.2 6,5 6,4 6,1

Reduktion der &q. Brenn-
stoffrate (30-40 % M)

% 7.2 6,6 6,4 6,2

% 7,2 5,1 4,3 3,4
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Einfluss. Fiir jeden Hochofen sind also experimentelle Untersuchungen empfehlens-

wert, um den PMDR zu bestimmen.

5.3 Einsatz im Hochofen mit variabler

Blaskohlemenge

Ahnlich zur vorherigen Vorgehensweise wird in diesem Abschnitt die Verwendung
verschiedener DRI-Arten im Hochofen untersucht. Im Gegensatz zu den vorherigen
Berechnungen wird die Koksrate jedoch konstant bei 300 kg/trg gehalten, wahrend
die Menge an eingesetzter Blaskohle in Abhéngigkeit von der verwendeten Menge
an DRI variiert wird. Die minimale Menge an Koks wird berticksichtigt, weil eine
kleine Koksrate in der Regel zu bevorzugen ist. Dieser Ansatz erfordert die Verwen-
dung unterschiedlicher Ersatzverhéltnisse r fiir jeden Betriebsfall, um die richtige
aquivalente Brennstoffrate zu berechnen (vgl. Gleichungen 3.29 und 3.30 auf Seite
88). Die notwendigen Ersatzverhéltnisse werden dafiir gleichzeitig mit Hilfe von

separaten Simulationen berechnet.

Basierend auf dem Basisfall mit 202,9 kg/tgg Blaskohle und 300,0 kg/trg Koks
wird die Menge an DRI im Moller allméhlich erhoht, wodurch wie zuvor Pellets er-
setzt werden. Es ist zu beachten, dass sich dieser Basisfall von dem zuvor verwende-
ten Referenzfall unterscheidet und nicht als Referenz bei der moglichen Minderung
von COq-Emissionen genutzt wird. Die resultierende dquivalente Brennstoffrate ist
in Abbildung 5.4 dargestellt. Abweichend zu den vorherigen Darstellungen sind die
Mengen an DRI nun in kg/trg angegeben, um eine bessere Vergleichbarkeit zwi-
schen den verschiedenen DRI-Arten zu schaffen. Eine nahezu lineare Abnahme des
Brennstoffverbrauchs ist fiir alle Arten von DRI bis zu einer Menge von 400 kg /trg
festzustellen. Aufgrund der verschiedenen Metallisierungen und C-Gehalten der
DRI-Arten werden unterschiedliche Reduktionen des Brennstoffverbrauchs berech-
net. Dieser Unterschied ist umso grofler, je mehr DRI verwendet wird, weil die
absolute Differenz der Menge an C gréfler wird. Zur Veranschaulichung: Die Koks-
rate variiert von 464,6 kg/tgrg (HBI0,5) bis 468,7 kg/trr (DRI4,0) bei Verwendung
von 100kg/tgr DRI, aber von 397,3kg/trg (HBIO,5) bis 410,9kg/trr (DRI4,0)
bei Verwendung von 300 kg/tgg. Wie in dhnlicher Weise in Abbildung 5.1 auf Seite
124 deutlich wird, nehmen die Neigungen der Graphen merklich ab, wenn mehr
DRI als 400 kg/trr zugefithrt wird. Das bedeutet, dass die spezifische Brennstoff-
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Abbildung 5.4.: Aquivalente Brennstoffrate als Funktion der DRI-Menge im
Méller fiir die verschiedenen Arten von DRI [22]

einsparung pro Tonne eingesetztem DRI kleiner wird. Dies geschieht aufgrund des
im vorherigen Kapitel diskutierten Effekts: Die PMDRs werden bei einer DRI-Rate
nahe bei oder oberhalb von 400 kg /tgrg erreicht. Wie bereits erldutert, verursachen
eine kleinere Koksrate und ein resultierendes hoheres ERM /Koks-Verhéltnis eine
Verschiebung des PMDR zu einer hoheren DRI-Rate. Somit sind die DRI-Mengen
der fiir eine konstante Koksrate von 300 kg/trg resultierenden PMDRs sind mehr-
heitlich grofler als die im vorhergehenden Kapitel berechneten Werte (Tabelle 5.3).
Interessanterweise ist die Menge an DRI4,0, im Gegensatz zu den anderen DRI-
Arten, nahezu gleich fiir beide Ansatze. Das liegt an dem hoheren Potential des
DRI4,0, die Brennstoffrate zu reduzieren, welches auf den hoheren C-Gehalt zurtick-
zufiithren ist, wodurch auch bei konstanter Blaskohlemenge eine niedrige Koksrate

erforderlich ist.

Im Folgenden werden nennenswerte Begleiterscheinung diskutiert, die bei der Ver-
wendung von DRI in einem Hochofen auftreten. Zum einen bewirkt sie eine signifi-
kante Abnahme der Gichtgastemperatur, wie in Abbildung 5.5 fiir die DRI-Arten
HBIO,5 und DRI4,0 gezeigt ist. Die Gichtgastemperatur sinkt linear von 103,5°C
auf 85,5 °C bzw. 71,6 °C ab. Dies ist auf die zuvor diskutierte Tatsache zuriickzufiih-
ren, dass die Mollermenge durch die Nutzung von DRI langsamer kleiner wird als
die Gichtgasmenge. Die Mollermenge verringert sich bspw. bei einer Erhohung der
Menge an DRI4,0 von 100 kg/trg auf 200 kg/trg um 37,6 kg/trg von 1573,8 kg /trg
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Tabelle 5.3.: Punkt der minimalen direkten Reduktion (PMDR) fiir verschiede-
ne DRI-Arten bei einer konstanten Koksrate von 300kg/trg und

angepasster Blaskohlemenge

DRI4,0 DRI2,0 HBIl,5 HBIO5

DRI-Menge kg/trE
Metallisierung My des Mollers %

Blaskohlemenge kg/tre
Koksrate kg/trE

4345 4125 4095  395,0
40,1 39,0 382 377
446 60,0 650  TL5
300,0  300,0 300,0  300,0

auf 1536,2kg/tgrg, wihrend das Gichtgas um 52,8 kg/tgg von 1890,2kg/tgrg auf
1837,4 kg /trp reduziert wird. Beide Temperaturkurven verlaufen fast parallel bis zu
300 kg/tge DRI, bevor die Gichtgastemperatur fiir das DRI4,0 steil abféllt. Da der
PMDR des HBIO,5 bei 395,0 kg/trg erreicht ist, steigt die CO-Menge im Gichtgas
an, sodass die Temperatur weniger abfillt als fur das DRI4,0. Infolgedessen sinkt

die Gichtgastemperatur fiir den Fall von HBIO,5 geringer. Trotz vergleichsweise

niedriger Gichtgastemperaturen fallen diese bei allen betrachteten Berechnungen

nicht unter den jeweiligen Taupunkt (bei einem Gichtgasdruck von 2,5bar und

Volumenanteilen an Wasser im Gichtgas, die 4,3 Vol.% nicht iiberschreiten). Bei

Betrachtung der Gichtgaszusammensetzung kann eine Abnahme der Volumenan-
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Abbildung 5.5.:

Gichtgastemperatur (Jgg) und adiabate Flammentemperatur

(Yaq) fur verschiedene Mengen der DRI-Arten HBIO,5 and

DRI4,0 [22]
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teile von CO, COs und Hs erkannt werden. Der Anteil an Ny nimmt dagegen zu.
Der Heizwert des trockenen Gichtgases nimmt dementsprechend ab, namlich von
2641kJ/kg fiir den Basisfall auf 2271 kJ /kg (400kg/tgg DRI4,0) und 2317kJ/kg
(400 kg /trg HBIO,5). Dartiber hinaus fithrt eine zunehmende Nutzung von DRI zu
einer steigenden AFT, wie auch von Rist und Meysson [39] berichtet wurde. Dies ist
darauf zuriickzufiihren, dass weniger Eisen durch direkte Reduktion reduziert wird
und das eine geringere Menge an Blaskohle in die Wirbelzone eingeblasen wird.
Die notwendige Sauerstoffanreicherung des Heilwindes sinkt von 5,9 Vol.% (kein
DRI) auf 0 Vol.% (400 kg/trr DRI4,0 und HBIO,5). Wie in Abbildung 5.5 zu sehen
ist, steigt die AFT je grofler die Reduktion der Brennstoffrate ist, teilweise sogar
auf Temperaturen oberhalb von 2300 °C. Somit ist es in wenigen der betrachteten

Betriebsfille erforderlich, Mafinahmen zu treffen, um die AFT zu begrenzen.

Die daraus resultierenden direkten COy-Emissionen vor Ort sind in Abbildung
5.6 dargestellt. Die angegebenen Werte umfassen die vom Hochofen erzeugten so-
wie die bei der DRI-Produktion entstehenden Emissionen. Wie erwartet konnen
die Emissionen in dhnlichem Ausmafl wie der Brennstoffverbrauch reduziert wer-
den. Die DRI-Arten, die mit einem hohen Anteil an Wasserstoff produziert wer-
den (d.h. HBIO,5 und DRI2,0), ermdglichen eine deutlich stirkere Reduktion der
COs-Emissionen als das HBI1,5 und das DRI4,0, welche ausschliefSlich mit Erdgas
hergestellt werden (vgl. Tabelle 5.1 auf Seite 122). Die minimalen Emissionen, die
innerhalb des betrachteten Bereichs der DRI-Nutzung erreicht werden, sind in Ta-
belle 5.4 zusammengefasst. Interessanterweise werden die geringsten Emissionen fiir
HBI1,5 und DRI4,0 am jeweiligen PMDR erreicht, wahrend die DRI-Produktion
mit einem groflen Wasserstoffanteil fiir das HBI0,5 und das DRI2,0 eine weitere
Abnahme dartiber hinaus ermoglicht. Die niedrigsten COs-Emissionen aller be-
trachteten Betriebsfille werden fiir DRI2,0 berechnet, da diese Art von DRI die
hohere Brennstoffeinsparung der mit Wasserstoff erzeugten DRIs ermoglicht.

SchlieBlich wird die ermittelte Reduktion anhand des spezifischen DRI-Bedarfs
pro geminderter Tonne COy-Emissionen (vgl. Gleichung 3.34 auf Seite 89) ausge-
wertet. Wie in Abbildung 5.7 zu sehen ist, wird fiir das HBI0,5 und das DRI2,0 ein
spezifischer DRI-Bedarf von etwa 1,12 tpgri/tco,.red vor dem Erreichen des PMDR
ermittelt. Der Bedarf bei Verwendung von HBI1,5 und DRI4,0 ist hingegen deutlich
hoher (2,11 und 2,55 tpri/tco,.red). Erwartungsgemés steigt der DRI-Bedarf ober-
halb des PMDR fiir alle DRI-Arten an. Zur Reduktion der Emissionen ist daher die
Verwendung von bis zu ca. 400 kg/tgg von HBI0,5 und DRI2,0 empfehlenswert.
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Abbildung 5.6.: Direkte COo-Emissionen vor Ort fiir den Einsatz der verschiede-
nen DRI-Arten im Hochofen unter Berticksichtigung der Emis-
sionen der DRI-Produktion [22]

Dementsprechend wird fiir die Betriebsfille unter Einsatz von 400 kg/trg an
HBIO,5 und DRI2,0 die jahrliche COs-Vermeidung fiir einen mittelgrofen Hochofen
einer Nennleistung von 6000 tgg/24h sowie die notwendige Elektrolyseleistung Pg
zur Herstellung des DRI berechnet, denn in diesen Betriebsfillen ist die grofite ab-
solute Emissionsminderung moglich. Die Ergebnisse sind in Tabelle 5.5 dargestellt.
Es ist eine beachtliche Reduktion von bis zu 26,7 % im Verhéltnis zum Referenzfall
moglich (HBIO,5). Der spezifische Wasserstoftbedarf betrégt dabei 76,5kg/tco, red-
Bemerkenswert ist auflerdem, dass der spezifische Bedarf nahezu gleich ist fir

Tabelle 5.4.: Betriebsfialle mit minimalen direkten COs-Emissionen vor Ort im
betrachteten Bereich der DRI-Nutzung (100 kg /trg bis 500 kg /trg)
im Vergleich zum Referenzfall (120 kg/tgg Blaskohle und 375 kg /trg

Koks)
DRI40 DRI2,0 HBIL5 HBIO.5
Minimale COy-Emissionen keg/trg  1149,7 970,4  1190,7 976,4
Relative Reduktion % 150 283 120  27.8
DRI-Menge kg/trg  434,5 500,0 409,5 500,0
Blaskohlemenge kg/trg 44,6 52,3 65,0 65,1

Koksrate kg/tre  300,0  300,0  300,0  300,0
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Abbildung 5.7.: Spezifischer DRI-Bedarf pro reduzierter Tonne von direkten

COgy-Emissionen vor Ort fiir die verschiedenen Arten von DRI
[22]

die unterschiedlichen DRI-Mengen (bspw. 77,3kg/tco,red fir 100 kg/tgr HBIO,5).
Durch die Nutzung von 400 kg/tgg HBIO0,5 und DRI2,0 wird die eingesetzte Mol-
lermenge von 1611 kg /trg auf 1443 kg/trg bzw. 1436 kg /trg reduziert. Dabei wird
die Menge an Pellets jeweils von 520 kg/trp auf 0 kg/trg reduziert und zusitzlich
die Sintermenge entsprechend angepasst.

Interessanterweise ist die erforderliche Wasserstoffmenge von 27,6 kg/trg unge-
fihr gleich der fiir den optimalen Betrieb mit reinem Wasserstoff als ERM unter
Ausgangsbedingungen (vgl. Abschnitt 4.1.1). Allerdings gibt es keine unmittelbare
Verbindung zwischen beiden Ergebnissen und sie konnen daher nicht direkt vergli-
chen werden. Dariiber hinaus ist die mogliche jéhrliche Emissionsminderung fiir den
Einsatz von DRI (0,79 Mt CO5 — eq/a) hoher als beim Einblasen von Wasserstoff
in die Formenebene unter Ausgangsbedingungen (0,63 Mt CO2 — eq/a).
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Tabelle 5.5.: Betriebsfille unter Einsatz von jeweils 400kg/trgy DRI2,0 und
HBIO0,5 sowie resultierende Minderung der direkten COo-Emissionen
vor Ort im Vergleich zum Referenzfall (120 kg/try Blaskohle und
375 kg/tRE KOkS)

DRI2,0 HBIO,5

DRI-Menge kg /trE 400,0  400,0
Moéllermenge (inkl. DRI) kg /trg 1443,0 14355
Erdgasbedarf fir DRI-Produktion kg /trE 13,3 3,3
Wasserstoffbedarf fiir DRI-Produktion kg /trE 26,8 27,6
Leistung Elektrolyse MW 388,2 395,4
Stromverbrauch Elektrolyse GJ/trE 5,53 5,69
Abs. Reduktion der COs-Emissionen kg /trE 358,4  360,6
Rel. Reduktion der COs-Emissionen % 26.5 26,7
Spezifischer Wasserstoffbedarf kg /tCOs red 74,8 76,5

Jahrliche Emissionsminderung Mt COgy —eq/a 0,785 0,791
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5.4 Integrierte energetische Betrachtungen im

Hittenverbund

Die Verwendung von DRI in einem Hochofen hat erhebliche Auswirkungen auf das
Energiesystem eines integrierten Hiittenwerks. In diesem Abschnitt werden diese
durch eine Gesamtenergiebilanz des Prozesses ausgewertet (vgl. Abbildung 3.3 auf
Seite 58). Zu diesem Zweck werden die in Abschnitt 5.3 ermittelten Simulations-
ergebnisse zugrunde gelegt. Basierend auf der Tatsache, dass der Einsatz von bis
zu 400 kg /trg als geeignet eingestuft wird, werden die entsprechenden Betriebsfille
fiir die Analyse in diesem Abschnitt berticksichtigt.

In Abbildung 5.8 sind die dem Hochofen zugefiihrten spezifischen Energiemengen
des Basisfalls (kein DRI, 300 kg/tgrr Koks, 203 kg/trp Blaskohle) sowie der Simu-
lationen mit 400 kg/tgr DRI4,0, DRI2,0, HBI1,5 und HBIO,5 abgebildet. Es ist zu

beachten, dass der betrachtete Basisfall sich vom Referenzfall unterscheidet (kein
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Abbildung 5.8.: Spezifische Energiezufuhr (hey,) fiir die Verwendung der ver-
schiedenen DRI-Arten (400kg/trg) im Vergleich zum Basisfall
(kein DRI, 300kg/trr Koks, 203 kg/trr Blaskohle); physikali-
sche Enthalpie des Mollers unberticksichtigt [22]



5.4. Integrierte energetische Betrachtungen im Hiittenverbund 137

DRI, 375 kg/tre Koks, 120kg/tgg Blaskohle). Zum Vergleich: Der Energieeintrag
im Referenzfall betrigt 16,185 GJ/tgrg. Die in Abbildung 5.8 aufgefithrten Mengen
an Erdgas und Wasserstoff werden fiir die Produktion des DRI verwendet und nicht
direkt dem Hochofen zugefiihrt. In Abbildung 5.9 sind die resultierenden austreten-
den Energiemengen dargestellt; in dieser Grafik wird, wie zuvor, bei der chemischen
Energie des Gichtgases zwischen Energie fiir die Winderhitzer und tiberschiissiger
Energie unterschieden. Letztere wird tiberlicherweise fiir die Strom- und Dampfer-
zeugung in einem Kraftwerk verwendet. Wie in Abbildung 5.8 zu sehen ist, nimmt
bei Verwendung von DRI der gesamte Priméarenergiebedarf pro Tonne Roheisen
relativ zu dem Basisfall ab. Allerdings ist diese Abnahme vergleichsweise klein und
von #hnlicher Dimension fiir alle DRI-Arten (0,252-0,920 GJ/trg), wahrend der
niedrigste Wert bei der Verwendung von HBIO,5 erreicht wird. Aus Abbildung 5.9
geht hervor, dass die Verwendung von DRI eine signifikante Abnahme der Energie-

abgabe des Hochofens verursacht, insbesondere der iiberschiissigen Energie, wah-
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Abbildung 5.9.: Spezifische Energieabgabe (h,,s) fir die Verwendung der ver-
schiedenen DRI-Arten (400kg/trg) im Vergleich zum Basisfall
(kein DRI, 300kg/tre Koks, 203 kg/tre Blaskohle); chemische
Enthalpie des im Roheisen enthaltenen Kohlenstoffs unbertick-
sichtigt [22]
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rend der Energieeinsatz nahezu unverandert bleibt. Wie in Abschnitt 5.3 erlautert
wird, verursacht die DRI-Nutzung eine wesentliche Verringerung der Gichtgasmen-
ge, die sichtbar wird, wenn man die Gesamtenergiebilanz des Hochofens betrachtet.
Die verfiigbare tiberschiissige Energie verringert sich um eine bedeutende Menge
von 1,223-1,277 GJ /tgrg oder 34,1-35,6 % bezogen auf den Basisfall. Es muss davon
ausgegangen werden, dass dieses Energiedefizit in einem bestehenden integrierten
Huttenwerk kompensiert werden muss (durch den Kauf von Strom oder Erdgas
fir das Kraftwerk). Dieses Defizit ist natiirlich geringer, wenn man eine kleinere
Menge an DRI verwendet, wiahrend die Energiezufuhr ahnlich grof3 ist. Zum Bei-
spiel betragt die mittlere Energiezufuhr- und -abgabe fiir 200 kg/tgr DRI und HBI
16,203 GJ /tgrg und 7,051 GJ/tgre (2,950 GJ/tgrg iberschiissige Energie), wie den
Abbildungen 5.10 und 5.11 zu entnehmen ist.

Es kann gefolgert werden, dass ein Kompromiss zwischen der Reduktion von COo-
Emissionen durch den Einsatz von DRI im Hochofen und dem Kauf zusatzlicher

Energie fiir das integrierte Hiittenwerk erreicht werden muss. Beim Vergleich der
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Abbildung 5.10.: Spezifische Energiezufuhr (hey,) fir die Verwendung der ver-
schiedenen DRI-Arten (200 kg/tgrg) im Vergleich zum Basisfall
(kein DRI, 300 kg/trr Koks, 203 kg/trg Blaskohle); physikali-
sche Enthalpie des Moéllers unberticksichtigt
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Abbildungen 5.8 und 5.9 ist ferner aufféllig, dass es einen Unterschied zwischen der
Energiezufuhr- und -abgabe fiir jede Art von DRI gibt. Ohne das Erdgas und den
Wasserstoff fiir die Produktion des DRI zu berticksichtigen, erhoht sich die Diffe-
renz von 5,532 GJ/tgr (DRI4,0) auf 5,929 GJ/tgr (HBIO,5). Dies ergibt sich aus
den verschiedenen C-Gehalten der DRIs. Die Energie, die im Hochofen tatsachlich
verbraucht wird, ist fiir alle Arten nahezu gleich, jedoch abhingig vom jeweiligen
Fe-Gehalt des DRI.
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Abbildung 5.11.: Spezifische Energieabgabe (h,ys) fiir die Verwendung der ver-
schiedenen DRI-Arten (200 kg/trr) im Vergleich zum Basisfall
(kein DRI, 300 kg/trr Koks, 203 kg/trr Blaskohle); chemische
Enthalpie des im Roheisen enthaltenen Kohlenstoffs unberiick-
sichtigt
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6 Zusammenfassung,

Schlussfolgerungen und
Ausblick

Die anthropogen verursachte Emission von Treibhausgasen, im wesentlichen COs,
als Grund des Klimawandels in ausreichendem Mafle zu verringern, ist eine der zen-
tralen Aufgaben der Weltgemeinschaft im 21. Jahrhundert. Dabei ist es nicht aus-
reichend, die Strom- und Warmeerzeugung zu dekarbonisieren, eine Minderung der
Emissionen in anderen Bereichen, wie industriellen Prozessen oder dem Mobilitats-
sektor, ist ebenso unabdingbar. Die Eisen- und Stahlindustrie ist dabei ein Indus-
triezweig, der prozessbedingt sehr wesentlich auf fossilen Brennstoffen basiert und
somit fiir einen nicht unerheblichen Anteil der anthropogenen Treibhausgasemis-
sionen verantwortlich ist. Der Grofiteil des Stahls, ungefdhr zwei Drittel in Europa,
wird dabei heutzutage iiber die Hochofenroute auf Basis von Koks und Blaskohle
erzeugt. Eine vielversprechende Moglichkeit, die COs-Emissionen in diesem Sektor
zu senken, ist der Einsatz von Wasserstoff zur Reduktion von Eisenoxiden. Auf
diese Weise kann das Reduktionsmittel Kohlenstoffmonoxid, je nach Art des Pro-
zesses, teilweise oder komplett ersetzt werden. Durch eine Elektrolyse kann der
dazu benotigte Wasserstoff nahezu emissionslos produziert werden, wenn regenera-
tiv erzeugter Strom zur Verfiigung steht. Dabei ist die alkalische Wasserelektrolyse

eine etablierte Technologie zur Erzeugung grofler Mengen an Wasserstoff.

In der vorliegenden Arbeit werden zwei Konzepte zum Wasserstoffeinsatz bei der
Roheisenerzeugung im Hochofen betrachtet. Zum einen wird das Einblasen von
Wasserstoff als ERM in die Formenebene oder den Schacht des Hochofens unter-
sucht. Zum anderen wird der Einsatz von DRI im Hochofen betrachtet, welches zum
Grofiteil mit Wasserstoff hergestellt wird. Beide Konzepte wurden bereits an ande-
rer Stelle theoretisch untersucht, einige wichtige Aspekte jedoch nicht adressiert.

So wurden u. a. die Auswirkungen dieser Mafinahmen auf die COy-Emissionen und
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die Gesamtenergiebilanz des Prozesses nicht oder nicht im Detail betrachtet. Wei-
terhin fand kein Vergleich des Einsatzes unterschiedlicher DRI-Arten statt und der
Einfluss verschiedener Einblastemperaturen von Wasserstoff als ERM wurde nicht
untersucht. Dartiber hinaus wurde die Auswirkung verdnderter Betriebsbedingun-
gen hinsichtlich der vorgegebenen AFT auf den Hochofenbetrieb unter Einsatz von

Wasserstoff bisher nicht analysiert.

Die beschriebenen Konzepte werden diesbeziiglich anhand von Simulationen mit
einem Prozessmodell des Hochofens analysiert. Dabei handelt es sich um ein Energie-
und Stoffbilanzmodell, das auf Basis von etablierten Stoffdaten und Methoden zur
Berechnung chemischer Gleichgewichte erstellt wird. Fiir die Parametrierung und
umfingliche Validierung des Modells werden Betriebsdaten genutzt. AnschlieBend
werden die Annahmen, die Vorgehensweise und die Bewertungsmethoden der Si-
mulationen deutlich herausgestellt und publizierte Betriebsdaten mit beispielhaften
Simulationen erfolgreich nachvollzogen. Die Annahmen werden anhand von tbli-
chen Betriebswerten ausgewahlt und der Einfluss einiger wesentlicher Eingangspa-
rameter auf wichtige Ausgabewerte (Koksrate, direkte COo-Emissionen, notwen-
diger Sauerstoffanteil im Heiwind sowie die erforderliche Heiiwindmenge u. a.)
wird anhand von Sensitivitatsanalysen eingehend untersucht, um die Resultate der
Simulationen besser einordnen und bewerten zu kénnen. Dabei stellt sich heraus,
dass die qualitativen Sensitivitdten aller betrachteten Ausgabewerte den physika-
lischen Erwartungen entsprechen. Sie weisen dabei die hochsten Sensitivitdten in
Bezug auf die minimale AFT sowie die Heilwindtemperatur auf. Die Auswirkun-
gen einer Anderung der Heiflwindtemperatur sowie der Heifiwindfeuchte konnen
anhand von publizierten Erfahrungswerten erfolgreich verifiziert werden, wihrend
man dem Einfluss der AFT durch die Wahl der zu simulierenden Betriebsfalle ge-
recht wird.

Aufgrund unzulénglicher Informationen in der Literatur wird eine Methode zur
Ermittlung der Zusammensetzung sowie der bei der Produktion anfallenden COo-
Emissionen der unterschiedlichen DRI-Arten entwickelt. Dabei werden vier ver-
schiedene DRI-Arten in Betracht gezogen, von denen jeweils zwei durch den Midrex-
und den Energiron-Prozess hergestellt werden. Diese DRI-Arten unterscheiden sich
dabei in ihrer Zusammensetzung in erster Linie durch den Kohlenstoffgehalt (0,5-
4,0 Gew.%). Zwei DRIs werden zum groiten Teil auf Basis von Wasserstoff pro-
duziert (86 % und 96 %), wobei der verbleibende Anteil an Erdgas dem im DRI

enthaltenen Kohlenstoff geschuldet ist. Die anderen zwei DRIs werden hingegen
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ausschlieBlich mit Frdgas hergestellt. Infolgedessen variieren die direkten COo-
Emissionen vor Ort, die bei der Herstellung einer Tonne DRI emittiert werden,
zwischen Zkg/tDRI und 497 kg/tDRI.

Die COs-Emissionen des Hochofenprozesses werden unter Beriicksichtigung einer
vollstandigen Verbrennung des aus dem Hochofen austretenden Gichtgases berech-
net. Dabei wird nicht beriicksichtigt, inwiefern das Gichtgas innerhalb des integrier-
ten Hiittenwerks verwendet wird. Die resultierenden Emissionen pro Tonne Roh-
stahl und Tonne Endprodukt konnen darauf aufbauend in einem nachsten Schritt

bestimmt werden.

Fiir die Untersuchung des Einsatzes von Wasserstoff als ERM wird zunachst das
Einblasen in die Formenebene unter gewohnlichen Bedingungen betrachtet, welche
beim Betrieb mit Blaskohle und Koks herrschen (minimale AFT von 2150 °C und
HeiBwindfeuchte von 15g/mfy ).

Dazu wird das Einblasen von verschiedenen Mengen an Wasserstoff und Was-
serstoff in Kombination mit Blaskohle bei unterschiedlichen Einblastemperaturen
simuliert (80, 500, 1000 und 1200 °C). Die Ergebnisse zeigen, dass der Koksbedarf
pro Tonne Roheisen durch diesen Ansatz erheblich gesenkt werden kann und die
COq-Emissionen des Prozesses reduziert werden. Zur Bewertung der verschiedenen
Betriebsfalle mit unterschiedlichen Wasserstoffmengen wird der spezifische Was-
serstoffbedart pro vermiedener Tonne COs als ein zentrales Bewertungskriterium
verwendet. Erwartungsgeméfl bewirkt eine hohere Einblastemperatur eine grofie-
re Abnahme der erforderlichen Koksrate, da dem Hochofen durch den Wasserstoff
auch sensible Wéarme zugefiihrt wird. Im Ergebnis wird fiir einen optimalen Betrieb
eine Menge von 27,5 kg/try Wasserstoff bei einer Einblastemperatur von 1200 °C
ermittelt (25,0 kg/trg bei 1000 °C). Der spezifische Wasserstoffbedarf betragt dabei
95,0kg/tco,.rea (100,8 kg /tco,rea bei 1000 °C). Es kann auflerdem ermittelt werden,
dass der kombinierte Betrieb mit Wasserstoff und Blaskohle als ERM im Hinblick
auf die Reduktion der COs-Emissionen weniger vorteilhaft ist. Bei den optimalen
Betriebsbedingungen mit einer Wasserstoffmenge von 27,5 kg /tgg werden die COo-
Emissionen relativ zu einem Referenzfall (375 kg /trp Koks, 120 kg/trr Blaskohle)
um einen Anteil von 21,4 % gemindert (18,3 % bei 1000 °C). Dies entspricht einer
jahrlichen Minderung von 0,63 Mt COy — eq/a fiir einen mittelgroen Hochofen ei-
ner Nennleistung von 6000 trg/24h.

Auf der Grundlage dieser Ergebnisse wird die Gesamtenergiebilanz des Hochofens

analysiert. Diese andert sich bei einem Betrieb mit Wasserstoff nicht wesentlich
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im Vergleich zum Referenzfall. Der Einsatz von Wasserstoff fithrt jedoch zu ei-
ner starken Verdnderug der Gichtgaszusammensetzung und dessen Auswirkungen

innerhalb eines integrierten Hiittenwerks ist zu beriicksichtigen.

Anschlieflend wird der Einfluss der zugrunde liegenden AFT als wichtiger Para-
meter des Hochofenbetriebs analysiert. Es ist festzustellen, dass die vorgegebene
minimale AFT erwartungsgeméaf eine grofie Auswirkung auf die mogliche Emissi-
onsreduktion hat. Dementsprechend wird in einem néchsten Schritt das Einblasen
von Wasserstoff verschiedener Einblastemperaturen unter angepassten Betriebs-
bedingungen simuliert, welche iiblicherweise beim Betrieb mit Erdgas und Koks
herrschen (minimale AFT von 1900 °C und Heiflwindfeuchte von 5g/miy, ). Al-
le ibrigen Eingangsparameter bleiben unverandert und eine gleichzeitige Nutzung
von Blaskohle wird aufgrund der zuvor erlauterten Erkenntnisse und vor dem Hin-
tergrund der niedrigen AFT nicht in Betracht gezogen. Unter diesen Bedingun-
gen kann im optimalen Betrieb hinsichtlich des spezifischen Wasserstoffbedarfs
eine groflere Menge eingeblasen werden: 35,0 kg/tgrg einer Einblastemperatur von
1200 °C (30,0 kg/trg bei 1000 °C). Die COy-Emissionen kénnen in diesem Betriebs-
fall um betréchtliche 28,5 % relativ zum Referenzfall reduziert werden (23,2 % bei
1000°C), was fiir einen mittelgroBen Hochofen einer jahrlichen Minderung von
0,84 Mt COy — eq/a entspricht. Der spezifische Wasserstoffbedarf betragt in die-
sem Betriebspunkt 90,9 kg/tco,red (95,6 kg/tco,red bei 1000 °C). Bemerkenswert
ist dabei, dass das Minimum des spezifischen Wasserstofftbedarfs in Abhangigkeit
der eingesetzten Menge unter angepassten Betriebsbedingungen deutlich weniger
ausgeprigt ist als unter Ausgangsbedingungen. Dies bedeutet, dass die angepassten
Betriebsbedingungen fiir einen Betrieb mit Wasserstoffmengen, welche geringer als

im optimalen Betrieb sind, vorteilhaft sind.

SchlieBlich wird vergleichend das Einblasen von Wasserstoff in den Schacht des
Hochofens analysiert. Fir diese Berechnungen gelten die Ausgangsbedingungen
(minimale AFT von 2150 °C und HeiBwindfeuchte von 15g/mfy ,) und der Was-
serstoff wird dem Gleichgewichtsreaktor einer Temperatur von 949 °C mit den Ein-
blastemperaturen wie zuvor zugefiihrt. Da dies bei einem Betrieb ohne ERM unzu-
lassig hohe AFTs bewirken wiirde, wird gleichzeitig eine moglichst kleine Menge an
Blaskohle zur Regulierung der Flammentemperatur genutzt (50kg/tgrg). Aus den
Simulationsergebnissen geht hervor, dass das Einblasen in den Schacht nahezu die
gleiche Emissionsreduktion erméglicht, wie das Einblasen in die Formenebene bei

angepassten Betriebsbedingungen. Dies ist folgerichtig, da durch beide Prozessrou-
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ten auf verschiedene Weisen die durch die Vorgabe der unteren Grenze der AFT

resultierende thermische Limitierung umgangen wird.

Fiir die geschilderte Wasserstoffmenge ist im optimalen Betrieb unter Ausgangs-
bedingungen eine Wasserelektrolyse einer Leistung von 394 MW erforderlich
(1200°C), wahrend unter angepassten Betriebsbedingungen und einer Einblastem-
peratur von ebenfalls 1200 °C eine Elektrolyseleistung von 501 MW bendtigt wird.
In Anbetracht dieser Groflenordnung der Elektrolysesysteme ist moglicherweise
eine Elektrolyse von niedrigerer Leistung und ein Betrieb unter angepassten Be-
triebsbedingungen angemessen, welcher auch geringe spezifische Wasserstoftbedarfe

bei kleinen eingeblasenen Mengen ermoglicht.

Danach wird basierend auf den berechneten COs-Emissionen der DRI-Produktion
der Einsatz der verschiedenen DRI-Arten im Hochofen simuliert. Dabei kénnen
beziiglich der resultierenden Abnahme der Brennstoffrate publizierte Daten bis zu
einer DRI-Menge von 400 kg/tgrg reproduziert werden. Uber diesen Punkt hinaus
(die genaue DRI-Menge hingt von der Art des verwendeten DRIs und Menge an
ERMs ab) wird eine Abnahme der spezifischen Brennstoffeinsparung pro DRI-
Menge festgestellt. Diese Tatsache ist auf verdnderte Bedingungen beziiglich der
Wiérmeiibertragung im oberen Teil des Hochofens zurtickzufiihren. Allerdings kann
die pro Tonne Roheisen erforderliche Koksmenge durch diese Malnahme erheblich
gesenkt werden. Die COs-Emissionen des Prozesses werden auf diese Weise um 0,4-
0,9t pro Tonne eingesetztem DRI reduziert. Dabei sind die bei der DRI-Produktion
anfallenden Emissionen bereits inbegriffen.

Darauf autbauend wird die effizienteste Betriebsweise ermittelt, um eine moglichst
groBe Reduktion der COo-Emissionen zu erreichen: Mit 400 kg/trg einer der beiden
DRI-Arten, welche mit einem grofien Anteil an Wasserstoff produziert werden, kann
in einem mittelgrofien Hochofen eine jahrliche Minderung von 0,79 Mt COy — eq/a
erreicht werden. Die Emissionen werden dabei um 26,5-26,7 % gegentiber dem Re-
ferenzfall reduziert. Die Produktion des notwendigen DRIs beinhaltet eine Ver-
wendung von 3,3-13,3 kg /tgg Erdgas und 26,8-27,6 kg /try Wasserstoff, sodass eine
Elektrolyseleistung von 388-395 MW erforderlich ist. Der spezifische Wasserstoft-
bedarf betragt 74,8-76,5kg/tco, red.- Bei Nutzung eines DRIs, das hingegen aus-
schliefilich mit Erdgas produziert wird, konnen die COs-Emissionen um bis zu
13,8 % gesenkt werden (400 kg/tgr DRI).
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Basierend auf einem Betrieb mit 400 kg/tgg der verschiedenen DRI-Arten wird
die Gesamtenergiebilanz des Hochofens analysiert. Es wird dabei festgestellt, dass,
wahrend die Energiezufuhr um nicht mehr als 5,6 % sinkt, die Energieabgabe des
Hochofens signifikant abnimmt (bis zu 17,7 %), was hauptséachlich auf eine geringe-
re Gichtgasmenge zuriickzufiihren ist. Weiterhin kann festgestellt werden, dass die
DRI-Nutzung eine merkliche Abnahme der Gichtgastemperatur und eine wesentli-
che Anderung der Gichtgaszusammensetzung bewirkt. Daher miissen die Auswir-
kungen dieser veranderten Bedingungen auf das integrierte Hiittenwerk sorgféltig

evaluiert werden.

Fiir beide Konzepte ist ein vergleichsweise grofler alkalischer Wasserelektroly-
seur erforderlich und die Verfiighbarkeit von emissionslos erzeugtem Strom ist eine
wichtige Voraussetzung. Die Reduktion der Emissionen um 21,4 % unter Ausgangs-
bedingungen wiirde bspw. spezifische COs-Emissionen pro fiir die Elektrolyse ein-
gesetzter Kilowattstunde Strom von 184 g/kWh ermoglichen, bevor die Minderung
durch die Emissionen bei der Stromerzeugung ausgeglichen wird. Die spezifischen
COq-Emissionen pro Kilowattstunde des deutschen Strommixes betrugen im Jahr
2016 hingegen 527 g/kWh. Diese kurze Rechnung unterstreicht die genannte Not-
wendigkeit fiir regenerativ produzierten Strom.

Laut den vorliegenden Erkenntnissen wird durch das Einblasen von 90,9-100,8 kg
Wasserstoff eine Tonne COs vermieden (hier sind nur Einblastemperaturen von
1000-1200 °C beriicksichtigt). Diese Resultate konnen mit der theoretischen sto-
chiometrischen Untergrenze von 91 kg verglichen werden (mit 4 kg Hy konnen bei
vollstandiger Verbrennung 44 kg COy vermieden werden). Die angegebenen Wer-
te werden allerdings nicht nur stochiometrisch erreicht, sondern auch durch die
einhergehende Warmezufuhr. Durch den Einsatz von mit grofitenteils durch Was-
serstoff produziertem DRI kann im besten Fall ein spezifischer Wasserstoffbedarf
von 74,8 kg/tco, rea erreicht werden.

Okonomische Untersuchungen der Konzepte werden im Rahmen dieser Arbeit
nicht durchgefithrt. In Anbetracht der Produktionskosten grofier Wasserelektroly-
seure von derzeit 5-8€ /kgy, und kiinftig moglicherweise 3-6 € /kgy, wird jedoch
deutlich, dass die Vermeidung von COs-Emissionen der Roheisenerzeugung mit
Hilfe von Wasserstoff hohe Kosten verursacht. Dennoch sehen manche Studien ei-
ne Marktfahigkeit von Direktreduktionsprozessen auf Wasserstoftbasis ab dem Jahr
2030. Dafiir werden vermutlich Férderinstrumente erforderlich sein. Denkbar ist fiir

die betrachteten Konzepte auch eine Nutzung anderer Mérkte. Der Elektrolyseur



147

konnte etwa flexibel und netzdienlich betrieben werden, um Systemdienstleistun-
gen zu erbringen. In Verbindung mit einem Wasserstoffspeicher konnte dabei die

kontinuierliche Versorgung des Hochofens gesichert werden.

An dieser Stelle ist zu erwahnen, dass mit dem verwendeten Prozessmodell kein
vollstéindig exaktes Abbild der Realitdt moglich ist, da gewisse Vereinfachungen
getroffen werden miissen. Hier ist zum einen hervorzuheben, dass die Kinetiken
der ablaufenden Reaktionen nur in begrenztem Umfang berticksichtigt werden.
Auflerdem werden vereinfachend isotherme Gleichgewichtsreaktoren genutzt, auch
wenn das vertikale Temperaturprofil des Hochofens sich in manchen Betriebsfallen
moglicherweise etwas anders auspragen wiirde. Weiterhin stellen die auf der Mo-
dellierung aufbauenden Simulationen eine Extrapolation iiber bekannte Betriebs-
zustande hinaus dar, welche durch experimentelle Untersuchungen zu tiberpriifen
sind. Es handelt sich bei den Berechnungen also, trotz einer fundierten Prozessmo-

dellierung, um Prognosen.

Vor dem Hintergrund der dargestellten Ergebnisse und angesichts der Tatsache,
dass einige Hochofen schon mit hohen Mengen an Wasserstoft in Form von Erdgas
betrieben werden und in anderen Hochdfen der Einsatz von DRI bereits erfolgreich
erprobt wurde, stellen die hier untersuchten Konzepte dennoch mogliche Mafinah-
men dar, um die COo-Emissionen des Hochofens und der Roheisenerzeugung we-
sentlich zu reduzieren. Den Technologien kann ein grofles Potential zugeschrieben
werden, da die Hochofen/Konverterroute etwa zwei Drittel der jahrlichen Stahl-
produktion in Europa ausmacht. Aulerdem erfordern diese Prozessrouten lediglich
technische Neuerungen mit verhdltnisméafig geringem Aufwand.

In der vorliegenden Arbeit werden diese Konzepte, ihre Auswirkungen auf den
Hochofenprozess sowie die resultierende Reduktion der COs-Emissionen umféng-
lich analysiert. Die vorliegenden Ergebnisse bilden somit eine wichtige Grundlage
fiir weitere Forschung sowie eine kiinftige technische Umsetzung. Empfehlenswert
ist das Einblasen von Wasserstoff als ERM unter angepassten Betriebsbedingungen
sowie die Nutzung von Wasserstoff zur DRI-Produktion, da auf diese Weise auch
beim Einsatz von kleinen Wasserstoffmengen geringe spezifische Wasserstoftbedarfe
erreicht werden kénnen (74,8-90,9kg/tco, red)-

Vor einer Realisierung der Konzepte sind jedoch verschiedene Aspekte zu bertick-
sichtigen und wissenschaftlich zu untersuchen. Im ersten Schritt ist die technische

Umsetzung des Einblasens von heiflem Wasserstoft in den Hochofen zu untersuchen.
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Zum einen sollte dazu das Erhitzen von reinem Wasserstoff auf Temperaturen ober-
halb von 1000 °C auf Basis von Prozessgasen (Gichtgas) in einem mit Winderhit-
zern vergleichbaren Brennschacht betrachtet und erprobt werden. Auf diese Weise
konnte, wie in dieser Arbeit angenommen, zusatzlich verfliighare Gichtgasenergie
diskontinuierlich im Batchbetrieb direkt fiir die Erhitzung genutzt werden. Alter-
nativ ist eine elektrische Prozessgaserhitzung denkbar und ebenfalls zu erproben.
Zum anderen ist ein unter sicherheitstechnischen Aspekten geeignetes Verfahren
zum Einblasen des Wasserstoffs iiber die Blasformen in die Formenebene oder tiber
ein ahnliches System in den Schacht des Hochofens zu entwickeln, wozu jeweils
bereits Vorarbeiten existieren.

AnschlieSfend muss der Einfluss der veranderten Gichtgaszusammensetzung auf
den Energiehaushalt des jeweiligen integrierten Hiittenwerks sowie die vorhandene
Verbrennungs- (u. a. Gasbrenner und Brennkammern) und Abgasreinigungstechnik
analysiert werden. Darauf aufbauend kénnen moglicherweise erforderliche Umbau-
mafinahmen erkannt und umgesetzt werden.

SchlieBlich stellt sich die Frage nach der Verfiighbarkeit von regenerativ erzeug-
tem Strom sowie den Kosten der Wasserstoffproduktion via Elektrolyse. Hier ist
insbesondere zu ermitteln, inwieweit und durch welche Forderinstrumente das pro-
duzierende Gewerbe der Eisen- und Stahlindustrie unterstiitzt werden kann, um

eine intensive Nutzung von Wasserstoff als Reduktionsmittel umzusetzen.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass die betrachteten Prozessrou-
ten aussichtsreiche Moglichkeiten bieten, die COs-Emissionen der Produktion von
Roheisen substanziell zu mindern. Wie dargestellt, bringt eine Realisierung einige
Herausforderungen mit sich, jedoch ist eine Umstellung bestehender Produktions-
prozesse in der untersuchten oder einer dhnlichen Form mittelfristig notwendig, um
die Eisen- und Stahlerzeugung mit den weltweiten Klimaschutzzielen in Einklang
zu bringen. Langfristig sollte eine nachhaltige Stahlproduktion auf Basis von aus-
schliefilich mit Wasserstoff betriebenen Direktreduktionsprozessen in Verbindung

mit EAFs angestrebt werden.
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A Modellierung und Simulation

A.1 Modellbeschreibung

Tabelle A.1.: Beriicksichtigte Komponenten und FactSage-Datenbanken

Phase FactSage-Datenbank Komponenten
Gas FactPS HQ, CH4, C2H6, COQ, CO, NQ, OQ,
H-50, SiO

Roheisen FTmisc Fe, C, Si, Mn
(Grundphase: Fe-liq)

Schlacke  FToxid Al,O3, SiOs, CaO, FeO, MgO
(Grundphase: A-Slag-liq)

Feststoff FactPS, FStel, FToxid C, Fe, FeO, Fey0O3, Fe30y4, FesC,

FeSi, Si, SiOQ, Mg, MgO, AlgOg,
Ca, CaO, CaCOz, MnOy, MnsOs,
Mn3Oy4, MnO, Mn
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A. Modellierung und Simulation

A.2 Parametrierung, Validierung und

Simulation

lidierung im Abschnitt 3.2

Tabelle A.2.: Eingangsparameter und Ausgabewerte der Parametrierung und Va-

Eingangsparameter

Heiwindbestandteile (N3, O2, HyO)
Druck des Heiflwinds
Druck des Gichtgases

Moéllerbestandteile (Pellets, Sinter usw.) und ihre Zu-
sammensetzung (FeO, FeyO3, FezC, SiOs, Al,O3, CaO,
CaCOg, MgO, MHOQ, HQO)

Koksbestandteile inkl. fliichtiger Bestandteile und Asche
(C, N, H, O, FGQO?,, SiOg, A1203, CaO, MgO, HQO)
Bestandteile der Ersatzreduktionsmittel (C, N/Na,
H/Hy, O/0,, HyO, CHy, CoHg, COq, FeoO3, SiO,, AlyOs,
CaO, CaCOg3, MgO)

Temperaturen aller Edukte des Hochofens (Méollerbe-
standteile, Koks, Ersatzreduktionsmittel, Heilwind)

jeweils in kg/tgrg
bar
bar
jeweils in kg/tgrg

jeweils in kg/trg

jeweils in kg/trp

°C

Ausgabewerte

Roheisenbestandteile (Fe, C, Si, Mn)
Abstichtemperatur

Gichtgastemperatur

Gichtgasbestandteile (CO, CO,, Hy, HyO, Ny)
Schlackenbestandteile (SiOg, AloO3, CaO, MgO)
Adiabate Flammentemperatur

Kihlverluste

jeweils in kg/tgrp
°C
°C
jeweils in kg/trp
jeweils in kg/trp
°C
MJ /tre
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Tabelle A.3.: Betriebsdaten Hochofen 1 (Wertebereich von 12 Betriebsféllen) -

Teil 1
Prozessgrofie Einheit Wertebereich
Spezifische Erzeugung tre/h 202-227
Koksmenge (trocken) kg/tre 337-374
Blaskohlemenge (trocken) kg/tre 104-150
Erdoélmenge kg/tre 0-13
Kunststoffmenge kg/trE 0
Reduktionsmittel gesamt (trocken) kg/trp 509-519
Kiihlverluste MJ /trE 366-528
Windmenge (ohne Sauerstoff) m? /trg 871-1017
Windtemperatur °C 1135-1196
Mischwindfeuchte g/m? 9,9-19,5
Sauerstoffgehalt Wind Vol.% 23,0-25.8
Winddruck (absolut) bar 4,0-4,4
Gichtgasmenge m? /tre  1392-1569
Gichtgastemperatur °C 81-119
Gichtgasdruck (absolut) bar 2,3-2,7
CO-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 21,3-25,4
COs-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 21,9-23,5
H,-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 3,9-4,6
Nj-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 43,8-47,7
C-Anteil Roheisen Gew.% 4,46-4,66
Si-Anteil Roheisen Gew.% 0,52-0,64
Mn-Anteil Roheisen Gew.% 0,11-0,17
Roheisentemperatur °C 1450-1468
Schlackenmenge kg/tre 265-295
CaO-Anteil Schlacke Gew.% 38,2-39.,8
MgO-Anteil Schlacke Gew.% 6,7-9,1
SiOs-Anteil Schlacke Gew.%  38,3-39,74

Al;O3-Anteil Schlacke Gew.% 10,3-11,3
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Tabelle A.4.: Betriebsdaten Hochofen 2 (Wertebereich von 4 Betriebsféllen) -

Teil 1
Prozessgrofie Einheit Wertebereich
Spezifische Erzeugung tre/h 75-89
Koksmenge (trocken) kg/tre 401-427
Blaskohlemenge (trocken) kg/trE 0
Erdolmenge kg/tre 35-54
Kunststoffmenge kg/trE 2-5
Reduktionsmittel gesamt (trocken) kg/trp 456-472
Kiihlverluste MJ /trE 165-209
Windmenge (ohne Sauerstoff) m? /trg 1022-1037
Windtemperatur °C 1019-1074
Mischwindfeuchte g/m3 21,1-29,8
Sauerstoffgehalt Wind Vol.% 22,6-23,1
Winddruck (absolut) bar 1,77-1,84
Gichtgasmenge m? /trg 1570-1589
Gichtgastemperatur °C 73-83
Gichtgasdruck (absolut) bar 1,32
CO-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 22,5-229
COs-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 22,3-22,7
H,-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 3,1-3,6
Nj-Anteil Gichtgas (trocken) Vol.% 44,7-45,2
C-Anteil Roheisen Gew. % 4,26-4,44
Si-Anteil Roheisen Gew.% 0,64-0,69
Mn-Anteil Roheisen Gew.% 0,06-0,08
Roheisentemperatur °C 1430-1454
Schlackenmenge ke /tre 213-252
CaO-Anteil Schlacke Gew. % 38,5-39,1
MgO-Anteil Schlacke Gew.% 7,6-8,6
SiOs-Anteil Schlacke Gew. % 39,0-39,2
Al;O3-Anteil Schlacke Gew. % 10,5-11,2
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Tabelle A.5.: Betriebsdaten Hochofen 1 (Wertebereich von 12 Betriebsféllen) -
Teil 2

Prozessgrofie Einheit Wertebereich

Menge Pellets kg /tre 464-658
Menge Stiickerze kg/trg 167-445
Menge Sinter kg /trE 573-827
Menge Kalkstein kg /trg 15-41

Tabelle A.6.: Betriebsdaten Hochofen 2 (Wertebereich von 4 Betriebsféllen) -
Teil 2

Prozessgrofie Einheit Wertebereich

Menge Pellets kg /trE 875-1040
Menge Stiickerze kg/trp 372-525
Menge Sinter kg /tre 0-75

Menge Kalkstein kg/tgrg 128-161

Tabelle A.7.: Zusammensetzung der wesentlichen Mollerbestandteile nach Da-
tenabgleich auf Basis betrieblicher Daten (alle Angaben in Gew.%)

Fe MnOy SiO; AlL,O3 CaO CaCOz MgO Andere

Pellets 66,1 0,1 3.8 0,6 0,5 - 0,1 0,1
Stiickerz 63,1 - 7,2 1,1 0,1 - 0,5 0,2
Sinter 57,3 0,2 4.9 1,0 114 - - 0,2
Kalkstein 0,1 - 1,0 0,2 - 97,3 0,4 0,1

Tabelle A.8.: Aschezusammensetzungen der Blaskohle, des Kokses und der DRIs
auf Basis betrieblicher Daten (alle Angaben in Gew.%)

FeoO3 SiOy Alb,O3 CaO MgO Mn Andere

Blaskohle 85 30,0 190 165 35 - 225
Koks 49 551 295 20 10 - 75
DRI ~ 468 142 286 0,3 14 87
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Tabelle A.9.: Eingangsparameter der Simulationen in den Kapiteln 4 und 5

Parameter

Einheit

Menge an C und Si im Roheisen
Menge an Fe im Roheisen (Kapitel 5)
Druck des Heilwinds
Heifwindfeuchte

Druck des Gichtgases

Driicke in den Gleichgewichtsreaktoren (als Ergebnis aus
dem Heiwind- und dem Gichtgasdruck)

Zusammensetzung der Mollerbestandteile (FeO, FeyOs,
FegC, SiOQ, AlgOg, CaO, CaCO;;, MgO, MHOQ, HQO)

Menge aller Mollerbestandteile (Pellets, DRI usw.)

Kokszusammensetzung inkl. fliichtiger Bestandteile und
Asche (C, N, H, O, F6203, SiOQ, A1203, CaO, MgO, HQO)

Koksmenge
Eingeblasene Wasserstoffmenge

Zusammensetzung der weiteren Ersatzreduktionsmittel
(C, N/Ng, H/Hy, O/O,, HoO, CHy, CoHg, CO2, Fe O3,
SiOQ, AlQOg, CaO, Ca003, MgO)

Menge der Ersatzreduktionsmittel

Temperaturen aller Edukte des Hochofens (Mollerbe-
standteile, Koks, Ersatzreduktionsmittel, Heiwind)

Untere und obere Grenze der adiabaten Flammentempe-
ratur

Kihlverluste

jeweils in kg/tgrg
jeweils in kg/trp

bar

jeweils in Gew.%

jeweils in kg/tgrg

jeweils in Gew.%

kg/trE
kg/trE

jeweils in Gew.%
kg/tre
°C
°C

MJ/tRE
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Tabelle A.10.: Ausgabewerte der Simulationen in den Kapiteln 4 und 5

Parameter Einheit
Menge an Mn im Roheisen jeweils in kg/trp
Menge an Fe im Roheisen (Kapitel 4) jeweils in kg /tgrg
Adiabate Flammentemperatur °C
Heiflwindbestandteile (N3, Og, HoO) jeweils in kg/trp
Koksmenge kg /tre
Menge der Ersatzreduktionsmittel kg /trE
Menge der Mollerbestandteile Pellets, Sinter und DRI jeweils in kg/trp
Abstichtemperatur °C
Gichtgastemperatur °C
Gichtgasbestandteile (CO, CO,, Hy, HyO, Ny) jeweils in kg/trp
Schlackenbestandteile (SiO4, Al;O3, CaO, MgO) jeweils in kg /tgrg

Samtliche im Modell enthaltenen Energie- und Stoffstro-
me und ihre Zustandsgrofen (vgl. Abbildungen 3.1 und
3.2 auf den Seiten 54 und 57)

Tabelle A.11.: Anpassungs- und Modellparameter der Simulationen in den Ka-
piteln 4 und 5

Anpassungsparameter

k* A-Wert der Heizzone (k*A)y, = 9,082 - 10_2£ATJK

Gleichgewichtstemperatur dgow 00 = 738 °C

Gleichgewichtstemperatur Yggw vo1 = 949 °C

Modellparameter

Gleichgewichtstemperatur Ygow vo,2 = 1332°C

Anteil des Kokses in der Wirbelzone vk w = 60 %

Temperatur des Kokses beim Eintritt in die Wirbelzone Jx w = 1500 °C
Anteil des Kokses im Unterofen vk yo = 40 %
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