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Vorwort

Bei den deutschsprachigen Biichern zur Mechanischen Verfahrenstechnik {iberwiegen
handbuchartige Zusammenstellungen der wichtigsten Grundoperationen und Bénde
mit beinahe ausschlieBlicher Behandlung der diesen zugrunde liegenden Naturgesetze.
Beide Gruppen eignen sich als Lehrbiicher nur beschrinkt. Wihrend die erste dem
Studierenden nicht zeigt, auf welchen — ihm vielleicht schon bekannten — gemeinsa-
men Grundsteinen die gebotene Vielfalt ruht, legt die zweite nur das Fundament,
ohne die darauf errichtbaren Bauwerke geniigend erkennen zu lassen.

Mit der Erarbeitung iibergeordneter Zusammenhinge am Beispiel ausgewihlter
Grundoperationen wird in dieser Darstellung ein Mittelweg eingeschlagen: Die theo-
retischen Grundlagen werden nur dann in eigenen Kapiteln behandelt, wenn dies zum
Verstindnis des Folgenden unumgénglich ist (Kapitel 1 und 6) oder wenn eine verall-
gemeinernde Zusammenfassung des Erarbeiteten dies erfordert (Kapitel 5). Sonst
wird systematisches Wissen bei der Auslegung von Maschinen und Apparaten der
Mechanischen Verfahrenstechnik erarbeitet und vertieft. Dies gewdhrleistet einen
engen Bezug der behandelten Grundlagen zu konkreten technischen Anwendungen —
bedingt in der weitverzweigten Mechanischen Verfahrentechnik allerdings eine Be-
schrankung auf wesentliche und typische Teilgebiete. Um die Mdglichkeiten des
.,Computers auf jedem Schreibtisch** ausschépfen zu kénnen, wird dabei die Entwick-
lung von Berechnungsmodellen betont. Daneben werden aber auch Aufbau und
Wirkungsweise wichtiger Apparate und Maschinen erldutert.

Ziel dieses Buches ist es, dem Leser jene Grundlagen zu vermitteln, die ihn befdhigen,
bestehende Anlagen zu verstehen, wichtige Anlagekomponenten auszulegen, neue
Losungen zu finden und weiterfithrender Literatur folgen zu kénnen. Das ausfiihrli-
che Herleiten wichtiger Sachverhalte aus einfachen physikalischen Grundlagen soll
die Fahigkeit des Lesers férdern, auf bekannten Fundamenten Neues zu bauen. Da
in der Verfahrenstechnik laufend Neuland zu betreten ist, wird diesem Ziel besonderes
Gewicht beigemessen. Deshalb dienen die vielen im Text verteilten Berechnungsbei-
spiele nicht nur der Vertiefung des Erarbeiteten. In manchen wird der Leser auch zu
eigenen, weiterfilhrenden Schritten eingeladen.

Diese Einfiihrung wendet sich an Studierende der Maschinentechnik, der Verfahrens-
technik, der Chemie, der Biochemie und der Elektrotechnik, wie auch an Ingenieure,
die erst im Verlauf ihrer Berufstitigkeit mit der Verfahrenstechnik in Kontakt kom-
men. Elementare Kenntnisse der Mechanik einphasiger Strémungen werden deshalb
vorausgesetzt. Die Breite des behandelten Gebiets erfordert den Verzicht auf manche
interessante Einzelheiten. Zahlreiche Literaturhinweise sorgen aber dafiir, daB sie fiir
ein vertieftes Studium einzelner Kapitel, fiir Studienarbeiten oder fiir den in der Praxis
Tétigen doch leicht zuginglich werden.
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Den Fachkollegen aus dem In- und Ausland danke ich fiir Ihre Zuschriften. Trotz
einer volligen éberarbeitung konnte ich leider nicht allen Wiinschen nach der Auf-
nahme weiterer Themen nachkommen. Auch den zahlreichen Fachleuten aus der
Industrie, die mich mit wertvollen Hinweisen und Bildvorlagen unterstiitzten, danke
ich bestens. Dem Verlag B.G. Teubner danke ich fiir die Aufnahme dieses Bandes in
sein Verlagsprogramm. Nicht zuletzt danke ich auch meiner Frau Blanca und meinen
Kindern David und Andreas fiir ihren verstindnisvollen Verzicht auf so zahlreiche
Stunden gemeinsamer Freizeit.

Burgdorf, im Januar 1987 Martin Zogg

Vorwort zur dritten Auflage

Da seit der Herausgabe der zweiten Auflage nur sechs Jahre verstrichen sind, habe ich
am Aufbau dieses Buches festgehalten. Selbstverstindlich wurden die Druckfehler
korrigiert und neue Entwicklungen — soweit dies ohne Anpassung des Umbruchs
moglich war — aufgenommen. Das Literaturverzeichnis wurde ebenfalls auf den
neuesten Stand gebracht.

Inzwischen wurde auf der Grundlage dieses Buches ein PC-Programmpaket [93, 94]
entwickelt. Dies erméglicht auch fiir die dritte Auflage eine Beschrinkung auf das
Wesentlichste, da verfeinerte Berechnungsmethoden laufend ins Programmpaket auf-
genommen werden kénnen.

Ich danke den Lesern der zweiten Auflage und den Beniitzern des Programmpakets
MYVT fiir Ihre wertvollen Zuschriften und hoffe, daB auch die dritte Auflage Thren
Erwartungen entsprechen wird.

Burgdorf, im Januar 1993 Martin Zogg
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Einleitung

Die Verfahrenstechnik (auch ,,Chemieingenieurtechnik* bei stirkerer Betonung der
Chemie und entsprechendem Verzicht auf maschinentechnische Belange, chemical
engineering, processing) befaBt sich mit der technischen Durchfiihrung von Prozes-
sen, in denen Stoffe nach ihren physikalischen oder chemischen Eigenschaften oder
nach ihrer Zusammensetzung verdndert werden. Sie umfaft die Auslegung, den Bau
und den Betrieb der zur wirtschaftlich optimalen, sicheren und umweltgerechten
Durchfiihrung der einzelnen Stoffumwandlungsprozesse notwendigen Apparaturen
und Anlagen. Die Verfahrenstechnik mii3te deshalb treffender als Stoffumwand-
lungstechnik bezeichnet werden. Sie befaBt sich mit der technischen Umwandlung
von Rohmaterialien oder Abfillen in begehrtere Stoffe durch physikalische, chemi-
sche und biologische Methoden. Als Beispiele seien die Umwandlung von Erdél in
Benzin, Heiz6l oder Kunststoffe, die Umwandlung von Kalk und Ton in Zement, von
pflanzlichen Abféllen in fliissige Treibstoffe (Ethanol), von Meerwasser in Trinkwas-
ser, von Milch in Milchpulver, von giftstoffbeladenen Abwissern in FluBwasser, von
schidlichen Abgasen in umweltvertrigliche Abgase oder von Altreifen und Kunst-
stoffabfillen zu Rohstoffen fiir die Chemie genannt.

Diese Beispiele lassen erkennen, dafl die Verfahrenstechnik ein sehr weites und zuneh-
mend wichtiger werdendes Gebiet von der technischen Herstellung chemischer
Produkte, organischer und anorganischer Werk- und Baustoffe iiber die Pro-
duktion, Konservierung und Veredlung von Lebensmitteln und Getrdnken, die
Bereitstellung von fliissigen und gasformigen Energietrdgern, die Wiederge-
winnung von Rohstoffen aus Abfillen (Recycling) bis zur Umwelttechnik
umfaBt. Alles Bereiche, deren Bedeutung in den letzten Jahrzehnten stark zugenom-
men hat und deren kiinftige Entwicklung sich mit zunehmender Verknappung von
Rohstoffen und Energie und héher werdender Belastung der Umwelt noch beschleu-
nigen wird. Die Tatsache, daB allein der Umsatz der Chemischen Industrie in den
letzten drei Jahrzehnten weltweit real auf das Siebenfache gestiegen ist, mag dies
verdeutlichen. Die Bedeutung der Verfahrenstechnik illustriert auch, daB heute weni-
ger als 30 % des Industrieumsatzes aus den Sparten Stahlbau, Maschinenbau, Fahr-
zeugbau, Feinmechanik, Optik, Elektrotechnik und Elektronik stammen, wihrend
iiber 70 % des Industrieumsatzes auf die Industrien der Stoffumwandlung fallen.
Auch daB iiber die Hélfte der Menschen in der Dritten Welt kein sauberes Trinkwasser
kennt, unterstreicht die Bedeutung der Verfahrenstechnik zur Bewiiltigung wesentli-
cher Zukunftsaufgaben.

Die Verfahrenstechnik nimmt eine Mittelstellung zwischen Maschinenbau, Chemie,
Elektrotechnik und Biologie ein. Sie erfordert deshalb ein hohes Ma8 an interdiszipli-
ndrem Verstdndnis. Wie kaum in einer anderen Ingenieurdisziplin muB in der Verfah-
renstechnik stets Neuland betreten werden. Die mittlere Lebensdauer eines Verfah-
rens in der chemischen Industrie liegt bei zehn Jahren. Gegen die Hilfte des Umsatzes
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der GroBchemie stammt aus Produkten, die es vor zehn Jahren noch nicht gab. Neue
Impulse erhilt die Verfahrenstechnik auch vom Streben nach energiesparenden und
umweltvertriglichen Produktionsprozessen sowie nach Erzeugnissen, aus denen die
Rohstoffe wieder zuriickgewonnen werden kénnen. Auch die wachsende Zahl indu-
striell nutzbar werdender biotechnischer Stoffumwandlungen und die durch die Mi-
kroelektronik stark erweiterten Méglichkeiten der Messwerterfassung, Steuerung und
Automatisierung zwingt den Verfahrensingenieur, neue Wege zu gehen. Eine fiir den
Einzelnen nicht mehr iiberschaubare Menge von jahrlich um die 100000 Publikatio-
nen und 15000 Patenten zeugen von dieser Entwicklung.

Auch die Zahl technisch hergestellter Stoffe ist uniibersehbar groB3 geworden. Eine auf
einer Beschreibung einzelner Verfahren zur Herstellung bestimmter Stoffe beruhende
Einfiihrung in die Verfahrenstechnik wire deshalb wenig sinnvoll. Bei den meisten
Prozessen fiir bestimmte Stoffumwandlungen lassen sich Operationen erkennen, de-
nen man auch in zahlreichen anderen Verfahren wieder begegnet. Diese vielen Verfah-
ren gemeinsamen Operationen wie Zerkleinern, Filtrieren, Zentrifugieren, Destillie-
ren oder Trocknen werden als Grundoperationen (Einheitsoperation, unit opera-
tion) bezeichnet. Sie sind die ,,Bausteine‘, aus denen ein Verfahren zusammengesetzt
~ wird. Im folgenden werden wir einige wichtige Grundoperationen der Mechanischen
Verfahrenstechnik kennenlernen und dabei wesentliche iibergeordnete Zusammen-
hinge erarbeiten.

Die Verfahrenstechnik 148t sich in die drei Gebiete Mechanische Verfahrenstechnik
(mechanical operations), Wiarme- und Stofftransportprozesse (Thermische Verfah-
renstechnik, heat and mass transfer operations) und Reaktionstechnik (reaction engi-
neering) unterteilen. In dieser Einfilhrung beschrianken wir uns auf die Erarbeitung
wichtiger Grundlagen der Mechanischen Verfahrenstechnik am Beispiel aus-
gewihlter Grundoperationen. Die umfassende Behandlung der Grundoperationen
bleibt infolge der Breite des Gebiets wesentlich umfangreicheren Werken (z. B. [14, 15,
53, 77 u. 78]) vorbehalten.

Zum Berechnen und Optimieren von Grundoperationen der Mechanischen Verfah-
renstechnik wie auch zum bequemen quantitativen Erfassen der EinfluBgré8en wurde
zu diesem Buch ein PC-Programmpaket [93, 94] entwickelt. Seine Programme ent-
halten die Beispiele des Buches als Vorgabewerte. Die Programme beinhalten nebst
den Grundlagen dieses Buches einige fiir die Praxis wesentliche Erweiterungen.

Eine diesem Buch entsprechende Einfithrung in die Warme-und Stofftransport-
prozesse findet man in [91 u. 92]. Darauf wird im folgenden oft verwiesen, weil auch
in der Mechanischen Verfahrenstechnik Wirme- und Stofftransportvorginge von
Bedeutung sind und weil die mechanischen Grundoperationen oft als Vorbereitungs-
oder Folgeoperationen im Zusammenhang mit Wéirme- und/oder Stofftransport-
prozessen nétig sind. Die Grundlagen der Reaktionstechnik werden in [18, 37,
79 u. 89] zusammenfassend dargestellt.

‘Erst wer die Grundoperationen versteht, kann sich an die Entwicklung neuer Verfah-
renund andie Planungund den Bau ganzer verfahrenstechnischen Anlagen
(chemical engineering plant design) wagen. Zusammenfassende Darstellungen dazu
findet man in [8 u. 79]. Fiir Beschreibungen der technischen Verfahren zur Herstellung
einzelner Stoffe sei auf [25 u. 82] verwiesen.



1 Kennzeichnung von Teilchenschwirmen

Viele verfahrenstechnische Prozesse gehen von Rohstoffen in der Form fester oder
flissiger Teilchen aus. Bei manchen entstehen feste oder fliissige Teilchen wihrend
einzelner Grundoperationen als Zwischen- und Endprodukte. Unabhingig davon, ob
die Teilchen als Ausgangsstoffe, Zwischenprodukte oder Endprodukte auftreten, lie-
gen sie stets in groBer Zahl vor. FEine groBe Anzahl von Teilchen bezeichnet man als
Teilchenschwarm (Schiittung oder Haufwerk bei gegenseitiger Beriihrung).

Zwischen den festen oder fliissigen Teilchen eines Teilchenschwarms befinden sich
Gase oder Fliissigkeiten. Das Medium zwischen den Teilchen wird als kontinuier-
liche Phase bezeichnet. Die festen oder fliissigen Teilchen bilden die disperse
Phase. Die Teilchen der dispersen Phase kénnen rdumlich getrennt sein (z.B. Staub-
teilchen in Raumluft), oder sie konnen sich gegenseitig beriihren (z.B. Zement in
einem Silo). Die Bezeichnungen der verschiedenen Kombinationen der beiden Phasen
koénnen der Tab. 1.1 entnommen werden.

Tabelle 1.1  Bezeichnungen disperser Systeme

kontinuierliche disperse Phase

Phase (verteilte Phase)

(zusammen- - .

hdngende gasformig fliissig fes.t ) fest .

Phase) keine Berithrung | gegenseitige

Beriihrung

gasfOormig vollstindige bis 0,05 mm: bis 0,05 mm: Festbett:
Vermischung Aerosol,Nebel Aerosol, Rauch | Pulver
(keine Mehr- iiber 0,05mm: iiber 0,05 mm: Schiittung
phasensysteme Gas-Fliissig- Gas-Fest- Haufwerk
moglich) Mischung Mischung Packung

fliissig Blasenschwarm, | Dispersion, Dispersion, Schlamm,
Schaum Emulsion Suspension Filterkuchen

In der Verfahrenstechnik haben wir es mit festen oder fliissigen Teilchen zu tun, deren
Abmessungen iiber acht Zehnerpotenzen von 108 Metern bis zu etwa einem Meter
reichen. Das Bild 1.1 veranschaulicht die TeilchengroBenbereiche einiger disperser
Systeme. Mit diesen Tetlchen sind in verfahrenstechnischen Prozessen vielfiltige Ope-
rationen wie- Zerkleinern, Dosieren, Vereinen, Mischen, Dispergieren (in Fliissigkei-
ten verteilen), Durchstromen, Aufheizen, Abkiihlen, Auflésen, Verdunsten, Sublimie-
ren, Befeuchten oder Trocknen durchzufithren. Diese Vorginge werden fiir den
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Bild 1.1 GroBenbereiche fliissiger und fester Teilchen

Verfahrensingenieur nur erfaBbar, wenn er die geometrischen Eigenschaften der Teil-
chenschwirme zu messen und in konzentrierter Form zu beschreiben vermag. Um die
Grundoperationen der Mechanischen Verfahrenstechnik zu verstehen, miissen wir
uns deshalb zunichst mit der Definition und der Messung der TeilchengréBe
befassen. Es ist ja nicht ohne weiteres klar, was man etwa unter der GroBe eines
Zuckerkristalls verstehen soll und wie man sie messen kann, wenn in einem Sack
Zucker Millionen von Zuckerkristallen vorkommen. Da die Teilchen eines Teilchen-
schwarms im allgemeinen von verschiedener Gr6Be sind, werden wir der Teilchen-
groBenverteilung nachgehen und eine zweckmiBige mittlere TeilchengréBe
suchen. Weil wir nicht Millionen von Teilchen ausmessen konnen, miissen wir Teil-
mengen entnehmen (Probenahme) und die daran gewonnenen MeBergebnisse mit
den Methoden der Statistik auswerten. Wir werden dies am anschaulichen Beispiel
der Siebanalyse durchfiihren.

In diesem Kapitel haben wir aber noch eine schwierigere Aufgabe zu 16sen. Jeder-
mann weil}, daB man etwa feinen Zucker rasch in Wasser auflésen kann. Da die
gleiche Masse groben Zuckers eine viel kleinere Oberfliche aufweist, dauert es bedeu-
tend ldnger, bis sie aufgeldst ist. Aus dem Alltag ist weiter bekannt, daBl grobe
Holzstiicke viel langsamer verbrennen als fein zerkleinerte (Staubexplosionen). Feine
Holzstiicke trocknen auch viel rascher als grobe. Eine fiir zahlreiche verfahrenstechni-
sche Operationen sehr wesentliche Eigenschaft eines Teilchenschwarms ist deshalb
seine Oberfliche pro Masseneinheit, die spezifische Oberfldche. Diese Grofle
miissen wir aus experimentell bestimmten TellchengroBenvertellungen berechnen
kénnen.

e
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1.1 TeilchengrifBe

1.1.1  Definitionen der TeilchengroBe

Kleine Tropfen sind infolge der Oberflichenspannung auch bei der Bewegung in
Fliissigkeiten oder Gasen anndhernd kugelf6rmig. Bewegte groBle Tropfen kénnen
dagegen von der Kugelform weit abweichen. Feststoffteilchen (auch als Kérner be-
zeichnet) sind nur selten kugelférmig.

Wiihrend bei kugelférmigen Teilchen die TeilchengroBe (particle size) mit dem Durch-
messer eindeutig angegeben werden kann, gibt es fiir nichtkugelférmige Teilchen
zahlreiche unterschiedliche Méglichkeiten zur Kennzeichnung der TeilchengroBe. In
der Literatur findet man bis zu siebzehn Definitionen der GroBe nichtkugelférmiger
Teilchen (1], [64}). Der Grund dafiir liegt in den verschiedenen MeBmethoden wie
auch in den jeweils interessierenden Eigenschaften der Teilchen. Wir wollen dies im
folgenden an je zwei wichtigen Beispielen verdeutlichen.

Fiir die TeilchengroBenmessung durch die einfache Methode der Siebanalyse
(Abschn. 1.2.2.2) wird als Teilchengriée zweckmissigerweise die Maschenweite L
eines Priifsiebes definiert, durch welches das Teilchen gerade noch hindurchfallt
(sieve diameter);

d, =L (1.1)

Wie wir noch sehen werden, kann die GroBe feinerer Teilchen auch durch Messen der
Sinkgeschwindigkeit in Fliissigkeiten bestimmt werden. Da wir die Sinkgeschwindig-
keit kugelfdrmiger Teilchen berechnen kénnen (Abschn. 4.2), ist es dann sinnvoll, als
TeilchengréBe den Durchmesser einer Kugel mit gleicher Sinkgeschwin-
digkeit (free-falling diameter, Stok esdiameter) zu bezeichnen:

dp = dKugel mit gleicher Sinkgeschwindigkeit (12)

Falls man sich beispielsweise bei Absetzvorgingen fiir das Volumen der Teilchen
interessiert, kann man als TeilchengroBe den Durchmesser einer Kugel mit
gleichem Volumen V (volume diameter) wihlen:
3
6V
d, = — (1.3)

Fiir den Druckverlust einer durchstrémten Schiittung (Abschn. 5.1) oder den Wirme-
und Stofftransport zwischen den Teilchen und dem umgebenden Medium ([91], Kap.
1) ist die Oberfliche der Teilchen maBgebend. Wenn man es mit der Berechnung
solcher Vorginge zu tun hat, wird man als Teilchengr63e den Durchmessereiner
Kugelmit gleicher Oberfliche A4 (surface diameter) bevorzugen:

1 .
d,=1/= (1.9
T
Diese Definitionen ergeben fiir nicht kugelférmige Teilchen unterscniedliche Korn-
groBen. Wir wollen uns davon anhand des nachstehenden Beispiels {iberzeugen:
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Beispiel 1.1 Wie groB ist die KorngroBe eines Wiirfels mit der Kantenlinge L nach den
Definitionen (1.1), (1.3) und (1.4)?

Nach der Definitionsgleichung (1.1) ist die KorngrdBe eines Wiirfels mit seiner Kantenlinge
identisch: d, = L.
Die Definitionsgleichung (1.3) liefert fiir den gleichen Wiirfel:

3 3 3
d=|/CE /8L =12411L
L4 T b1

Die Definitonsgleichung (1.4) ergibt schlieBlich als KorngréBe desselben Wiirfels:

612 6
d,=|/— =|/-L=1382L
T T

Die mit den drei Definitionsgleichungen berechneten KorngréBen eines Wiirfels verhalten sich
also zueinander im Verhiltnis 1:1,241:1,382.

1.1.2  Ausgezeichnete Teilchengrofien

Wie bereits erwihnt, weisen die Teilchen eines Teilchenschwarms im allgemeinen
unterschiedliche GréBen auf. Die TeilchengréBenverteilung wird nach unten durch
die minimale TeilchengrdBe d,, und nach oben durch die maximale
TeilchengroBe d,,, begrenzt. Weiter sind die folgenden ausgezeichneten Teilchen-
groBen von Bedeutung:

Mittlere TeilchengréBe Unter der mittleren TeilchengroBe d,,,, (Halbwertskorngrofe,
median particle size) versteht man diejenige TeilchengroBe, oberhalb und unterhalb
der sich je die halbe Masse der TeilchengroBenverteilung befindet. Wir werden im
Abschn. 1.3.1 sehen, daB die mittlere TeilchengroBe der TeilchengréBe fiir eine
relative Riickstandssumme von 0,5 entspricht:

d, = d, fir Mg/M = 0,5 (1.5)

Hiufigste TeilchengroBe Die hiufigste Teilchengrofe ist die mit groBter Wahrschein-
lichkeit vorkommende TeilchengréBe. Wir werden darauf im Abschn. 1.3.1 zuriick-
kommen.

Gleichwertiger Kugeldurchmesser Fiir die mit Teilchen durchgefiihrten verfahrens-
technischen Operationen ist i.allg. das Volumen und/oder die Oberfliche des Teil-
chenschwarms maBgebend. Wir erhalten deshalb eine physikalisch sinnvolle Teilchen-
groBe, wenn wir uns den Teilchenschwarm durch eine Anzahl » gleichgroBer Kugeln
mit dem Durchmesser d;, ersetzt denken. Von diesem "Ersatzschwarm” fordern wir,
daB er das gleiche Gesamtvolumen ¥,

V, = n(n/6) dy,* (1.6)
und die gleiche Gesamtoberfliche 4
A = nmndy,? a.7m

aufweist wie der Teilchenschwarm. Aus diesen Gleichungen folgt der gleichwertige
Kugeldurchmesser (Sauterdurchmesser) zu:
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dyy = 6V,| 4 1.8)

Dieser Durchmesser gedachter Kugeln mit gleichem Gesamtvolumen
und gleicher Gesamtoberfldche wie der Teilchenschwarm spielt fiir umstromte
Teilchen eine dhnliche Rolle wie der aus der Strdmungsmechanik bekannte hydrauli-
sche Durchmesser. Die Kenntnis des gleichwertigen Kugeldurchmessers ist eine Vor-
aussetzung fiir die rechnerische Erfassung von verfahrenstechnischen Operationen
mit umstrémten Teilchen (wie Filtration, Trocknung, Sorption usw.). Wie wir aus der
GL. (1.8) erkennen, bendtigen wir aber zu seiner Bestimmung das Volumen und — was
uns mehr Miihe bereiten wird — die Oberflache des Teilchenschwarms.

1.2 Messen von Teilchenschwiirmen

1.2.1 Teilchengehalt

In dispersen Systemen ohne gegenseitige Beriihrung der Teilchen (Tab. 1.1) ist zu-
ndchst der Gehalt an Teilchen in der kontinuierlichen Phase von Bedeutung. Fiir
Zusammensetzungsangaben sind zahlreiche Mafle gebrduchlich ([91], Kap. 1). Wir
verwenden in diesem Buch vorwiegend die fiir mechanische Trennverfahren zweckma-
Bige Massenbeladung, welche wir im folgenden kurz als Beladung bezeichnen.

X=M,[M, 1.9)

Die Beladung ist das Verhiltnis der Masse aller Teilchen zur Masse des Fluids (Fliis-
sigkeit oder Gas) zwischen den Teilchen, also das Verhiltnis der Masse der dispersen
Phase zu jener der kontinuierlichen Phase.

Bei der Behandlung von Strémungsvorgingen werden wir spiter noch den Volu-
menanteil der dispersen Phase einfiihren (Kap. 4): Daneben ist auch die Konzentra-
tion (Masse pro Volumen) oder die Teilchenzahl pro Volumen als Angabe fiir den
Gehalt an disperser Phase gebriduchlich.

Die Teilchenzdhlung kann durch Messen des von Teilchen beim Auftreffen eines
Lichtstrahls gestreuten Lichts (Abschn. 1.2.2.2) direkt im Produktstrom (on-line-
Messung) erfolgen. Zur Zihlung feinster Teilchen in Gasstrémen werden diese in
Kondensationskeimzahlern durch einen Raum mit iibersittigtem Dampf geleitet. Die
Teilchen wirken darin als Kondensationskeime. Dic um die Teilchen entstehenden
Kondensattropfen werden anschlieBend mit optischen Methoden gezihit.

Die Beladungsmessung kann bei Systemen mit lichtdurchléssiger kontinuierli-
cher Phase beispielsweise liber die Messsung der Schwichung von Lichtstrahlen (Ex-
tinktionsmessung: VDI 2066, [4, 29 u. 64]) oder die Messung der Lichtstreuung an
Teilchenschwédrmen (Abschn. 1.2.2.2) direkt in den jeweiligen Produktstrémen vorge-
nommen werden. Kontinuierliches Messen des Teilchengehalts ist auch iiber das Er-
fassen der Zunahme des Druckverlusts bei der Durchstromung eines Filters moglich.
Im allgemeinen sind aber aus den Produktstromen Teilstrome abzuzweigen. Aus

diesen werden die Teilchen nach den folgenden Prinzipien abgeschieden [1, 4, 50
u. 56):
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— durch in Strémungen auftretende Krifte (scharfe Umlenkungen in Impaktoren,
Abscheiden durch Fliehkrifte in Zyklonabscheidern),

— durch Filtration; vorzugsweise mit Membranfiltermitteln (VDI 2066, VDI 2463),
— durch Abscheiden geladener Teilchen im elektrischen Feld in Elektrofiltern,
~ durch Haften an Fliissigkeitsoberfliche in Impingern (VDI 2452),

— durch Diffusion in engen Kanilen (Diffusionsabscheider) oder durch bei Tempera-
turgradienten auftretende Diffusion an kalte Flichen (Thermalprizipitator
VDI 2266).

T T T
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Bild 1.2 Anwendungsbereiche der gebriuchlichsten Methoden zur Abscheidung, Zihlung und
Messung von Teilchen und Teilchenschwirmen

AnschlieBend wird die abgeschiedene Masse durch genaues Wiigen bestimmt [100].
Um auf die Masse des mit den Teilchen entnommenen Fluids zu schlieBen, ist bei
dieser gravimetrischen Bestimmung der Staubbeladung wihrend der Teil-
chenabscheidung eine genaue Volumenstrommessung durchzufiihren. Die Einsatzbe-
reiche der erwihnten Methode zur Bestimmung des Teilchengehalts kénnen dem Bild
1.2 entnommen werden.

1.2.2  Teilchengrofienanalyse

1.2.2.1 Probenahme

Auch bei der TeilchengroBenanalyse ist eine direkte Messung im Produktstrom oft
nicht méglich. Eine Ausnahme bilden hier die optischen Methoden. Bei Schiittungen
kann im allgemeinen ebenfalls nur eine Teilmenge gemessen werden. Die Entnahme
einer représentativen Probe ist eine heikle Aufgabe. Die Nichtbeachtung der Erkennt-
nisse auf diesem Gebiet kann zu groben Analysefehlern fiihren. Im Rahmen dieser
Einfiihrung kdnnen nur einige Hinweise gegeben werden. Umfassende Darstellungen
zur Probenahme (particle sampling) findet man in [1, 29 u. 70].
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Die Probenahme aus Schiittungen kann im einfachsten Fall von Hand mit Schau-
" feln, Kellen oder Probestechern erfolgen. Zur Probenahme ab Foérderbindern werden
quer zur Richtung des Férderbandes arbeitende mechanische Probenehmer (Probe-
abstreifer, Pendelprobenehmer) verwendet. Zur mehrfachen Messung des entnomme-
nen Probeguts wird dieses weiter aufgeteilt (DIN 53911). Die einfachste Probeteilung
erfolgt durch Schneiden des Probegutkegels. Fiir hohere Anspriiche werden mechani-
sche Probeteiler wie der Drehprobenteiler (gleichmiBige Aufgabe des Probeguts auf
eine rotierende, unterteilte Scheibe) eingesetzt. Weitere Geréte zur Probenahme und
zur Probeteilung werden in [1] u. [70] beschrieben.

Aus Suspensionen kénnen Proben durch Stechheber oder Tauchflaschen entnom-
men werden ([70], DIN 51750).

Beider Teilstromentnahme aus Gasstrdmen ist auf den Ort der Probenahme,
die Geschwindigkeitsmessung, die isokinetische Probenahme (Geschwindigkeit am
Sondeneintritt = Geschwindigkeit im Gasstrom) und auf eine geniigende Teilchen-
zahl besonderes Gewicht zu legen. Um Entmischungen vorzubeugen, sind Proben nie
unmittelbar nach Kriimmern oder anderen Storstellen zu entnehmen. Vertikalen
Leitungen ist gegeniiber horizontalen der Vorzug zu geben. Die Geschwindigkeitsmes-
sung muB zur Umrechnung des Teilchengehalts auf den untersuchten Produktstrom
und zur Sicherstellung einer konstanten Absauggeschwindigkeit ebenfalls sorgfaltig
erfolgen. Fiir scharfkantige Keilsonden ist eine isokinetische Absaugung anzustreben.
Wichtig ist neben der richtigen Form auch eine korrekte Einbaulage der Sonde.
Nibheres in VDI 2066, [1, 4, 29, 56 u. 77].

Um den maximalen statistischen Fehler klein zu halten, muB bei allen Analyseverfah-
reneineminimale Probeteilchenzahl gemessen werden. Aus statistischen Griin-
den sollte eine Probe wenigstens 10* Teilchen enthalten [15]. In der Praxis werden
meist Mindestprobemassen mit groBerer Teilchenzahl angestrebt. Fiir die Siebanalyse
gilt als Faustregel: ,,Die Mindestprobemasse in [kg] muB etwa der GroBe der grobsten
Teilchen in [mm] entsprechen®. Die Mindestprobemasse fiir andere Analyseverfahren
konnen [64] u. [102] entnommen werden. ‘

1.2.2.2 Methoden zum Messen der Teilchengrifie

Wie das Bild 1.1 zeigt, sind in der Verfahrenstechnik Teilchen mit GroBen von
10~8 m bis 0,1 m zu messen. Dieser enorme Bereich kann nur durch mehrere MeBme-
thoden abgedeckt werden. Die wichtigsten Methoden zur TeilchengroBenmessung
(TeilchengroBenanalyse, KorngroBenanalyse, particle size analysis) sind im Bild 1.2
zusammengestellt. Wir werden sie im folgenden kurz erértern. Ausfihrlichere zusam-
menfassende Darstellungen findet man in [1, 4, 29, 50, 56 u. 80] u. [100] bis [104].

Die verschiedenen MeBmethoden nutzen unterschiedliche geometrische oder physika-
lische Eigenschaften der Teilchen zur GroBenbestimmung. Sie ergeben deshalb vor
allem fiir feine Teilchen und bei Abweichungen von der Kugelform fiir dieselbe Probe
unterschiedliche KorngroBen [50], [103], [106].

Siebanalyse Fiir feste Teilchen mit GroBen iiber 0,04 mm (meist als "Kdrner” bezeich-
net) ist die Siebanalyse (sieve analysis, sieving) mit Abstand die wichtigste Methode
zum Messen der TeilchengréBe. Mit der Siebanalyse wird die Korngro8enverteilung
nach der Definition (1.1) bestimmt. Zu diesem Zweck gibt man die Probe einer
Schiittung auf das oberste Sieb einer Siebmaschine. Die Analysensiebmaschinen tra-
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gen Priifsiebe mit nach unten laufend abnehmen-

AM, der Maschenweite: Bild 1.3. Diese Priifsiebsitze

Sieb 1 FEIESSTIAISSIER werden je nach der GroBe der Schiittgutkdrner

AM, zusammengestellt und auf einer Siebmaschine be-

Sieb 2 IESTIITSALELILY  festigt. Die Korner werden auf den Sieben durch

AMy die von der Siebmaschine erzeugte Vibration ge-

Sieb 3 ikt IS8 geneinander und gegeniiber den Siebgeweben be-

AM, wegt. Die feinen Koérner fallen dabei durch die

Sieb 4  JITmIuSNMLo TG Maschen der Siebe, wihrend die groben als Riick-
AM, stand zuriickgehalten werden.

Sieb 5 JECIEIRTETSWSMY Die Maschenweite der Priifsiebe und die maxima-

, AM, len Abweichungen vom Sollwert sind fiir Drahtge-

Sieb 6  fFrommwnoarsazzdh  webe (woven-wire test sieves) nach DIN 4188 ge-

' AM, normt (Lochbleche: DIN 4187). Der Durchmesser

Sieb 7 Uremmmemmrevememees; des Rahmens der Analysensiebe ist nach ISO/
TC 24 auf 200 mm genormt. Weitere Angaben zur

Sieb 8 e _.,_.._4__,,_,,_A_Aia,_.._~4 Normung der Siebanalyse findet man in [1] u.
M [107].
Siebpfanne e - Um allen Kérnern die Méglichkeit zu geben, ans

Priifsieb zu gelangen und dort die fiir das Durchge-
Bild 1.3 Anordnung der Priifsicbe hen giinstigste Lage anzunehmen, miiBte die Sie b-
zur Durchfithrung einer  zejt groB gewdhlt werden. Zudem wiére wihrend
Siebanalyse der langen Siebung fiir eine zum Aufwerfen des
Probeguts geniigende Bewegungsintensitit zu
sorgen. Dies wiirde aber zu einer Zerkleinerung des Priifguts und damit zu einer
Verfélschung des Mefergebnisses filhren. Bei sehr feinem Priifgut kann eine zu lange
dauernde Siebung auch eine Agglomeration feinster Teilchen zu gréBeren Kor-
nern bewirken. Die optimale Siebzeit ist deshalb durch Versuche zu bestimmen. Sie
ist ein Kompromi8 zwischen dem Erreichen einer hohen Trennschirfe (Abschn. 4.5.1,
DIN 66165) und einer durch das Sieben bedingten Verdnderung der urspriinglichen
KorngroBen.

Zur Verkiirzung der Siebzeit hat es sich als zweckmiBig erwiesen, den Siebvorgang
mit kurzen Unterbrechungen durchzufiihren. Diese unterbinden ein dauerndes
Schweben des Guts iiber den Sieben. Weiter wird zum Erreichen kurzer Siebzeiten eine
Frequenz des Vibrators von etwa 100 Hz empfohlen. Bei schwierigen Probegiitern
werden Siebhilfen wie Gummiwiirfel oder Messingstifte beigegeben.

Insbesondere im Feinkornbereich 148t sich die Siebzeit mit Luftstrahlsieben (air-
- jet sieves) reduzieren. In diesen wird das Siebgut durch aus umlaufenden Schlitzdiisen
tretende Luft aufgewirbelt und mit der durch den Siebboden abstrémenden Luft zum
Sieb transportiert [4]. Dadurch kann man den Einsatzbereich der Siebanalyse nach
unten bis ca. 0,02 mm erweitern. Das Siebgut kann auch durch Fliissigkeiten bewegt
werden. Man spricht dann von NaBsieben (wet sieving) oder Schlimmsieben.
SchlieBlich kénnen einfache Priifungen mit einzelnen Handsieben nach VDI 2031
durchgefiihrt werden.

Wir werden im Abschn. 1.3.1 die rechnerische Erfassung der TeilchengréBenvertei-

lung am anschaulichen Beispiel der Siebanalyse erarbeiten und dabei eine vollstindige
Auswertung einer Siebanalyse vornehmen. Niheres zur Siebanalyse in [1].
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Sedimentationsanalyse Bei der Sedimentationsanalyse (sedimentation size analysis)
wird die unterschiedliche Sinkgeschwindigkeit von Teilchen verschiedener GroBBe zur
Bestimmung der TeilchengréBe genutzt. Wir werden die Sedimentation im Abschn.
4.2 eingehend behandeln und uns hier auf einige Besonderheiten der TeilchengroBen-
analyse durch Sedimentation beschrinken. Als TeilchengroBe liefert die Sedimenta-
tionsanalyse fiir nichtkugelférmige Teilchen den Durchmesser einer Kugel mit glei-
cher Sinkgeschwindigkeit.

Um eine Sedlmentatlonsanalyse durchfithren zu konnen, miissen die Teilchen voll-
stdndig in einer Fliissigkeit dispergiert (verteilt) sein. Falls die Teilchen unter der
Wirkung von Oberflichenkriften zur Agglomeration neigen, werden Dispergierhilfs-
mittel beigegeben. Im allgemeinen wird von einer festen Absetzhéhe ausgegangen. Die
Messung erfolgt nach zwei Methoden:

Bei der Differentialmethode (incremental method) wird die zeitliche Abhéngig-
keit der Feststoffkonzentration in der unteren Ebene des SedimentationsgefidBes
durch Probezichen (Andreasen-Pipette VDI 2301, DIN 66115) oder durch Bestim-
mung der Schwichung von Durchlicht gemessen. Das Integralverfahren (cumu-
lative method) beruht auf der Messung der zeitlichen Abnahme der Teilchenmasse im
Absetzraum (Sedimentationswaage DIN 66116).

Die untere Grenze der Sedimentationsanalyse im Schwerefeld liegt bei einer Teilchen-
gréBe von rund 0,001 mm. Fiir kleinere Teilchen wird der Absetzvorgang durch die
Brownsche Bewegung der Molekiile zu stark gestért. Wird in Sedimentier-
zentrifugen die Schwerkraft durch die Fliehkraft ersetzt, kénnen auch wesentlich
feinere Teilchen gemessen werden [108] bis [110]. Es gibt Gerite, welche die Sedimen-
tationsanalyse sowohl mit der Schwerkraft wie auch mit der Fliehkraft erlauben. Zum
Teil ermdglichen sie eine automatische Auswertung der Messung bis zur Ausgabe von
TeilchengroBenverteilungskurven. Weiterfithrende Literatur: [1], [4], [56], DIN 66111,
DIN 66115, DIN 66116, VDI 2031.

Trennung mit Stromungskriften Die Gegenstromsichter (counterflow classifier)
arbeiten nach einem dhnlichen Prinzip wie die besprochenen Sedimentationsmetho-
den. Den Teilchen stromt nun aber ein Fluid entgegen. Teilchen, deren Sinkgeschwin-
digkeit gerade der Anstromgeschwindigkeit des Fluids entspricht, bleiben im Sicht-
raum in der Schwebe. Grobere Teilchen sinken, feinere werden ausgetragen. Die
KorngroBenverteilung erhélt man durch mehrmaliges Sichten bei unterschiedlichen
Anstromgeschwindigkeiten. Ndheres in DIN 66119.

Bei den Querstromsichtern (crossflow classifier) strémt das Fluid quer zur ur-
spriinglichen Teilchenbahn. Je nach dem teilchengréBenabhingigen Verhiltnis von
Tragheits- zu Widerstandskraft werden die Teilchen unterschiedlich abgelenkt. Durch
entsprechende Auffangvorrichtungen werden die Teilchen der Probe nach verschiede-
nen GroBenklassen aufgeteilt und eingesammelt.

SchlieBlich lassen sich die Teilchen auch durch Umlenkungen aus einer Strémung
abtrennen (inertial separation). Durch Serieschalten von Abscheidern mit zunehmend
schirferen Umlenkern kénnen die Teilchen nach Gro6Benklassen aufgeteilt werden.
Nach diesem Prinzip arbeiten beispielsweise mehrstufige Zyklonabscheider (multi
stage cyclone —s. Abschn. 4.4) und Kaskadenimpaktoren (cascade impactors). Nihe-
res in DIN 66120 und [111]. Zusammenfassende Darstellungen der Sicht- und Um-
lenkanalyseverfahren findet man in [1], [4], [50], [101] und DIN 66118.
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Coulter Counter Beim Coulter Counter wird die Verdnderung der Leitfahigkeit eines
Elektrolyten beim Stromen der darin suspendierten Teilchen durch eine Kapillare
gemessen. Die Leitfihigkeit des Elektrolyten in der MeBkapillare nimmt mit zuneh-
mendem Teilchenvolumen ab. Nach einer Neueichung fiir jede Kombination Fest-
stoff-Elektrolyt liefert diese Methode in einem begrenzten TeilchengroBenbereich
(Bild 1.2) gute Ergebnisse. Néheres in [1], [50], [112], [113].

Streulichtmessung Die Streulichtmessung (optical particle spectrometer) beruht auf
der Messung der Intensitit des Streulichts, das beim Auftreffen eines Priméarstrahls an
einem Teilchen entsteht: Bild 1.4. Die Lichtstreuung (light scattering) an einem Teil-
chen ist abhingig von der TeilchengréBe, der Teilchenform, des Brechungsindexes,
der Wellenldnge und dem Winkel des einfallenden Lichts. Im Gegensatz zur Bela-
dungsmessung diirfen zur TeilchengroBenbestimmung nur einzelne Teilchen in die
MeBebene gelangen. Als Lichtquellen dienen neben weiem Licht vor allem Laser.
Unterhalb von 10~ "m (Bereich der Rayleighstreuung) wird die Intensitit des
gestreuten Lichts sehr schwach. Dies ergibt die im Bild 1.2 gezeigte untere MeB-
grenze.

Bild 1.4 Prinzip der optischen Anordnung fiir die Streulichtmessung

1 Lichtquelle, 2 optisches System zur Biindelung des Primérstrahls, 3 Durchflu8mes-
zelle, 4 MeBvolumen, 5 optisches System fiir gestreutes Licht, 6 Photovervielfacher.
MeBvolumen: 7 Strémungsrichtung, 8 optische Achse 1 (Primérstrahl), 9 optische
Achse 2 (gestreutes Licht). (Polytec, Waldbronn—Karlsruhe)

Mit Streulichtgerdten konnen nicht nur feste und fliissige Teilchen in Gasen und
transparenten Flilssigkeiten gemessen, sondern auch Gasblasen in Fliissigkeiten ana-
lysiert werden. Als Vorteil ist die direkte Messung im Produktstrom zu erwihnen. Sie
ist allerdings nur bei geringem Teilchengehalt méglich, da gleichzeitig nur einzelne
Teilchen in die MeBebene gelangen diirfen. Bei der direkten Messung im Produkt-
strom entfallen die durch die Probenahme bedingten MeBfehler. Weiterfiihrende
Literatur: [1], [4], [104], [114] bis [116].
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Mikroskopische Analyse Die mikroskopische TeilchengrBenbestimmung (micro-
scopy) dient als direktes und genaues MeBverfahren auch der Eichung anderer MeB-
methoden. Da die Teilchen bevorzugt in die stabilste Lage tendieren, ist sie allerdings
auch nicht ohne Fehlerquellen. Die mikroskopische Analyse erlaubt neben der Mes-
sung der GroBe auch die Beobachtung der Form, der Struktur und der Oberflichen-
beschaffenheit der Teilchen.

Die TeilchengréBenbestimmung mit dem optischen Mikroskop (optical micro-
scope) erreicht bei etwa 0,001 mm die Auflésungsgrenze. Das Elektronenmikro-
skop (electron microscope) reicht bei groBer Tiefenschirfe bis unter den fiir die
Verfahrenstechnik interessanten TeilchengréBenbereich (Bilder 1.1 und 1.2). Das den
durchgehenden Strahl nutzende Transmissionselektronenmikroskop (transmission
electron microscope) erreicht eine Aufldsung von 10 ~° m und mehr. Fiir die Teilchen-
groBenanalyse wird meist das Rasterelektronenmikroskop (scanning electron
microscope) beniitzt. Seine Bilder vermitteln einen ausgezeichneten raumlichen Ein-
druck.

Das Messen und Zihlen der Teilchen kann von Auge, mit dem Projektionsmikroskop
oder mittels einer Fotografie erfolgen. Um den damit bedingten hohen Aufwand zu
reduzieren, wurden automatische Teilchenzihl- und MeBgerite entwickelt. Auch
Elektronenmikroskope konnen damit ausgeriistet werden ([1], [4], [50], [81], [117] bis
[119] und VDI 2269).

Weitere MeBverfahren Als weitere MeBverfahren sind vor allem die Laser-
Beugungsspektroskopie (Messung des Beugungsspektrums eines Laserstrahls
an einem Partikelkollektiv, MeBbereich 10" "m ... 10~ *m), die Phasen-Doppler-
Analyse mit gleichzeitiger Messung der Teilchengeschwindigkeit (z. B. beim Zer-
stduben) und die Ultraschallspektroskopie (MeBbereich 10 °m... 10~ 3m)
zu erwihnen [1], [102], [104], [120].

1.3 TeilchengroBienverteilung

Um die fiir verfahrenstechnische Prozesse wichtige Oberfliche des Teilchenschwarms
berechnen zu kénnen, miissen wir die bei einer TeilchengréBenanalyse festgestellten
verschiedenen GroBen der Teilchen in der Form einer TeilchengréBenverteilung (par-
ticle size distribution, DIN 66141) rechnerisch erfassen. Wir wollen die dazu nétigen
Uberlegungen am anschaulichen Beispiel der Siebanalyse aufzeigen. Die dabei gewon-
nenen Erkenntnisse kénnen ohne weiteres auf die Auswertung anderer Teilchen-
groBen-MeBmethoden iibertragen werden. Die in diesem Abschnitt zu erarbeitenden
Grundlagen der Statistik sind auch in der MeBtechnik, der Fertigungstechnik, der
Werkstoffkunde, der Klimatechnik, der Meteorologie und vielen anderen Gebieten
von Bedeutung.

1.3.1  Relative Hiiufigkeit

Wir verfolgen nachstehend die Auswertung der Slebanalyse einer Probe aus einer
Schiittung (etwa einem Sack Zucker). Die Teilchen einer Schiittung (Haufwerk, parti-
culate solids) werden i.allg. als K 6rner bezeichnet. Zur Ubertragung des in diesem
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Tabelle 1.2 Beispiel zur Auswertung einer Siebanalyse

Sieb- Maschen- Riick- relative relative Hiufig- relative relative Haufig-

nummer weite- stinde Riick- keit der Korn- Riickstands- keit der Korn-
stinde klassen summe gréBen

i d,[mm]  AM;[kg] AM/M[] yy[1/mm] Mg/MI-]  yy[l/mm]

1 0,71 0,0139 0,0278 - 0,0278 0,282

2 0,5 0,0711 0,1422 0,677 0,170 1,21

3 0,355 0,1201 0,2402 1,657 0,4102 2,067

4 0,25 0,1167 0,2334 2,222 0,6436 2,277

5 0,18 0,0763 0,1526 2,180 0,7962 2,024

6 0,125 0,0500 0,1000 1,818 0,8962 1,578

7 0,071 0,0346 0,0692 1,282 0,9654 0,961

8 0,045 0,0103 0,0206 0,792 0,9860 0,620

Pfanne 0 0,0070 0,014 0,311 1,0 0

Total 0,5000 1,000

Abschnitt Erarbeiteten auf andere disperse Systeme sind lediglich die Begriffe ,,Korn*
durch ,,Teilchen*, ,Partikel“ oder ,,Tropfen* und ,,Schiittung** durch ,,disperses
System*, ,,Festbett* oder ,,Teilchenschwarm** zu ersetzen.

Die Probemasse M = 0,5 [kg] einer Schiittung wird auf das oberste Priifsieb einer
Siebmaschine mit acht Priifsieben (Bild 1.3) aufgegeben. Die Maschenweite der Siebe
konnen der Tab. 1.2 entnommen werden. Nach der Durchfithrung der Siebung befin-
den sich auf den einzelnen Sieben die Riickstinde A M,, A M,, ..., A Mg und in der
Siebpfanne der Riickstand A M, (Tab. 1.2). Um von der aufgegebenen Probemasse
unabhingigge Werte zu erhalten, dividieren wir die Riickstinde durch die Probe-
masse M. Die Werte der so ermittelten relativen Riickstinde (percentage) sind
fur unser Beispiel in die Tab. 1.2 eingetragen. Nun kdnnen wir das MeBergebnis in
einem Histogramm aufzeichnen (Bild 1.5). Dieses vermittelt uns aber noch keinen
richtigen Eindruck von der Haufigkeit der einzelnen KorngréBen. Der Unterschied
der Maschenweiten zwischen zwei aufeinanderfolgenden Sieben wird als Breite
einer Kornklasse (size interval) Ad,, bezeichnet. Je groBer die Kornklassenbreite
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gewdhlt wird, um so héher wird der relative Riickstand. Wir kénnen uns davon durch
ein Beispiel liberzeugen: Durch Weglassen des Siebes 5 erhalten wir den in Bild 1.5
strichpunktiert eingezeichneten relativen Riickstand fiir die Kornklasse 0,125 mm
bis 0,25 mm (Kornklassenbreite 0,125 mm). Damit wir (unabhéngig von der Wahl
der Maschenweiten der Siebe) ein richtiges Bild von der Hiufigkeit der einzelnen
Kornklassen erhalten, miissen wir die relativen Riickstinde also noch durch die
Kornklassenbreite dividieren. Wir erhalten so die relative Haufigkeit einer
Kornklassei:

_AM,
© MAd,

Die Werte fiir unser Beispiel findet man in der Tab. 1.2. Da wir die Kornklassenbreite
des Riickstands auf dem ersten Sieb nicht kennen, kann y,;, nicht bestimmt werden.
Im Bild 1.6 ist die relative Haufigkeit der einzelnen Kornklassen dargestelit.

Nun mdchte man aber nicht nur die relative Haufigkeit der einzelnen Kornklassen,
sondern die relative Héaufigkeit (density, frequency) belicbiger KorngréBen
kennen (Kurve im Bild 1.6). Diese wiirde man erhalten, wenn man unendlich viele
Priifsiecbe mit infinitesimalen Unterschieden der Maschenweite d(d,) einsetzen
konnte. Auf den einzelnen Priifsieben hitte man dann auch nur noch einen infinitesi-
malen Riickstand dM: Aus dem «Treppenzug» wiirde eine Kurve. Die Gl. (1.10) geht
fiir diesen Fall iiber in:

dM
T MdW,)
Natiirlich kdnnen wir keine Siebanalyse mit unendlich vielen Sieben durchfiihren. Wir
miissen deshalb einen Weg zur Bestimmung der relativen Haufigkeit mit wenigen

Priifsieben finden. Dazu fiihren wir den Begriff der relativen Riickstands-
summe (Summenhdufigkeit, cumulative percentage) ein. Die relative Riickstands-

Yui (1.10)

Y (1.11)
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Bild 1.6 Relative Hiufigkeit der einzelnen Kornklassen mit eingezeichnetem Verlauf
der relativen Hiufigkeit der KorngréBen (density distribution)
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summe auf einem Sieb entspricht dem relativen Riickstand auf diesem Sieb, wenn alle
Siebe oberhalb des betrachteten entfernt wiirden. Fiir unser Beispiel bedeutet dies,
daB die relative Riickstandssumme fiir die Korngro8e d, = 0,250 mm

AM M + AM,/M + AM,/M + AM,/M = 0,0278 + 0,1422 + 0,2402 +
0,2334 = 0,6436

betrigt. Die allgemeine Beziehung zur Bestimmung der relativen Riickstandssumme
des n. Siebes lautet:

My/M = 3 (AMi/M) = (3 AM)/M (1.12)
Die Werte der relativen Riickstandssumme kdnnen fiir unser Beispiel der Tab. 1.2
entnommen werden. Im Bild 1.7 ist die relative Riickstandssumme iiber der Korn-
groBe aufgetragen. Thr Wert betréigt 1 fiir d, = 0. Auch diese Darstellung des MeBer-
gebnisses ist von der Probemasse und der Wahl der Maschenweite der Siebe unabhiin-
gig. Man kann sich davon leicht iiberzeugen: Denkt man sich die Siebe 3 und 4 unseres
Beispiels weg, wiirde man fiir die Korngré8en 0,355 mm und 0,25 mm unverinderte
relative Riickstandssummen erhalten.

Nun wollen wir uns wieder den Ubergang zu unendlich vielen Sieben vorstellen. Wir
haben dann unendlich viele infinitesimale Riickstdnde zu summieren. Die Gl. (1.12)
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Bild 1.7 Relative Riickstandssumme; gestrichelt: relative Durchgangssumme
(cumulative distribution)
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geht folglich iiber in:

dpmax d
dM _ d M
’ dp dpmnx

Ein Vergleich mit der Definitionsgleichung fiir die relative Haufigkeit (1.11) zeigt, daB
der Integrand dM /M durch yy d(d,) ersetzt werden kann:

dp

My/M = - j yu d (dy) 1.14)

dpmax

Durch Ableiten beider Seiten nach der KorngrdBe erhalten wir daraus die folgende
Bezichung zur Bestimmung der relativen Haufigkeit:
d Mg/ M)

== " 1.15
Die relative Hiufigkeit ist somit die negative Ableitung der relativen Riickstandssum-
menkurve. Wir konnen dies aus einem dem Bild 1.7 entsprechenden Diagramm
graphisch bestimmen. Fiir genauere Rechnungen kann der Verlauf der relativen
Riickstandssummenkurve mit einem Ausgleichsprogramm durch eine leicht ableit-
bare Funktion (beispiclsweise ein Polynom wenigstens dritten Grades) angendhert
werden.

Die Werte fiir unser Beispiel sind in der Tab. 1.2 zusammengestellt. Die Aufzeichnung
iiber der KorngrdBe liefert den im Bild 1.6 gezeigten Verlauf ihrer relativen Hiufig-
keit. Durch Auflésen der Bezichung (1.11) nach dM /M und Integration iiber den
ganzen KorngroBenbereich erkennen wir, da die Fliche unter der relativen
Hiufigkeitskurve = 1 sein muB. Dem Bild 1.6 entnehmen wir fiir unser Beispiel
eine hdufigste Korngd6Be d,,; von rund 0,26 mm. Das Bild 1.7 liefert fir unser

Beispiel eine mittlere KorngréBe nach der Definition (1.5) von 0,313 mm. Schiittun-
gen, die aus Kérnern dhnlicher GroBe bestehen, ergeben eine enge relative Haufig-
keitskurve. Schiittungen aus Kornern sehr unterschiedlicher Grofie ergeben eine
breite relative Haufigkeitskurve. Wir wollen uns im nédchsten Abschnitt mit dem
Verlauf der relativen Hiufigkeit niher befassen.

1.3.2  Verteilungsgesetze

Gleichungen zur Erfassung der Abhingigkeit der relativen Haufigkeit von
der TeilchengrdBe bezeichnet man als Verteilungsgesetze (Haufigkeitsverteilungs-
gesetz, frequency distribution). Ein allen dispersen Systemen gemeinsames, allgemein-
giiltiges Verteilungsgesetz gibt es nicht. Dies ist verstindlich, sind die Teilchen doch
sehr verschiedenen Ursprungs. Sie konnen z.B. durch natiirliches Wachsen (Getreide),
Zerkleinern, Zerstiuben, Kristallisieren oder Sublimieren entstehen. Im allgemeinen
gelingt es, die TeilchengrdBenverteilung durch eines der im folgenden vorgestellten
vier Verteilungsgesetze geniigend genau zu beschreiben.

Alle Verteilungsgesetze enthalten zwei Parameter: einen TeilchengréBenpara-
meter (KorngroBenparameter) und einen GleichméBigkeitsparameter (Streu-
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ungsparameter). Zur grafischen Bestimmung dieser Parameter wurden praktische
Diagramme entwickelt: in sogenannten K6rnungsnetzen werden die Riickstands-
summen iiber der entsprechenden TeilchengroBe aufgetragen. Die Teilung dieser
Kornungsnetze ist so gewihlt, daB die iiber der KorngrdBe aufgezeichneten relativen
Riickstandssummen Geraden ergeben, falls das betreffende Verteilungsgesetz erfiillt
ist. Damit ist es méglich, zu erkennen, wie gut ein bestimmtes Verteilungsgesetz
zutrifft. Auch zur Bestimmung der Parameter der betreffenden Verteilungsgesetze
leisten diese K6rnungsnetze wertvolle Dienste.

Das am chesten zutreffende Verteilungsgesetz und seine Parameter konnen mit
numerischen Methoden bequemer und genauer direkt aus Stiitzwerten der relativen
Riickstandssumme ermittelt werden (Programm im Paket MVT [93]). Wir lernen im
folgenden die vier fiir die Verfahrenstechnik wichtigsten Verteilungsgesetze kennen.

1.3.2.1 Normalverteilung nach GauBl (N-Verteilung)

Vorab bei Schiittungen, deren Teilchen auf natiirliche Weise durch Wachstums-,
Kristallisations- oder Sublimationsvorgéinge entstanden sind, beobachtet man nahezu
symmetrische relative Haufigkeitskurven der Korngré8en. Diese lassen sich in vielen
Fillen durch die Gleichung der G auBschen Normalverteilung (normal size distribu-
tion) beschreiben:

_exp{—[y—dp?/@e (1.16)

Ju \/2—1:0

Bei der N-Verteilung ist der KorngréBenparameter die mittlere KorngréBe d,,
nach der Gl. (1.5) und der GleichmiBigkeitsparameter die Standardabweichung
o (geometric mean deviation). Die mit d,,,, und o des Beispiels 1.2 und der Gl. (1.16)
berechnete relative Hiufigkeit ist in Bild 1.8 iiber der KorngroBe aufgetragen. Der
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Kurvenverlauf ist beziiglich der mittleren Korngr68e d,,, véllig symmetrisch (GauB-
sche Glockenkurve). Die hiufigste Korngrofe ist mit der mittleren KorngrdBe iden-
tisch: dy = d,,,. Die Wendepunkte der relativen Héufigkeitskurve sind im Bild 1.8
mit d,,; und d,,, bezeichnet. Die Standardabweichung ¢ ist der Abstand der Wende-
punkte von der mittleren KorngréBe:

o = (dy—dyy)/2 < 1.17)

Zwischen der relativen Haufigkeit und der relativen Riickstandssumme besteht der
Zusammenhang (1.15). An den Wendepunkten der relativem Haufigkeitskurven ist
die zweite Ableitung von yy nach d, Null. Diese Bedingung liefert die folgenden
relativen Riickstandssummen an den beiden Wendepunkten:

fiir d,, ist Mg/M = 0,8413

fiir d,, ist Mg/ M = 0,1587

Die Abhingigkeit der relativen Riickstandssumme von der KorngréBe erhdlt man
durch Einsetzen der Gl. (1.16) in die GI. (1.14), Separation der Variablen und Integra-
tion von d, = oo bis d, [121). Durch eine entsprechende Teilung der My/M-Achse
gelingt es, die S-formige relative Riickstandssummenkurve des Bildes 1.7 in eine
Gerade iiberzufiihren. Man erhilt so das Kérnungsnetz der N-Verteilung (Bild
1.9). Netze mit solchen Ordinateneinteilungen und mit linearen Abszisseneinteilungen
werden als Wahrscheinlichkeitsnetze bezeichnet. Bogen mit aufgedruckten
Wahrscheinlichkeitsnetzen (probability paper) sind im Handel erhiltlich.
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Bild 1.9 Kornungsnetz der Normalverteilung (eingezeichnete Gerade: Beispiel 1.2)
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Durch Aufzeichnen der relativen Riickstandssummen einer K orngréBenanalyse in ein
Kornungsnetz der Normalverteilung kann sofort entschieden werden, ob die Hiufig-
keitsverteilung der KorngréBen eine Normalverteilung ist oder nicht. Aus dem Kér-
nungsnetz konnen d,,,, sowie d,,; und d_, unmittelbar bestimmt werden. Die Standard-
abweichung folgt dann aus der Gl. (1. 17) Fiir hiufigeren Gebrauch empfiehit sich die
Verwendung von Kérnungsnetzen mit einem RandmaBstab zum direkten Ablesen der
Standardabweichung (z.B. [122]).

Beispiel 1.2 Die Verteilung der KorngroBen einer Schiittung ist eine Normalverteilung. Fiir die
KorngroBe 0,5 mm betrdgt die relative Riickstandssumme dieser Schiittung 0,170, fiir
d, = 0,045 mm ist My/M = 0,986. Wie grofl sind mittlere KorngréBe und Standardabwei-
chung dieser Schiittung? Die Hiufigkeitsverteilung der KorngroBen ist in einem Diagramm
aufzuzeichnen.

Durch Eintragen der beiden relativen Riickstandssummen ins Bild 1.9 koénnen wir die relative
Riickstandssummengerade einzeichnen. Das Bild 1.9 liefert die folgenden Werte: Mittlere Korn-
grofe d,,, = 0,363 mm, d,; = 0,219 mm und d,, = 0,507 mm. Die Gl. (1.17) liefert daraus die
Standardabwelchung ¢ = 0,144 mm. Nun berechnen wir die relative Haufigkeit y,; mit diesen
Werten fiir d,,, und ¢ fiir eine Folge von d-Werten. Das Ergebnis ist im Bild 1.8 aufgezeichnet.

1.3.2.2 Logarithmische Normalverteilung (LN-Verteilung)

Zahlreiche Schiittungen weisen keine symmetrische KorngréBenverteilung auf. Oft ist

das Maximum der relativen Haufigkeit innerhalb des KorngréBenspektrums stark in

Richtung kleinster KorngroBen verschoben. Solche Verteilungen lassen sich manch-
-mal als LN-Verteilungen (log-normal size distribution) beschreiben.

Gegeniiber der N-Verteilung unterscheidet sich die LN-Verteilung nur darin, daB

anstelle der Vertexlung der KorngroBe d, die Verteilung des Logarithmus der Korn-

groBe (log d,) eine Normalverteilung 1st

dM

_—— 1.18
Y8 = " Md(ogd,) (1.18)

exp {~[(logd,~log d,.)*/(25, )]}

m alg

Wir erkennen, daB die Gl. (1.19) analog aufgebaut ist wie die Gleichung (1.16). Der
KorngroBenparameter d,,, ist ebenfalls diemittlere KorngréBe fir My /M = 0,5.
Der GleichméBigkeitsparameter g,, wird als logarithmische Standardabwei-
chung bezeichnet und folgt in Analogie zur Gl. (1.17) aus der Beziehung

alg = (log dpz - log dpl)/2 = log (de/dpl)/2 (1'20)

Auch hier ist d,, die KorngroBe fiir My/M = 0,8413 und d,, die KorngroBe fiir
My/M =0, 1587 Trigt man y,, liber dem Logarithmus der KorngroBe auf, erhilt
man die im Bild 1.8 gezeigte Glockenkurve.

Wir interessieren uns aber nicht fiir die HilfsgroBe y,,, sondern fiir die relative
Haufigkeit yy; der KorngréBe. Ein Vergleich der Gln. (1.18) und (1.11) zeigt uns, daB

d(ogd,)
dd,) d,In10

Yig = (1.19)

Yu = ylg.

(1.21)
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ist. Durch Einsetzen von y,, aus der Gl. (1.19) in die Gl. (1.21) finden wir die folgende
Bezichung fiir die relative Haufigkeit der LN-Verteilung:

exp {— [log (dp/dpm)]z/(z dlgz)} _
Yu = (1.22)
5772d, 0,
Das Bild 1.10 zeigt ein Beispiel einer LN-Verteilung. Man sicht, daB die hiufigste
KorngréBe nun kleiner ist als die mittlere: Der Feinkornanteil iiberwiegt den Grob-
kornanteil. Das Kérnungsnetz der LN-Verteilung weist die gleiche Ordinatentei-
lung wie jenes fiir die N-Verteilung auf (Bild 1.11). Die Abszisse ist dagegen loga-

rithmisch geteilt. Auch fiir die LN-Verteilung gibt es Kornungsnetze (log-probability
paper) zur direkten Bestimmung der logarithmischen Standardabweichung [121, 122]

u. DIN 66144,
/™
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Bild 1.10 Verlauf der relativen Haufigkeit der KorngroBen einer LN-Verteilung (yy; mit den
Parametern des Beispiels 1.3 aus der Gl. (1.22))

Beispiel 1.3 Eine Schiittung, deren KorngréBen einer LN-Verteilung folgen, weist die beiden im
Beispiel 1.2 angegebenen relativen Riickstandssummen auf. Wie groB sind die mittlere Korn-
groBe und die logarithmische Standardabweichung dieser Schiittung? Die Haufigkeitsverteilung
der KorngroBen ist in einem Diagramm aufzuzeichnen.

Mit den beiden relativen Riickstandssummen kénnen wir im Bild 1.11 eine Gerade einzeichnen.
Das Bild 1.11 liefert die folgenden Werte: Mitlere KorngréBe d,,,, = 0,240 mim, d;, = 0,113 mm,
d,, = 0,518 mm. Die Gl (1.20) liefert daraus die logarithmische Standardabweichung:
o, = 0,331. Mit diesen Werten fiir d,,,, und g,, berechnen wir die relative Hiufigkeit yy mit der
Gl. (1.22) fiir eine Folge von d,-Werten. Das Ergebnis ist im Bild 1.10 aufgezeichnet.
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Bild 1.11 Kornungsnetz der logarithmischen Normalverteilung (eingezeichnete Gerade:
Beispiel 1.3)

1.3.2.3 RRSB-Verteilung

Das Rosin-Rammler-Sperling-Bennet-Verteilungsgesetz ist eine rein empirische Ver-
teilungsgleichung, die das KorngréBenspektrum vieler Feinzerkleinerungsprodukte
und Stiube sehr gut wiederzugeben vermag. Die RRSB-Gleichung fiir die relative
Riickstandssumme lautet:

Mgy /M = exp [- (d,/d,)"] (1.23)

In dieser Gleichung ist d,” der KorngroB8enparameter und n der Glelchmaﬁlgkeltspa-
rameter. Die Einteilung des Koérnungsnetzes der RRSB-Verteilung erhalten wir
durch zweimaliges Logarithmieren der Gl. (1.23):

in[ln (M/Mg)] = nlnd,—nlnd,; (1.24)

Diese Gleichung ergibt eine lineare Abhingigkeit von In [In (M /Mg)] von In (d,). In
einem Koordinatennetz mit logarithmischer Abszisseneinteilung und einer Ordlna-
teneinteilung proportional 1n [In (M/Mg)] wird die relative Riickstandssummen-
kurve zur Geraden (Bild 1.12). Diese Gerade ist durch zwei Punkte festgelegt. Deshalb
konnen der KorngroBenparameter d, und der Glelchmaﬁlgkeltspara-
meter n aus den relativen Ruckstandssummen (Mg/M), und (My/M), zweier
KorngroBen d,; und d,,, berechnet werden:

_ Inln (M /Mpg), — Inln (M /M),
In (dpl/dpz)

(1.25)
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dy=— 2 ___ 1.26
A TYTAN 429
Die beiden Parameter der RRSB-Verteilung konnen auch direkt aus dem Kornungs-
netz bestimmt werden. Fiir d, = d, ergibt die Gl. (1.23):

Mg/M = e~ ! = 0368 1.27)

Fiir diesen Wert ist im Bild 1.12 eine strichpunktierte Linie eingetragen. Der Schnitt-
punkt zwischen dieser Linie und der Geraden der gemessenen relativen Riickstands-
summe liefert den KorngréBenparameter d,’. Der GleichmiBigkeitsparameter » kann
durch Parallelverschiebung der Geraden der gemessenen relativen Riickstandssumme
durch den Pol P auf dem RandmaBstab abgelesen werden. Ein KSrnungsnetz mit
Randma@stiben fiir den GleichmiBigkeitsparameter und die spezifische Oberflache
ist in DIN 66145 aufgefiihrt.

1
GleichmaNigkeitsparameter n [-1 91:8:?? 5‘1 /3 2/‘5 311}8/ 1}6/ t)‘ 1/'3 1/'2 1/1 » 99 08
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Bild 1.12 Kornungsnetz der RRSB-Verteilung (eingezeichnete Gerade: Beispiel der Tab. 1.1)

Der Zusammenhang zwischen der relativen Riickstandssumme und der relativen
Haiufigkeit ist durch die Gl. (1.15) gegeben. Durch Einsetzen von My /M aus der GL
(1.23) finden wir daraus den folgenden Ausdruck fiir die relative Hiufigkeit der
RRSB-Verteilung:

n dp n-1 '

vu= (2] exp-(d,/d))] (1.28)
dP dl‘

Die relative Haufigkeit der KorngréB8en eines Beispiels einer RRSB-Verteilung ist im

Bild 1.13 iiber der KorngroBe aufgetragen. Fiir groe Werte des GleichmiBigkeitspa-

rameters # nihert sich der Verlauf der relativen Haufigkeit der RRSB-Verteilung

jenem der N-Verteilung.
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Beispiel 1.4 Im Abschnitt 1.3.1 wurde die Auswertung der Siebanalyse anhand eines Beispiels
besprochen. Die dafiir in der Tab. 1.2 zusammengestellten Werte der relativen Riickstandssum-
men sind ins RRSB-K&rnungsnetz einzutragen. Falls es sich um eine RRSB-Verteilung handelt,
sind der KorngrdBen- und der GleichmiBigkeitsparameter zu bestimmen. Ferner ist der Verlauf
der relativen Hiufigkeit der KorngréBen aufzuzeichnen.

Die Werte aus der Tab. 1.2 wurden im Bild 1.12 iiber den entsprechenden KorngroBen einge-
zeichnet. Die Verbindungslinie der einzelnen Punkte ist eine Gerade: es handelt sich um eine
RRSB-KorngréBenverteilung. Der KorngroBenparameter und der GleichméBigkeitsparameter
konnen direkt aus dem Kornungsnetz abgelesen werden. Wir kénnen diese Parameter aber
auch mit zwei Punkten, z B. (My/M), = 0,170 fir d,, = 0,5mm und (My/M), = 0,986 fiir
d,, = 0,045 mm, aus den Gln. (1.25) und (1.26) berechnen: n = 2,01; d; = 0,376 mm. Nun
kann die relative Haufigkeit mit der Gl. (1.28) fiir eine Folge von d,-Werten berechnet werden.
Das Ergebnis ist dem Bild 1.13 zu entnehmen. '

1.3.24 GGS-Verteilung

Die ebenfalls rein empirische Gates-Gaudin-Schuhmann-Gleichung fiir die relative
Riickstandssumme lautet:

Mg/ M = 1-(d,/dymax)”™ (129

Das KorngroBenspektrum vieler Grobzerkleinerungsprodukte 148t sich als GGS-
Verteilung (auch als Potenzverteilun g bezeichnet) beschreiben. d,, ., ist der Korn-
groBenparameter und m der GleichméBigkeitsparameter der GGS-Verteilung. Die
Einteilung des Kdrnungsnetzes der GGS-Verteilung erhélt man durch Loga-
rithmieren der Gl. (1.29):

In[1 - (Mg/M)] = mn (d,) — m In (d, ) (1.30)

Um eine geradlinige Darstellung fiir die relative Riickstandssumme zu erhalten, mu83
die Einteilung der Abszisse des GGS-Ko6rnungsnetzes also proportional dem Loga-
rithmus der KorngréBe und jene der Ordinate proportional dem Logarithmus der
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Bild 1.14 Kornungsnetz der GGS-Verteilung (eingezeichnete Gerade: Beispiel 1.5)

relativen Durchgangssumme [1 — (Mg /M)] gewihlt werden. Ein solches Kérnungs-
netz wird im Bild 1.14 gezeigt. Fiir den praktischen Gebrauch findet man in DIN
66143 ein geeignetes Kérnungsnetz. Man kann allerdings ebensogut ein gewohnliches,
doppeltlogarithmisches Papier verwenden. Dann sind der GleichmidBigkeits-
parameterund der Korngré6Benparameter mit der Gl. (1.30) aus den relativen
Rickstandssummen (Mg/M), und (Mg/M), zweier KorngréBen d,; und d,, zu
bestimmen:

_In[1 — (Mg/M),] —In[t — (Mg/M),]
o ln(dpl/dPZ)y

(1.31)

d

= dpl
e = T (M /M1 (-3

Die Gln. (1.15) und (1.29) ergeben den folgenden Ausdruck fiir die relative
Hiufigkeit der KorngroBen der GGS-Verteilung:

d m — 1
yH=d'” ( p ) (1.33)

pmax dpmax

Die relative Héufigkeit der KorngréBen ist im Bild 1.15 fiir ein Beispiel einer GGS-
Verteilung aufgezeichnet. Wir sehen daraus, daB diese Verteilung einen anderen Cha-
rakter aufweist als die besprochenen. Im Gegensatz zur LN- und RRSB-Vertellung ist
die hiaufigste KorngroBe groBer als die mittlere.
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Beispiel 1.5 Eine Schiittung, deren KorngréBen einer GGS-Verteilung folgen, weist die beiden
im Beispiel 1.2 angegebenen relativen Riickstandssummen auf. Wie groB sind der GleichmiBig-
keits- und der KorngréBenparameter der GGS-Verteilung ? Die Héufigkeitsverteilung der Korn-
groéBen dieser Schiittungen ist in einem Diagramm aufzuzeichnen.

Die Gln. (1.31) und (1.32) liefern fiir die beiden Parameter der GGS-Verteilung: m = 1,695;
d._ = 0,558 mm. Mit den obigen Werten fiir m und d__, kann yy aus der Gl. (1.33) bestimmt

pmax ‘pmax

werden. Das Ergebnis ist dem Bild 1.15 zu entnehmen.

1.3.2.5 Computerauswertung

Fiir Routineauswertungen ist es selbstverstindlich zweckmiBig, die besprochenen
graphischen Methoden durch numerische zu ersetzen. Wir wollen den dazu einzu-
schlagenden Weg am Beispiel der RRSB-Verteilung erértern. Im Kornungs-
netz erscheint die relative Riickstandssummenkurve als Gerade. Dafiir schreibt man
allgemein:

y=a+bx (1.34)

Mit dem in den Biichern zur angewandten Mathematik beschriebenen Algorithmus
zur Ausgleichsrechnung fiir lineare Funktionen (lineare Regression) konnen die
Koeffizienten a und b der Gl. (1.34) mit mehr als zwei Stiitzstellen (x-y-Wertepaare)
derart berechnet werden, daB die Summe der Quadrate der Abweichungen der
einzelnen y-Werte von der Ausgleichsgeraden minimal wird. Programme zur Durch-
fithrung der linearen Regression sind schon fiir bessere Taschenrechner verfiigbar.

Fiir uns geht es nun darum, aus einer Anzahl von My / M-d -Wertepaaren die Parame-
ter d, und n der RRSB-Verteilung zu finden. Durch einen Vergleich der Bezwhung
(1. 24) mit der Geradengleichung (1.34) erkennen wir, daB zur Benutzung eines Pro-
gramms zur linearen Regression die folgenden Substitutionen vorzunehmen sind:

y=In{In(M/Mg] und x =Ind, (1.35)

Nach der Ausgleichsrechnung erhalten wir die Verteilungsparameter durch einen
Koeffizientenvergleich der Gin. (1.24) und (1.34) zu:
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n=>bundd, = exp(-a/n) (1.36)

Bei der GGS-Verteilung ist analog vorzugehen. Dabei tritt an die Stelle der Gl. (1.24)
die Gl. (1.30). Fiir die N-Verteilung und die LN-Verteilung kann man keine entspre-
chende analytische Gleichung angeben, weil Mg /M nach dem Einsetzen von (1.16)
beziehungsweise von (1.22) nur durch eine numerische Integration der Gl. (1.14)
berechnet werden kann. Die rechnerische Auswertung von N- und LN-Verteilungen
ist deshalb aufwendiger und wiirde den Rahmen dieser Einfiihrung sprengen.

1.4 Oberfliche von TeilchengroBenverteilungen

Wie schon erwihnt, bendtigen wir die Oberfliche (surface area) der Teilchen disperser
Systeme zur rechnerischen Erfassung von Wirme-, Stofftransport- und Strémungs-
vorgingen. Wir werden die Bestimmung der Oberfliche von TeilchengréBenverteilun-
gen der Anschaulichkeit halber am Beispiel von Schiittungen herleiten und dabei die
Teilchen als ,, Korner bezeichnen. Selbstverstindlich kénnen die Ergebnisse auf alle
in der Tab. 1.1 aufgefiihrten dispersen Systeme iibertragen werden.

1.4.1 Kugelférmige Teilchen

Zur Berechnung der Oberfliche von Teilchenschwirmen miissen wir von einer einfa-
chen Teilchenform ausgehen. Am zweckmiBigsten sind fiir unsere Uberlegungen
kugelférmige Teilchen. Da die Kugel pro Masseneinheit die kleinste Oberfliche auf-
weist, bestimmen wir zunichst eine minimale spezifische Oberfliche (auf die
Masse der Teilchen bezogene Oberfliche). Bei Abweichungen von der Kugelform
werden wir also stets groBere spezifische Oberflichen erhalten, als fiir entsprechende
kugelférmige Teilchen.

Wir haben im Abschnitt 1.3.1 die Auswertung einer Siebanalyse an einem Beispiel
studiert (Tab. 1.2). Nun stellen wir uns die Aufgabe, fiir dieselbe Schiittung die
spezifische Oberfliche zu berechnen. Dabei nehmen wir zunéchst kugelf6rmige Ge-
stalt simtlicher K6rner an (Index K). Zunichst kénnen wir die Oberfliche der einzel-
nen Kornklassen bestimmen und dann die Gesamtoberfliche als Summe dieser Teil-
oberflichen angeben.

Die Masse einer Kornklasse i mit Teilchen der Dichte ¢ und einem mittleren Durch-
messer d,; betragt:

AM; = n;e (n/6) dii ' (1.37)
Die Anzahl Kugeln dieser Kornklasse erhalten wir damit aus ihrer Masse zu:
n = 6AM,/(nodd) (1.38)

Die Oberfliche dieser Kornklasse ist das Produkt aus der Anzahl Kugeln und der
Oberfliche einer Einzelkugel:

Adg = mmd’ = 6 AM,/(0d,) (1.39)
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Die Gesamtoberfliche konnte jetzt durch eine Summation aller nach (1.39) berechne-
ten Kornklassenoberflichen ermittelt werden. Da wir aber nicht genau wissen, wel-
cher mittlere Durchmesser fiir die einzelnen Kornklassen jeweils einzusetzen ist, wire
diese Gesamtoberfliche nur eine grobe Niherung. Den durch diese Unsicherheit in
der Wahl der mittleren Durchmesser der Kornklassen in die Rechnung getragenen
Fehler kénnen wir umso kleiner halten, je enger wir die Kornklassenbreiten wihlen.
Ubertragen auf die Siebanalyse bedeutet dies, daB wir fiir eine genauere Oberflichen-
bestimmung mit entsprechend mehr Sieben messen miissen. Der Fehler verschwindet
schlieBlich ganz, wenn wir die Kornklassenbreite unendlich klein wihlen. Die Masse
der Kornklassen schrumpft dann auf den infinitesimalen Wert d M. Ihre Oberfliche
bringt nur noch einen infinitesimalen Beitrag zur Gesamtoberfldche:

d Ax = 6 dM/(o d,) (1.40)

Die spezifische Oberflidche (in [m?/kg]) dieser infinitesimalen Kornklasse erhalten wir
daraus zu:
dAy 6dM
= (1.41)
M ed, M
Dem Ausdruck dM /M sind wir schon in der Definitionsgleichung der relativen
Haufigkeit (1.11) begegnet. Durch Auflésen nach dM /M und Einsetzen in die Gl
(1.41) erhalten wir fiir die spezifische Oberfldche einer Kornklasse mit der infinitesi-
malen Kornklassenbreite d(d,):
ddg 6y
2= 22d 1.42
i gd e (1.42)

Die Oberfliche einer Kugelschiittung mit einer beliebigen Verteilung der relativen
Haiufigkeit der KugelgroBen zwischen dem minimalen Kugeldurchmesser 4, und

pmin

dem maximalen Kugeldurchmesser d,,,,, erhalten wir durch Integration der Gl. (1.42):

dpmax
A _6 | Iu
M 9 d

d (d,) (1.43)
domin

Bei bekannter Abhingigkeit der relativen Haufigkeit von der KorngréB8e kann damit
die Oberfliche einer Kugelschiittung mit beliebiger KorngroBenverteilung berechnet
werden. Als Funktion y,; = f(d,) werden wir nach Mdglichkeit eines der vier behan-
delten Verteilungsgesetze verwenden. Nur wenn dies ausnahmsweise nicht méglich
sein sollte (beispielsweise wenn die Haufigkeitsverteilungskurve zwei ausgeprigte
Maximalwerte aufweist), schlagen wir den folgenden, aufwendigen Weg ein:

1. Experimentelle Bestimmung der relativen Riickstandssummen fiir eine geniigende
Anzahl von Kugeldurchmessern.

2. Berechnung der relativen Haufigkeit der Kugeldurchmesser mit der Gl. (1.15). Dies
kann z.B. durch stiickweise Annidherung des Verlaufs der relativen Riickstandssumme
mit Polynomen erfolgen.

3. Ermittlung der Quotienten yy/d, und anschlieBende numerische Integration der

Gl. (1.43) mit der Simpsonschen Regel oder anderen Methoden zur numerischen
Integration. '
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Bei Kugelschiittungen mit spezieller Haufigkeitsverteilung der KorngroBe ist die
Ermittlung der spezifischen Oberfliche wesentlich einfacher, weil fiir die Abhingig-
keit der relativen Haufigkeit von der Korngré8e Gleichungen vorliegen. Diese miissen
in die Gl. (1.43) eingesetzt werden. Die Integration kann dann fiir die GGS-Verteilung
analytisch und fiir die @ibrigen Verteilungen numerisch erfolgen..

1.4.1.1 GGS-Verteilung

Durch Einsetzen der GI. (1.33) fiir die relative Haufigkeit der GGS-Verteilung in die
Gl. (1.43) finden wir:

dpmax

ﬂ - 9 i " m % (1.44)
M B [ dpmax dpmax dp .

dpmin

Da der GleichméiBigkeitsparameter m und die maximale KorngréBe 4, fiir eine
bestimmte Schiittung konstante GréBen sind, konnen wir die Gl. (1.44) wie folgt
schreiben:

dpmax .
A _ _6m dm2d (d) (1.45)
M 0 dpmaxm P P

pmin
Die Integration liefert: ’
AK _ 6m (dpmm:"— 1 dpminm_ 1)
M_ ' Q(m_l) dpma):" |

(1.46)

Die obere Integrationsgrenze ist bei der GGS-Verteilung mit dem KorngréBenpara-
meter d,,,,, festgelegt. Die untere Integrationsgrenze ist dagegen oft nicht eindeutig zu
bestimmen. Null ist physikalisch sicher nicht sinnvoll, da Teilchen stets eine endliche
GroBe aufweisen. Als kleinste Teilchengréfe konnte man sich den gaskinetischen
Molekiildurchmesser vorstellen [22]. Infolge der bei kleinen Teilchen starken Wirkung
von Oberflichenkriften konnen aber keine derart feinen Teilchen entstehen. Sie
wiirden sich unter der Wirkung der Oberflichenkrifte wieder zu groBeren Teilchen

vereinen [124].

Fiir die GGS-Verteilung wird deshalb zur Oberflichenberechnung der (nur in der
Mathematik des Verteilungsgesetzes vorkommende) Feinstanteil bis zu einer relativen
Riickstandssumme von 0,999 vernachlissigt [123]. Dafiir erhalten wir mit der Gl.
(1.29) als untere Integrationsgrenze:

= (0,001)"™ d,pa0x (1.47)

dpmin

Diesen Audruck fiir die minimale KorngréBe sétzen wir in die Gl. (1.46) ein und
erhalten die folgende Beziehung zur Berechnung der spezifischen Oberfldche einer
Kugelschiittung mit GGS-Héaufigkeitsverteilung der Kugeldurchmesser:

A¢ _ 6m 10,0010 im
M o(m-1) P

(1.48)
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Wir erkennen daraus, daB die spezifische Oberfliche der Kugelschiittung nur eine

Funktion der Teilchendichte und der beiden Parameter des Verteilungsgesetzes ist.

Dies gilt auch bei den iibrigen drei speziellen Verteilungen. Fiir den Spezialfall m = 1

liefert die Regel von Bernoulli-I’Hospital mit der Gi. (1.48) den Grenzwert:
A _ 43 (1.49)
M e dpmax

Beispiel 1.6 Wie groB8 ist die spezifische Oberflache der Kugelschiittung des Beispiels 1.5 fiir eine
Teilchendichte von 2000 kg/m3?

Die Gl (1.48) liefert fiir ¢ =2000kg/m3 m = 1,695 und d

pmax = 5,58.10_4’m: AK/M =
12,3 m?/ke.

1.4.1.2 Normalverteilung

Zur Bestimmung der spezifischen Oberfldche von Kugelschﬁttuhgen mit Normalver-
teilungen der KorngroBe ist die relative Haufigkeit aus der Gl. (1.16) in die Gl. (1.43)
einzusetzen:

dpmax

AK 6 J‘ [ (dp - dpm)z] d (dp) .

— = exp | - (1.50)
M QG']/ZTE . 2 0'2 b d

P
pmin

Das darin vorkommende Integral ist analytisch nicht 16sbar. Um die Integration nicht
fiir jeden einzelnen Fall numerisch durchfithren zu miissen, bringen wir die Gl. (1.50)
auf eine dimensionslose Form. Dazu fiihren wir durch Bezug auf die mittlere Korn-
groBe eine dimensionslose KorngrdBe

Dp =d,/d,y ‘ ’ (1.51)
und eine dimensionslose Standardabweichung
Si = 0/dyy (1.52)

ein. Durch Einsetzen dieser Definitionsgleichungen in die Gl. (1.50) erhalten wir den
folgenden Ausdruck fiir die dimensionslose Oberfliche:

 (Dp-1)*]dDp
282 | Dp

Dpmax

Ac (@ o/M) = 2,39 J exp[

Dpmin

(1.53)

Auch hier stellt sich die Frage nach den Integrationsgrenzen. Da nach der Beziehung
(1.41) groBe Teilchen bei kleiner Haufigkeit wenig zur Oberfldche beitragen, ist der
Wert der dimensionslosen Oberfliche nur schwach von der oberen Grenze Dp,,,,
abhingig. Wir koénnen die obere Integrationsgrenze daher ohne weiteres auf
Dp,...= 5 festlegen.

Im Bild 1.16 ist die durch eine numerische Integration der Gl. (1.53) berechnete
dimensionslose Oberflidche fiir verschiedene untere Integrationsgrenzen iiber der di-
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Bild 1.16 @

Dimensionslose Oberfliche nach & 2 A1

(1.53) fiir kugelférmige Teilchen B . A -

mit einer Normalverteilung der 1 L~ '

KorngroBen. Untere Integrations- 0 /

grenze als Parameter, obere Inte- 0 01 02 03 04 05 06 07 OB

grationsgrenze Dp,,. = 5 dimensionslose Standardabweichung Si [

mensionslosen Standardabweichung aufgetragen. Das Bild illustriert, daB die untere
Integrationsgrenze fiir dimensionslose Standardabweichungen iiber etwa 0,3 die di-
mensionslose Oberfliche merklich beeinflu8t. Ursache dafiir ist die bei breiten N-
Verteilungen hohe relative Hiufigkeit auch kleinster KorngréBien (s. Bild 1.8). Im
Feinkornbereich vermag die Normalverteilung bei groBeren Werten der Standardab-
weichung reale TeilchengréBenverteilungen nicht richtig wiederzugeben. Die GroBe
der kleinsten Teilchen ist in solchen Fillen zu messen.

Beispiel 1.7 Wie groB ist die spezifische Oberfliche der Kugelschiittung des Beispiels 1.2 fiir eine
Feststoffdichte von 2000 kg/m3, wenn die GréBe der feinsten Teilchen ein Promille der mittleren
KorngroBe betrdgt?

Dimensionslose Standardabweichnung aus (1.52): Si = 0,144/0,363 = 0,397, minimale dimen-
sionslose Korngrofe aus (1.51): Dp,,, = 0,000363/0,363 = 0,001, dimensionslose Oberfliche
aus Bild 1.16: 4y (¢ - 6/ M) = 3,42, spezifische Oberfliche der Kugelschiittung: A./M = 3,42/
(2000.0,144.10~ %) m?2/kg = 11,9 m?/kg.

1.4.1.3 Logarithmische Normalverteilung

Auch hier erhdlt man die spezifische Oberfliche durch Einsetzen der Gleichung fiir
die relative Haufigkeit (1.22) in (1.43). Durch Einfiithren der dimensionslosen Korn-
groBe aus (1.51) findet man die dimensionslose Oberfliche der LN-Verteilung
zw

Dpmax
1,040 (log Dp)*| dDp
Ag (@ - dyn) /M = f exp I:— — | == (1.54)
O1g o 20y, Dp
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Darin sind d, ,, und ¢, die Parameter der LN-Verteilung und Dp die dimensionslose
KorngroBe nach der Gl (1. 51) Wie schon bei der Normalverteilung konnen wir fiir
die numerische Integration eine feste obere Integrationsgrenze von Dp,,, = 5 anneh-
men. Das Bild 1.17 zeigt das Integrationsergebnis fiir verschiedene untere Grenzen.
Die Abhingigkeit nach der Gleichung von Herdan und Stange [123] fiir die Inte-
gration von Dp_,, = 0 bis Dp_, = o©

Ag (@ - dy/ M) = 6 exp (2,651 01,%) (1.55)

ist ebenfalls im Bild 1.17 eingetragen. Falls die minimale Korngré8e nicht gemessen
werden kann, ist wie bei der RRSB-Verteilung als minimale KorngréBe der aus dem
Koérnungsnetz (Bild 1.11) ablesbare Wert fiir eine relative Riickstandssumme von
0,999 anzunehmen.

Beispiel 1.8 Wie gro8 ist die spezifische Oberfliche der Kugelschiittung des Beispiels 1.3 fiir eine

Teilchendichte von 2000 kg/m?)

Minimale KorngroBe fiir Mg /M = 0,999 aus Bild 1.11: 4, = 0,023 mm, untere Integrations-

grenze aus (1.51): Dp,,;., = 0,023/0,24 = 0,0958, dimensionslose Oberfliche fiir a,, = 0,331 aus

Bild 1.17: Ag(o- ~dym/M) = 1,93, spezifische Oberfliche Ayx/M = 7 93/(2000 2,4.1074)
m?/kg =16,5 m2 / kg Die Gleichung (1.55) liefert fiir dieses Beispiel A4x/M = 16,7 m?/kg.

1.4.1.4 RRSB-Verteilung

Die spezifische Oberfliche von Kugelschiittungen mit RRSB-Verteilungen erhilt man
analog durch Einsetzen der Gl. (1.28) in die Gl. (1.43). Der dadurch entstehende
Integralausdruck ist ebenfalls nicht geschlossen integrierbar. Das Ergebnis der nume-
rischen Integration kann mit der folgenden Niherungsgleichung von KieBkalt und
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Matz gut wiedergegeben werden (maximale Abweichung + 2,5%, d,;,
My /M = 0,999, d, . d, fir My /M = 0,001) [123]:

Ag/M = [6,39/(a )] exp(1,795/n?) (1.56)

Darin bedeuten d,’ der Kugeldurchmesser bei einer relativen Riickstandssumme von
0,368 (KorngroBenparameter) und » der GleichméBigkeitsparameter. Da die spezifi-
sche Oberfliche der Kugelschiittung auBer von der Dichte nur von den beiden Korn-
groBenparametern abhéngt, ist es méglich, das RRSB-K&rnungsnetz mit einem
RandmaBstab zum direkten Ablesen des Produktes aus spezifischer Oberfliche und
KorngréBenparameter fiir eine Dichte von 1000 kg/m? zu versehen. Einen solchen
RandmaBstab findet man z.B. im K&rnungsnetz nach DIN 66145.

: d, fur

Beispiel 1.9 Die spezifische Oberfliche der Kugelschiittung des Beispiéls 1.4 ist fiir eine Dichte
von 2000 [kg/m?] zu berechnen.

Die Gl. (1.56) liefert mit ¢ = 2000 kg/m?>, d,’ = 3,76 -10"*m und n = 2,01:
A/ M = 133 [m?/kg).

1.4.2  Teilchen beliebiger Form

1.4.2.1 Berechnung aus Teilchengrifienverteilung

Die Kugel weist bei gegebenem Volumen die kleinste Oberfliche aller K 6rper auf. Die
spezifische Oberfliche von Schiittungen ist i.allg. gréBer als jene von Kugelschiittun-
gen. Das Verhiltnis der Oberfliche einer volumengleichen Kugel zur Oberfliche eines
beliebig geformten Korpers wird als Sphirizitdt bezeichnet:

¥ = A /A (1.57)

Die spezifische Oberfliche von Schiittungen mit K&Srnern bekannter Sphirizitit kann
bei gleicher KorngroBenverteilung aus der spezifischen Oberfliche der entsprechen-
den Kugelschiittung bestimmt werden:
A 1 Ay
M ¥YM.
Die Gl. (2.48) gilt nur unter der Voraussetzung, daB groBe und kleine Kérner der
Schiittung die gleiche Sphirizitit aufweisen. Der Faktor (1/¥) wird als Form-
faktor bezeichnet. Die Sphirizitit beliebiger Krper ist kleiner als 1. Die Sphérizitit
einiger einfacher Ko6rper betrigt:

Wiirfel ‘ 0,806
Kreiszylinder (Hohe = 10 Durchmesser) 0,579
Kreisscheibe (Durchmesser = 10 Héhen) 0,471

Die experimentelle Bestimmung der Sphirizitit verlangt das Beobachten und Aus-
messen einer genligenden Zahl von Teilchen (je nach TeilchengrdBe von Auge, mit der
Lupe oder unter dem Mikroskop) und das anschlieBende Zuriickfiihren auf einfache
Korper, deren Volumen und Oberfliche berechenbar ist. Bei komplizierten Teilchen-
formen ist dies allerdings nicht stets mit geniigender Genauigkeit méglich [125]. Tab.
1.3 vermittelt einen Eindruck iiber die GroBenordnung der Sphirizitit einiger Stoffe.

(1.58)
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Tabelle 1.3 Gemessene Sphirizititswerte (aus [63])

Stoff Korngrofie Sphérizitat Formfaktor
[mm] Y [H 1/% [H
Kohle: Steinkohle, faserig 0,124 0,38 . 2,63
Anthrazit 0,020 0,5-0,7 1,4-2,0
Kohlenstaub, natiirlich 0,124 0,65 1,54
Kohle 0,124 0,73 1,37
Kohle 2,410 0,75 1,33
Sand: zerkleinert 0,040 0,55 1,82
zerkleinert 0,040-3,0 0,53 1,89
abgerundetes Korn 0,040-3,0 0,8 1,25
Flugsand 0,040-3,0 0,95 1,05
Schlimmsand 0,040-3,0 0,92-0,98 1,02-1,09
Flugasche, kugelig 0,124 0,89 1,12
Glas, zerkleinert 0,124 0,65 1,54
Zement 0,040 0,7-0,8 1,25-1,43
Getreide: Weizen 0,83 1,20
Roggen 0,77 1,30
Gerste ‘ 0,67 1,50
Hafer : . . 0,55 1,80

1.4.2.2 Messung der Oberfliche

Bei schwer erfaBbaren Teilchenformen und /oder groBenabhingiger Sphérizitit ist die
Gesamtoberfliche der Teilchen zu messen. Die folgenden Ausfiihrungen sollen einen
Einblick in dazu hiufig eingesetzte MeBmethoden vermitteln. Weitere Moglichkeiten
zur Oberflichenmessung sind in [1] u. [101] beschrieben.

Oberflichenmessung durch Gasadsorption Die Gasadsorptionsmethode (BET-Me-
thode, gas adsorption) ist recht universell und liefert bei groBen spezifischen Ober-
flichen die genauesten Werte. Sie beruht auf der Messung der adsorbierten Gasmenge
(z.B. Stickstoff), die notwendig ist, um die Oberfliche einer Schiittung mit einer
monomolekularen Schicht zu bedecken. Mit dieser Oberflichenmethode wird bei
pordsen Stoffen auch die von auBen zugingliche innere Oberfliche der Teilchen
gemessen. Die Grundlagen der Adsorption werden in [91], Kap. 8 behandelt. Naheres
zur Oberflichenmessung durch Gasadsorption in [1], [38], [101], [126], DIN 66131 u.
DIN 66132.

Oberflichenmessung durch Adsorption geldster Stoffe Die Adsorption geldster Stoffe
(adsorption from solution) ist einfacher durchzufithren, aber weniger genau als die
Oberflichenmessung durch Gasadsorption. Die Teilchen werden in einer Fliissigkeit
suspendiert, in dem der zu adsorbierende Stoff gel6st ist. Durch Messen des Zusam-
mensetzungsunterschieds vor und nach dem Suspendieren der Teilchen kann auf die
Oberfliche der Teilchen geschlossen werden [1].

Oberflichenmessung durch Bestimmen der Benetzungswirme Die Oberflidche von
Schiittungen kann kalorimetrisch bestimmt werden, wenn die Benetzungswérme pro
Oberflicheneinheit (heat of immersion) bekannt ist [1].

Oberfliichenbestimmung aus dem Stromungswiderstand Bei dieser einfachen Methode
(permeametry), die insbesondere zur Produktionskontrolle eingesetzt wird, miSt man
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den beim Durchstrémen einer Schiittung auftretenden Druckverlust. Da die innere
Oberfliche pordser Teilchen nicht mitgemessen wird, liefert sie fiir viele verfahrens-
technische Anwendungen wie Druckverlust in durchstromten Schiittungen oder
Wirme- und Stofftransport zwischen Teilchen und umgebendem Fluid direkt an-
wendbare Ergebnisse. Wir werden auf den Zusammenhang zwischen Teilchengréle
und Druckverlust in den Abschn. 4.1.1.1 und 5.1 noch ausfiihrlich zuriickkommen.
Niheres zur Oberflichen- oder Teilchengr68enbestimmung aus dem Stromungswi-
derstand findet man in [1], [101], [127], DIN 66126 u. DIN 66127.

1.4.3 Zusammenfassung

Wir sind nun in der Lage, den in der Gl. (1.8) definierten gleichwertigen Kugel-
durchmesser zu berechnen. Mit dem Gesamtvolumen der Teilchen V, = M/o
kann die GI. (1.8) auch wie folgt beschrieben werden:

dy; = 6/[g(4/M)] (1.59)

Den zur Bestimmung der spezifischen Oberfliche und damit des gleichwertigen
Kugeldurchmessers eines dispersen Systems einzuschlagenden Weg zeigt Bild 1.18.
Er ist im Programmpaket MVT [93] fiir alle vier Verteilungsgesetze vollstindig pro-
grammiert.

Werte der relativen Riickstandssumme M/ M in Abhéngigkeit der TeilchengroBe
durch eine der MeBmethoden des Abschnitts 1.2.2.2 bestimmen

Eintragungen der M,/ M-Werte in alle K&rnungsnetze des Abschnitts 1.3.2
(oder Computerauswertung nach 1.3.2.5)

eines der speziellen Verteilungsgesetze
geniigend erfiillt?

ja (aligemeiner Fall) nein (seltener Fall)
beide Parameter des zutreffendsten Niherungsgleichung fiir M/ M als
Verteilungsgesetzes nach Abschnitt Funktion von d, suchen
1.3.2 bestimmen (Ausgleichsrechnung mit Computer)
Ay /M aus den Unterlagen relative Haufigkeit durch Ableiten der
im Abschnitt 1.4.1 . Niherungsgleichung gemif (1.11)
s gefundene Beziehung fiir yy in
(1.43) einsetzen und (im allge-
meinen numerisch) intergrieren

Sphérizitat der Teilchen nach den Ausfiihrungen im Abschnitt 1.4.2.1
abschitzen und spezifische Oberfliche 4 /M aus der Gl. (1.58) berechnen

Gleichwertigen Kugeldurchmesser d;, mit der Gl. (1.59) bestimmen

Bild 1.18 Vorgehen zur Berechnung der spezifischen Oberfliche und des gleichwertigen Kugel-
durchmessers von TeilchengréBenverteilungen
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1.5 Zusiitzliche Eigenschaften von Festbetten

Disperse Systeme mit gegenseitiger Beriihrung der Teilchen (Pulver, Schiittungen,
Haufwerke, Packungen, Filterkuchen) weisen eine Reihe zusétzlicher Eigenschaften
auf. Wir kénnen hier nur auf einige im folgenden Bendtigte eingehen.

Porositiit Die Porositit ist das Verhiltnis des Volumens zwischen den Teilchen
(Liickenvolumen) zum Gesamtvolumen. Da der Raum zwischen den Teilchen mit
einem Fluid (Gas oder Fliissigkeit) gefiillt ist, verwenden wir fiir das Liickenvolumen
den Index F. Damit lautet die Definitionsgleichung fiir die Porositit:

e= V|V (1.60)

Die Porositiit ist von der Teilchenform, aber i.allg. nicht von der Teilchengréfe
abhingig. Von EinfluB ist ferner die TeilchengroBenverteilung, da sich bei geniigend
breiten TeilchengréBenverteilungen feinere Teilchen zwischen den groBeren ablagern
koénnen. Dies fiihrt dazu, da sich mit zunehmender Breite der TeilchengréBenver-
teilung ab gewissen Werten des GleichméBigkeitsparameters kleinere Porositdtswerte
ergeben [128] bis [130]. Aus dem gleichen Grund kann auch eine unterschiedliche
Schichtung (fein auf grob oder grob auf fein) zu verschiedenen Porositidtswerten
fiihren [131]. In an Behilter- oder Apparatewinde grenzenden Schiittungsbereichen
beobachtet man groBere Porosititswerte als in wandfernen. Weiter ist die Porositit
stark von der Art der Entstehung der Schiittung abhéingig. Dies verdeutlicht schon
die einfache Erfahrung, daB Schiittungen durch Vibration stark verdichtet werden
koénnen.

Die Porositit eines Festbetts ist deshalb ein oft mit erheblichen Unsicherheiten behaf-
teter Wert. Da sie sich — wie wir noch sehen werden — sehr stark auf den Druckverlust
in durchstromten Festbetten (aber auch auf den Wirme- und Stofftransport durch-
stromter Festbetten: [91], Kap. 1) auswirkt, wird durch die Porositit oft eine grofe
Unsicherheit in die rechnerische Erfassung von Stromungs-, Warmetransport- und
Stofftransportvorgingen an Festbetten getragen. Die Tab. 1.4 vermittelt einen Ein-
druck von der GréBenordnung der Porositit einiger Festbetten.

Schiittdichte Die in einem bestimmten Gesamtvolumen V eines Festbetts enthaltene
Gesamtmasse setzt sich aus der Masse der Teilchen und der Masse des Fluids im

Tabelle 1.4 Anhaltswerte fiir die Porositit von Schiittungen

Schiittung aus Porosititsbereich Mittelwert
ungeriittelten Teilchen 0,3-0,8 0,55
geriittelten Teilchen 0,25-0,65 0,45
Kugeln ' 0,259-0,477 0,37
Kugeln, LN-Verteilung ¢y, < 1,4 0,40
Kugeln, LN-Verteilung g,, < 1,4 > 0,40
Zylindern (L = d) 0,40-0,60 0,50
Granulaten 0,40-0,70 0,60

Fiillk6rpern ([94], Kap. 6) 0,55-0,95 0,75
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Liickenvolumen zusammen. Das Feststoffvolumen folgt aus (1.60) zu:
Vo=V-Ve=(U0-8)V (1.61)

Damit erhalten wir fiir die Gesamtmasse bei gegebenen Dichten der beiden Phasen:
M=(0-¢)Veo, +eVgg (1.62)

Daraus ergibt sich die Schiittdichte durch Division mit dem Gesamtvolumen zu:
O = (1—-8)g, + 20 : (1.63)

Mit Hilfe der Gl. (1.62) kann iibrigens die Porositit einer Schiittung bei bekannten
Dichten der beiden Phasen aus einer Volumenmessung und einer Wigung bestimmt
werden.

Hydraulischer Durchmesser Fiir die Berechnung des Druckverlusts in durchstrémten
Schiittungen sowie fir Warme- und Stoffaustauschprozesse mit Schiittungen ist eine
weitere Kenngré8e der Schiittung von Bedeutung: der hydraulische Durchmesser.
Fiir durchstromte Kanile mit parallelen Wénden ist der hydraulische Durchmesser
definiert als Quotient aus dem vierfachen Stromungsquerschnitt und dem benetzten
Umfang. Durch Erweiterung mit der Schiitthéhe erhalten wir einen Ausdruck fiir den
hydraulischen Durchmesser, der fiir beliebige Schiittungen Verwendung finden kann:

4 - Liickenvolumen 4 Ve
" Gesamtoberfliche der Schiittung A

Die Gln. (1.60) und (1.61) liefern daraus bei bekanntem Gesamtvolumen aller Teil-
chen V:

ay (1.64)

4¢ V, . :
dy = ——— (1.65)
(1-e)4

Es wurde bereits darauf hingewiesen, daBB dem gleichwertigen Kugeldurchmesser
(Sauter-Durchmesser) fiir umstromte Teilchen eine dem hydraulischen Durchmes-
ser durchstromter Korper entsprechende Bedeutung zukommt. Durch Einfiihren der
Gl. (1.8) in die Gl (1.65) erkennt man, daB der hydraulische Durchmesser aus dem
gleichwertigen Kugeldurchmesser berechnet werden kann:

2 &

d, = 39 ds, (1.66)

1.6  Anwendungsbeispiel

In einem (zundchst noch idealisierten) Staubabscheider werden alle Teilchen mit einer
TeilchengroBe tiber 0,002 mm aus einem Rohgas abgeschieden. Die Staubteilchen mit -
einer TeilchengroBe unter 0,002 mm werden vom Staubabscheider nicht zuriickgehal-
ten. Im Rohgas (Gas vor dem Staubabscheider) ergibt die TeilchengréBenanalyse die
in der Tab. 1.5 eingetragenen Werte der relativen Riickstandssumme.
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Tabelle 1.5 Ergebnis der TeilchengroBenanalyse des Rohgases fiir das Anwendungsbeispiel

KorngréBe d, [mm] relative Riickstandssumme Mg/ M [-]
0,0015 : 0,897
0,003 - 0,719
0,005 0,474
0,010 0,1039

1. Welches Verteilungsgesetz trifft fiir die TeilchengroBe des Rohgases zu und welches
sind seine Parameter?

2. Welcher Massenanteil des Staubes wird aus dem Rohgas abgeschieden?

3. Wie groB sind die spezifische Oberfliche und der gleichwertige Kugeldurchmesser
des mit dem Reingas aus dem Staubabscheider tretenden Staubes (Dichte =
1800 kg/m?3, Sphirizitit = 0,8)?

1. Zum Eintragen der MeBergebnisse in die K6rnungsnetze ist lediglich die Abszisse
des Netzes der N-Verteilung (Bild 1.9) von 0 bis 0,013 mm anzuschreiben (nur die
lineare Teilung ist entscheidend). Die iibrigen K 6rnungsnetze bediirfen keiner Anpas-
sungen. Durch Einzeichnen der MefBergebnisse in alle vier K6rnungsnetze erkennt
man, daB es sich um eine RRSB-Verteilung mit dem KorngréBenparameter d,” =
0,006 mm und dem GleichméaBigkeitsparameter n = 1,60 handelt.

2. Die relative Riickstandssumme folgt fiir die TrennteilchengréB8e von 0,002 mm und
die in 1 ermittelten Parameter der Verteilung aus der Gl. (1.23) zu My /M = 0,8416.
Durch den Staubabscheider wird somit ein Massenanteil von 84,2 % abgeschieden.

3. Zur Erfassung der Verteilung des Staubs im Reingas gehen wir von der (fiir die
Rechnung einfachsten) Annahme einer im Rohgas anfallenden Staubmasse von
1,0 kg aus. Dafiir konnen wir die Riickstidnde einiger Kornklassen geméiB der Tab. 1.6
berechnen. Die Bezugsmasse fiir die relativen Riickstandssummen des durchgehenden
Staubes betrigt nun nur noch 0,1584 kg. Mit den Massen der einzelnen Kornklassen
kénnen wir damit die relativen Riickstandssummen des Durchgangs bestimmen:
vierte Spalte in der Tab. 1.6. Nun miissen wir den in 1 eingeschlagenen Weg fiir den
Durchgang wiederholen. Wir sehen, daB sich die TeilchengroBenverteilung des
Durchgangs insbesondere in dem fiir die Oberfldche maBgebenden Feinanteil wieder
als RRSB-Verteilung anndhern 14Bt. Parameter des Durchgangs (nach Abschn.
1.3.2.5 beznehungswelse aus dem Kdrnungsnetz): d," = 0,00150 mm, n = 1,94. Damit
liefert die Gl. (1.56) eine spezifische Kugeloberﬂache von Ag /M = 3810 m2 /kg. Die
spezifische Oberfliche des Staubs erhalten wir mit ¥ = 0,8 aus (1.58) zu 4/ M =
4770 m?/kg. Die Gl. (1.59) liefert schlieBlich fiir den gleichwertigen Kugeldurchmes-
ser dy; = 6,99.10" " m.

Wer eine numerische Integration nicht scheut, kann diese Aufgabe auch anders 16sen:
Wir kennen den Verlauf der relativen Haufigkeit (yy fiir d, = 0,006 mm und n = 1,6
aus der Gl. (1.28)). Als KleinstkorngroBe finden wir aus (1.23) fiir My /M = 0,999
domin = 8,00.107% m. Die maximale Korngro8e des Durchgangs betrigt gemiB der
Aufgabenstellung: d___, = 2.10.10~® m. Durch Einsetzen von (1.28) in (1.43) und
numerischer Integration in den angegebenen Grenzen erhalten wir fiir die Durch-

pmax
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Tabelle 1.6 Zur Bestimmung der TeilchengroBenverteilung im Durchgang des Anwendungs-
beispiels

TeilchengroBe

relative Riickstandssumme

Riickstidnde fiir

relative Riickstandssumme

[mm] fiir Rohgas aus (1.23) M =1kg im Durchgang
-] {kg] H

0,002 0,8416 (0,8416) 0

0,0015 '0,8969 0,0553 0,349

0,001 0,9447 0,0478 0,651

0,00075 0,9647 0,0200 0,777

0,0005 0,9814 0,0167 0,883

0 1 0,0186 1

gangsmasse von 0,1584 kg eine Kugeloberfliche von 620,9 m?. Damit folgen die
spezifische Kugeloberfliche zu 3920 m?/kg, die spezifische Stauboberfliche zu
4900 m?/kg und der gleichwertige Kugeldurchmesser zu 6,81.10~7 m. Wir entneh-
men diesem Ergebnis, daB die oben gezeigte Ndherung durchaus brauchbare Ergeb-
nisse liefert, obwohl die RRSB-Verteilung die Teilchengr6Ben des Durchgangs nicht
exakt wiederzugeben vermochte.



2 Zerkleinern

Unter Zerkleinern (size reduction, comminution) versteht man das Zerteilen fester
Korper unter der Wirkung mechanischer Krifte. Da die Nutzung fester Rohstoffe wie
auch die Weiterverwendung fester Zwischen- und Endprodukte meist mit Zerkleine-
rungsoperationen verbunden ist, kommt dem Zerkleinern groBe wirtschaftliche Be-
deutung zu. Man erkennt dies schon aus der Tatsache, daB fiir das Zerkleinern gegen
vier Prozent der Weltproduktion an elektrischer Energie benotigt werden.

Das Zerkleinern dient in erster Linie der Vergr6B8erung der Oberfldche und
damit — wie in der Einleitung zum ersten Kapitel bereits erdrtert — zur Beschleunigung
von Wirme- und/oder Stofftransport zwischen Feststoffen und Fluiden (Fliissigkei-
ten oder Gasen). Auch durch den Wirme- oder den Stofftransport zwischen einem
Fluid und dem Feststoff kontrollierte chemische Reaktionen lassen sich deshalb
durch vorheriges Zerkleinern des Feststoffs beschleunigen. So verbrennen grofle Koh-
lestiicke nur langsam, wihrend Kohlestaub bei geniigender Sauerstoffzufuhr explo-
sionsartig verbrennt.

Weiter konnen die Gefiigebestandteile in fester Form vorliegender Rohstoffe durch
Zerkleinern mit anschlieBendem Trennen der Zerkleinerungsprodukte getrennt wer-
den (AufschlieBen, separation of ingredients). Auch bei pflanzlichen Rohstoffen
koénnen durch dieses Vorgehen unerwiinschte Bestandteile entfernt werden. Weiter
werden Feststoffe zur Verbesserung der Transportier- und Dosierbarkeit
zerkleinert.

Das Zerkleinern wird gemiB der Tab. 2.1 nach der Hirte des Zerkleinerungs-
guts in Hart-, Mittelhart- und Weichzerkleinern unterteilt. Nach der mittleren
KorngréBe des Zerkleinerungsprodukts unterscheidet man zwischen Grob-
brechen (coarse crushing), Feinbrechen (fine crushing), Grobmahlen (Schroten,
GrieBmahlen, coarse grinding), Feinmahlen (fine grinding), Feinstmahlen (ultrafine
grinding) und Kolloidmahlen (colloidal grinding) Tab. 2.2.

Zur Verdeutlichung der Oberflichenzunahme durch das Zerkleinern ist in der Tab. 2.2
die Oberfliche von Schiittungen aus gleichgrofen Kugeln mit den jeweiligen Durch-
messern der Bereichsgrenzen und einem gesamten Feststoffvolumen von 1 m? einge-
tragen. Man erkennt daraus, daB sich durch das Zerkleinern pro Kubikmeter Fest-
stoff Oberflichen von tiber einer Million Quadratmetern erreichen lassen.

Tabelle 2.1 Einteilung des Zerkleinerns nach der Héirte des Zerkleinerungsguts

Hirte nach MOHS Beispicle
Hartzerkleinern 5 bis 10 ' Quarz, Zement
Mittelhartzerkleinern . 3bis 4 Kohle, Salze

Weichzerkleinern bis 2 . Kreide, Talk
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Tabelle 2.2 Einteilung des Zérkleinerns nach der KorngréBe des Produkts

' KorngréBe des Oberfldche einer Kugelschiittung
Produkts d,,, [mm] miteinem Volumen von 1 [m?]

Brechen Grobbrechen iiber 50 weniger als 120 [m?]
Feinbrechen 5 bis 50 120 bis 1200 [m?]

Mahlen Grobmahlen 0,5bis 5 1200 bis 1,2 - 10* [m?]
Feinmahlen 0,05 bis 0,5 1,2 - 10% bis 1,2 - 10° [m?]
Feinstmahlen 0,005 bis 0,05 1,2 -10° bis 1,2 - 10° [m?]
Kolloidmahlen unter 0,005 mehr als 1,2 - 10° [m?]

Wir haben bei der Berechnung der Oberfliche disperser Systeme bereits festgestellt,
dabB die feinsten Teilchen infolge des Agglomerierens nicht an den GréBenbereich der
gaskinetischen Molekiildurchmesser reichen. Das bedeutet fiir das Mahlen, daB auch
mit noch so raffinierten Maschinen keine beliebige Mahlfeinheit erreicht werden
kann. An der Mahlgrenze stellt sich ein Gleichgewicht zwischen der Anzahl neu
entstechender Teilchen und der durch Agglomerieren wieder abgebauten Teilchenzahl
ein. Zwar findet hier noch ein Zerkleinern statt; der Effekt wird aber durch die
Wiedervereinigung der Teilchen laufend aufgehoben. Das Agglomerieren (Grundla-
gen in [13, 54, 132 u. 137] kann unter Umstidnden durch die Zugabe von Mabhlhilfs-
mitteln gebremst werden. Mahlhilfsmittel wie Alkohole, Amine, Carbonsiuren,
Sulfonsduren usw. vermogen die Haftkrifte zwischen den Kornern des Zerkleine-
rungsguts zu reduzieren. Im Feinstmahlbereich versucht man mit solchen Mahlhilfs-
mitteln den Energiebedarf zu senken [133], [134].

Beim Mahlen unterscheidet man weiter zwischen dem Trocken- und dem NaB-
mahlen. Beim NaBmahlen vermégen sich zwischen den Kérnern des Mahlguts
zumindest teilweise Fliissigkeitsfilme auszubilden. Dies erleichtert das gegenseitige
Verschieben der Teilchen. Beim NaBmahlen sind deshalb die Reibungsverluste und
damit der Energiebedarf kleiner als beim Trockenmahlen. Selbstverstindlich ist das
NaBmahlen nicht bei allen Produkten méglich — man denke nur an das Zement- oder
Getreidemahlen. Die h6heren Energiekosten beim Trockenmahlen werden durch den
bedeutend geringeren VerschleiB metallischer Mahlwerkzeuge (Auflésen neugebilde-
ter Metallflichen durch Wasser) zum Teil aufgehoben. Das Trockenmahlen weist
gegeniiber dem NaBmahlen auch den Vorteil einer geringeren Verunreinigung des
Mahlguts mit Metalloxiden auf. Entscheidungshilfen fiir die Wahl zwischen Trocken-
und NaBmabhlen findet man in [135] u. [136].

2.1 Grundlagen

Die an den zu trennenden Festkorpern angreifenden Kriifte bewirken in diesen ent-

sprechend den vielfiltigen Oberflichenformen, Gefiige- und Vorspannungsverteilun-

gen sehr komplizierte Spannungszustinde. Da in Zerkleinerungsmaschinen zudem

gleichzeitig meist sehr viele, in Lage und GréBe nicht genau definierte Korner bean-

sprucht werden, verwundert es nicht, daB das Zerkleinern einer rechnerischen Erfas-"
sung nur schwer zugénglich ist.
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Zahlreiche Untersuchungen an einzelnen K 6rnern (meist Kugeln oder andere Korper
mit sehr einfacher Geometrie) unter definierten Beanspruchungsbedingungen ([63],
[138]) haben zwar AufschluB iiber die beim Zerkleinern ablaufenden Vorgiinge und
die sie beeinfluBenden GroBen gebracht. Man ist aber noch weit davon entfernt, den
Energiebedarf oder die auftretenden Krifte fiir technische Zerkleinerungen ohne
vorangehende Versuche aus den Stoffwerten des Zerkleinerungsguts und der Geome-
trie der Zerkleinerungsmaschine berechnen zu kénnen [139]. Wir beschrinken uns
deshalb im folgenden auf eine kurze Beschreibung der Physik des Bruchvorgangs und
werden uns dann der Abschétzung der fiir technische Zerkleinerungen erfoderlichen
Energie mit halbempirischen Beziehungen zuwenden.

2.1.1 Bruchvorgang

Durch die auf das Zerkleinerungsgut wirkenden Kréfte entstehen in diesem kompli-
zierte Spannungsfelder. Nach einer zunichst elastischen und anschlieBend
teilplastischen Verformung filhren Spannungsspitzen an — in realen Feststoffen
stets vorhandenen — Strukturfehlern zu ersten Rissen, die sich anschlieBend mit sehr
hohen Geschwindigkeiten (bis 1000 m/s) ausbreiten konnen. An der RiBfront kénnen
sich dabei ortliche Temperaturiiberhéhungen um bis zu 1000 K ergeben.

Beim Zerkleinern sind entlang der Bruchfliche zwischenmolekulare Krifte zu iiber-
winden. Zur Schaffung neuer Oberfliachie sind die Molekiile auf den beiden Seiten der
Bruchfliche um eine kleine Strecke gegen die auf sie wirkenden Anziehungskrifte zu
trennen. Dazu wird Energie, die sogenannte Grenzfldchenenergie, ben6tigt Die
auf die geschaffene Oberﬂache bezogene Grenzflichenenergie betrigt je nach Fest-
stoff etwa 0,01 bis 1 J/m? [22].

Nebst der Grenzflichenenergie sind weitere Energien fiir folgende mit dem Bruch
verbundene Vorginge aufzuwenden:

— bleibende Verformung im Mikrobereich der Bruchspitze,

— Strukturdnderungen,

— Erzeugung elastischer Wellen in den Bruchstiicken (kinetische Energie),
— Erzeugung von Wirme und

— Emission von Licht und Elementarteilchen.

Die Summe dieser fiir den Bruch aufzuwendenden Energien wird als Bruchenergie
bezeichnet. Sie betrigt pro Oberflicheneinheit etwa 5 bis 10 J/m? bei Glisern, 10 bis
1000 J/m? bei Kunststoffen und 100 bis 10° J/m? bei Metallen.

Die Bruchenergie wird im wesentlichen durch die infolge elastischer Verformung und
durch Erwirmung im Feststoff vor dem Bruch gespeicherte Energie aufgebracht.
Daneben kommen auch exotherme chemische Reaktionen an der entstehenden
Bruchfliche oder chemische Potentiale (SpannungsriBkorrosion) als Energiespender
in Frage.

Bei vorwiegend elastischer Verformung vor dem Bruch entstehen durch die Bruchent-
lastung dynamische Spannungsfelder, die hdufig zu weiteren Briichen (Sekundérbrii-
che) fithren. Die beziiglich des Bedarfs an Zerkleinerungsenergie giinstigere ela-
stische VerformunglaBt sich durch tiefe Temperaturen und hohe Verformungsge-
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schwindigkeiten auch bei sonst {iberwiegend plastischem Verformungsverhalten her-
beifithren. Kleine Teilchen weisen weniger Strukturfehler auf als groBe. Sie brechen
deshalb erst bei héheren Spannungen. Man beobachtet deshalb bei einer KorngroBe
von wenigen 10~ % m sogar bei sproden Stoffen wie Kalkstein, Glas, Saphir und Quarz
noch ausgeprigt elastisches Verhalten. Niheres zur Bruchtheorie in [22], [64] u. [77].

2.1.2 Energiebedarf und Durchsatz

Die Kdrner werden in den Zerkleinerungsmaschinen gegeneinander verschoben, be-
vor die zum Bruch fithrenden Spannungsspitzen erreicht werden. Nach dem Bruch
einzelner K6rner kommt es zu weiteren Verschiebungen des Kornkollektivs im Bean-
spruchungsraum der Zerkleinerungsmaschine. Dadurch entsteht sehr viel Reibung,
die zu einem gegeniiber der Bruchenergie wesentlich h6heren Energiebedarf (energy
input) fithrt. Weiter ist der Angriff der Kréfte i.allg. nicht so ideal wie bei der Einzel-
kornzerkleinerung. Zudem wirkt das bereits Zerkleinerte wie ein Polster. Ein groBer
Teil der zugefiihrten Energie wird zudem als Aktivierungsenergie im Festkorper
gespeichert (Storungen im atomaren oder molekularen Bereich wie Gitterdeforma-
tionen, Aufbrechen von Bindungen etc.) [198]. Der Energiebedarf zur Zerkleinerung
in Produktionsmaschinen erreicht deshalb bei sproden Stoffen das Hundertfache bis
liber das Tausendfache der Bruchenergie.

Derenergetische Wirkungsgrad von Zerkleinerungsmaschinen liegt also i.allg.
unter einem Prozent — beziehungsweise unter etwa 30% bei Beriicksichtigung der
maschinell nicht beeinfluBbaren Aktivierungsenergie.

Noch schlimmer sind die Verhéltnisse bei Stoffen mit wihrend der Zerkleinerung
starker plastischer Verformung oder bei elastischen Stoffen mit groBer Dehnung.
Deshalb werden solche Stoffe wie thermoplastische Kunststoffe, Gummi oder Wachse
vor dem Zerkleinern oft durch Abkiihlen ebenfalls in sprode Stoffe umgewandelt. Wir
werden darauf in Abschn. 2.3 eingehen.

2.1.2.1 Zerkleinerungsgesetze

Obwohl fiir genauere Abschatzungen verfeinerte Methoden [145], [146], vorgeschla-
gen wurden, beschrinken wir uns im folgenden auf die oft als Zerkleinerungsgesetze
bezeichneten halbempirischen Extrapolationsgleichungen von Kick, Bond und
Rittinger. Diese gehen von recht groben Annahmen aus.

Besonders einschneidend ist, daB diese Zerkleinerungsgesetze auf Modellvorstellun-
gen zur Bestimmung der Zerkleinerungsenergie einzelner Korper beruhen. Es wird
also Proportionalitdt zwischen dem Energiebedarf einer Zerkleinerungsmaschine und
dem Energiebedarf zur Zerkleinerung einzelner K6rner vorausgesetzt. Diese Propor-
tionalitit ist natiirlich nur in grober Nédherung erfiilit, da die Verluste und Beanspru-
chungsarten unterschiedlicher Zerkleinerungsmaschinen verschieden sind. Da es bis-
her noch nicht gelungen ist, eine Beziechung zur Ermittlung der Zerkleinerungsarbeit
aus der Kornverteilung vor und nach der Zerkleinerung und aus den mechanischen
Stoffwerten des Mahlguts zu finden, sind die Zerkleinerungsgesetze von Rittinger,
Bond und Kick immer noch die brauchbarsten Abschitzungsgleichungen fiir die
technische Zerkleinerungsarbeit. Man muB} aber bei der Anwendung daran denken,
daB diese «Gesetze» auf sehr groben Vereinfachungen aufbauen, nur bereichsweise
Giiltigkeit besitzen und die experimentelle Bestimmung eines Koeffizienten fiir jedes
Zerkleinerungsgut und die jeweils beniitzte Zerkleinerungsmaschine erfordern.
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Als Beispiel wollen wir das Zerkleinerungsgestz von Rittinger herleiten. Es beruht
auf den nachstehenden beiden Annahmen:

1. Die fiir eine infinitesimale VergroBerung der Gesamtoberfliche d 4 benétigte Zer-
kleinerungsenergie d E ist der OberflichenvergréBerung proportional:

dE~d4 (2.1)

2.Das Zerkleinerungsgut besteht aus gleich groBen Teilchen mit der KorngréBe d,.

Nun betrachten wir ein bestimmtes Volumen ¥, des Zerklemerungsguts Falls dleses
Zerkleinerungsgut aus gleich groBen Kugeln bestehen wiirde, wire das Gesamtvolu-
men von » Kugeln mit dem Durchmesser d;:

V,=n g d}? 2.2)

Die Anzahl der Kugeln mit dem Durchmesser d,,, welche im Volumen ¥V, enthalten

sind, erhalten wir durch Auflésen der Gl. (2.2) nach der Teilchenzahl n:

6V,
= 2.3
" ndy> 23)
Damit finden wir fiir die Oberfléche aller im Volumen V', enthaltenen Kugeln:
6V,
A=nnd}? =—dp (2.4)

P

Da in den Annahmen von Rittinger nichts von den kugelférmigen Teilchen gesagt
wird, wollen wir jetzt Teilchen beliebiger Geometrie zulassen. Die Gl. (2.4) gilt dann
nur noch bis auf einen Proportionalitidtsfaktor. Da sich das Gesamtvolumen des
Zerkleinerungsguts wihrend der Zerkleinerung nicht oder nicht wesentlich dndert,
konnen wir auch das Volumen V¥, in diesen Proportionalitétsfaktor einschlieBen und
erhalten die folgende Abhiéngigkeit der Gesamtoberfliche von der TeilchengroBe:

1
A~ — 2.5
a 2.5)
Zur Beniitzung der Beziehung (2.1) bendtigen wir die infinitesimale Oberflichenzu-
nahme d4 bei einer infinitesimalen Korngr6Benabnahme um den Betrag d (d,). Dazu
leiten wir die Beziehung (2.5) nach d, ab und 16sen das Ergebnis nach d4 auf

- dd,
dd ~ - 36)
d,’

Die Bezichung (2.1) liefert uns damit bis auf einen noch offenen Proportionalititsfak-
tor die fiir eine infinitesimale KorngréBenreduktion bendtigte Zerkleinerungsenergie:

(2.6)

@.7)

Der Index R soll andeuten, daB es sich um die nach den Annahmen von Rittinger
zu erwartende Zerkleinerungsenergie handelt. Wir erkennen aus der Beziehung (2.7)
ein sehr starkes Ansteigen der Zerkleinerungsenergie mit abnehmender KorngroBe.
Dies trifft im allgemeinen nur fiir sehr feines Zerkleinerungsgut zu.



2.1.2 Energiebedarf und Durchsatz 55

Kick ging davon aus, daB die Zerkleinerungsenergie der elastischen Deformationsar-
beit des Zerkleinerungsguts (H o o ksches Gesetz) entspreche. Diese Annahme fiihrt
auf die Proportionalitit [6]:

d (4y)

P
Die Beziehung (2.8) ergibt eine geringere Abhéngigkeit der Zerkleinerungsarbeit von
der KorngroBe. Sie gilt nur fiir grobes Zerkleinerungsgut. Fiir mittlere Korngrofen-

bereiche fand Bond eine Abhéngigkeit der Zerkleinerungsenergie zwischen derjeni-
gen der Beziehungen (2.7) und (2.8):

d (d,)
dpl,s
Uns interessiert nun aber nicht eine unendliche kleine KorngréBendnderung, sondern
eine Zerkleinerung von einer AnfangskorngroBe d,, auf eine EndkorngroBe (Produkt-
korngréBe) d,,,. Die dazu notwendige Zerkleinerungsenergie erhalten wir durch eine
Integration der Beziehungen (2.7), (2.8) und (2.9) von der AnfangskorngroBe bis zur
EndkorngréBe. Das Einfiihren von Proportionalititsfaktoren liefert uns die folgen-

den Gleichungen fiir die spezifische technische Zerkleinerungsenergie in [J/kg]:

dEy ~ - 2.9)

eKick = cK log (dpa/dpm) L (2‘10)
€gonda = CB (l’ lldpm l l/dpu) (2.11)
ermger = a1/ dy0) — (1/d,)] | 2.12)

Der Giiltigkeitsbereich dieser drei Zerkleinerungsgesetze ist beschrinkt. Die Glei-
chung (2.11) vermag die fiir die Zerkleinerung in kommerziellen Zerkleinerungsma-
schinen erforderliche Energie in mittleren KorngréBenbereichen (Feinbrechen, Schro-
ten, Feinmahlen) am besten zu erfassen. Fiir das Grobbrechen gibt die Bezichung von
Kick (2.10) die Abhiéngigkeit der technischen Zerkleinerungsarbeit von den Korn-
gréBen besser wieder. Fiirs Feinstmahlen und Kolloidmahlen liefert die Gl. von
Rittinger (2.12) bessere Ergebnisse. Je nach dem Zerkleinerungsgut sind Verschie-
bungen der angegebenen Giiltigkeitsbereiche moglich [144]. Die Zerkleinerungsge-
setze leisten zur Extrapolation von MeBergebnissen an Zerkleinerungsmaschinen
niitzliche Dienste. Aufgrund einiger MeBergebnisse ist die zutreffendste Gleichung
und der jeweilige Koeffizient von Fall zu Fall zu bestimmen.

2.1.2.2 Abschitzung des Energiebedarfs

Bond hat durch umfangreiche Versuche an unterschiedlichen Zerkleinerungsmaschi-
nen (Backenbrecher, Kegelbrecher, Walzenbrecher, Walzenmiihlen, Hammermiihlen,
Stab- und Kugelmiihlen; s. Abschn. 2.2) festgestellt, daB der Energiebedarf in erster
Linie vom Zerkleinerungsgrad abhingt [145]. Der Zerkleinerungsgrad (reduc-
tion ratio) ist das Verhéltnis der KorngroBe vor zur KorngroBe nach dem Zerklei-
nern:

¢ = d,./d, 213)
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Daneben sind auch die mechanischen Stoffwerte des Zerkleinerungsguts von Bedeu-
tung. Der Typ der jeweiligen Zerkleinerungsmaschine erwies sich dagegen nur von
drittrangiger Bedeutung. Es ist somit méglich, die fiir das Erreichen eines bestimmten
Zerkleinerungsgrads benétigte Energie ohne Kenntnis der jeweils zum Einsatz gelan-
genden Maschine grob abzuschitzen. Man benétigt dazu allerdings die vom Zerklei-
nerungsgut abhingigen K oeffizienten der Zerkleinerungsgesetze. Da eine Berech-
nung dieser Koeffizienten aus den mechanischen Stoffwerten des Zerkleinerungsguts
nicht moglich ist, muB man allerdings auf experimentell bestimmte Werte zuriickgrei-
fen. Solche liegen nur fiir den Koeffizienten des Zerkleinerungsgesetzes von Bond
vor. Die Tab. 2.3 zeigt, daB die meisten der untersuchten Zerkleinerungsgiiter
Bondkoeffizienten um rund 600 m?* /s? aufweisen. Einige weichen davon allerdings
erheblich ab. Besonders schwer zu zerkleinernde Stoffe (wie Korund) weisen Werte

Tabelle 2.3 Koeffizienten cy fiir das Zerkleinerungsgesetz von Bond (2.11). Werte fiir Korn-
groBen bei einer relativen Riickstandssumme von 20 % (nach [53]) '

Material Dichte  ¢g [m?%/s?] cp [m23/s2]
[kg/m®] NaBzerkleinerung Trockenzerkleinerung
Mittelwert aller Messungen 500 670
Andesit 2840 797 1068
Baryt, Schwerspat 4280 225 301
Basalt 2890 735 985
Bauxit 2380 340 456
Bimsstein, natiirlich 1960 429 576
Bleierz 3440 410 550
Bleiglanz, Galenit 5390 367 492
Bleizinkerz 3370 409 548
Chromerz 4060 346 463
Cyanit 3230 679 910
Diorit 2780 698 936
Dolomit 2820 407 546
Eisenerz 3960 556 745
Bohnerz 3320 408 547
Eisenglanz 3290 554 743
Hématit 3760 456 612
Magnetit 3880 368 493
Feldspat 2590 420 563
Ferrochrom 6750 319 428
Ferromangan 5910 280 375
Ferrosilizium 4910 462 619
Flint (Feuerstein) 2650 942 1262
FluBspat 2980 351 471
Gabbro 2830 664 890
Gips 2690 294 394
Glas 2580 111 149
Glimmer 2890 4842 6488
Gneiss 2710 725 971

Golderz 2860 534 715
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Material Dichte ¢ [m?5/s%] cp [m23/52]
[kg/m3] NaBzerkleinerung Trockenzerkleinerung
Granat 3300 445 597
Granit 2680 518 694
Graphit 1750 1621 2172
Kalisalz 2180 296 397
Kalkstein 2690 418 560
Kalkstein fiir Zementproduktion 2680 366 491
Kies 2700 906 1214
Kohle 1630 409 548
Koks 1510 745 999
Korund (Schmirgel) 3480 2094 2807
Kupfererz 3020 473 633
Magnesit, gebrannt 5220 605 810
Magnesiumerz 3740 449 601
Molybdin 2700 467 626
Natriumsilikat 2100 468 627
Nickelerz 3320 428 573
Olschiefer 1760 652 873
Phosphatdiinger 2650 469 629
Phosphatstein 2660 365 489
- Pottasche, Erz 2370 320 428
Pyriterz (Schwefelkies) 3480 320 429
Pyrrhotin (Magnetkies) 4040 345 462
Quarz 2640 460 616
Quarzit 2710 438 588
Rutilerz 2840 436 585
Sandstein 2680 415 556
Schiefer 2480 497 666
Schiefergestein 2580 590 791
Schlacke 2930 567 760
Schlacke aus Eisenhochofen 2390 438 587
Silbererz 2720 623 835
Sitiziumdioxid 2710 487 653
Siliziumcarbit 2730 942 1262
Sinter 3000 316 423
Syenit 2730 536 719
Titaneisenerz (Ilmenit) 4270 472 632
Titanerz 4230 428 573
Ton 2230 256 343
Ton, gebrannt 2320 51 69
Trappfels 2860 760 1018
Uranerz 2700 645 865
Zementklinker 3090 486 651
Ziegelstein 2590 559 749
Zinkerz 3680 447 599
Zinnerz 3940 389 521
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iiber 1000 m®/s? auf, wihrend sie bei besonders leicht zu zerkleinernden (z.B. ge-
brannter Ton) unter 200 m?'3/s? liegen kdnnen. Die NaBzerkleinerung kommt mit
etwa 75 % des Energiebedarfs der Trockenzerkleinerung aus.

Wir miissen nun noch einen Weg finden, um aus diesen Unterlagen die Koeffizienten
der beiden anderen Zerkleinerungsgesetze zu bestimmen. Wie bereits erwihnt, gilt das
Zerkleinerungsgesetz von Bond (2.11) nur in mittleren KorngréBenbereichen. Wir
bezeichnen die obere Grenze seines Giiltigkeitsbereichs als dg, und die untere als dp,, .
An der gemeinsamen Grenze der Giiltigkeitsbereiche zweier Zerkleinerungsgesetze
miissen diese denselben Energiebedarf liefern. Durch Gleichsetzen des Energiebedarfs
nach den Gleichungen (2.10) und (2.11) beziehungsweise nach (2.11) und (2.12)
erhalten wir fiir den Grenziibergang d,, gegen d,,,, die nachstehenden Beziehungen zur
Bestimmung der Koeffizienten der Gesetze von Kick und Rittinger aus dem Koef-
fizienten von Bond: .

x = 1,151 cg dp,”*° (2.19)

ck = 0,5 ¢ dp,*? (2.15)
Mit den Korngréfen an den Berenchsgrenzen in [m] dem Koeffizienten cy in
[m?* /s?}liefern diese Gln. ¢ in [m? /s?] und cg in [m3/s?]. Falls keine aus Messungen
ermittelte Bereichsgrenzen bekannt sind, rechnet man fiir grobe Abschidtzungen mit
dg, = 0,05 m und dg, = 0,00005 m. Als KorngrdBe ist in die Zerkleinerungsgesetze
die KorngréBe fiir eine relative Riickstandssumme von My/M = 0,2 einzusetzen.
An dieser Stelle sei betont, daBl der Energiebedarf fiir eine Zerkleinerung mit den
Zerkleinerungsgesetzen (2.10) bis (2.12) und den Koeffizienten aus der Tab. 2.3 und
den Gln. (2.14) und (2.15) nur sehr grob (etwa auf + 50 %) abgeschétzt werden kann,
weil die fiir die Zerkleinerung maBgebenden Materialwerte fiir einen bestimmten Stoff
betriachtlich streuen kénnen und weil die zwischen verschiedenen Zerkleinerungsma-
schinen vorhandenen Unterschiede nicht beriicksichtigt sind. Falls das Zerkleine-
rungsgut in der Tab. 2.3 nicht aufgefiihrt ist, kann man sich durch Schéitzungen mit
Hilfe dhnlicher Stoffe behelfen. Dann wird die Treffsicherheit der Voraussage des
Energiebedarfs einer Zerkleinerung allerdings noch geringer.

Das Bild 2.1 zeigt die nach den Zerkleinerungsgesetzen und den Gln. (2.14) und (2.15)
berechnete Abhingigkeit des Energiebedarfs von der ProduktkorngréBe (KorngroBe
nach dem Zerkleinern) und dem Zerkleinerungsgrad Man erkennt links im Bild fiir
kleine Endkorngr6B8en den Rittinger-, in der Mitte den Bond- und zuduBerst
rechts den Kickbereich. In Wirklichkeit ist der chrgang zwischen den drei Teilbe-
reichen natiirlich flieBend. Man konnte dies durch einen korngroBenabhingigen Ex-
ponenten anstelle der festen Werte in den Gln. (2.7) bis (2.9) beriicksichtigen. Dafiir
liegen aber nicht geniigend Unterlagen vor. Zur Verdeutlichung der enormen Zu-
nahme des Energiebedarfs mit kleiner werdender ProduktkorngroBe ist im Bild 2.2
der Teilbereich bis zu einer Korngré8e von 1 mm mit linearen Abszissen- und Ordina-
tenteilungen aufgetragen.

2.1.2.3 Leistungsbedarf und Durchsatz

Den Leistungsbedarf einer Zerkleinerungsmaschine erhalten wir als Produkt des Fest-
stoffmassenstroms (Durchsatz) M und des spezifischen Energiebedarfs zur Zerkleine-
rung:

P=Me (2.16)
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Bild 2.1 Spezifischer Energiebedarf nach Bild 2.2 Spezifischer Energiebedarf nach
den Zerkleinerungsgesetzen (2.10) den Zerkleinerungsgesetzen (2.10)
bis (2.12). Koeffizienten cgx und ¢ bis (2.12). Gleiche Parameter wie |
fiir ¢y = 600 m?>3/s? und dy, = im Bild 2.1

0,05m und dg = 0,00005m aus
den Gln. (2.14) und (2.15). Zerklei-
nerungsgrad als Parameter der
Kurvenschar

Bei gegebener Antriebsleistung liefert diese Gleichung den zu zerkleinernden Fest-
stoffmassenstrom (Durchsatz, oft auch ,,Durchsatzleistung‘‘). Die im Abschnitt 2.1.2
behandelten Zusammenhinge sind im Paket MVT [93] programmiert.

Beispiel 2.1 Fiir die Flugstromvergasung ist Kohle trocken zu zerkleinern. Die GGS-
Korngro@enverteilung der zu zerkleinernden Kohle weist die Parameter d,p,,, = 0,25m und m =
1,00 auf. Nach der Zerkleinerung 148t sich die Kohle durch eine RRSB-KorngroBenverteilung
mit den Parametern 4/ = 0,045.1073 m und n = 1,40 beschreiben. Pro Stunde sind 10 Tonnen
Kohle zu zerkleinern. Welche Gesamtantriebsleistung wird fiir diese Zerkleinerungsaufgabe
benétigt?

AnfangskorngroBe fiir My/M = 02 aus (1.29): d, = 0,2m, EndkorngréBe fir My/M =
0,2 aus (1.23) = 0,0632.10"3m; Bondkoeffizient aus der Tab. 2.3: ¢y = 548 m?3/s2,
Kickkoeffizient aus der Gl. (2.14) fiir dy, = 0,05 m aus (2.14): ¢, = 2820 m?/s?, spezifischer
Energiebedarf fiir Kick-Bereich aus (2.10): ex = 1700 J/kg, spezifischer Energiebedarf fiir
Bond-Bereich aus (2.11): ey = 66’500 J/ kg, gesamter spezifischer Energiebedarf e = 68200
J/kg; Feststoffmassenstrom M = 2,78 kg/s, Leistungsbedarf aus (2.16): P = 189 kW.

Beispiel 2.2 Durch eine Schlagmiihle (Abschn. 2.2.2) mit einer Antriebsleistung von 30 kW ist
Kalkstein von einer AnfangskorngroBe von 7 mm auf eine Endkorngré8e von 0,01 mm zu
zerkleinern. Wieviel Kalkstein vermag diese Miihle pro Stunde zu verarbeiten?

Bondkoeffizient aus der Tab. 2.3: ¢; = 560 m?3/s?, Bereichsgrenze Bond/Rittinger dg, =
0,00005m, Rittingerkoeffizient aus (2.15): ¢y = 1,98 m3/s?, spezifischer Energiebedarf
Bondbereich: ez = 72’500 J/kg, spezifischer Energiebedarf Rittingerbereich: e =
158’400 J/kg, gesamter spezifischer Energiebedarf: e = 2,31.10° J/kg; Feststoffmassenstrom
aus (2.16): M = 3.10%/2,31.10° = 0,130 kg/s. Pro Stunde konnen also mit dieser Miihle rund
470 kg Kalkstein auf die gewiinschte Feinheit zerkleinert werden.
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Der Bruch des Zerkleinerungsguts wird durch Zug- und Schubspannungen verur-
sacht. Die Spannungsfelder in den Kérnern entstehen durch einzelne oder mehrere
der im Bild 2.3 dargestellten Beanspruchungsarten. Oft wird von Schlagbeanspru-
chung gesprochen, wenn sich die Beanspruchungsflidche gegen das ruhende Zerkleine-
rungsgut bewegt. Wir wollen auch dafiir die Bezeichnung ,,Prallbeanspruchung*
verwenden. Neben den im Bild 2.3 skizzierten Beanspruchungsarten wird auch in
Scherstrémungen und in Sonderfillen mit nichtmechanischer Energiezufuhr (z.B.
Erhitzen, elektrische Entladungen in Fliissigkeitsbad) zerkleinert. Nach der Produkt-
korngroBe werden die Zerkleinerungsmaschinen in Brecher und Miihlen unterteilt.
GemiB der Tab. 2. 2 liegt die Grenze bei einer Produktkorngréfe von 5 mm. Im
folgenden werden die wichtigsten Brecher und Miihlen kurz besprochen. Einige An-
gaben dazu sind in der Tab. 2.4 zusammengestellt.

Beanspruchungsarten
Beanspruchung zwischen Feststoftflichen Prallbeanspruchung an
Feststoffoberflache
I ‘ J l Zerkleinerungsgut prailt mit
Druck Reibung Scherung Schneiden hoher Geschwindigkeit {bis rund

200 m/s bei Pralimiihlen, bis
rund 300 m/s bei Strahimiihlen)

Normalbewegung Tangential- it
der Beanspruchungs- bewegung der auf Beanspruchungsfliache
flachen Beanspruchungs-

g i O
@
N\ | A\

Bild 2.3 Beanspruchungsarten in Zerkleinerungsmaschinen

2.2.1 Brecher

Backenbrecher Beim Backenbrecher (jaw crusher) wird eine einseitig gelagerte Brech-
schwinge gegen eine ruhende Stirnwand gedriickt. Die Zerkleinerung erfolgt bei den
langsamlaufenden Backenbrechern (Bild 2.4) im wesentlichen durch Druck. In den
schnellaufenden Schlagbrechern (Bild 2.5) wird das Gut mehrmals zerkleinert und die
Beanspruchung erfolgt verstirkt auch durch Schlag. Stirnwand und Brechschwinge -



Tabelle 2.4 Wichtigste Zerkleinerungsmaschinen fiir die Hart-, Mittelhart- und Weichzerkleinerung

Zerkleinerungs- Hartzer- Mittelhart- Weichzer- Aufgabe- Zerkleine- Feststoffmassen- Hauptbean-
maschine kleinern zerkleinern kleinern  korngréBe rungsgrad strom (Durchsatz) spruchung durch
[mm] H [ke/s]
Brecher ‘
Backenbrecher ja ja nein 150 ...2000 3... 1 0,2 ...250 Druck
Schlagbrecher ja nein ja 80 ...1500 8... 12 1 ...100 Prall, Druck
Kegelbrecher ja ja ja 25 ... 400 10... 30 0,5 ...200 Druck, Scherung
Walzenbrecher nein ja ja 50 ... 500 4... 6 1 ...250 Druck, Scherung
Prallbrecher nein ja ja 50 ...1000 20... 50 2,5 ...250 Prall
Hammerbrecher nein ja ja 50 ...1000 10... 30 5 ...250 Prall, Scherung
Schneidmaschinen nein nein ja 50 ... 500 50... 100 0,05... 4 Schneiden
Miihlen
Wilzmiihle ja ja ja 2 ... 3 20... 100 0,5 ... 30 Druck, Reibung
Kugelmiihlen -
Trommelmiihle ja ja ja 10 ... 50 10... 25 2 ... 70 Prall, Reibung
Siebtrommelmiihle ja ja nein 10 ... 50 50... 100 2 ... 20 Prall, Reibung
Rohrmiihle ja ja (a) 10 ... 50 500...1000 10 = ...200 Prall, Reibung
Schwingmiihle ja ja ja 01.. 10 10... 50 01 ... 30 Reibung, Prall
Riihrwerkskugelmiihle nein (Ga) ja 0,05... 0,5 50... 200 001... 1 Reibung, Stromung
Schlagmiihlen .
Hammermiihle nein ja ja 1 ... 50 20... 40 0,2 ... 20 Prall, Scherung
Prallmiihle nein ja : ja 1 ... 50 30... 500 02 ... 20 . Prall
Strahlmiihle ja ja ja .01 ... 2 25... 100 0,01... 2 Prall

1oyo01g 17T

19
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Bild 2.5 Schlagbrecher

1 Schwingenbrechbacke, 2 Stirnwandbrechbacke, 3 Brechschwinge, 4 Schwingen-
achse, 5 Exzenterwelle, 6 Pendelrollenlager, 7 Zugstangengehiuse, 8 Zugstange, 9 u.
10 Einstellung der Spaltweite, 11 Uberlastungsfeder, 12 Querbalken, 13 Druckplatten-
lager, 14 Druckstiick, 15 Schwungrad, 16 Brechergehduse (KRUPP, Duisburg)
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tragen auswechselbare Platten aus verschleiBfestem Stahl. Die Austrittsspaltweite 148t
sich im allgemeinen einstellen. Uberlastungsfedern verhindern das Beschiidigen der
Brecher, falls besonders widerstandsfihige Brocken in den Brechraum gelangen. Die
auswechselbaren, produktberiihrenden Teile aus verschleiBfesten Stihlen wie auch
Entlastungseinrichtungen finden wir bei allen Brechbauarten. Ndheres in [31, 53] u.
[146].

Kegelbrecher Beim Kegelbrecher (Rundbrecher, Kreiselbrecher, gyratory crusher,
cone crusher) wird das Brechgut im ringférmigen Maul zwischen einem ruhenden
duBeren Brechmantel und einem taumelnden Kegel zerdriickt: Bild 2.6. Auf der
jeweils gegeniiberliegenden Seite des Brechkegels rutscht das zudosierte Zerkleine-
rungsgut laufend nach. Das Gut wird mehrmals zerkleinert, bis es aus dem Brecher
tritt. Aus diesem Grund lassen sich mit dem Kegelbrecher hohe Zerkleinerungsgrade
im Bereich von 10 bis 30 erreichen. Weil lings des Umfangs des Brechkegels stets
zerkleinert wird, entfallen die beim Backenbrecher notwendigen schweren Schwung-
rider. Dank der kontinuierlichen Zerkleinerung konnen im Kegelbrecher bei glei-

GG
b
18 s

Bild 2.6 Kegelbrecher. 1 oberes Achslager, 2 Achse, 3 Brechkegel (oben fest, unten taumelnd),
4 Gehiuse, 5 Staubdichtung, 6 Exzenterlager, 7 Austritt fiir Zerkleinerungsprodukt,
8 Antriebswelle, 9 Kegelrad und Ritzel, 10 Axiallager, 11 Hydrozylinder fiir Achsver-
stellung (zur Anpassung. der Spaltweite), 12 Induktive Messung der Achsstellung,
13 Hydraulikanschlu8 (Kubria (R), KRUPP, Duisburg)
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chem Bauvolumen auch wesentlich hohere Massenstrome verarbeitet werden als in
Backenbrechern. Kegelbrecher eignen sich zum Grob- und Feinbrechen harter und
mittelharter Stoffe. Weitere Angaben in [31, 53] u. [147].

Walzenbrecher Bei den Walzenbrechern (roll crusher) wird das Zerkleinerungsgut
zwischen zwei Walzen zerdriickt und zerrieben: Bild 2.7. Meistens werden beide
Walzen angetrieben (zum Teil mit unterschiedlicher Drehzahl). Die Walzen tragen
ineinandergreifende Nocken und Zihne. Der Zerkleinerungsgrad von Walzenbre-
chern ist je nach Walzenbeschaffenheit auf 4 bis 6 begrenzt. Hohere Zerkleinerungs-
grade kénnen durch Serieschaltung weiterer Walzenpaare erreicht werden. Einzelhei-
ten in [53] u. [148].

Bild 2.7 Walzenbrecher mit Nockenwalzen, abgedeckt (KRUPP, Duisburg)

Prallbrecher Die Prallbrecher (impact crusher, impactor) enthalten ein oder zwei
rasch drehende Rotoren mit am Umfang angeordneten Schlagleisten: Bild 2.8. Diese
erfassen das Zerkleinerungsgut, zertriimmern es teilweise und schleudern es in den
Prallraum. Im Prallraum (gegenseitiges Zusammenprallen der Bruchstiicke) und an
den diesen begrenzenden Prallplatten wird das Gut weiter zerkleinert. Die Produkt-
korngroBe kann durch Andern der Walzendrehzahl (héhere Drehzahl ergibt feineres
Produkt) und durch Verstellen der Prallplattenanordnung beeinfluBt werden. Mit
Prallbrechern kénnen sehr hohe Zerkleinerungsgrade erreicht werden, was die Bewill-
tigung der beiden Stufen des Grob- und Feinbrechens in einem Durchgang ermdg-
licht. Weitere Angaben in [31, 53] u. [149].

Hammerbrecher Die Hammerbrecher (hammer crusher) sind dhnlich aufgebaut wie
die Prallbrecher. Anstelle der starr mit den Rotoren verbundenen Schlagleisten weist
der Hammerbrecher aber gelenkig angebrachte Himmer auf, welche das Brechgut
zertrimmern. Das Bild 2.9 vermittelt einen Eindruck vom hohen Zerkleinerungsgrad,
der sich mit diesen Maschinen erreichen 14Bt. Die Zerkleinerung erfolgt unter den



2.2.1 Brecher 65
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Bild 2.8 Prallbrecher. A Einwellenprallbrecher mit 1 Rotor, 2 Einschiebeschlagleisten, 3 Ge-
hédusepanzerplatten, 4 Prallschwinge (KHD HUMBOLDT WEDAG, Kéln); B Zwei-
wellenprallbrecher (HAZEMAG, Miinster)

Bild 2.9
Einwellenhammerbrecher

(EV Crusher, SMIDTH & Co.,
Valby Kopenhagen)

Hémmern, an den Prallplatten, am Siebrost und im Prallraum durch Schlag, Druck
und Scherung. Wie bei den Prallbrechern verhindert auch hier ein Kettenvorhang den
Wiederauswurf des Zerkleinerungsguts. Neben Einwellenhammerbrechern werden
auch Doppelwellenhammerbrecher mit gegenldufgen Rotoren gebaut. Die Hammer-
brecher werden zum Grob- und Feinbrechen mittelharter Stoffe eingesetzt. Als An-
wendungskuriositit sei die Zerkleinerung ausgedienter Autos in rund 100 mm groBe
Stiicke erwidhnt [150]. Weitere Angaben in [31, 53].
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Neben den vorgestellten Hauptbrechertypen sei noch der elektrohydraulische
Brecher erwihnt, bei dem man ganz ohne bewegliche Teile auskommt. Zur Zerklei-
nerung werden die durch elektrische Entladungen in Wasser bewirkten Durckwellen
genutzt. AuBer fiir besonders sprode Stoffe ist die spezifische technische Zerkleine-
rungsenergie héher als bei den besprochenen konventionellen Zerkleinerungsmaschi-
nen [152], [153]. Fiir die Grobzerkleinerung zdher, weicher Stoffe werden Schneid-
maschinen (Schneidmiihlen, rotary cutter) mit rotierenden Messern eingesetzt. Ob-
wohl wir diese infolge ihres TeilchengréBenbereichs hier auffithren, zdhlen diese Ma-
schinen nicht zu den Brechern. In 31, 53] u. [157] sind einige der zahlreichen Bauarten
von Schneidmaschinen beschrieben.

2.2.2  Miihlen

Alle im folgenden aufgefiihrten Miihlen k6nnen zum Trockenmahlen verwendet wer-
den. Mit den Wilz- und Kugelmiihlen wird auch na gemahlen.

Wiilzmiihlen Bei den Wilzmiihlen (roller mill) rollen Wilzkorper auf einer Mahl-
bahn. Auf dieser Mahlbahn befindet sich das Mahlgut. Es wird durch mehrmaliges
Uberrollen zerdriickt und zerrieben. Man unterscheidet zwei Arten von Wilzmiihlen:
Kollerginge und Rollenwilzmiihlen. Der Kollergang wurde schon in der alten
Dorfmiihle zum Mahlen des Getreides verwendet: Zwei bis vier schwere Laufsteine
rollen auf einer ebenen Mahlbahn. Das Mahlgut wird durch das Eigengewicht der
Steine zerdriickt und zerrieben. Beim kontinuierlichen Mahlen ermdglicht ein neben
der Mahlbahn angebrachter Rost den laufenden Feingutaustrag. Ein zwischen den
Steinen mitgefiihrter Schaber dient der notwendigen Durchmischung des Mahlguts.

Bei den Rollenwédlzmiihlen wird die AnpreBkraft der Walzk6rper durch vorge-
spannte Federn (Federkraftwdlzmiihlen) oder durch die Fliehkraft (Pendel-
wilzmiihlen) aufgebracht. Wir wollen als Beispiel eine Federkraftwalzmiihle etwas
ndher ansehen: ‘Bild 2.10. Das Mahlgut wird durch eine Dosiereinrichtung ins Zen-
trum der iiber das Getriecbe 9 bewegten Mahlbahn 4 gegeben. Infolge der Fliehkraft-
wirkung wird es dann unter dic Walzkorper 8 geférdert, welche mit den Federn 7
gegen die Mahlbahn gedriickt werden. Zwischen den Walzkorpern und der Mahlbahn
erfolgt die Zerkleinerung durch Druck- und Reibungsbeanspruchung. Bei ungenii-
gender Fiillung verhindert der Anschlag 3 ein direktes Rollen der Wilzkorper auf der
Mahlbahn. Die durch die Offnungen 5 eingeblasene Luft trigt das zerkleinerte Gut
nach oben in den iiber den Ring 2 angeordneten Klassierer zur Trennung des bereits
geniigend fein zerkleinerten vom noch zu groben Mahlgut. Im gezeigten Beispiel dient
als Klassierer ein {iber diec Welle 6 angetriebener Schaufelradsichter 1 (s. Abschn.
4.2.4.2). Der Feinanteil kann durch diesen nach oben aus der Miihle entweichen. Der
Grobanteil wird zuriickgewiesen und erneut der Zerkleinerung zugefiithrt. Auf dieses
Prinzip werden wir noch zuriickkommen. Weiteres zu den Walzmiihlen in [53], [83],
[154] bis [155].

Walzenmiihlen Die Walzenmiihlen (roll mill) sind analog aufgebaut wie die Walzen-
brecher. Sie besitzen aber glatte Walzen. Die vornehmlich fiir das Weichzerkleinern
(Getreide) eingesetzten W alzenstlihle weisen mit unterschiedlicher Drehzahl rotie-
rende Walzen auf. Sie werden zum thermisch schonenden Mahlen innen mit Wasser
gekiihlt. Zur Erzielung hoherer Zerkleinerungsgrade werden Maschinen mit drei oder
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Bild 2.11

Bewegungszustinde in einer
Kugelmiihle: A Abrollen, B
Kugelfall, C Bewegung der-
Kugeln nach Uberschreiten
der Grenzdrehzahl (aus [77))

Bild 2.10 Federkraftwalzmuhle Legende im Text.
(LUPCO-MILL, Derby, England)

vier in Serie geschalteten Walzen gebaut. Walzenstithle werden auch zum nassen
Feinstmahlen eingesetzt (z.B. Schokolade). Die Walzen der Quetschwalzen-
stithle werden mit gleicher Drehzahl angetrieben und dienen vorab der Herstellung
von Flocken aus pflanzlichen Stoffen (z. B. Haferflocken) [31, 156].

Kugelmiihlen Die Kugelmiihlen (ball mill) sind die verbreitetsten Zerkleinerungsma-
schinen fiir das trockene oder naBe Grob-, Fein- und Feinstmahlen harter bis mittel-
harter Stoffe. Sie bestehen aus einem rotierenden Hohlzylinder (Trommel, Rohr), der
zu einem Volumenanteil von 25 bis 40 % mit verschleiBfesten Mahlkdrpern aus Stahl
oder Hartporzellan gefiillt ist: Bild 2.11. Beim Drehen der Trommel werden die
Mahlkorper und das Zerkleinerungsgut angehoben, 16sen sich von der Trommel ab
und fallen auf die darunterliegende Fiillung zuriick. Dabei wird das Mahlgut durch
Druck- und Reibungsbeanspruchung zerkleinert. Die Trommelwéinde sind mit einer
auswechselbaren Panzerung aus verschleiBfesten Stihlen, Hartporzellan oder Hart-
gummi ausgekleidet [160], [161]. Das Abrutschen der Fiillkérper wird durch am
Trommelumfang angeordnete Hubleisten verhindert. Neben Kugeln gelangen als
Mahlkérper auch Stahlstéibe (Stabmiihlen), Stangenabschnitte (Cylpeps) und Wiir-
fel zur Anwendung.
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Die optimale Kugelgr 6 Be richtet sich nach den mechanischen Eigenschaften und
der KorngroBe des Mahlguts. Die Fallenergie der Kugeln mull ausreichen, um die
grobsten Korner des Mahlguts zu brechen. Sie darf aber nicht so groB sein, dal das
‘entstehende Feingut durch zu starke Pressung brikettiert wird. Die KugelgroBe ist
deshalb dem Mahlgut anzupassen. Zur Bestimmung der optimalen KugelgréBe sind
in der Regel Mahlversuche unumginglich. Unterlagen fiir eine erste Abschitzung des
optimalen Kugeldurchmessers in industriellen Kugelmiihlen findet man in [53] u. [77].
Zur Erzielung eines groBeren Durchsatzes und einer engeren KorngréBenverteilung
des Mahlprodukts kann es fiir das Fein- und Feinstmahlen sinnvoll sein, anstelle von
~ Kugeln gleicher GroBe Mahlkugeln mit einer bestimmten KugelgroBenverteilung zu
wihlen [171], [172]. Die Mahlkorper werden als Folge des VerschieiBes immer kleiner
(GrdBenordnung bei Stahlkugeln: 0,01 bis 0,5 kg Abrieb pro Tonne Produkt, s. auch
[173]) und miissen deshalb von Zeit zu Zeit ersetzt werden.

Die Trommeldrehzahl wird durch die
Kinetik der Mahlkorper bestimmt. Auf die
Mahlkérper in einer rotierenden Kugel-
miihle wirken die Fliehkraft F, und die
Schwerkraft F, (Bild 2.12). Wir betrachten
im folgenden einen éinzelnen Mahlkorper
und nehmen an, daB vor der Abldsung von
der Trommelwand kein Schlupf zwischen
Mahlkérper und Trommelwand bestehe.
Der Mahlkorper 16st sich von der Trom-
melwand, sobald die Betrdge der radikalen
Komponente der Schwerkraft F,, und der
Flichkraft F, gleich groB sind. Die Glei-
chung fir dieses Kriftegleichgewicht lau-
tet (Bild 2.12); My : Masse des Mahlkor-
pers, w: Winkelgeschwindigkeit der Trom-
mel):

Bild 2.12  An einem Mahlkorper einer .
Kugelmiihle wirkende Krifte Myrw?= Mggsing (2.17)

Da die Abmessung der Mahlkoérper (z.B. Kugeldurchmesser) gegeniiber dem Trom-
meldurchmesser im allgemeinen vernachléssigbar klein ist, gilt mit guter Ndherung:
r = dr/2. Die Gleichung (2.17) liefert uns damit den folgenden Audruck fiir den
Ablosungswinkel ¢ der Mahlkorper:

¢ = arc sin [dr 0%/ (2 g)] ’ (2.18)

Die Grenzwinkelgeschwindigkeit wg wird erreicht, wenn der Ablosungswinkel 90°
wird. Aus der Gleichung (2.18) folgt, daB3 an dieser Stelle

dry 0?2 g) = 1 (2.19)
sein muB. Die Grenzdrehzahl ng.(in [1/s]!) erhalten wir daraus mit wg = 2 nng zu:
ng = 0,225y/g/dy (2.20)

Nach dem Erreichen der Grenzdrehzahl 16sen sich die Mahlkorper nicht mehr von der
Trommelwand ab: Skizze C in Bild 2.11. Damit die Mahlkdrper aufs Mahlgut fallen,
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muB die Kugelmiihle mit einer kleineren Drehzahl betrieben werden. Die Gleichungen
(2.18) und (2.19) liefern die nachstehende Beziehung fiir den Ablésungswinkel:

@ = arc sin (w/wg)? = arc sin (n/ng)? 2.21)

Beim Feinmahlen wird mit etwa 75 % der Grenzdrehzahl gearbeitet. Die Gleichung
(2.21) ergibt dafiir einen Ablosungswinkel von etwa 34 °. Fiir das Grobmahlen ist eine
Verstiarkung der Druckbeanspruchung erwiinscht: n/ng ~ 0,8, ¢ ~ 40° (Bild 2.11,
Skizze B). Beim Feinstmahlen wird die Reibungsbeanspruchung bevorzugt: n/ng =~
0,7, ¢ ~ 29° (Bild 2.11, Skizze A).

Diese Angaben sind nur als Richtwerte zu verstehen. Die optimale Drehzahl hingt
auch von der Ausbildung der Trommel, der Mahlkdrper und von der Beschaffenheit
des Mahlguts ab. Um die Miihlendrehzahl den jeweiligen Verhéltnissen optimal an-
passen zu konnen, werden elektronisch regulierbare Antriebe beniitzt. Fiir den getrie-
belosen Antrieb von GroBmiihlen wurden spezielle Ringmotoren entwickelt [166],
[167]. Fiir die Berechnung der erforderlichen Antriebsleistung von Kugelmiihlen sei
auf [168] verwiesen. :

Nach dem Verhiltnis der Trommelliinge zum Trommelinnendurchmesser werden die
Kugelmiihlen in Trommelmiihlen und Rohrmiihlen unterteilt. Wenn dieses Verhéltnis
um Eins liegt, spricht man von Trommelmiihlen (drum mill). Das Mahlgut wird
im allgemeinen wie bei den Rohrmiihlen durch Hohlwellen zu- und abgefiihrt. Bei den
Siebtrommelmiihlen erfolgt die Feingutentnahme durch am Trommelmantel an-
gebrachte Roste und Siebe in radialer Richtung [169]. Mannlécher erméglichen das
Auswechseln der Panzerung und der Mahlkorperfiillung. Bei den Rohrmiihlen
(tube mill) ist die Trommelldnge ein Mehrfaches des Innendurchmessers: Bild 2.13. Da
in Rohrmiihlen Zerkleinerungsgrade bis 1000 erreichbar sind, erlauben sie das
Trocken- und NaBmahlen des Aufgabeguts in einem Durchgang. Das Mahlgut be-
wegt sich nach dem Eintritt durch eine Hohlwelle trotz der horizontalen Trommellage
durch die Miihle, weil das von den Mahlkorpern zerteilte Gut leichter Feingut auf der
Austritts- als Grobgut auf der Eintrittsseite verdringen kann. Bei den Rohrmiihlen
mit Luftstromsichtung wird bereits geniigend feines Gut laufend mit axial durch die
Miihle strémender Luft ausgetragen. Rostwinde auf der Austrittsseite verhindern
den Durchtritt der Mahlkorper. Die Verbundrohrmiihlen (compartment mills)
besitzen fiir die verschiedenen KorngréBenstufen (und damit auch KugelgroBenstu-
fen) zwei oder drei durch Rostwéinde getrennte Kammern. Rohrmiihlen werden mit
Lingen bis 20m, Durchmessern bis 6,5m und Leistungsaufnahmen bis 8000 kW
gebaut. Weitere Angaben in [6, 31, 53, 83}.
1

Bild 2.13 Verbundrohrmiihle mit Feingutaustrag durch Luft: Sichtermiihle. 1 Grobguteintritt,
2 Austritt des Gemahlenen, 3 Lufteintritt, 4 Luftaustritt (zum Zyklonabscheider),
5 Rostzwischenwand, 6 Rost fiir Produktaustritt (KRUPP POLYSIUS, Beckum)
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Schwingmithlen Die Wirkungsweise der
Schwingmiihlen (Schwingkugelmiihlen, vi-
bration mill) entspricht weitgehend jener
der Kugelmiihle. Die Mahlkérper werden
aber durch Schwingungen eines allseitig fe-
dernd gelagerten Mabhltrogs oder meist
mehrerer horizontaler Mahlrohre bewegt:
Bild 2.14. Durch die Schwingungserregung
mit Unwuchtrotoren lassen sich wesentlich
héhere Beschleunigungen erreichen als im
Schwerefeld der Kugelmiihlen. Der auf das
Miihlenvolumen bezogene Energieeintrag
14Bt sich gegeniiber normalen Kugelmiih-
len auf etwa das Fiinffache steigern [140].
Bei gleichem Massenstrom an Zerkleine-
rungsgut weisen die Schwingmiihlen des-
halb ein geringeres Bauvolumen auf. Die
Schwingmiihlen finden fiir die Feinstzer-
kleinerung zunehmend Verbreitung. Sie
werden fiir Massenstrome bis iiber 5 kg/s
gebaut. Nahere Angaben in [31, 53, 83],
[174] bis [176].

Bild 2.14 :
Schwingmiihle mit zwei Mahlrohren Riihrwerkskugelmiihlen Die in den Berei-
1 Mahlgutzufuhr, 2 Mahlrohre, chen des Kolloidmahlens zur NaBzer-
3 Unwucht fiir Schwingungserregung, kleinerung (und Dispergierung der Zer-
4 Federelemente, 5 Feingutaustritt kleinerungprodukte in die fliissige Phase)
(PALLA-Schwingmiihle (R), eingesetzten Rithrwerkskugelmiihlen be-
KHD HUMBOLDT WEDAG, Kéln) sitzen feststehende, zylinderformige, verti-

kale oder horizontale Mahlbehilter). In

diesen werden die bis 85 % des Mahlbehil-
tervolumens fiillenden Mahlkérper aus Stahl, Quarz, Glas oder Porzellan durch rasch
laufende Rithrwerke bewegt. Die Rithrwerke bestehen aus mehreren scheibenférmi-
gen Riihrern, die auf einer Welle angeordnet sind: Bild 2.15. Bei kontinuierlichem
Betrieb erfolgt die Mahlkorperabtrennung durch einen Spaltrost. Zur Abfuhr der
beim Feinstzerkleinern durch Reibungsbeanspruchung entstehenden Wirme sind die
Mahlbehélter wassergekiihlt. Der AufschluB von Mikroorganismen ist ein wichtiges
Einsatzgebiet der Riihrwerkskugelmiihlen. Weitere Informationen in [31, 177 bis 180].

Schlagmiihlen Zu den Schlagmiihlen gehéren die Hammermiihlen (hammer mill)
und die Prallmiihlen (impact mill). Die Hammermiihlen arbeiten nach dem glei-
chen Prinzip wie die bereits besprochenen Hammerbrecher [181], [182].

Von den Prallmiihlen gibt es zahlreiche Bauarten mit meist horizontaler, aber auch
vertikaler Welle. An dieser rotieren die verschiedensten Zerkleinerungswerkzeuge wie
Schlagkreuze, Schlagnasen und Schlagstifte' mit hohen Umfangsgeschwindigkeiten
von bis zu 150 m/s. Das zentral zugefiihrte Zerkleinerungsgut wird an den Beanspru-
chungsflichen des Rotors und des Gehauses hauptsichlich durch Prall zerkleinert, bis
es durch die peripher angeordneten Rost- oder Siebeinlagen entweichen kann. Die ’



Bild 2.15
Riithrwerkskugelmiihle mit
abgenommenem, kiihiba-
rem Gehduse (Dyno-Mill
(R), BACHOFEN, Basel)

Prallmiihlen eignen sich zum Schroten,
Fein- und Feinstmahlen weicher bis mittel-
harter Stoffe. Sie werden in [31, 83] u. [182]
bis[185]ausfithrlich beschrieben. Als Beispiel
wird im Bild 2.16 eine Schlagkreuzmiihle ge-
zeigt. Das Mahlgut gelangt iiber eine Do-
siereinrichtung 1 und den zentralen Einlauf
2 in den Mahlraum. Dort wird es durch das
rotierende Schlagkreuz 3 (aus 4 bis 6 abge-
kropften Schldgern) erfaBt und gegen die
seitlich angeordneten, gezahnten Prallplat-
ten 4 und den Mahlrost 5 geschleudert.
Durch das rotierende Schlagkreuz wird ein
Luftstrom erzeugt, welcher das Mahlgut
kiihlt und das Feingut durch den Ringraum
6 zum Produktaustritt 7 fordert. Das noch
nicht geniigend zerkleinerte Gut kann den
Mabhlrost nicht passieren und prallt in den
Mahlraum zuriick.

Bild 2.16
Schlagkreuzmiihle
Legende im Text (BAUERMEISTER, Hamburg)

2.22 Mithlen 71
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Strahlmithlen Die Umfangsgeschwindigkeit der Prallmiihien reicht mit 75 bis
150 m/s fiir das Feinstmahlen durch Prallbeanspruchung oft nicht aus. In Strahlmiih-
len (jet mill) lassen sich durch Beschleunigung der Teilchen in Gasstrahlen hohere
Geschwindigkeiten erzielen. Durch Entspannen von Gas-Feststoff-Gemischen in
Lavaldiisen werden Geschwindigkeiten der Mahlgutteilchen bis 350 m/s erreicht
[186], [187]. Als Treibmittel werden meist Luft oder Wasserdampf verwendet. Die
Zerkleinerung des Guts kann durch Prall auf die Beanspruchungsfldchen der Strahl-
miihle erfolgen. Dies ist allerdings mit einem hohen Verschleil verbunden. Deshalb
versucht man, die Mahlgutteilchen mdglichst gegeneinander zu schleudern und se-
kundér auch durch Scherung und Reibung zu zerkleinern. Strahlmiihlen finden vor
allem fiir die Feinst- und Kolloidmahlung wiarmeempfindlicher und / oder zum Agglo-
merieren neigender . Stoffe und zum
gleichzeitigen Trocknen oder Mischen
Verwendung. Gegenstrahlmiihlen kén-
nen auch zur Feinst- und Kolloidmah-
lung harter Mineralien vorteilhaft sein.
Als Nachteil ist allerdings der hohe
Energiebedarf der Strahlmiihlen anzu-
fiihren [188] bis [190].

In den Spiralstrahlmiihlen (Bild
2.17) wird das Treibgas durch die am
Umfang des flachzylindrischen Mahl-
raums angeordneten Diisen mit Uber-
schallgeschwindigkeit eingeblasen. Da-
durch entsteht im Mahlraum eine
Rotationsstromung. Das durch Injek-
toren eingeblasene Mahlgut trifft mit
hohen Relativgeschwindigkeiten auf
diese Rotationsstromung. Die Zerklei-
nerungsprodukte werden unter der
Wirkung der Fliehkraft nach auBlen ge-
schleudert und prallen auf die vom ein-
gediisten Treibgas nach innen getriebe-
nen Teilchen. Das geniigend fein
Zerkleinerte wird mit dem Treibgas-
strom nach innen gerissen und ent-
weicht mit diesem durch die zentrale
Bild 2.17 Austrittsoffnung (Prinzip der spiter be-
Spiralstrahlmiihle ([191], ALPINE, Augsburg)  handelten Flichkraftklassierung). Na-

heres in {191], [194].

In den Gegenstrahlmiihlen werden die Teilchen durch entgegengesetzt gerichtete
Treibgastrahlen gegeneinander geschleudert. Der MaschinenverschleiB ist deshalb
wesentlich geringer. Das Bild 2.18 zeigt als Beispiel eine FlieBbett-Gegenstrahlmiihle.
Das Zerkleinerungsgut wird mit der Schnecke 1 aus dem Vorratsbehditer 2 in den
Mahlraum 3 gefordert. Die aus den drei Diisen 4 tretenden Treibgasstrahlen schleu-
dern das Mahlgut ins Zentrum, wo es aufeinanderprallt. Durch den hohen Treibgas-
volumenstrom wird das Mahlgut im Bereich 5 fluidisiert (wir werden darauf im
Abschn. 5.2 eingehen) und nach oben mitgerissen. Am Austritt aus dem Mahlraum
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Bild 2.18 Gegenstrahl-FlieBbettstrahlmiihle.
Legende im Text ([194], ALPINE, Augsburg)

wird das noch ungeniigend zerkleinerte durch den Sichter 6 zuriickgewiesen und fillt
ins FlieBbett zuriick. Das hinreichend zerkleinerte Gut gelangt bei 7 aus der Miihle
und wird im Zyklonabscheider 8 (s. Abschn. 4.4) und einem anschlieBenden Filter 9
vom Gasstrom getrennt. Niheres in [192 bis 194]. Weitere Gegenstrahlmiihlen werden
in [31, 195 u. 196] beschrieben.

23 Betrieb von Zerkleinerungsmaschinen
Einsatzbereiche der Zerkleinerungsmaschinen

Die Wahl der fiir eine bestimmte Zerkleinerungsaufgabe geeignetsten Zerkleinerungs-
maschine ist weitgehend Erfahrungssache. Die Tab. 2.5 vermittelt dazu eine erste
Orientierung. Fiir das Weichzerkleinern zéher Stoffe und fiir das Zerkleinern faseriger
Stoffe werden zahlreiche, in der Tab. 2.5 nicht enthaltene Maschinen wie Zahn-
schneidmiihlen, Granulatoren, Hackmaschinen und BandreiBler gebaut.

Kaltmahlen Der Energiebedarf zur Feinzerkleinerung ziher Stoffe (wie thermoplasti-
sche Kunststoffe, Kautuschuk oder andere organische Substanzen) mit beim Zerklei-
nern hohem Anteil an plastischer Formédnderung oder hoher Dehnung ist wesentlich
hoher als fiir sprode Stoffe (s. Abschnitt 2.1.2). Die damit verbundene Erwirmung
kann zum Verkleben, Zusammenbacken oder Verschmelzen des Mahlguts fihren. In
solchen Fillen hilft man sich oft durch (das energetisch allerdings auch aufwendige)
Abkiihlen des Zerkleinerungsguts auf eine Temperatur, bei der diese Stoffe ebenfalls
sprodes Bruchverhalten aufweisen (Kaltmahlen, refrigerated milling). Dann gelangen
auch fiir diese Stoffe die in der Tab. 2.5 fiir sprode Stoffe aufgefithrten Maschinen zum
Einsatz. Mit zunechmender Mabhlfeinheit tritt beim Mahlen eine immer stirkere Wir-
meentwicklung auf. Thermisch empfindliche Stoffe kénnen dadurch beschidigt wer-
den. Damit dies nicht geschieht, muB gekiihlt werden. Wir haben dazu die Wiarmeab-
fuhr aus Beanspruchungsflichen der Miihlen am Beispiel der Walzenstiihle und der
Rithrwerksmiihlen kennengelernt. Die Kiihlung kann bei Wilz-, Kugel-, Schlag- und
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Tabelle 2.5 Einsatzbereiche der Zerkleinerungsmaschinen

B

Hart- Mittelhart- Weichzerkleinerung
zerkleinerung zerkleinerung sprode Stoffe zihe Stoffe (z.B.)
_ (z.B. Zucker) Thermoplaste)
Grobbrechen  Backenbrecher Backenbrecher Kegelbrecher Hammerbrecher
(zu Brocken) Kegelbrecher Kegelbrecher Walzenbrecher Schneidmaschine
Walzenbrecher Hammerbrecher und weitere
Prallbrecher
Feinbrechen Backenbrecher Backenbrecher Kegelbrecher Hammerbrecher
(zu Schotter, Kegelbrecher Kegelbrecher Walzenbrecher Schneidmaschine
Split) Walzenbrecher Walzenbrecher Hammerbrecher und weitere
Prallbrecher
Grobmahlen Walzenbrecher Walzenbrecher Walzenstuhl Hammermiihle
(zu GrieB, Kugelmiihle Kugelmiihle Kugelmiihle und weitere
Schrot) Hammermiihle = Hammermiihle
Feinmahlen Waélzmiihle Wiélzmiihle Walzenstuhl Walzenstuhl
(zu Mehl) Kugelmiihle Kugelmiihle Kugelmiihle Prallmiihle
Hammermiihle = Hammermiihle  und weitere
Prallmiihle Prallmiihle
Feinstmahlen = Wélzmiihle Wiélzmiihle Kugelmiihle Prallmiihle
(zu Puder) Kugelmiihle Kugelmiihle Schwingmiihle und weitere
Schwingmiihle Prallmiihle Prailmiihle
Strahlmiihle Strahlmiihle Strahlmiihle
Kolloidmahlen Kugelmiihle Kugelmiihle Kugelmiihle Rithrwerks-
Schwingmiihle Schwingmiihle Schwingmiihle kugel-
Strahlmiihle Rithrwerks- Rithrwerks- miihle
kugelmiihle kugelmiihle
Strahlmiihle Strahlmiihle

Strahlmiihlen auch mit durchstromenden Gasen wie gekiihlter Luft (bis 263 K), ver-
dampfendem Kohlendioxid (bis 230 K) oder verdampfendem Stickstoff (bis 100 K)
erfolgen. Auch wenn sich Bestandteile wie Aromastoffe aus dem Zerkleinerungsgut
verfliichtigen konnen, findet das Kaltmahlen Anwendung. Durch Kaltmahlen kén-
nen auch empfindlichste Stoffe nach dem Abkiihlen auf entsprechend tiefe Tempera-
turen (z.B. Tee oder Kaffee auf 215 bis 233 K) feinzerkleinert werden. Als Illustration
sei erwihnt, daB der Verlust an 4therischen Olen von 42 % beim gewdhnlichen Fein-
mahlen von weiBem Pfeffer durch Kaltmahlen nach der Abkiihlung mit fliissigem
Stickstoff (Siedetemperatur 77 K) auf 5,5 % reduziert werden kann [197]. Néiheres
zum Kaltmahlen in [140] bis [143].

Zerkleinerungsanlagen Zum Zerkleinern bendtigt man neben den Zerkleinerungsma-
schinen Einrichtungen zur Dosierung (feeding) des Feststoffs, gegebenenfalls zur
Mischung (mixing) verschiedener Komponenten, zum Fdrdern (conveying) des
Zerkleinerungsprodukts, zum Trennen (separating) nach Kornklassen und zur
Lagerung (storage) des Zerkleinerungsprodukts. Falls die Zerkleinerungsmaschi-
nen zum Austragen des Feinguts (oder bei den Strahlmiihlen zum Betrieb) mit Gasen
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Bild 2.19
Offener Kreislauf am Beispiel einer Anlage fiir eine Prallmiihle. 1 Lufteintritt, 2 Vorratsbehilter
fiir Mahlgut, 3 Zudosierung des Mahlguts, 4 Prallmiihle, 5 Feststoffvorabscheidung, 6 Feststoff-
nachabscheidung, 7 Gebliase (BAUERMEISTER, Hamburg)

durchstrémt werden, miissen diese vorher gereinigt und allenfalls entfeuchtet oder gar
gekiihlt werden (Aufbereiten, Konditionieren, pre-conditioning). Nach-dem Aus-
tritt aus der Zerkleinerungsmaschine ist der Feststoff durch Absetzkammern,
Zyklonabscheider (cyclone separator) und/oder Filter aus dem Gasstrom abzu-
scheiden (s. Kap. 4): Bild 2.19.

Mahlen in offenen und geschlossenen Kreisliufen Beim Betrieb von Miihlen ist zu
beachten, daB sich ein hoher Feingutgehalt im Mahlraum auf den Zerkleinerungsvor-
gang hemmend auswirkt [140]. Das bereits gemahlene Gut wirkt fiir das noch zu
zerkleinernde wie ein Polster und erschwert den weiteren Mahlfortschritt. Beim Fein-
mahlen 1dBt sich der Durchsatz durch eine kontinuierliche Feingutentfernung bei-
spielsweise um 25 % bis 40 % steigern. Deshalb ist das Feingut durch einen Gasstrom
laufend aus der Miihle auszutragen. In offenen Kreisldufen (open circuit) wird
dazu Luft aus der Umgebung angesaugt, ev. aufbereitet, durch die Miihle geblasen,
im Feststoffabscheider vom Feingut befreit und wieder ins Freie geblasen. Das Bild
2.19 zeigt ein Beispiel eines offenen Kreislaufs fiir eine Prallmiihle. Falls das Gut mit
der Umgebungsluft nicht in Beriihrung kommen darf (z.B. bei unzulissiger Feuchtig-
keitsaufnahme oder bei chemischen Reaktionen mit der Luft) muB in geschlosse-
nen Kreisldufen (closed circiut) gemahlen werden. Als Kreislaufgase werden bei-
spielsweise trockene Luft, Kohlendioxid und Stickstoff verwendet. Von auBen ist
lediglich der Verlust an Kreislaufgas zu decken. In [53] findet man detaillierte Anga-
ben zu den Zerkleinerungsanlagen fiir die verschiedensten Produkte.
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Explosionsschutz Beim Mahlen brennbarer Stoffe konnen durch die sehr groBe
spezifische Oberfliche des Feinguts gefahrliche Staubexplosionen entstehen. Nebst
der Entziindung des Produkts durch thermische Beanspruchung oder Prallbean-
spruchung kommen als Ziindquellen mechanische Schiden an den rotierenden Teilen
der Zerkleinerungsmaschinen oder eingedrungene Fremdkorper in Frage. Auch Ent-
ladungen statischer Elektrizitit kommen als Ziindquellen in Frage. Die folgenden
ExplosionsschutzmaBnahmen sind méglich: '

— Betrieb der Zerkleinerungsanlagen mit Inertgasen (Stickstoff, Kohlendioxid) im
geschlossenen Kreislauf, '

— ExplosionsdruckstoBfeste Auslegung aller Anlageteile,

— Anbringen von Explosionsdruckentlastungen mit direktem Ausgang ins
Freie.

— Explosionsunterdriickung durch automatisches, schnelles Eindiisen von
Loschmitteln.

Niheres zur sicherheitstechnischen Beurteilung des Mahlguts und zum Explosions-
schutz bei Zerkleinerungsanlagen in [3, 20, 199] u. VDI 2263.



3 Zerstiauben

Das Zerteilen einer Fliissigkeit in feine Tropfchen und deren Verteilung in einem Gas
wird allgemein als ,,Zerstduben* bezeichnet. Treffender wire fiir diese Grundopera-
tion die im Englischen gebrduchliche Bezeichnung ,,Versprithen*. Da beim Zerstiu-
ben (spraying, atomization) sehr groBe Fliissigkeitsoberflichen entstehen, wird sie in
der Verfahrenstechnik hauptsidchlich fiir die wirkungsvolle Durchfiihrung von
Wirme- und /oder Stofftransportprozessen zwischen einer Fliissigkeit und einem
angrenzenden Gas angewendet. Daneben wird die Zerstaubung auch fiir den Impuls-
austausch zwischen einer fliissigen Phase und einer Gasphase (Strahlpumpen [200] bis
[203]) und fiir die gleichmaBige Verteilung von Fliissigkeiten auf Feststoffoberflichen
(Flissigkeitsaufgabe auf Fillkorper und Rieseleinbauten [91], Berieselungs- und Be-
regnungsanlagen, Farbspritzen, usw.) eingesetzt. Als Anwendungsbeispiele der Zer-
stiubung fiir Wirmetransportprozesse seien erwéhnt:

— Kondensation von Dampf durch direkten Kontakt mit einer zerstdubten, kalten
Fliissigkeit in Einspritzkondensatoren ([91], Kap. 4).

— Gaskiihlung durch Ausniitzen der Verdampfungswirme zerstaubter Fliissigkei-
ten.

— Prillen: Zerstiuben von Schmelzen in einen kalten Gasstrom. Durch das anschlie-
Bende Abkiihlen und Erstarren der fallenden Tropfchen entstehen Granulate [204]
bis [206].

Wichtige Anwendungsbeispiele des Zerstdubens fiir Stofftransportprozesse
(meist kombinierte Wiarme- und Stofftransportprozesse) sind:

— Spriihtrocknen: Zerstduben einer Losung in einen heillen Gasstrom. Das
Losungsmittel verdunstet, und der geldste Stoff fillt als festes Pulver an. Zahlrei-
che Produkte des tiglichen Bedarfs wie Waschpulver, Milchpulver, Friichtepulver,
Trockensuppen oder Kaffee-Extrakt werden durch Spriihtrocknung hergestellt.
Niheres dazu in [91], Kap. 9, [42] u. [207].

— Luftbefeuchten durch Zerstiuben von Wasser in einen Gasstrom [208].
— Lésen von Gasen in zerstdubten Fliissigkeiten durch Adsorption ([91], Kap. 7).

.—Verbrennen flissiger Brennstoffe: In Verbrennungsmotoren, Olfeuerungen,
gen, Gasturbinen usw. wird der Brennstoff zur Erzielung einer raschen und voll-
stindigen Verdampfung zerstdubt.
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3.1 Oberflichenspannung

Wie bei allen Grundoperationen mit freien Fliissigkeitsoberflichen ist die Oberfli-
chenspannung (surface tension) auch bei der Zerstdubung von groBer Bedeutung. Wir
miissen daher vor der Behandlung der Zerstiubung kurz auf diesen Stoffwert einge-
hen.

Die freie Oberfliche einer Fliissigkeit zeigt infolge der molekularen Kohisionskrifte

das Bestreben, sich zu verkleinern. Die Tangentialkomponenten der auf die Fliissig-

keitsteilchen an der Oberflidche wirkenden Kohisionskrifte erzeugen auf der Fliissig-

keitsoberfldche eine Spannung — die Oberflachenspannung g,. Der Spannungs-

zustand an der Fliissigkeitsoberfldche kann mit einer gleichméBig gespannten diinnen

Haut verglichen werden. Oberflichenspannungen treten auch an der Oberfliche fester
. Korper auf [22].

Das gleiche Verhalten beobachtet man an der Grenzfldche zweier unmischbarer Fliis-
sigkeiten und an der Grenzfliche zwischen einer Fliissigkeit und einem Festkoérper.
Die entsprechenden Spannungen werden als Grenzflichenspannungen y, (in-
terfacial tension) bezeichnet.

Die Oberflichenspannung von Fliissigkeitsgemischen mit auch nur geringem Anteil
einer oder mehrerer Komponenten mit unterschiedlicher Oberflichenspannung ist
vom Alter der Oberfliche abhingig. In einer Losung wandert nimlich die Kompo-
nente mit der kleinsten Oberflichenspannung aus thermodynamischen Griinden an
die Oberfliche. Dadurch verkleinert sich die Oberflichenspannung der Lésung mit
zunechmendem Alter der Oberfliche. Da die Oberflichenspannung in diesen Fillen
zeitlich veridnderlich ist, spricht man hier von einer dynamischen Oberflichen-
spannung (dynamic surface tension) [22], [209].

Die Oberflichenspannung ist keine Kraft pro Fliche, sondern eine Kraft pro Linge.
Sie hat die Einheit [N /m] und ist stoff-, temperatur- und druckabhingig. Die Stoffab-
hingigkeit bezieht sich nicht nur auf die Flissigkeit selbst, sondern auch auf die
umgebende Gasphase. Niheres zur Temperatur- und Zusammensetzungsabhingig-
keit in [61].

Die Oberflichenspannung wird meistens fiir Oberfldchen, die mit dem reinen Dampf
der betreffenden Flussigkeit oder mit Luft in Berithrung stehen, angegeben. Bei
niedrigen Driicken ist der Unterschied zwischen diesen Angaben vernachléssigbar.
Tab. 3.1 vermittelt einen Eindruck von der GréBenordnung der Oberflichenspan-
nung. Im Temperaturbereich von 0 bis 100 °C liegen die Werte der Oberflichenspan-
nung der meisten organischen Fliissigkeiten iiber 0,02 N/m und jene von Wasser im
Bereich von 0,07 N/m. Die Oberflichenspannung fliissiger Metalle ist mit rund
0,5 N/m deutlich groBer. Tabellenwerte der Oberflichenspannung findet man bei-
spielsweise fiir Elemente in [87] und fiir reine Verbindungen in [61] u. [87]. Bei
fehlenden experimentellen Daten kann die Oberflichenspannung mit den in [61]
zusammengestellten Beziehungen rechnerisch abgeschétzt oder mit den in [56 u. 210}
erorterten Methoden gemessen werden.
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Tabelle 3.1 Oberflichenspannung einiger Fliissigkeiten bei Umgebungsdruck und Berithrung
mit Luft (* Beriihrung mit eigenem Dampf)

Tempe- Oberflichenspannung [N/m]

ratur _

[°C} Wasser . Anilin  Benzol Essigsiure Ethylazetat Ethanol n-Heptan

0 0,0756 0,0241

10 0,0742 0,0302 0,0288 0,0236*
20 0,0728 0,0429  0,0289 0,0278* 0,0240 0,0228*  0,0201*
30 0,0712 0,0276 0,0248* 0,0219* .
40 | 0,0696 0,0262 0,0217 0,0182*
50 0,0679 0,0394  0,0240*% 0,0221* 0,0199
60 0,0662 0,0238 0,0193- 0,0162*
70 0,0644 0,0181 .
80 0,0626 0,0170 0,0143*
90 0,0201*

100 0,0589 0,0337 . 0,0147

3.2 Energiebedarf zum Zerstiuben

Bei der Zerstdubung wird die Oberfliche vergroBert. Dazu ist Arbeit gegen die
Oberflachenspannung aufzubringen. Diese wird als Oberflichenenergie E, be-
zeichnet. Zu ihrer Berechnung stellen wir uns einen langen diinnen Stab vor, den wir
(parallel zur Fliissigkeitsoberfliche) aus einer Fliissigkeit herausheben. Zwischen dem
Stab und der Fliissigkeit bildet sich eine diinne Fliissigkeitslamelle aus. Diese weist auf
beiden Seiten eine Oberfliche mit dem beschriebenen Spannungszustand auf. Die auf
einen Stab der Lange L wirkende Kraft betrigt deshalb:

F,=20,L : (3.1)

Hebt man nun den Stab um den infinitesimalen Weg ds weiter an, vergréBert sich die
Lamellenoberfliche (beide Seiten!) um den Betrag:

d4 =2 Lds ' (3.2)
Gleichzeitig ist die Arbeit
dE, = dsF, = 26, L ds (3.3)

aufzubringen. Durch Auflésen der Gl. (3.2) nach ds und Einsetzen in die GI. (3.3)
erhalten wir die zur OberfliachenvergroBerung um dA4 aufzubringende Oberflichen-
energie:

dE, = 0, d4 (3.4)

Wie bei der Annahme von Rittinger zur Abschitzung des Energiebedarfs zur
Zerkleinerung ist die zur OberflichenvergroBerung bendtigte Energie dem Betrag der
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neugeschaffenen Oberflache proportional. Falls sich die Temperatur und die Fliissig-
keitszusammensetzung an der Oberfliche wihrend der Zerstiubung nicht wesentlich
andern, kann die Gl. (3.4) mit der Annahme einer konstanten Oberflichenspannung
integriert werden. Da die Oberfliche vor der Zerstiubung gegeniiber jener nach der
Zerstiubung vernachlissigbar klein ist, erhalten wir aus der Gl. (3.4) fiir die zur
Schaffung der Oberfliche 4 notwendige Oberflichenenergie:

E, =0, A (3.5)

Bei der Zerstiubung einer Fliissigkeit mit dem Volumen V entstehen Tropfen mit dem
gleichwertigen Kugeldurchmesser d;,. Deren Gesamtoberfliche erhalten wir durch
Auflésen der Definitionsgleichung (1.8) nach 4. Da das Gesamtvolumen der Tropfen
V, bei nicht allzu hohen Druck- und Temperaturunterschieden dem Volumen der
Fliissigkeit vor der Zerstdubung V gleich sein muf, finden wir:

Eﬂ' = 6 O, Vld32 (3.6)

Diese Oberflichenenergie ist nur ein kleiner Teil der zur Erzeugung von Trépfchen mit

dem gleichwertigen Kugeldurchmesser d;, tatséchlich erforderlichen technischen
Zerstiubungsenergie. Bei der Zerstiubung wird nimlich gegeniiber der Oberfld-

chenenergie ein Mehrfaches an Energie in kinetische Energie der Tropfen (Transla-

tion, Rotation, Schwingungen), Reibungsenergie und elektrische Energie (elektrosta-

tische Aufladung) umgewandelt. Das Verhiltnis der Oberflichenenergie zur tech-

nischen Zerstiubungsenergie, derenergetische Wirkungsgrad der Zerstiubung,

ist mit 0,001 bis 0,01 ebenso niedrig wie der energetische Wirkungsgrad der Zerkleine-

rung. Lediglich beim technisch kaum interessierenden laminaren Strahlzerfall werden

energetische Wirkungsgrade bis 0,4 erreicht [210].

Beispiel 3.1 Mit einer Hohlkegeldiise werden 0,0002 m3/s einer organischen Flissigkeit mit
einer Oberflichenspannung von 0,045 N /m in Tropfchen mit einem gleichwertigen Kugeldurch-
messer von 0,225 mm zerstiubt. Der dazu erforderliche Uberdruck in der Diise betrigt 10 bar.
Wie groB ist der energetische Wirkungsgrad dieser Zerstiubung?

Minimaler Leistungsbedarf aus der Gl. (3.6):
Poin = 6 04 V/ds, (X))

P, = 0,240 W; 4
tatsichlicher Leistungsbedarf (ohne Druckverluste in der Zuleitung):
P=VAp (3.8)

P =200W,;
energetischer Wirkungsgrad: P,/ P = 0,0012.
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Die exakte rechnerische Erfassung des Zerstiubungsvorgangs ist nicht méglich. Man
ist deshalb zur Beschaffung von Berechnungsunterlagen auf Versuche angewiesen.
Um die Anzahl Versuche auf ein Minimum zu beschrinken, miissen wir in solchen
Fillen die maBgebenden Kennzahlen suchen. Wir wollen dies am einfachen Beispiel
des Druckverlusts in einer Rohrleitung illustrieren. Bei ausgebildeter inkompressibler
Strémung ist der Druckverlust in einer hydraulisch glatten Rohrleitung von der
Geschwindigkeit w, dem Rohrdurchmesser d, der Rohrlinge L, der dynamischen
Viskositit # und der Dichte ¢ des Stromungsmediums abhéingig:

Ap =f(w,d,L,n,¢) (3.9)

Um sich Unterlagen iiber den Druckverlust in Rohrleitungen aus Versuchen zu be-
schaffen, miiBte man Druckverlustmessungen mit allen Kobinationen einer Anzahl
Werte der fiinf EinfluBgréB8en durchfiihren. Wollte man die Abhéngigkeit von jeder
EinfluBgréBe mit wenigstens zechn MeBpunkten erfassen, wiren somit zur Bestim-
mung der Abhingigkeit (3.9) 103 Versuche notwendig! Wenn man fiir jeden Versuch
10 min rechnet, ergibt dies bei einer Arbeitszeit von 40 h/Woche einen Zeitaufwand
von gut acht Jahren. Mit einigen iiberschligigen Uberlegungen gelingt es, diesen
enormen Aufwand stark zu reduzieren. Eine Rohrstrdmung wird durch die folgenden
drei Krifte bestimmt: Druckkraft, Zihigkeitskraft und Tréigheitskraft. Fiir diese
Krifte suchen wir je eine méglichst einfache Gleichung. Die Druckkraft F ist das
Produkt aus einem Druckunterschied Ap und einer Fliche. Die Fliche ist dem Qua-
drat einer charakteristischen Linge (z.B. Durchmesser bei der Rohrleitung) propor-
tional. Wenn wir uns um Proportionalititsfaktoren weiter nicht kiimmern, erhalten
wir fiir die Druckkraft:

F, ~ Ap L2 (3.10)

Die Zihigkeitskraft F, ist das Produkt aus Schubspannung und Oberfléche. Bei
einer eindimensionalen laminaren Stromung ist die Schubspannung gleich dem Pro-
dukt aus dem negativen Geschwindigkeitsgradienten und der dynamischen Viskosi-
tdt. Wir erhalten also:

dw

F,=-ng 4 (3.11)

Auch hier sind wir wieder groBziigig, lassen Koeffizienten weg und halten nur fest,
daB dw die Dimension einer Geschwindigkeit, dr jene einer Linge und A jene einer
Linge im Quadrat aufweist:

F,~nwl, (3.12)
Die Tragheitskraft ist das Produkt aus der Masse und der Beschleunigung:
Fo=oV (.13)

Von der Beschleunigung interessiert uns nur die Einheit: [m/s?]. Diese Einheit erhal-
ten wir auch durch Division des Quadrats der Geschwindigkeit durch eine Linge (z.B.
Zentrifugalbeschleunigung). Damit ist die uns in diesem Zusammenhang nicht inter-




82 3.3 Fiir das Zerstduben maBgebende Kennzahlen

essierende Zeit weggeschafft. Das Volumen ist der dritten Potenz einer charakteristi-
schen Linge proportional. Durch Vernachléssigen von Proportionalititsfaktoren lie-
fert die Gl. (3.13) somit:

F, ~ow?L}? (3.14)

Nun kénnen wir mit diesen drei Kriften zwei voneinander unabhingige Verhiltnisse
bilden. Das Verhiltnis der Trigheitskraft zur Zahigkeitskraft ergibt die bekannte
Reynoldszahl:

Re = - = < 3.15
r = (3.15)
Das Verhiltnis der Druckkraft zur Trigheitskraft liefert die Eulerzahl:
F A \
Eu=-2=2F (3.16)
F, ow?

Aus der Stromungslehre ist bekannt, daB der Druckverlust bei ausgebildeter Stro-
mung in einer Rohrleitung
e ,L

Ap = ¢ - w* —

S (3.17)

betrigt (z.B. [5, 10]). Darin ist L die Rohrlénge, d der Rohrdurchmesser und c; der
Widerstandsbeiwert. Durch Auflésen der Gl. (3.17) nach dem Widerstandsbeiwert
und Einsetzen der Eulerzahl aus der Gl. (3.16) erhalten wir:

2d

¢ = Eu T ' (3.18)

Fiir irgendeinen Strémungszustand in einer Rohrleitung ist das Verhdltnis der drei
Krifte festgelegt. Einer bestimmten Reynoldszahl (Rohrstrémung L, = d) ist
deshalb eine bestimmte Eulerzahlzugeordnet. Uber die Gl. (3.18) ist damit auch der
Widerstandsbeiwert gegeben:

¢ = f(Re) (3.19)

Mit dieser dimensionslosen Darstellung geniigt es, die Abhingigkeit des Widerstands-
beiwerts von einer einzigen EinfluBgroBe zu ermitteln. Wenn wir uns wieder mit zehn
MeBpunkten begniigen und pro Messung 10 min einsetzen, haben wir unsere Messun-
gen nach knapp 2 h erledigt. Ein beachtlicher Gewinn gegeniiber gut acht Jahren!

Noch notwendiger als bei der Rohrstromung ist das Auffinden der maBgebenden
dimensionslosen Kennzahlen bei der Zerstaubung. Der Zerstdubungsvorgang ist so
kompliziert, daB er im Gegensatz zur Rohrstrémung analytisch kaum erfalit werden
kann. Zu der fiir die Zerstiubung erwiinschten Zerteilung der Fliissigkeit tragen die
mit der Turbulenz in der Flissigkeit (innere Strahlturbulenz) verbundenen Trigheits-
krifte und die durch die Reibung zwischen der Fliissigkeit und dem Gas bedingten
Reibungskrifte bei. Der Zerteilung der Fliissigkeit wirken die Zahigkeitskrifte und —
zusitzlich zu diesen bisher schon erwihnten Kriften — die Oberflichenspannungs-
kréfte entgegen.



3.3 Fiir das Zerstduben maBgebende Kennzahlen — 3.4 Zerstiuber 83

Aus der Gl. (3.1) folgt fiir die Oberfldchenspannungskraft nach Weglassen des
Zahlenfaktors

F, ~ o, L, 4 (3.20)

Damit 148t sich ein weiteres Krifteverhiltnis, nimlich das als Weberzahl bezeich-
nete Verhéltnis von Trégheitskraft zu Oberflichenspannungskraft, bilden:

F

Q

We = —
F N

2 .
_ew L 3.21)

Falls die Fliissigkeitsbewegung wihrend der Zerstiubung deutlich durch die
Schwerkraft -

F,=0oLlg (3.22)

mitbestimmt wird, ist die Froudezahl als Verhiltnis der Trigheitskraft zur Schwer-
kraft ebenfalls von Bedeutung:

F 2

To _ ¥ (3.23)
F, gL,

Bei Flichkraftzerstdubern tritt in dieser Beziehung anstelle der Erdbeschleunigung g
die Zentrifugalbeschleunigung r w?. Nebst diesen Kennzahlen sind in der Zerstiuber-
theorie auch daraus abgeleitete wie die Ohnesorgezahl (Oh = )/ We/ Re) oder die
Zerstdubungskennzahl (Z = We/Re?) iiblich.

Indem man einen physikalischen Zusammenhang auf eine dimensionslose Form
bringt, erreicht man seine groBtmogliche Vereinfachung. Wir haben hier einen Weg
zurHerleitungdimensionsloser Kennzahlen kennengelernt: die Bildung des
. Verhiltnisses der mafgebenden Krifte bzw. EinfluBgréBen (s. auch [22] u. [211]).
Dimensionslose Kennzahlen konnen auch iiber eine Dimensionsmatrix direkt aus den
jeweils vorkommenden GrundgréBen gefunden werden (z.B. [22]). Dies erfordert
allerdings viel physikalisches Fingerspitzengefithl. Am sichersten fiihrt die Bildung
dimensionsloser Kennzahlen aus den das Problem beschreibenden Differentialglei-
chungen zum Ziel. Diesen dritten Weg werden wir bei der Behandlung der Sedimenta-
tion im Abschn. 4.2.1 noch ausfiihrlich kennenlernen. Leider erfordert das Aufstellen
der Differentialgleichungen aber viel physikalische Information und ist deshalb bei
der Zerstiubung kaum anwendbar.

Fr =

3.4 Zerstiuber

In den gebrduchlichsten Zerstdubern (atomizer) fiir verfahrenstechnische Anwendun-
gen werden Fliissigkeitsstrahlen oder Fliissigkeitslamellen erzeugt. Diese zerfallen
anschlieBend in die einzelnen Tropfen. Nach der Art der Energiezufuhr lassen sich die
Zerstduber in folgende Gruppen einteilen:

’
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~ Druckdiisen: Energieeintrag iiber hydrostatischen Druck in der Fliissigkeit.

- Pneumatische Diisen: Hauptenergieeintrag durch mit hoher Geschwindigkeit
stromende Gase. '

— Fliehkraftzerstduber: Energiezufuhr durch rotierende Scheiben oder Becher.

Weiter ist der Energieeintrag durch Vibration des Zerstdubers oder durch Schall
in der Gasphase méglich. Die nach diesem Prinzip arbeitenden Zerstduber haben in
der industriellen Praxis erst fiir kleine Volumenstréme Eingang gefunden. Ziel der
laufenden Entwicklungsarbeiten ist das Erreichen engerer TropfengroBenverteilungen
als dies mit konventionellen Zerstiubern moglich ist. Auch zur Reduktion des Ener-
giebedarfs und zur Bewiltigung schwieriger Zerstiubungsaufgaben (hochviskose
Fliissigkeiten, Fliissigkeiten mit Nicht-Newtonschem FlieBverhalten) ist die Schall-
zerstiubung (sonic atomization) von Interesse. Fiir Einzelheiten sei auf [212] bis [216]
verwiesen.

3.4.1 Druckdiisen

Die Druckdiisen (pressure nozzles) sind die am héufigsten eingesetzen Zerstéuber. In
den Druckdiisen wird die zu zerstiubende Fliissigkeit unter Uberdriicken von 1 bis
30 bar (in Brennkammerdiisen bis 200 bar) durch enge Offnungen gepreBt. Je nach
Ausbildung der Diisen entstehen dabei nach dem Austritt aus der Diise Strahlen oder
hohlkegelformige Fliissigkeitslamellen. Bei den Druckdiisen ist deshalb zwischen Di-
sen mit Strahlzerfall und Diisen mit Lamellenzerfall zu unterscheiden.

3.4.1.1 Diisen mit Strahlzerfall

Falls man aus einer Rohrdiise mit dem Diisendurchmesser dj, eine Fliissigkeit mit der

Dichte ¢ und der Oberflichenspannung o, sehr langsam ausflieBen 148t, bildet sich

an der Diisenmiindung ein stets groBer werdender Tropfen: Bild 3.1. Wenn wir von

der Deformation in der Nihe der Diisenmiindung absehen, wirkt auf diesen Tropfen
die Schwerkraft:

% F,=(/6)d’eg (3.24)
Der Tropfen wird durch die Oberflichenspannungskraft
F,=mndyo, (3.25)

getragen, bis der Betrag der Schwerkraft jenen der Oberflichenspan-
nungskraft erreicht. Der Durchmesser des dann abfallenden
Tropfens folgt durch Gleichsetzen der Beziehungen (3.24) und
(3.25) zu:

3
4, =|/6 andoleg) (3.26)

Bild 3.1 Abtropfen aus einer Diise bei sehr kleinen Geschwindigkeiten
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Infolge der Wirkung der Oberflichenspannungskraft entsteht iibrigens im Tropfen
ein Uberdruck, den wir fiir kugelférmige Tropfen leicht berechnen kénnen, wenn wir
uns eine Schnittebene durch den Mittelpunkt des Tropfens vorstellen. Die am Um-
fang des Kreises mit dem Durchmesser d, wirkende Oberflichenspannungskraft muf3
dem Betrag der auf die Schnittfliche (n/4) d, 2 wirkenden Druckkraft entsprechen.
Dies ergibt fiir den durch die Oberﬂachenspannungskraft bedingten Uberdruckim
Tropfen:

p=40,/d, (3.27)

Dieser Uberdruck kann betrichtliche Werte annehmen und dann Vorginge, bei denen
der Druck im Tropfen von Bedeutung ist (z.B. Verdampfen oder Verdunsten), beein-
fluBen. Fiir ein Wassertrépfchen mit einer GroBe von 0,01 mm und einer Oberflichen-
spannung von 0,073 N/m erreicht der Uberdruck beispielsweise 0,292 bar; bei sehr
kleinen Wassertropfchen von 0,001 mm steigt er sogar auf 2,92 bar!

Durch Abtropfen wiirde man zwar gleichméBige Tropfen erhalten. Ihr Durchmesser
(ftir Wasser von 20 °C und einen Diisendurchmesser von 1 mm liefert die Gl. (3.26)
eine Tropfengr6Be von 3,55mm) wire aber fiir technische Zwecke viel zu gro8, und
der erreichbare Volumenstrom wiirde bei weitem nicht ausreichen. In technischen
Diisen mit Strahlzerfall (Turbulenzdiisen) wird deshalb mit hohen Uberdriicken und
daher wesentlich groBeren Geschwindigkeiten gearbeitet. Mit zunehmender mittlerer
Strahlgeschwindigkeit an der Diisen6ffnung wy, entstehen die Tropfen der Reihe nach
durch Zertropfen, Zerwellen und Zerstduben. Bei VergroBerung des Volumenstroms
vermag sich zunéchst ein geschlossener Strahl auszubilden: Bild 3.2. Dieser zertropft
dann aber infolge rotationssymmetrischer
Schwingungen, deren Amplituden durch

das umgebende Gas verstirkt werden
(Bernoulli-Gleichung). Das Zertrop-
fen kénnen wir am Wasserhahn beobach-
ten. Eine weitere Erh6hung des Fliissig-
keitsvolumenstroms fiihrt schlieBlich zu
transversalen Schwingungen des Strahls, -
welche ihn zum Zerfall bringen (Zer-
0
o )

Zertropfen Zerwellen Zerstauben

wellen). Niheres zu diesen Tropfenbil-
dungsmechanismen, zu den dabei entste-
henden TropfengréBen und zur Vermei-
dung det Bildung kleiner ,,Satelliten-
tropfen* durch Druckschwingungen oder
Vibration der Diise in [10], [213], [217] u.
[218].

Bei einer sehr hohen Diisenaustrittsge- Bild 3.2 Formen des Strahlzerfalls mit von
schwindigkeit wird die Fliissigkeit unmit- links nach rechts zunehmender
telbar am Diisenaustritt zerstiubt. Die Diisenaustrittsgeschwindigkeit
groBeren Tropfen befinden sich im Stahl- (nach [10])

kern, die kleineren in einem den Kern umschlieBenden Ringstrahl. Dieser Bereich des
Zerstdubens ist im Hinblick auf technische Anwendungen besonders interessant.
Aus dem Gesagten folgt, daB fiir das Zerstduben mit einer Druckdiise eine Mindest-
diisenaustrittsgeschwindigkeit erforderlich ist. Fiir den Strahlzerfall bei Druckdiisen
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ist die Weberzahlmit der Dichte und der Oberflichenspannung der Fliissigkeit, der
mittleren Strahlgeschwindigkeit am Diisenaustritt und dem Strahldurchmesser an
dieser Stelle maBgebend:

Wep = 0 wp? dpy/ o, (3.28)

Nach Ackeret ist hauptsichlich die innere Strahlturbulenz fiir diesen Zerfall verant-
wortlich. Die Weberzahl der Zerfallbereichsgrenzen kann deshalb in Abhingigkeit
der Reynoldszahl des Strahls am Diisenaustritt

" Rep = ¢ wp dp/n , (3.29)

angegeben werden. V. Ohnesorge [219] fand als Grenze fiir den Zerstiubungsbe-
reich: ’

log () Wep/ Rep) = 2,96 — 1,24 log Rey, (3.30)

Durch Auflésen der Gl. (3.30) nach der Weberzahl und Einsetzen der Gln. (3.38)
und (3.29) erhalten wir daraus die nachstehende Bedingung fiir die zur Zerstiubung
notwendige mittlere Diisenaustrittsgeschwindigkeit:

0,1935 0,403
A

wp = 2441 94 (3.31)

0,597 4 0,597
[ dp,

Der Druckverl!ust in Diisen ohne EinsatzkGrper kann mit Eulerzahlen von unge-
fahr 0,5 fiir stetige Diisenquerschnittsverengung und von rund 0,75 fiir eine plétzliche
Querschnittsverengung mit der mittleren Strahlaustrittsgeschwindigkeit aus der Gl.
(3.16) abgeschitzt werden. Zur Erhéhung der Turbulenz werden die Diisen oft mit
Einsatzkoérpern versehen, die scharfe Strémungsumlenkungen erzwingen (,,Umlenk-
diisen*). In solchen Diisen kann die Eulerzahl bis gegen 7,5 steigen.

Diisen mit Strahlzerfall ergeben bei gleichem Uberdruck und gleichem Diisendurch-
messer etwa fiinf- bis zehnmal groBere Tropfen als die im nichsten Abschnitt erdrter-
ten Hohlkegeldiisen. Fiir verfahrenstechnische Anwendungen sind die Diisen mit
Strahlzerfall deshalb weniger interessant. Entsprechend spirlich sind die Untersu-
chungen zur GroBe der entstehenden Tropfen. Die zur Berechnung der Tropfen-
grd Be fiir Diisen mit Strahlzerfall zur Verfiigung stehenden Gleichungen sind in [10],
[217] u. [220] zusammengestellt. Grob gelten die folgenden Proportionalititen:

d2 ~dy  dy~ ApTO3  d ~ %2 (3.32)

In Vollkegeldiisen (full cone nozzle) sorgen Einsatzkdrper nicht nur fiir eine
Erhéhung der Turbulenz sondern auch noch fiir eine Rotationsstrémung des Strahls
am Diisenaustritt. Dies bewirkt eine breitere Aufficherung. Teilweise kommt es in der
duBeren Zone wie bei den Hohlkegeldiisen zu einer Lamellenbildung mit anschlieBen-
dem Lamellenzerfall. Da im Innern des Spriihkegels groBere Tropfen entstehen als in
den Randzonen, weisen diese Diisen ein nachteilig breites TropfengroBenspektrum
auf. Im Aufbau entsprechen die Vollkegeldiisen weitgehend den im nichsten Ab-
schnitt vorgestellten Axialhohlkegeldiisen (Bild 3.4).
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3.4.1.2 Diisen mit Lamellenzerfall

In der Verfahrenstechnik sind die Diisen mit Lamellenzerfall die wichtigsten Zerstiu-
ber, da sie bei relativ geringem Energiebedarf feine Tropfen gleichméaBiger
GrdBe erzeugen. Bei diesen Diisen bildet sich nach der Diisenmiindung eine diinne
Fliissigkeitslamelle aus, die anschlieBend bei kieinen Weberzahlen durch Kontrak-
tion am Lamellenrand und bei groBen Weberzahlen durch aerodynamische Wellen-
bildung zerfillt. Bei Verhiltnissen der Gas- zur Fliissigkeitsdichte unter 0,0002 tritt
noch eine dritte Zerfallsform auf (AufreiBen der Lamellen infolge turbulenter Bewe-
gungen zu Fliissigkeitsfdden mit anschlieBendem Strahlzerfall [220]), auf die wir hier
nicht einzugehen brauchen. Der Zerfall durch Randkontraktion fithrt zu groBen
Tropfen mit breiter GréBenverteilung und ist deshalb fiir die praktische Anwendung
nicht von grofler Bedeutung.

Der fiir die technische Zerstiubung anzustrebende Lamellenzerfalldurchaero-
dynamische Wellenbildung tritt unter den folgenden Bedingungen ein [220]:

Lz Wep > 520 und (e¢/ @) > 0,0002 (3.33)

Darin sind Lz die dimensionslose Lamellendicke (auch Lamellenzahl, fiir Hohlkegel-
diisen: Gl. (3.35), We,, die Weberzahl nach der Gl. (3.28), g, und g, die Dichten der
Gasphase und der Fliissigkeit. Nach der Ausbildung der Lamellen ist zwischen den
Hohlkegeldiisen mit ebenen Fliissigkeitslamellen zu unterscheiden.

Hohlkegeldiisen In Hohlkegeldiisen (hollow cone nozzle, centrifugal pressure nozzle)
wird die Fliissigkeitsstromung in so starke Rotation versetzt, daB sich um die Achse
der Drallstrémung (wie im Badewannenauslauf) ein Gasraum ausbildet. Nach dem
Austritt aus der Diisenbohrung wird die Fliissigkeitslamelle je nach dem Verhiltnis
der Geschwindigkeitskomponenten in axialer und tangentialer Richtung unter einem
mehr oder weniger groBen Sprithwinkel nach auBlen geschleudert.

S\

Hohlkegeldiise mit tangentialem Einlauf Das PN
N

Bild 3.3 zeigt eine Hohlkegeldiise mit einer tangen-
tialen Eintritts6ffnung in die Drallkammer und an-
gedeutetem Verlauf der Flissigkeitsstromung. Zur
Erzeugung gleichmiBiger Sprithkegel werden auch
Diisen mit mehreren tangentialen Einldufen ge-
baut. Ideal wiren fiir Hohlkegeldiisen mit tangen-
tialem Einlauf (tangential hollow cone nozzle) ei-
gentliche Einlaufspiralen. Sie kommen aber aus
Fertigungsgriinden nicht in Frage,

Axialhohlkegeldiise Bei den Axialhohlkegeldiisen
(axial hollow cone nozzle) erfolgt der Zulauf axial. 7Y
Die Drallstromung wird durch einen entsprechend
genuteten EinsatzkSrper erzeugt: Bild 3.4. Es
ist einleuchtend, daB die Axialhohlkegeldiisen ver-
schmutzungsanfilliger sind als die Hohlkegeldiisen
mit tangentialem Einlauf. Die Axialhohlkegeldii-
sen werden deshalb oft mit Schmutzfingern aus

Bild 3.3 Hohlkegeldiise mit tangentialem Einlauf. ¢: Spriihwinkel
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Drahtgeflecht versehen. Bei abrasiven oder sehr
korrosiven Medien werden die Diisenkopfe aus
Hartmetallen und anderen Sonderwerkstoffen ge-
fertigt. :

Da die Hohlkegeldiisen in der Verfahrenstechnik
besonders hiufig eingesetzt werden, wollen wir
nachstehend die Berechnung des gleichwertigen
Kugeldurchmessers der damit erzeugten
Tropfen verfolgen. Wir beniitzen dabei die von
Dombrowski und Wolfsohn [221] fiir die Be-
reiche 2000 < Wep, < 2.10° und Oh <0,01 aufge-
stellten Beziehungen. Sie sind im Paket MVT [93]
programmiert. Verfeinerte Berechnungsmethoden
findet man in [65, 223, 225].

Die Berechnung des gleichwertigen Kugeldurch-
messers der Tropfen geht von drei an Diisen ein-

Bild 3.4 Axialhohlkegeldiise fach zu messenden GroBen, némlich dem Fliissig-
mit Einsatz zur keitsvolumenstrom V, dem Druckverlust in der
Erzeugung der Diise Ap und dem Spriihwinkel ¢ (Bild 3.3) aus.
Drallstrémung Diese Angaben kdnnen bei handelsiiblichen Hohl-
(LECHLER, Fell- kegeldiisen den Herstellerprospekten entnommen
bach) werden. Bei gegebenem Diisendurchmesser 4

D
folgt damit die mit der mittleren Strahlaustrittsge-
schwindigkeit gebildete Eulerzahl aus der Gl
(3.16) zu:

n? dp* Ap
Eu=——F—— : .
16 77 ¢ G349

Damit kann die dimensionslose Lamellendicke berechnet werden:

Lz = 1/[8,89 sin (p/2) )/ Bu] (3.35)

Fiir den dimensionslosen gieichwertigen Kugeldurchmesser gilt nach [64]:
dy;/dp = 1,20 (Lz/ Wep)'> (,/0) ™"/ (3.36)

Beispiel 3.2 In einem Spriihtrockner wird eine Fliissigkeit mit einer Dichte von 900 kg / m3, ein;r
Oberflichenspannung von 0,045 N/m und einer dynamischen Viskositit von 0,003 kg/ms in
einem Gas mit einer Dichte von 1,2 kg/m?> zerstiubt. Zur Zerstdubung eines Volumenstroms
von 0,0002 m3/s dieser Fliissigkeit ist eine Axialhohlkegeldiise mit einem Diisendurchmesser
von 4 mm und einem Sprithwinkel von 90 ° mit einem Uberdruck von 10 bar zu betreiben. Wie
groB ist der gleichwertige Kugeldurchmesser der entstehenden Tropfen?

Eulerzahl aus (3.34): Eu= 4739,

dimensionslose Lamellendicke aus (3.35): Lz= 0,0760,

mittlere Strahlgeschwindigkeit am Diisenaustritt: wp = V/[(n/4)dp2}=1591m/s,
Reynoldszahl am Diisenaustritt aus (3.29): Rep = 19100,

Weberzahl aus (3.28): Wep = 20300,
Giiltigkeitsbereich der Gl. (3.36) erfiillt, Giiltigkeitsbereiche (3.33) fiir Lamellenzerfall erfiillt,
Ohnesorgezahl: Oh =y Wep/ Rep,=0,00745;

dimensionsloser gleichwertiger Kugeldurchmesser aus (3.36): d,,/dp= 0,0562,
gleichwertiger Kugeldurchmesser: dy; = 0,225 mm.
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Fiicherstrahldiisen In Facherstrahldiisen (flat jet nozzle) wird eine ebene Fliissigkeits-
lamelle gebildet. Der Zerfallsvorgang entspricht dem bei den Hohlkegeldiisen bespro-
chenen. Ebene Fliissigkeitslamellen konnen mit den folgenden Diisen erzeugt werden
(Naheres in [220]):

— Flachstrahldiise: Durch eine besondere Formgebung der Austrittséffnung
(Anfrésen der Diisenbohrung) einer Diise mit zylindrischer Bohrung entsteht eine
ebene Lamelle. Die Flachstrahldiisen sind die fiir die Verfahrenstechnik wichtigsten
Fécherstrahldiisen. Die Berechnung der TropfengroBe erfolgt analog wie bei den
Hohlkegeldiisen [220].

— Doppelstrahldiise: Zwei unter spitzem Winkel aneinandertreffende Strahlen
fachern sich zu einer ebenen Lamelle auf.

— Zungendiise: Erzeugung einer ebenen Fliissigkeitslamelle durch schiefen Prall
eines Fliissigkeitsstrahls auf eine ebene Platte (aus dem Alltag von der Jauchevertei-
lung bekannt). ' ‘

— Prallplattenzerstduber: Beim Auftreffen eines Strahls auf eine Normalebene
wird ebenfalls eine ebene Lamelle gebildet.

3.4.2 Pneumatische Diisen

Bei den pneumatischen Diisen (Zweistoffdiisen, pneumatic nozzle) erfolgt die Ener-
giezufuhr ganz oder groBteils durch ein Gas. Aus dem Alltag ist das Prinzip des
pneumatischen Zerstdubers vom Parfumzerstiuber oder vom Farbspritzen bekannt.
Das mit Schall- oder Uberschallgeschwindigkeit aus einem Ringraum tretende Gas
reiBt die Fliissigkeit mit sich und zerstdubt sie: Bild 3.5. Der Ringraum fiir die
Gaszufuhr ist oft so ausgebildet, daB eine rotierende Gasstrdmung erzwungen wird.
Der Kontakt zwischen dem Gas und der Fliissigkeit kann, wie im Bild 3.5 gezeigt,
auferhalb oder innerhalb der Diise erfolgen. Zur Zerstdubung héher viskoser Fliissig-
keiten wird der Fliissigkeitsstrom auch
von innen mit einem Gas angestrémt. Das F‘
Massenstromverhiltnis des Treibgases zu -
jenem der Fliissigkeit M,/ M, liegt je nach
DiisengréBe zwischen 0,05 (groBe) und 1
(kleine).

Im Unterschied zu den Druckdiisen arbei-
ten pneumatische Diisen auch bei dn-
dernden Volumenstrémen noch zu-
friedenstellend. Sie erzeugen Spriihkegel
ohne signifikanten Unterschied der Trop- N\
fengroBen in Kern- und Randzone [222].

TN

N

w

Bild 3.5 Kopf einer pneumatischen Diise (Zweistoffdiise). 1 Fliissigkeitszufuhr (oft mit regu-
lierbarem Durchtrittsquerschnitt zur Diisenmiindung), 2 Gaszufuhr, 3 Ringraum (oft
mit vorgeschaltetem Dralleinsatz)



90 3.4 Zerstiduber

Besonders bei geringem Fliissigkeitsvolumen und kleiner Viskositit sind mit pneuma-
tischen Diisen enge TropfengréBenverteilungen erreichbar. Gleichungen zur
Berechnung der TropfengroBe sind in [10, 42, 223 u. 224] zu finden.

Dank ihrem geringen VerschleiB eignen sich pneumatische Diisen auch zur Zerstiu-
bung von Suspensionen. Infolge der Unanfédlligkeit gegen Verschmutzung
lassen sich mit Zweistoffdiisen auch Schlimme zerstduben. Anstelle von Luft kann
als Treibgas auch ein Inertgas wie Stickstoff verwendet werden (beispielsweise fiir die
Spriihtrocknung im geschlossenen Kreislauf: [91], Kap. 9). Als wesentlicher Nachteil
gegeniiber den Druckdiisen sind aber der geringe energetische Wirkungsgrad und die
- hohen Kosten fiir die komprimierten Gase zu erwihnen.

3.4.3 F_liehkraftzerstiiuber

Bei den Flichkraftzerstdubern (centrifugal atomizer, wheel atomizer) wird die zu
zerstiubende Fliissigkeit einer mit hoher Drehzahl rotierenden Scheibe oder einem
rotierenden Hohlkegel zugefiihrt, beschleunigt und unter der Fliehkraftwirkung abge-
schleudert. Neben dem im Bild 3.6 dargestellten Rotor mitradialen Kammern
(vaned wheel) gelangen auch hohlkegelf6rmige und hohlzylindrische Becherzer-
stduber mit Flissigkeitsaufgabe an die Innenwand (cup-type disc atomizer) und —
in industriellen Anwendungen allerdings selten — glatte Scheiben (disc atomizer)
zum Einsatz: [42]. In pneumatischen Fliehkraftzerstiubern wird im Bereich der Fliis-
sigkeitsablosung zur Unterstiitzung der Zerstdubung Luft oder ein anderes Gas einge-
blasen. Infolge der gegeniiber den Druckdiisen geringen Verstopfungsgefahr werden
Fliehkraftzerstduber bevorzugt fiir die Zerstdubung von Emulsionen und von Suspen-
sionen eingesetzt. '
~ 1
SN 1

. [T misisos
j |
Motor - I .
Olkiihler -
&
[/
Kihlluftmantel Bild 3.6
Planetengetriebe Olpumpe A: Fliehkraftzerstiuber
Oisumpt des (I:IIRO-ATOMIZER,
Getriebeschmiersystems 1 Spindel Séborg).
B: Rotor mit radialen
Speiserohr : / Mantel Kammern
- Olsumpt des 1 Fliissigkeitseintritt,
Spindelschmiersystems 2 Rotor. 3 radiale
Speiseverteiler . s
Fiuhrungslager Kammern
Zerstauberrad



Das Bild 3.7 zeigt das Abldsen der Fliissig-
keit von einer rotierenden Scheibe. Je nach
Volumenstrom, dynamischer Viskositit,
Oberflichenspannung und Dichte der
Fliissigkeit ergeben sich bei konstantem
Scheibendurchmesser und  konstanter
Scheibendrehzahl unterschiedliche Ablo-
sungsformen. Unter der Voraussetzung
konstanter Stoffwerte sind mit zunehmen-
dem Volumenstrom der Reihe nach Trop-
fenablosung, Fadenablésung und Lamel-
lenablésung zu beobachten.

Bei der Tropfenabldsung (direct dro-
plet formation) entstechen am Scheiben-
rand zunichst groBe Muttertropfen, von
denen sich dann kleine Satellitentrpfchen
ablosen. Die TropfengréBenverteilung ist
deshalb bei dieser ~ vorwiegend durch
Zihigkeitsverteilung- und Oberflichen-
spannungskréfte bestimmten — Ablsungs-
form durch zwei dominante Tropfengré-
Ben gekennzeichnet. Sie 14Bt sich durch
zwei iiberlagerte N-Verteilungen anni-
hern.

Bei der FadenablGésung (ligament for-
mation) sind zusdtzlich auch Trigheits-
und Strémungskrifte von Bedeutung.
Diese Ablosungsform wird angestrebt, da
sie zur engsten TropfengroBenverteilung
fiihrt. Wie das Bild 3.7 verdeutlicht, zerfal-
len die einzelnen Fliissigkeitsfiden erst
nach einem gewissen Abstand vom Schei-
benrand in Tropfen recht dhnlicher Gro8e.
Die bei Fadenabl6sung entstehende Trop-
fengroBenverteilung 14Bt sich als LN- oder
RRSB-Verteilung gut beschreiben.
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Bild 3.7
Ablbsungsformen an rotierender Scheibe

1: Tropfenablésung, 2: Fadenabldsung,
3: Lamellenablsung (aus [10])

Im Bereich der Lamellenabl&sun g (sheet formation) 16sen sich ganze Fliissigkeits-
lamellen vom Rotor. Diese zerfallen anschlieBend nach den bei den Diisen mit Lamel-
lenzerfall bereits beschriebenen Mechanismen. Die Lamellenabl6sung fiihrt zu breiten
TropfengroBenverteilungen. Deshalb ist dieser Betriebszustand eines Fliehkraftzer-

stdubers unerwiinscht.

Beziehungen zur Berechnung der sich jeweils einstellenden Abldsungsform kénnen
fiir rotierende Scheiben der umfassenden Darstellung von Mehrhardt und Brauer

[44] entnommen werden.

Auch beziiglich der sich einstellenden TropfengroBen und TropfengréBenvertei-
lungen sind fiir Fliehkraftzerstduber mit glatten Scheiben theoretisch begriindete
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Berechnungsgleichungen vorhanden [44], [73], wihrend man bei den fiir die Praxis
interessanteren Becherzerstiubern und Rotoren mit Kammern noch auf empirische
Gleichungen [42], [229] oder Herstellerangaben angewiesen ist. In [10] findet man eine
ausfiihrliche Darstellung zu den Grundlagen der Fliehkraftzerstiubung.

3.44  Auswahl und Explosionsschutz

Als erste Orientierung fiir die Wahl eines bestimmten Zerstdubertyps sind in der Tab.
3.2 einige Anhaltswerte, Eigenschaften und Einsatzgebiete der vorgesteliten Zerstiau-
ber zusammengestellt. Falls mit Druckzerstdubern fein zerstiubt werden muB, ver-
wendet man anstelle einer Diise besser mehrere parallel geschaltete Diisen mit ent-
sprechend kleinerem Diisendurchmesser. In [42] wird die Auswahl von Zerstdubern
im Hinblick auf die Anwendung in Spriihtrocknern ausfiihrlich behandelt.

Nebst den in den vorangegangenen Abschnitten vorgestellten Zerstiubern werden fiir
hohe Volumenstrome und gréBere Tropfen auch Brausen (durchstrémte ebene oder
konvexe Lochbleche) eingesetzt. Zerstaubt wird auch mit Desintegratoren. Diese
sind dhnlich aufgebaut wie die im Kap. 2 erwidhnten Schlagstiftmiihlen: Die Stift-
krinze des Rotors bewegen sich zwischen den Stiftkrinzen des Stators. Die durch den
Stator im Zentrum zugefiihrte Fliissigkeit wird von den Stiften erfaBBt und zerteilt. Die
sich dabei ergebende intensive Wechselwirkung zwischen Gas und Fliissigkeit ist zur
Entstaubung und fiir Warme- und Stofftransportprozesse vorteilhaft. Zur Zerstiu-
bung von Fliissigkeiten sehr hoher Zidhigkeit wurden Walzenzerstiduber mit ge-
genldufigen Walzen vorgeschlagen [228]. Die fiir die Metallzerstiubung
verwendeten Zerstduber und weitere Sonderzerstiuber werden in [217] erdrtert.

Bei der Zerstdubung brennbarer Produkte ist groBle Vorsicht geboten, da dank der
groBen Oberfliche und dem guten Stofftransport (hohe Relativgeschwindigkeit zwi-
schen Tropfen und Gasphase!) ideale Voraussetzungen fiir das Entstehen von
Explosionen gegeben sind. Das Zerteilen der Fliissigkeit bedeutete ein laufendes
Trennen von Ladungen. Dadurch kénnen gefdhrliche elektrostatische Auf-
ladungen entstehen [230]. Deren Entladung kann explosionsfihige Gas-Fliissig-
keitsgemische ziinden. Insbesondere bei der Zerstdubung elektrisch schwach leiten-
der, organischer Fliissigkeiten ist groBte Vorsicht geboten. Als SchutzmaBnahmen
konnen sich neben der elektrischen Verbindung und Erdung simtlicher Anlagekom-
ponenten je nach Fall Explosionsunterdriickung (automatisches Loschsystem), Ex-
plosionsdruckentlastungen und/oder eine Reduktion des Sauerstoffgehalts durch
Inertisierung (Stickstoff, auch Rauchgase und Kohlendioxid) aufdringen (s. Abschn.
2.3). Bei der Spriihtrocknung ist zu beachten, daB die Trocknungsgastemperatur
geniigend weit unter der Zersetzungstemperatur des Produkts liegt. Niheres in [3] u.
[21].

35 TropfengroBienverteilung und Oberfliche

In technischen Zerstdubern entstehen keine Tropfen gleicher GréBe sondern je nach
Zerstdubertyp und Stoffwerten der Fliissigkeit mehr oder weniger breite Tropfengré-
Benverteilungen. Sie kénnen im allgemeinen mit den uns aus dem Kap. 1 bekannten
logarithmischen Normalverteilungen oder der RRSB-Verteilung hinrei-
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Tabelle 3.2 Eigenschaften und Einsatzbereiche wichtiger Zerstiuber

Massenstrom  TropfengroBe  Uberdruck wesentliche Merkmale Anwendungsbeispiele in )
. e [kg/s] [mm] [bar] der Verfahrenstechnik R
Druckdiisen ‘ Volumenstrom konstant, dynamische Viskositét ‘ )
' unter ca. 0,05 bar, Druckpumpen nétig
Diisen mit Strahlzerfall :
Vollkegeldiisen 0,005 ...100 02 ...1 01... 20 breite TropfengroBenverteilung Flissigkeitsaufgabe Einspritzkonden-
satoren, Gegenstromspriihtrocknung
Diisen mit Lamellenzerfall engere TropfengroBenverteilung Einspritzkondensatoren,
Stofftransportprozesse
Hohtkegeldiisen Stofftransport im Gegenstrom
mit tangentialem Einlauf 0,005 ...100 0,05...1 01... 10 geringer Energiebedarf Spriihtrocknung, Absorption,
Luftbefeuchtung
Axialhohikegeldiisen 0,002 ... 5 0,05...0,5 02... 30 groBe Verstopfungsgefahr Brennstoffzerstiubung, Spriithtrocknung,
Absorption, Luftbefeuchtung
Fécherstrahldiisen
Flachstrahldiisen 0,001 ... 15 0,05...1 0,1... 10 Beschichten, Reinigen fester Flichen
Zungendiisen 002 .. 25 01... 10 besondere Ein-/Austrittsanordnung Schaumzerstérung
Pneumatische Diisen 0,0001... 0,2 0,01...0,3 0 4 enge TropfengroBenverteilung, auch fir Sprithtrocknung, Bahnbefeuchtung,
: hohere Zihigkeiten, Volumenstrom variabel, Emulsions- und Suspensionszerstiubung
geringer VerschleiB, hohe Druckluftkosten, moglich
) keine Druckpumpen
Fliehkraftzerstiuber 0,0004... 1,5 002..% nur im Fadenablosungsbereich enge Tropfen- Spriihtrocknung, auch Emulsions- -
' groBenverteilung, Volumenstrom variabel, und Suspensionszerstiubung
geringer VerschleiB, mit zusétzlichem Druck-
gas auch hohe Zihigkeit;
Scheibenzerstiuber theoretisch gut untersucht, hoher Schlupf; geringe praktische Bedeutung
Becherzerstiuber groBe Tropfen; K '

Rotor mit radialen Kammern

kleine Tropfen;

ayoepjI0qQ pun Sunproausgoidusydol] §'¢
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Bild 3.8

Nach der Zerstdubung mit einer Axialthohlkegeldiise
sprithgetrocknetes, organisches Produkt. Maximale
KorngréBe: 0,3 mm, minimale Korngrée 0,05 mm
(CIBA-GEIGY, Basel)

chend genau beschrieben werden. Das Bild 3.8
vermittelt am Beispiel eines sprithgetrockneten
Produkts einen Eindruck einer mit einer Axial-
hohlkegeldiise erreichbaren TropfengréBen-
verteilung. Auf zwei Besonderheiten der Trop-
fengroBenverteilungen, nimlich die maximale
TropfengroBe und die Koaleszenz der Tropfen,
muB allerdings noch eingegangen werden.

Da sich die Fliissigkeitstropfen in einem Gas bewegen, kénnen sie infolge der auf sie
wirkenden Stromungskrifte nicht beliebig groB werden. Zum Gliick, sonst wire ein
so alltégliches Geschehen wie das Regnen nicht mehr ganz so harmlos. Die Tropfen
zerfallen, wenn die mit der Gasdichte, der Relativgeschwindigkeit zwischen dem
Tropfen und dem umgebenden Gas und der Tropfengrofe gebildete Weberzahl
2
e, = fatea o (3.37)
Oa
den Wert 8 iibersteigt [226].
Wie wir noch sehen werden, weisen Teilchen unterschiedlicher GréBe verschiedene
Sinkgeschwindigkeiten auf. Da auch die durch Zerstiubung entstehenden Tropfen
nicht gleich groB sind, sinken die kleinen langsamer als die groBen. Im Spriihnebel
(Tropfenschwarm) kommt es deshalb zur Beriihrung einzelner Tropfen. Die sich
beriihrenden Tropfen vereinigen sich zu groBeren Tropfen. Durch diese Koaleszenz
der Tropfen wird die urspriingliche TropfengroBenverteilung verindert: die Haufig-
keit groBerer Tropfen nimmt zu, jene der kleineren ab.

Die Messung der TropfengrdB8en kann mit den in Kap. 1 erdrterten Methoden
erfolgen. Heute werden im allgemeinen die Laser-Beugungsmethode und die Laser-
Phasen-Doppelmethode eingesetzt. Die letztere hat den Vorteil, daB neben der GroBe
auch die Geschwindigkeit der Tropfen gemessen werden kann [227].

Auch zur Berechnung der Oberfldche der entstehenden TropfengroBenverteilung
konnen wir die Ergebnisse des Kap. 1 sinngemiB iibernehmen. Offen ist dabei zu-
néchst die Sphdrizitit der Tropfen. Unter der Wirkung der iiber die Tropfenober-
fliche verdnderlichen Druck- und Reibungskrifte werden die ohne diese Krifte
kugelformigen Tropfen deformiert. Diese Deformation ist jeoch bis zu Werten der
nach (3.37) definierten Weberzahl von 3 so gering, daB ihr EinfluB auf die Ober-
fliche der Teilchen keine Rolle spielt. Auch fiir Weberzahlen bis nahe an die Zer-
fallsgrenze kann die Sphirizitdt niherungsweise als 1 angenommen werden. Da die
TropfengroBenverteilung meist ohnehin nicht sehr genau bekannt ist und weil die
groBen Tropfen zur Oberfliche der ganzen Verteilung nur wenig beitragen, geniigt im
allgemeinen die Oberflichenberechnung mit der Annahme kugelférmiger Tropfen
(Sphirizitiat = 1).



4 Mechanische Trennverfahren

Das Trennen von Gemischen gehort zu den wichtigsten Aufgaben der Verfahrenstech-
nik. Mit mechanischen Mitteln 148t sich nur ein Teil der Gemische trennen. So 148t
sich etwa Sand aus Wasser durch Filtration oder Sedimentation abtrennen. Dagegen
gelingt es nicht, Meerwasser durch ein gewdhnliches Filter, ein Absetzbecken oder
eine Zentrifuge zu entsalzen.

Wir miissen zunéchst abklidren, welche Gemische sich mechanisch trennen lassen. Das
sandhaltige Wasser besteht aus zwei Phasen (,,Phasen sind Bereiche eines Systems, in
denen sich seine Eigenschaften wie Dichte, Viskositdt usw. rdumlich nicht dndern).
Das Salzwasser ist dagegen einphasig. Was wir an diesen zwei Beispielen festgestellt
haben, gilt ganz allgemein: Mit Mechanischen Trennverfahren (mechanical separa-
tion processes) kénnen nur Mischungen getrennt werden, die aus zwei oder mehreren
Phasen bestehen. Fiir die Trennung einphasiger Mischungen sind aufwendigere Stoff-
transportprozesse (diffusional operations, Thermische Trennverfahren) wie Destilla-
tion, Rektifikation, Absorption, Sorption usw. nétig. Sie werden in {91] behandelt.

Die mechanisch trennbaren Mischungen haben wir mit der Tab. 1.1 bei der
Besprechung der dispersen Systeme bereits kennengelernt. Die Mechanischen Trenn-
verfahren ermdglichen im wesentlichen das Abtrennen fliissiger und / oder fester Teil-
chen aus Gasen und Flissigkeiten. Mechanische Trennverfahren kdnnen aber auch
der Aufteilung der dispersen Phase in grébere und feinere (Klassieren) oder
schwerere und leichtere (Sortieren) Fraktionen dienen.

Die Tab. 4.1 zeigt, welche Gemische mit den wichtigsten Mechanischen Trennverfah-
ren getrennt werden kénnen. Hier ist allerdings anzumerken, daB3 die mechanische
Abtrennung oft nur zum Teil gelingt. Das in einer Zentrifuge mechanisch aus der
Salzlosung abgetrennte Kochsalz ist beispielsweise noch immer oberflichenfeucht.
Erst durch Trocknen konnen die letzten Fliissigkeitsreste entfernt werden. Dieser in
[91] ausfiihrlich dargestellte Stofftransportprozess ist leider sehr energieaufwendig.
Auch die mechanische Tropfenabscheidung ist nicht vollkommen. Auch wenn mit
mechanischen Mitteln keine vollstindige Trennung erreicht werden kann, ist man

Tabelle 4.1 Mit Mechanischen Trennverfahren zu trennende Gemische

Gemisch Filtration  Filter- * Sedimentation Sedimentier- Zyklonab-
(Tab. 1.1) zentrifuge zentrifuge scheider
Nebel * *
Rauch * * *
Blasenschwarm * *
Emulsion * *

* * *

Suspension * *
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deshalb doch bestrebt, die mechanische Trennung vor der Nachtrennung durch Stoff-
transportprozesse moglichst weit zu treiben.

Bei der Behandlung der Sedimentation werden wir kurz auf einige Moglichkeiten zur
Klassierung von Feststoffen mit unterschiedlichen Sichtern eingehen. Ein
weiteres wichtiges Verfahren fiir das Klassieren fester Teilchen ist das Sieben
(screening). Die Siebmaschinen weisen meist ebene Siebe auf, die durch Unwuchtan-
triebe bewegt werden. Daneben werden auch rotierende Siebtrommeln verwendet.
Der auf die Siebfliche bezogene Feststoffdurchsatz hingt von der Siebmaschenweite
ab. Bei Maschenweiten von 5 mm werden je nach Siebart Feststoffmassenstromdich-
ten von etwa 2 bis 10 kg/m?s erreicht. Neuere Konstruktionen erreichen sogar Werte
iiber 50 kg/m?s [231]. Bei kleineren Maschenweiten ist mit geringeren, bei groBeren
Maschenweiten mit hoheren Durchsdtzen zu rechnen. Die fiir die Feinsiebung im
KorngroBenbereich von ca. 0,05 mm bis 2 mm, die Mittelfeinsiebung im Bereich
2 mm bis 40 mm und die Grobsiebung iiber 40 mm Uiblichen Siebmaschinen werden
in [53], [77] u. [232] beschrieben. Man findet dort auch einige grundsétzliche Uberle-
gungen zur Siebklassierung.

4.1 Filtrieren

Dem Filtrieren begegnen wir im Alltag z. B. bei der Herstellung von Gelee aus gekoch-
ten Friichten oder dem ,,Absieben‘* von Teebldttern. Es ist auch allgemein bekannt,
daB das durch Kies- und Sandbdden aus Grundwasser sickernde Wasser in diesen er-
staunlich gut filtriert wird. Diese drei Beispiele vertreten je eine grundsétzlich andere
Art der Filtration. Wir unterscheiden ndmlich zwischen der Kuchenfiltration (cake
filtration), der Siebfiltration (sieving filtration) und der Tiefenfiltration (deep-bed
filtration). Bei der fiir die Verfahrenstechnik wichtigsten Kuchenfiltration bildet
der Feststoff iiber dem Filtermittel —~ wie der feste Riickstand bei der Geleeherstel-
lung — eine pordse Schicht, deren Dicke zeitlich zunimmt: Bild 4.1. Sie wird als
Filterkuchen bezeichnet. Nach einer Anlaufphase iibernimmt der Filterkuchen die
eigentliche Abtrennung der Teilchen vom Feststoff.

v ——zulaufende
Suspension (Triibe)

Filterkuchen
Filtermittel
Filterstiutze

ablaufendes Filtrat Bild 4.1
Prinzip der Kuchenfiltration
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Wenn ein unbeladenes Filtermittel von einer Suspension angestrémt wird, werden die
groberen Teilchen durch die Maschen oder Poren des Filtermittels zuriickgehalten.
Die Funktion des Filtermittels entspricht deshalb in der Anfangsphase jener des
Teesiebs in unserem Beispiel. Diese Art der Filtration, die Siebfiltration, ist nicht
nur fiir die Bildung der ersten Kuchenschicht einer Kuchenfiltration oder das Zuriick-
halten grober Teilchen interessant. Sie hat in jiingerer Zeit in der Form der Mikro-
und Ultrafiltration mit Membranen zur Abscheidung feinster Teilchen stark an
Bedeutung gewonnen. Wir werden darauf im Abschn. 4.1.2 zuriickkommen.

Das eingangs erwihnte Beispiel der Wasserreinigung in Sand- und Kiesschichten
gehort schlieBlich zur Feststoffabscheidung durch Tiefenfiltration. Bei dieser
werden die Teilchen im Innern des Filtermittels festgehalten. Diese fiir die Abtren-
nung sehr geringe Anteile feinster Feststoffe geeignete Filtrationsart wird im Abschn.
4.1.3 erortert.

In der verfahrenstechnischen Produktion gilt es, Feststoffe aus Fliissigkeiten zu tren-
nen. Wir behandeln deshalb vorerst das Filtrieren von Suspensionen. Da die daran
erarbeiteten Grundlagen zumindest teilweise auch auf die Filtration von Rauch iiber-
tragbar sind, werden wir an Stelle des Begriffs ,,Fliissigkeit™ den Fliissigkeiten und
Gase umfassenden Begriff ,,Fluid* verwenden. Die Besonderheiten der Filtration von
Rauch (Gasfiltration) werden wir im Abschn. 4.1.4 aufzeigen.

4.1.1 Kuchenfiltration

Alle Apparate zur Kuchenfiltration arbeiten nach dem Prinzip des Bildes 4.1. Die dem
Filter zulaufende Suspension oder die Triibe (slurry, feed suspension) wird zunéchst
durch das Filtermittel (filter medium) und anschlieBend durch den Kuchen selbst
getrennt. Das durch den Filterkuchen (cake) tretende Filtrat (filtrate) enthalt
i.allg. nur noch sehr wenig oder iiberhaupt keinen Feststoff mehr. Das Durchstromen
des Filterkuchens und des Filtermittels kann mit erheblichen Druckverlusten verbun-
den sein. Die dadurch bedingten Druckkrifte sind durch die Filterstiitze (filter
support) zu iibernehmen.

Als Filtermittel fiir die Kuchenfiltration gelangen hauptséchlich Metall- und spe-
zielle Textilgewebe [233], [234], Filze [235] sowie Sinterschichten und Membranen aus
metallischen, keramischen und polymeren Werkstoffen [30, 236, 237, 238 u. 239] zum
Einsatz. In [57] u. [72] sind die Eigenschaften der verschiedenen Filtermittel ein-
schlieBlich des Druckverlusts und ihrer Anwendungsbereiche zusammenfassend dar-
gestellt. Soweit der Druckverlust von Filtermitteln nicht Herstellerangaben entnom-
men werden kann, ist er zu messen. Zur Vermeidung unnétig hoher Druckverluste im
Filtermittel wird seine PorengroBe oder Maschenweite i.allg. grofer als die feinsten
noch abzuscheidenden Teilchen der Suspension gewidhlt. Das Filtrat 1duft dann zu
Beginn des Filtrationsvorgangs noch etwas triib und wird in den Suspensionsvorrats-
behilter zuriickgepumpt. Sobald das Filtermittel mit einer ersten Teilchenschicht
bedeckt ist, ibernimmt der Filterkuchen das Zuriickhalten des Feststoffs. Nur wenn
das Triiblaufen zu Beginn der Filtration nicht statthaft ist, wird man die PorengroBe
des Filtermittels kleiner als die feinsten Teilchen der Suspension wéhien.

Zur Verhinderung des Verstopfens des Filtermittels werden vor der Filtration oft
Schichten sogenannter Filterhilfsmittel (filter aids) angeschwemmt. Es handelt
sich bei diesen vornehmlich um Kieselgur (diatomite), Perlite und Zellstoffe mit
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KorngréBen zwischen 0,001 mm und 0,05 mm. Aber auch Asche, Aktivkohle und
Kunststoffpulver werden als Filterhilfsmittel verwendet. Die Filterhilfsmittel bilden
iiber dem Filtermittel eine pordse, gut durchlissige Anschwemmschicht (precoat
filtration). Solche Anschwemmschichten sind i.allg. nur wenige Millimeter dick. Falls
eine eigentliche Tiefenfiltration in der Anschwemmschicht erwiinscht ist, muB sie
entsprechend dicker gewéhlt werden. Zur Filtration von Suspensionen mit Feststof-
fen, die zum Verstopfen des Filterkuchens fiihren, konnen dieser ebenfalls Filterhilfs-
mittel beidosiert werden. Im Filterkuchen ist dann allerdings nebst dem abzutrennen-
den Feststoff der Suspension auch das vorher zudosierte Filterhilfsmitte] enthalten
und muB unter Umstinden wieder abgetrennt werden. Interessant ist der Einsatz von
Filterhilfsmitteln vor allem fiir die K14rfiltration, bei der es um die Gewinnung
eines moglichst reinen Filtrats aus Suspensionen mit kleiner Feststoffbeladung geht
(z. B. Reinigung von Getrdnken). Nédheres zur Flltratlon mit Filterhilfsmitteln in [30,
57, 72, 240 bis 242].

Wir werden noch sehen, daB die Abscheidung feiner Teilchen besonders schwxerxg ist.
Man versucht deshalb, Teilchen mit GréB8en unter etwa 0,005 mm zu gréBeren Agglo-
meraten zu vereinen. Wir werden auf diesen als Flockun g bezeichneten Vorgang bei
der Behandlung der Sedimentation eingehen.

4.1.1.1 Inkompressibler Kuchen

Wir wollen im folgenden den Verlauf einer Kuchenfiltration mit inkompressiblem
Kuchen berechnen. Dazu miissen wir zunichst den Filtrationsstrom ermitteln, der
sich bei einem bestimmten Uberdruck und einer bestimmten Kuchendicke einstellt.
Dann miissen wir herausfinden, wie der Kuchen wihrend der Filtration anwéchst.
Mit diesen Grundlagen sind wir dann in der Lage, den zeitlichen Verlauf der Kuchen-
filtration fiir unterschiedliche Betriebsarten anzugehen.

Laminare Stromung durch Filterkuchen Die Strémung in den Poren eines Filterku-
chens ist i.allg. laminar. Auch bei der Filtration von Rauch geniigt es i.allg., das Fluid
als inkompressibel anzunehmen. Wir setzen weiter voraus, daB sich der Feststoff nur
an der Oberfliche des Filterkuchens ablagert. Das ist bei Feststoffteilchen gleicher
Gré6Be sicher ohne weiteres der Fall. Sobald die TeilchengroBenverteilung so breit
wird, daB die feinsten Teilchen in die Liicken zwischen den groBten eindringen kon-
nen, stoBen wir an die Grenze unserer Vernachlissigung jeglicher Tiefenfiltration. Die
Annahmen eines inkompressiblen Filterkuchens und einer auf die Kuchenoberfliche
beschrinkten Feststoffabscheidung bedeuten, daB sich die Porositit des Filterku-
chens wihrend der Filtration nicht dndert.

Der Druckverlust in einem durchstrémten Filterkuchen der Dicke L 148t sich analog
zum Druckverlust einer Kanalstrémung (Gl. (3.17)) aus dem hydraulischen Durch-
messer des Kuchens d, , der mittleren Geschwindigkeit des Fluids in den Liicken des
Kuchens wg', dem Widerstandswert ¢;” und der Dichte des Fluids g bestimmen:

Apy = ¢ (ex/2) we' (L/dy) @1

Die Geschwindigkeit in den Liicken des Kuchens ersetzen wir durch die einfacher zu
bestimmende mittlere Geschwindigkeit des Fluids wg im leeren Anstrémquerschnitt
(Bild 4.1):

wg = wp/é 4.2)
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Der hydraulische Durchmesser des Filterkuchens ist keine sehr anschauliche GroBe.
Wir ersetzen ihn deshalb mit Hilfe der Gl. (1.66) durch den gleichwertigen Kugel-
durchmesser der Teilchen des Filterkuchens. Durch Einfiihren der Beziehungen (4.2)
und (1.66) in (4.1) und Einbeziehen des dabei entstehenden Zahlenfaktors in den
Widerstandsbeiwert erhalten wir die folgende Gleichung fiir den Druckverlust im
Filterkuchen bezichungsweise einer beliebigen durchstromten Schiittung:

1-¢ L
Apg = —3 GO wg> d. (4.3)
& 32 :

In Analogie zu durchstrémten Kanilen ist die Reynoldszahl mit der Geschwindig-
keit in den Liicken des Filterkuchens und seinem hydraulischen Durchmesser zu
bilden:

Re" = WF‘ 0r du/ 4.4

Auch hier ersetzen wir mit der Gl. (4.2) die Geschwindigkeit im Liickenraum durch
jene des Filtrats im leeren Anstromquerschnitt und mit der Gl. (1.66) den hydrauli-
schen Durchmesser des Kuchens durch seinen gleichwertigen Kugeldurchmesser. Dies
liefert nach Weglassen von Zahlenfaktoren die folgende, auch auf andere durch-
stromte Schiittungen iibertragbare Reynoldszahl:

1 Wrerds;

— = 4.5
a-o @3
Die Stromung in Filterkuchen oder anderen Schiittungen ist bis zu einer Reynolds-
zahl von etwa 10 laminar. In Analogie zur Rohrstrémung ist der Widerstandsbeiwert
auch bei laminar durchstréomten Schiittungen der R ey noldszahl umgekehrt propor-
tional:

Re =

¢ = ¢;/Re “.6)

Falls die Teilchen der Schiittung einigermaBen kugelférmige oder kubische Gestalt
aufweisen, betrigt der Proportionalititsfaktor etwa ¢, = 150. Bei starker Abwei-
chung von kugeldhnlicher Form kann er Werte von 125 bis 200 annehmen. Die
mittlere, auf den leeren Querschnitt bezogene Geschwindigkeit des Fluids folgt aus
dem Fluidvolumenstrom Fy und der Filterfliche 4 zu:

wp = VeA @.7)

Durch Einsetzen des Widerstandsbeiwerts aus den Gln. (4.5) und (4.6) und der
Fluidgeschwindigkeit aus (4.7) erhalten wir aus der Gl. (4.3) die nachstehende Bezie-
hung (Carman-Kozeny-Gleichung) fir den Druckverlust einer laminar
durchstromten Schiittung:

(1-9’¢, Ve '

P d,) e L y, . 4.8)
Bis hierhin gelten unsere Uberlegungen ganz allgemein fiir laminar durchstrémte
Schiittungen oder Festbetten. Wie von der laminaren Rohrstrémung bekannt, ist der
Druckverlust auch bei laminar durchstrémten Schiittungen der Strémungsgeschwin-
digkeit und der dynamischen Viskositdt des Stromungsmediums proportional. Die
Gl. (4.8) zeigt weiter, daB der Druckverlust durchstrémter Schiittungen mit abneh-

Apg =



100 4.1 Filtrieren

mender TeilchengrdBe stark zunimmt: das Halbieren des gleichwertigen Kugeldurch-
messers der Teilchen ergibt den vierfachen Druckverlust! Wir miissen uns deshalb bei
der Abtrennung feiner Teilchen durch Kuchenfiltration mit entsprechend kleinen

Volumenstromen abfinden.

SchlieBlich kénnen wir der Gl. (4.8) die starke Abhéingigkeit des Druckverlusts durch-
strdbmter Schilttungen von ihrer — im voraus meist nicht sehr genau bekannten —
Porositit entnehmen: Bild 4.2. Zufillig geschiittete Kugeln gleicher GréB8e ergeben
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Bild 4.2 Abhingigkeit des Druckver-
lusts laminar durchstromter
Schiittungen von der Poro-
sitat

beispielsweise Porositdten von 0,37 + 0,04 [243].
Die Gl. (4.8) liefert dafiir bei sonst gleichen Wer-
ten Abweichungen des Druckverlusts vomm Wert

fiir e = 0,37 von + 59 % fiir ¢ = 0,33 und von

—36 % fiir ¢ = 0,41! Die dichteste Kugelpackung
(rthomboedrische Anordnung) ergibe mit einer
Porositit von 0,259 sogar einen um den Faktor
4,03 groBeren Druckverlust; die lockerste Kugel-
packung (kubische Anordnung) mit ¢ = 0,477
einen um den Faktor 0,322 kleineren Druckver-
lust. Mit der nie exakt voraussagbaren Anord-
nung der Teilchen im Filterkuchen wird also eine
erhebliche Unsicherheit in die rechnerische Er-
fassung von Filtrationsvorgingen getragen. Die
Porositit von Filterkuchen ist i.allg. durch einen
Laborversuch zu bestimmen. Wir werden darauf
im Beispiel 4.1 zuriickkommen. Einige Anhalts-
werte fiir die Porositit kénnen der Tab. 4.2 ent-
nommen werden.

Tabelle 4.2 Anhaltswerte fiir die Porositit
) (Kugeln, Zylinder, Granulate: ungeriittelte Schiittungen in groBen Behiltern)

Teilchenform, GroBenverteilung

Porosititsbereich ~ Mittelwert

Kugeln, monodispers, mathemat. Grenzwerte - 0,259...0,477 0,37
Kugeln, monodispers [243] 0,33 ...0,41 - 0,37
Kugeln, N-Verteilung [129} 0,33 ...0,43 0,38
Kugeln, LN-Verteilung [128, 129] 0,25 ...0,43 0,34
Kugeln, GGS-Verteilung [129] 0,25 ...0,37 0,31
Zylinder (L = d), monodispers 0,42 ...0,52 0,47
Granulat, monodispers 0,50 ...0,70 0,60
Filterkuchen: Harnstoff-Formaldehyd-Polymerisat 0,80 ...0,88 0,84
(Beispiele)  Feldspat 0,55 ...0,65 0,60

Calciumcarbonat 0,38 ...0,48 0,43

Kaolin 0,33 0,42 0,38
Filterhilfs-  Zellstoff 0,81 0,89 0,85
mittel: Kieselgur . 0,78 ...0,85 0,82
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Die Bestimmung des gleichwertigen Kugeldurchmessers d;, nach den Ausfithrungen
des Kap. 1 ist mit einem erheblichen Aufwand verbunden. Zudem ist die Sphérizitit
der Feststoffteilchen in einer Suspension oft nicht leicht zu ermitteln. Selbst wenn dies
gelingt, bleibt der Koeffizient ¢, fiir den Widerstandsbeiwert bei starker Abweichung
von der Kugelform unbekannt. Es ist deshalb zweckmiBig, alle ,,Unsicherheits-
groBen im ersten Term der Gl. (4.8) zu einer einzigen GroBe, dem Filtrations-
widerstand «,,, zusammenzufassen:

(1-¢)’¢,
w T &2 dazz

Dieser Filtrationswiderstand (specific cake resistance) 148t sich aus einem Laborver-
such einfach bestimmen, wie wir im Beispiel 4.1 noch sehen werden.

Wenn wir auch im Filtermittel laminare Strémung voraussetzen, 1t sich der
Druckverlustim Filtermittel vollig analog behandeln. Wir stellen uns dazu das
Filtermittel ebenfalls als durchstromte Schiittung vor. Auch seinen Druckverlust
konnen wir mit einem Filtrationswiderstand erfassen. Da die Dicke des Filtermittels
weiter nicht interessiert, ist es aber zweckmaBig, in den Filtermittelwiderstand
Ju (filter medium resistance) die Dicke des Filtermittels einzubeziehen. Der Druckver-
lust im Filtermittel 148t sich damit analog zur Gl. (4.8) angeben:
14
Apy = fule —f (4.10)

4.9)

Nun sind wir in der Lage, die eingangs gestellte Frage nach dem sich bei einem
bestimmten Filtrationiiberdruck Ap und einer bestimmten Kuchendicke L einstellen-
den Filtratvolumenstrom zu beantworten. Dazu 16sen wir die aus den Gln. (4.8) bis
(4.10) zu bestimmende Summe der Druckverluste (= Filtrationsiiberdruck Ap) nach
dem Filtratvolumenstrom auf:
voo A4 @.11)
Hr (aw L + f M)

Wachstum des Filterkuchens Im Unterschied zu einer gewdhnlichen durchstrémten
Schiittung miissen wir beim Filterkuchen beachten, daBl seine Dicke L mit der Zeit
anwichst. Zur Erfassung des zeitlichen Verlaufs der Kuchenfiltration miissen wir
folglich noch eine GesetzméiBigkeit fiir dieses Wachsen des Filterkuchens finden. Da
das Wachstum des Kuchens selbstverstindlich auch durch den Feststoffgehalt der
zulaufenden Suspension beeinfluBt wird, ist zunéchst ein MaS8 fiir den Feststoffgehalt
einzufiihren. Fiir die Filtration ist die Feststoffbeladung am zweckmiBigsten:

X =M/M (4.12)

Sie ist das Verhéltnis der Feststoffmasse zur Masse des reinen Fluids. X = 0,1 bedeu-
tet zum Beispiel, daB in 1,1 kg Triibe 0,1 kg Feststoff und 1 kg Fliissigkeit enthalten
sind. Die Beladung der Triibe bezeichnen wir als X, jene des Filtrats als X,. In der
Praxis sind auch andere ZusammensetzungsmaBe gebriuchlich. Sie kénnen mit [91],
Tab. 1.1 ohne weiteres in die Beladung umgerechnet werden.

Da sich der Volumenstrom infolge des zunehmenden Strémungswiderstands im Fil-
termittel i.allg. zeitlich dndert, miissen wir uns vorerst auf einen infinitesimalen Zeit-
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abschnitt d¢ beschriinken. Die wihrend dr auf der Kuchenoberfliche abgelagerte
Feststoffmasse betrigt:

dM, = Ve op (X, - X,) dt (4.13)

Wihrend des Zeitabschnitts d¢ erfahrt das Feststoffvolumen des Kuchens eine Zu-
nahme um:

dv, = dM, /o, 4.14)
Die Zunahme des Gesamtvolumens des Kuchens folgt damit aus der Gl. (1.61) zu:
dv = dv,/(1 - ¢) (4.15)

Daraus finden wir schlieBlich die Zunahme der Kuchendicke bei gegebenem Filter-
querschnitt 4:

dL = dv/4 (4.16)

Durch Einsetzen der Gln. (4.13) bis (4.15) in (4.16) erhalten wir die nachstehende
Beziehung fiir die Zunahme der Filterkuchendicke wihrend einem infinitesimalen
Zeitabschnitt d¢:
v, X, - X,
aL = re XX, 4.17)
e, 4(1-¢)
Bei Giiltigkeit der getroffenen Annahmen

— laminare Strémung im Filterkuchen und im Filtermittel und

— konstante Porositdt des Filterkuchens (inkompressibler Kuchen; Feststoffablage-
rung nur an der Kuchenoberfliche)

148t sich der zeitliche Verlauf der Kuchenfiltration mit den Gln. (4.11) und .17
rechnerisch erfalen. Dazu ist allerdings eine vorherige experimentelle Bestimmung
der beiden Kuchenparameter Filtrationswiderstand o, und Porositét ¢ erforderlich.
Der ebenfalls bendtigte Filtermittelwiderstand 148t sich meist aus Herstellerangaben
berechnen.

Bestimmen der Kuchenparameter Der Filtrationswiderstand kann mit einem
Laborfilter nach Bild 4.1 bestimmt werden. Dazu wird i.allg. bei konstantem Diffe-
renzdruck iliber dem Filter filtriert. Dies kann beispielsweise durch Konstanthalten
des Triibeniveaus iiber dem Filtermittel und Absaugen des Filtrats mit einer Vakuum-
pumpe erfolgen. Die zeitliche Anderung der Filtratmasse kann dabei durch laufendes
Wiigen der Filtratvorlage erfaBt werden. Selbstverstindlich ist bei diesem Versuch fiir
eine konstante Feststoffbeladung der Triibe zu sorgen. Fiir Differenzdriicke unter
1 bar geniigen i.allg. auch Versuche mit einer in die Triibe getauchten Handfilterplatte
(leaf test). Der Differenzdruck wird in dieser durch filtratseitiges Evakuieren erzeugt
[53], [77]. Wir werden auf die Auswertung eines solchen Versuchs im Beispiel 4.1
eingehen. Fiir die Auswertung bei kompressiblen Kuchen sei auf das Programmpaket
MVT [93] verwiesen.

Mit dem oben beschriebenen Laborversuch kann auch die Porositit des Filterku-
chens bestimmt werden. Die Feststoffmasse im Filterkuchen betrigt:

=(1-¢g)LAg, (4.18)
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Diese Feststoffmasse wurde durch die Triibe in den Kuchen transportiert. Sie muf3
sich deshalb (bei Vernachlidssigung des Fluids im Liickenraum des Kuchens) auch aus
dem Filtratvolumen und der Beladungsdifferenz berechnen lassen:

M, = Ve or (X, - X,) (4.19)

Durch Gleichsetzen der Feststoffmassen der Gln. (4.18) und (4.19) finden wir die
folgende Beziehung zur Berechnung der Kuchenporositit aus dem gemessenen Fil-
tratvolumen und der gemessenen Kuchendicke: '

_ VF Qr (Xe - Xa)

e=1 4o,

(4.20)

Auch darauf werden wir im Beispiel 4.1 zuriickkommen.

Zeitlicher Verlauf der Filtration Je nach der Erzeugung des fiir die Filtration erforder-
lichen Uberdrucks lassen sich unterschiedliche Betriebsarten unterscheiden. Falls
volumetrisch férdernde Pumpen eingesetzt werden, ergibt sich ein Betrieb mit anné-
hernd konstantem Volumenstrom (constant rate filtration). Wenn der nétige Diffe-
renzdruck durch Vakuum und/oder hydrostatischen Druck (Vorlage iiber Filter)
erzeugt wird, erfolgt der Betrieb mit niherungsweise konstantem Uberdruck (con-
stant pressure filtration). Diese Betriebsarten kdnnen oft mit den Grenzféllen kon-
stanten Volumenstroms oder konstanten Uberdrucks angendhert erfalit werden.
Beim Einsatz von Radialpumpen sind wihrend der Filtration weder der Volumen-
strom noch der Uberdruck konstant. Hier ist die Abhingigkeit des Uberdrucks vom
Volumenstrom zu beachten. Im Paket MVT [93] sind alle Fille programmiert.

Betrieb mit konstantem Volumenstrom Fiir konstanten Volumenstrom kénnen wir die
zeitliche Abhéngigkeit der Kuchendicke unmittelbar aus der Gl. (4.17) berechnen. Die
Integration liefert fiir die Anfangskuchendicke Null (L = 0 fiir ¢t = 0) eine zeitlich
lineare Zunahme der Kuchendicke:

= I./l'-' O (Xe_Xa)
Qs A4 (1 —8)

Den Gesamtdruckverlust erhalten wir durch Einsetzen der Kuchendicke aus (4.21) in
4.11) zu:

Ap = (Vg/4) ng [“w

4.21)

VF or (X.—X,)
e, A(1-¢)

Wir erkennen daraus, daB3 der Druckverlust bei vernachldssigbarem Filtermittelwi-
derstand proportional der Zeit und proportional dem Quadrat des Volumenstroms
(bezichungsweise der Anstrémgeschwindigkeit) zunimmt. Die Pumpleistung (¥ Ap)
nimmt damit sogar mit der dritten Potenz des Volumenstroms zu. Das Filtratvolumen
ist in diesem einfachen Grenzfall das Produkt aus Filtratvolumenstrom und Filtra-
tionszeit:

Ve = Vit 4.23)

Das Bild 4.3 zeigt den aus diesen Beziehungen berechneten zeitlichen Verlauf der
.Kuchendicke, des Gesamtdruckverlusts und des Filtratvolumens an einem Beispiel.

t + fM] (4.22)
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Man erkennt daraus die lineare Zunahme von Kuchendicke und Filtratvolumen. Der
Gesamtdruckverlust nimmt nach einer kurzen Anlaufphase, in der sich der Stro-
mungswiderstand im Filtermittel noch auswirkt, ebenfalls linear zu. Wir erkennen
daraus, daB sich bei volumetrisch férdernden Pumpen je nach dem Filtrationswider-
stand des Kuchens fiir das Filter gefihrlich hohe Driicke aufbauen kénnen.

Betrieb mit konstanter Druckdifferenz In diesem fiir die Praxis wichtigeren Grenzfall
ist der zeitlich verinderliche Filtratvolumenstrom aus der Gl. (4.11) in die Differen-
tialgleichung (4.17) fiir die Kuchendicke einzusetzen. Die Variablentrennung und
Integration fiir eine Anfangskuchendicke von Null (L = 0 fiir £ = 0) liefert die
folgende quadratische Gleichung zur Bestimmung der zeitlichen Abhingigkeit der

Kuchendicke: A ¥
X, -
D 17 + fu L = 2EEX), 4.24)
ne e, (1-¢)
Die Zunahme der Kuchendicke verlduft nun bei vernachlissigbarem Filtermittel-
widerstand der Wurzel aus der Zeit proportional. Vierfache Filtrationszeit ergibt also
nur ungefihr die doppelte Kuchendicke und damit nach den Gl.(4.18) und (4.19)
auch nur das doppelte Filtratvolumen. Oft ist man auch an der zur Erzielung ciner
bestimmten Kuchendicke erforderlichen Filtrationszeit interessiert. Diese folgt
aus der Gl. (4.24) zu:

‘- (/2 L* + fu L) nr e (1 —8)
AP r (X e X, n)
Den zeitlichen Verlauf des Filtratvolumens erhalten wir durch Einsetzen von L
aus der Gl. (4.24) in die Gl. (4.11). Das Filtratvolumen konnten wir daraus durch
eine Integration iiber die Filtrationszeit finden. Wir kommen aber wesentlich einfa-
cher ans Ziel, wenn wir den durch die Gln. (4.18) und (4.19) gegebenen Zusammen-
hang zwischen Kuchendicke und Filtratvolumen beachten:
_d-s)L4e,
F (X e X, u) er

(4.25)

(4.26)
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Das Bild 4.4 illustriert an einem Beispiel den zeitlichen Verlauf der Kuchenfiltration
bei konstanter Gesamtdruckdifferenz. Wir sehen daraus deutlich die rasche Abnahme
des Filtratvolumenstroms mit dem entsprechend verlangsamten Kuchenwachstum
und Filtratanfall. Wie wir im Beispiel 4.1 sehen werden, kann dies unter Umstinden
einen Abbruch der Filtration vor dem Erreichen der durch die jeweilige Filterbauart
bedingten maximalen Kuchendicke rechtfertigen.

Beispiel 4.1 Aus Wasser (Dichte = 1000 kg/m3, dynamische Viskositit = 0,001 kg/ms) ist
Harnstoff-Formaldehyd-Polymerisat (HFP, Dichte = 1510 kg/m?) abzutrennen. Dazu ist ein
absatzweise arbeitendes Druckfilter mit einer Gesamtfliche von 10 m? vorgesehen. Es soll mit
einer konstanten Druckdifferenz von 3 bar betrieben werden. Die Feststoffabscheidung kann als
vollstindig angenommen werden. Fiir das Waschen des Filterkuchens, das Entfernen des Filter-
kuchens und das Reinigen des Filtermittels ist eine Kuchenbehandlungszeit von 2700 s nétig.
Welcher Filtratvolumenstrom la8t sich mit diesem Filter (iiber eine ldngere Zeit) hochstens
erreichen, wenn die Feststoffbeladung der Triibe 0,002 betrigt und das Filter eine maximale
Kuchendicke von 30 mm zuldBt?

Der Filtermittelwiderstand und die Parameter des Filterkuchens sind aus Versuchen in einem
Laborfilter nach Bild 4.1 mit einem Innendurchmesser von 150 mm zu bestimmen. Der Filter-
mittelwiderstand wird mittels Durchstromen mit reinem Wasser gemessen. Dabei stellt sich bei
einem Uberdruck von 0,1 bar ein Volumenstrom von 2,95.10 % m? /s ein. Die Gl. (4.10) liefert
damit einen Filtermittelwiderstand von: fy, = Ap 4/(ns V§) = 0,1.10° - (n/4) - 0,15%/(0,001 -
2,95.1073%) 1/m = 6,00.10°1 /m.

Zur Ermittlung der Kuchenparameter wird im Laborfilter eine Suspension mit einer HFP-
Beladung von 0,01 filtriert. Die Feststoffabtrennung ist vollstdndig. Bei einem konstanten
Differenzdruck von 0,8 bar werden nach 1800 s die folgenden Werte gemessen: Kuchendicke =
24,9 mm, Filtratmasse = 9,97 kg.

Der Wassermasse von 9,97 kg entspricht ein Filtratvolumen von 9,97/1000 m® = 0,00997 m3.
Die Porositit des Filterkuchens folgt mit den gemessenen Werten aus der Gl. (4.20) zu: ¢ = 1 -
[0,00997 - 1000 - 0,01/(0,0249 - 0,01767 - 1510)] = 0,850.

Da auch der Versuch im Labor bei konstantem Uberdruck erfolgt, erhalten wir den Filtrations-
widerstand aus der Gl. (4.24): «,, = Ap o (X, - X,) 2 t/Ing 0, 1 —&) L?]1 -2+ fy/L = 0,8.10% -
1000 - 0,01 - 2 - 1800/[0,001 - 1510 - (1 —0,85) - 0,0249%] - 2 - 6.10°/0,0249 1/m? = 2,00.10'3
1/m2.
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Nun kénnen wir zur Filtration der Triibe mit einer Beladung von 0,002 im technischen Filter
iibergehen. Zunichst bestimmen wir die maximale Filtrationszeit. Diese wird erreicht, wenn der
Filterkuchen die maximale Kuchendicke von 30 mm aufweist. Die Gl. (4.25) liefert dafiir t =
[(2,00.10'3/2) - 0,03% + 6.10° - 0,03] - 0,001 - 1510 - (1 —0,85)/[3.10° - 1000 - 0,002] s = 3470 s.
Das wihrend dieser Zeit produzwrte Filtratvolumen folgt aus der Gl. (4.26) zu V¢ = (1-0,85) -
0,03 - 10 - 1510/(0,002 - 1000) m*® = 34,0 m?. Da withrend den nichsten 2700 s keine Triibe mehr
verarbeitet werden kann, ergibt sich fiir ein vollstindiges Fiillen des Filters ein mittlerer Filtrat-
volumenstrom von Vg, = Vg/t,, = 34,0/(3470 + 2700) m*®/s = 0,00551 m3/s.

Wir haben bereits erkannt, dal der Filtratvolumenstrom mit zunehmender Filtra-
tionszeit stark abnimmt (Bild 4.4). Deshalb miissen wir noch untersuchen, ob sich bei
kiirzeren Filtrationszeiten .allenfalls ein hoherer mittlerer Filtratvolumenstrom ein-
stellt. Dazu berechnen wir mit Hilfe der Gl. (4.24) die Filterkuchendicken fiir einige
Zwischenzeiten und bestimmen dann den mittleren Filtratvolumenstrom wie oben
gezeigt. Ausden in der Tab. 4.3 zusammengestellten Ergebnissen geht hervor, daB wir
bei einer Filtrationszeit von 2760 s tatséichlich einen etwas héheren mittleren Filtrat-
volumenstrom von 0,00555 m3 /s erhalten. In diesem Beispiel ist die Abhéingigkeit des
mittleren Filtratvolumenstroms von der Filtrationszeit allerdings nicht sehr ausge-
priagt. Man kann tbrigens fiir vernachlissigbaren Filtermittelwiderstand leicht zei-
gen, daB der mittlere Filtratvolumenstrom am groBten wird, wenn die Filtrationszeit
der Kuchenbehandlungszeit entspricht. Hierzu sei noch beigefiigt, daB die Kuchenbe-
handlungszeit in Wirklichkeit auch von der Kuchendicke abhingt. Diese Tatsache
miifite in eine exaktere Optimierungsrechnung einbezogen werden.

Tabelle 4.3 Ergebnisse fiir das Beispiel 4.1
Abhingigkeit des mittleren Filtratvolumenstroms von der Filtrationszeit

Filtrationszeit Zykluszeit Kuchendicke Filtratvolumen =~ mittlerer
Filtratvolumenstrom
1 Is [mm] my [m?/s]
0 2700 0 0 0

500 3200 11,21 12,70 0,00397
1000 3700 15,98 18,10 0,00489
1500 4200 19,6 22,2 0,00530
2000 4700 22,7 25,7 0,00547
2500 5200 25,4 28,8 0,005540
2760 5460 26,7 30,3 0,005547
3000 5700 279 31,6 0,005542
3470 6170 30,0 34,0 0,00551

Da unsere Theorie nur fiir laminar durchstrémte Kuchen gilt, wollen wir noch uiber-
priifen, ob die Reynoldszahl auch zu Beginn der Filtration den Wert von 10 nicht
iiberschreitet. Dazu miissen wir mit der Gl. (4.9) den gleichwertigen Kugeldurchmes-
ser der HFP-Teilchen abschitzen:

p (1*8)%1_ (1-0,85)2-150
B2 = ~ V 0,853 - 2,00.103

Aus der Gl. (4.11) folgt fur L = 0 ein maximaler Filtratvolumenstrom zu Beginn der
Filtration von 0,5 m3/s. Die Gl. (4.5) liefert dafiir eine maximale R eynoldszahl von
Re = (0,5/10) - 1000 - 5,24.10~7/{(1 - 0,85) - 0,001] = 0,175.

m = 52410""m
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Betrieb mit volumenstromabhiingiger Druckdifferenz Streng genommen liegt dieser
allgemeine Fall (variable pressure — variable rate filtration) in jedem praktischen
Filterbetrieb vor, da in den Rohrleitungen ein volumenstromabhingiger Druckver-
lust auftritt und weil auch volumetrisch férdernde Pumpen bei héherem Uberdruck
einen etwas geringeren Volumenstrom ergeben. Bei der Druckerzeugung durch Ra-
dialpumpen muB der volumenstromabhingige Uberdruck stets beriicksichtigt wer-
den.

Zur Veranschaulichung der rechnerischen Erfassung des allgemeinen Falls stellen wir
uns vor, daB die Triibe mit einer Kreiselpumpe aus einem Vorratsbehilter in das Filter
gefordert wird. Die Pumpencharakteristik der Kreiselpumpe ist im Bild 4.5 als Kurve
a eingezeichnet. Der Druckverlust des Filtermittels Ap,, erscheint im Bild 4.5 als
Gerade b (laminare Strémung im Filtermittel). Die Kurve ¢ gibt den iiber Ap,,
aufgetragenen Druckverlust Apg in den Rohrleitungen, den Armaturen und der Fil-
terstiitze wieder. Die Differenz zwischen den Kurven a und c ist die fiir den Filterku-
chen iibrigbleibende Druckdifferenz Apy.

Zur Zeit t = 0 befindet sich noch kein Feststoff auf dem Filtermittel (L = 0). Der
Filtratvolumenstrom ist deshalb zu Beginn der Filtration am groBten: Punkt 4 im
Bild 4.5. Fiir die weiteren Uberlegungen ist es zweckmiBig, die fiir den Filterkuchen
iibrigbleibende Druckdifferenz iiber dem Filtratvolumenstrom aufzutragen: Kurve d
im Bild 4.6. Im Bild 4.6 ist auch der aus Gl. (4.8) zu berechnende Druckverlust im
Filterkuchen mit maximaler Dicke eingezeichnet (Gerade e). Im Schnittpunkt B
entsprechen sich der zur Verfiigung stehende Uberdruck und der Druckverlust bei
maximaler Kuchendicke. In diesem Betriebspunkt wird der Filtratvolumenstrom mi-
nimal. Die fiir die Filtration maBgebende Druckdifferenz wird durch den Bereich von
A bis B der Kurve d wiedergegeben. Diese Abhingigkeit kann bereichsweise durch
Geraden angendhert werden (punktierte Geraden im Bild 4.6):

Apg=ca+e3 Ve " 4.27)

Druck p

. T

Druckverlust im Filterkuchen Apy —e

- T —t g
Vemin . Vemox Van . VF max
Fluidvolumenstrom V¥ Fluidvolumenstrom V; ——e

Bild 4.5 Kuchenfiltration mit Radial- Bild 4.6 Kuchenfiltration mit Radial-

‘pumpe. a Pumpencharakteristik, pumpe. d fiir den Filterkuchen zur
b Druckverlust des Filtermittels, Verfiigung stehende Druckdiffe-
¢ Druckverlust im Leitungssystem renz (aus Bild 4.5). e Druckverlust
(liber b aufgetragen) des Filterkuchens mit der maxima-

len Dicke
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Oft geniigt bereits eine einzige Gerade. Durch Einsetzen dieser Ndherung in die Gl.
(4.11) und Auflésen nach Vg erhalten wir fiir f, = 0 (der Filtermittelwiderstand ist
in der Anlagecharakteristik d des Bildes 4.6 bereits enthalten) den Filtratvolumen-
strom:

' c, 4

AN @2
Durch Einfithren dieses Filtratvolumenstroms in die Differentialgleichung (4.17),
Trennung der Variablen und Integration von ¢, bis # und L, bis L erhalten wir die

_folgende quadratische Gleichung zur Bestimmung der Kuchendicke L zur Zeit ¢:
(/2 el > —[Acs] L + Acs Ly — (2, /2) mp LA —

C2 QF(Xe_Xa) (t—tl) _
() =0 (4.29)

Fiir ,,Handrechnungen‘‘ mit einer einzigen Niherungsgeraden und einer Anfangsku-
chendicke von Null sind L, = 0 und ¢, = 0 zu setzen. Das Filtratvolumen erhalten
wir schlieBlich aus der Gl. (4.26).

4.1.1.2 Kompressible Kuchen

Die im vorangehenden getroffene Annahme eines inkompressiblen Kuchens ist in
Wirklichkeit kaum je erfiillt. Sie kann bei vielen Stoffen zu betrichtlichen Fehlern
fiihren. Im allgemeinen nimmt die Porositit des Filterkuchens mit zunehmender
Druckdifferenz etwas ab. Wie das Bild 4.2 verdeutlicht, ist damit eine starke Zunahme
des Druckverlusts im Kuchen verbunden. Falls die Druckdifferenz iiber dem Kuchen
wihrend der Filtration einigermaBen konstant bleibt, kann es geniigen, den Filtra-
tionswiderstand und die Porositit durch Laborversuche mit dhnlichen Druckdifferen-
zen wie bei der zu erfassenden technischen Filtration durchzufiihren.

Die Treffsicherheit der Vorausberechnung und Optimierung technischer Filtration
14Bt sich aber wesentlich erhdhen, wenn die Kuchenkompressibilitit beriicksichtigt
wird. Allerdings muB dann ein wesentlich héherer Aufwand zur experimentellen
Bestimmung der Kuchenparameter in Kauf genommen werden. Urspriinglich wurden
fiir solche Versuche Laborfilter mit pordsen Kolben verwendet [244], [245]. Zogg
[246] zeigte, daB man auf diesen problematischen Kolben zum ,,kiinstlichen Pressen‘
des Filterkuchens durchaus verzichten kann. Fiir Druckdifferenzen unter 1 bar kén-
nen die Parameter kompressibler Kuchen nach [256] auch mit der in [77] beschriebe-
nen Handfilterplatte bestimmt werden.

Im Bild 4.7 sind an einem Filterkuchen aus Harnstoff-Formaldehyd-Polymerisat
(HFP) gewonnene MeBergebnisse aufgezeichnet. Man erkennt daraus, daB der Filtra-
tionwiderstand bei einer Steigerung des Kompressionsdrucks (durch den Stré-
mungswiderstand verursachter Druck auf den Filterkuchen — Einzelheiten in [246])
betrichtlich zunimmt. HFP bildet allerdings einen stark kompressiblen Kuchen. Aber
selbst bei dem allgemein als inkompressibel bezeichneten Filterhilfsmittel Kieselgur
wurde bei einer Steigerung des Kompressionsdrucks um den Faktor 10 eine Erh6hung
des Filtrationswiderstands von rund 30 % gemessen [246].
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Kompressionsdruck p, [Pal

Die aus Laborversuchen bestimmte Abhidngigkeit der Kuchenparameter vom Kom-
pressionsdruck muB zur Vorausberechnung des Filtrationsverlaufs in technischen
Filtern durch eine moglichst einfache Gleichung angenihert werden. Im Hinblick auf
die erreichbaren MeBgenauigkeiten und die im praktischen Betrieb stets auftretenden
Schwankungen der KorngréBen der Feststoffe sind dafiir die nachstehenden Potenz-
funktionen durchaus geniigend (andere Vorschlige in [248]):

aw = “wo (pklpko)a (430)
& = & (P/Puo)’ 4.31)

Die nach diesen Gleichungen angenéherten Verldufe des Filtrationswiderstands und
der Porositit sind im Bild 4.7 als ausgezogene Geraden eingezeichnet. Mit aus der
gemessenen Abhéingigkeit geschitzten Werten des Grenzkompressionsdrucks p,,
konnen die restlichen Kuchenparameter a,,, &,, @ und e durch eine Ausgleichs-
rechnung ermittelt werden. Entsprechende PC-Programme stehen im Paket MVT [93]
zur Verfligung,

In den obersten Kuchenschichten ist der Kompressionsdruck noch gering (fiir L = 0
ist p, = 0). Fiir sehr kleine Kompressionsdriicke liefern die Potenzansitze (4.30) und
(4.31) aber unbrauchbare Werte, wie das Bild 4.7 verdeutlicht. Man rechnet deshalb
bis zum Grenzkompressionsdruck p,, mit konstanten Werten des Filtrationswider-
stands a,, und der Porositit ¢, (strichpunktierte, horizontale Geraden im Bild 4.7).
Die Beziehungen (4.30) und (4.31) werden erst fiir Kompressionsdriicke iiber dem
Grenzkompressionsdruck beniitzt. Dies bedeutet, daB der Filterkuchen rechnerisch in
eine inkompressible duBere Schicht und eine mit den Potenzansitzen (4.30)
und (4.31) erfalSte kompressible innere Schicht unterteilt wird.

Die vollstindigen Herleitungen der Berechnungsgleichungen fiir die Filtration mit
kompressiblen Kuchen wiirde den Rahmen dieser Einfithrung sprengen. Man findet
sie in [246] u. [247]. Im folgenden werden die Ergebnisse in der Form von Berech-
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nungsanweisungen fiir die Grenzfille des Betricbs mit konstantem Volumenstrom
und mit konstanter Druckdifferenz wiedergegeben. Dabei wird von der Vereinfa-
chung eines vernachlissigbaren Druckverlusts im Filtermittel ausgegangen (f; = 0).
Das Vorgehen fiir den allgemeinen Fall des Betriebs mit volumenstrom-
abhingiger Druckdifferenz ist in [247)] ausfiihrlich erdrtert. Da keine analyti-
schen Losungen mehr angegeben werden konnen, ist ein iterativer Rechnungsweg
nétig. Er ist im Paket MVT [93] programmiert. Dieses enthilt auch die folgenden
einfacheren Grenzfille.

Betrieb mit konstantem Volumenstrom 1. Berechnung der Dicke L, der inkompressi-
blen AuBenschicht mit o, = «,,, Ap = p,, und f; = 0 aus der Gl. (4.11).

2. Bestimmung der Zeit fiir den Aufbau dieser inkompressiblen AuBenschicht ¢, mit
e =g, und L = L, aus der Gl. (4.21).

3. Annahme einer Kuchendicke L > L.
3.1 Dafiir Druckverlust im Filterkuchen aus:

1-a D
A—=a) oy, Ve _
Apy = — T (L-L e 4.32
B T @-L) 4.32)
3.2 Zeit bis zum Erreichen der angenommenen Kuchendicke L aus:

A A l-a+e__ l—a+e8A
t=1, + —.g’———[L— . p'e‘_a —"Pro o ] (4.33)

or Ve (X, - X,) (I-a+e)ayne Ve

3.3 Filtratvolumen bis zum Erreichen der angenommen Kuchendicke aus der Gl
(4.23).

Betrieb mit konstanter Druckdifferenz Fiir eine Reihe angenommener Kuchendicken
L sind bei konstantem Druckverlust im Filterkuchen py die folgenden Rechnungen
durchzufiihren:

1. Bestimmung des Filtratvolumenstroms aus
AApx! " —ap,' ™)

= — 4.34)
F (1 _a) Owo Pro ﬂFL
2. Berechnung der mittleren Porositéit des Filterkuchens der Dicke L aus: .
(1-a)epy,° 1-a+e Apy! T —pt Tt
&y = Apxl a—ap ol p Pro + T-a+e - (4.35)

3. Ermittlung der Filtrationszeit bis zum Erreichen der Kuchendicke L:-

1 —a 1 .
{ = ( ‘:)aawo Dyo - r’aF Qs ( m) L2 ] (436)
2(Ap' " -ap,' ™ or (X, - X,)

4. Filtratvolumen bei Erreichen der Kuchendicke L mit ¢ = ¢, aus der Gl (4.26).

Beispiel 4.2 Im Beispiel 4.1 (Filtration von HFP) wurde fiir das Erreichen einer Kuchendicke
von 30 mm unter der Annahme eines inkompressiblen Kuchens eine Filtrationszeit von 3470 s
berechnet. Das in dieser Zeit erzeugte Filtratvolumen betrug 34 m3. Ohne Beriicksichtigung des
Filtermittelwiderstands (f,, = 0) hitte die gleiche Rechnung fiir L = 30 mm eine geringfiigig
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kiirzere Filtrationszeit von 3400 s und ein unveridndertes Filtratvolumen ergeben. Wie lange
dauert der Aufbau eines Filterkuchens von 30 mm Dicke bei Beriicksichtigung der Kompressibi-
litdt des Filterkuchens und welches Filtratvolumen wird in dieser Zeit produziert?
Kuchenparameter fiir HFP aus Legende des Bildes 4.7,

Mittlere Kuchenporositit mit 1 —a = 1 - 0,747 = 0,253

und 1 —a + e = 0,253 - 0,0693 = 0,1837 aus (4.35) ¢, = 0,8281,

Filtrationszeit aus (4.36) t = 7110 s, Filtratvolumen aus (4.26) Ve = 389 m>.

Dieses Beispiel zeigt deutlich, daB die Vernachlidssigung der Kompressibilitit zu vollig
falschen Ergebnissen filhren kann. Anstelle der Filtrationszeit von 3400 s fiir den
inkompressiblen Kuchen haben wir bei Beriicksichtigung der Kuchenkompressibilitit
eine gut doppelt so groBe Filtrationszeit erhalten. Das gegeniiber der Rechnung mit
inkompressiblem Kuchen etwas grofere Filtratvolumen ist eine Folge der Abnahme
der Porositit mit zunehmendem Kompressionsdruck.

Falls die Druckdifferenz iiber dem Filterkuchen wihrend der Filtration hinreichend
konstant bleibt, verdndert sich auch der mittlere Kompressionsdruck nicht [246). Es
geniigt in solchen Fillen, den Filtrationswiderstand und die Porositit aus einem
Laborversuch mit gleichem Differenzdruck wie im praktischen Betrieb zu bestimmen.
Diese Forderung wurde im Beispiel 4.1 absichtlich nicht eingehalten, um den Fehler
bei deren MiBachtung aufzuzeigen. Falls technische Filter mit konstantem Volumen-
strom oder volumenstromabhingiger Druckdifferenz (allgemeiner Fall) betrieben
werden, ist die in [246] erorterte Bestimmung der Abhéngigkeit der Kuchenparame-
ter vom Uberdruck (Bild 4.7) nicht zu umgehen. Entsprechende Computerprogramme
zur Versuchsauswertung und zur Vorausberechnung des zeitlichen Verlaufs der Filtra-
tion bei kompressiblen Kuchen findet man im Paket MVT [93].

4.1.1.3 Nebeneffekte

In diesem Abschnitt sei kurz auf einige Erscheinungen hingewiesen, die in unserer
bisherigen Theorie zur Kuchenfiltration nicht beriicksichtigt werden konnten. Sie
konnen allerdings mit den beschriebenen Laborversuchen zur Bestimmung der Ku-
chenparameter weitgehend miterfat werden, wenn diese moglichst den Bedingungen
im praktischen Betrieb angepaBt werden. Die Laborfilter sollten ferner einen Durch-
messer von wenigstens 150 mm aufweisen, da sonst Wandreibungseffekte [248], [252]
zu falschen MefBergebnissen fiihren.

Namentlich bei sehr breiten TeilchengréBenverteilungen kann es bei der Kuchenfiltra-
tion auch zu einer Ablagerungvon Teilchenim Kuchen kommen. Diese Tiefen-
filtration fithrt zu einer Abnahme der Kuchenporositit, die sich gemiB dem Bild 4.2
sehr stark auf den Filtrationswiderstand auswirkt. Falls dies zu einer raschen Verstop-
fung des Filterkuchens fiihrt, kann allenfalls das Beimischen von Flockungsmitteln
(wir kommen darauf im Abschnitt zur Sedimentation zuriick; s.a. [249] u. [255]) oder
von Filterhilfsmitteln in die Triibe Abhilfe schaffen. Oft ist aber in solchen Fillen die
Kuchenfiltration als Trennverfahren fraglich, und es ist zumindest zu priifen, ob eine
Abscheidung durch Sedimentation nicht vorzuziehen ist. Insbesondere bei hochkom-
pressiblen Filterkuchen wird auch beobachtet, daB sich wihrend der Filtration Teil-
cheninnerhalb des Filterkuchens verschieben [250], [251].

Falls es im Filter vor der Abscheidung an der Kuchenoberfliche durch eine Sedi-
mentation der Teilchen zu einer zeitlich unterschiedlichen TeilchengréBenvertei-
Iung iiber der Kuchenoberfliche kommt, dndern sich die Filtrationseigenschaften des
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Filterkuchens. Da die groberen Teilchen eine hohere Sinkgeschwindigkeit aufweisen,
ergibt sich ein Kuchenaufbau mit gegen das Filtermittel zunehmender KorngréBe. In
diesen Fillen ist der Filtrationswiderstand stets groBer als in einem Kuchen, der ohne
Sedimentation entstanden ist {253]. Auch dieser Effekt ist natiirlich bei breiten Teil-
chengréBenverteilungen besonders stark.

Weiter kann der Feststoff im Filterkuchen quellen oder s1ch zum Teil im Flussxgkelts-
strom l6sen. Die Kuchenparameter sind in diesem Fall zeitabhédngig. Néheres
dazu in [257].

SchlieBlich kann im praktischen Betrieb auch die Beladung schwanken. Der sich
dann ergebende Filtrationsverlauf wird in [254] behandelt. Auch die Teilchen-
groBe kann infolge von Agglomerationserscheinungen [267] und gednderten Bedin-
gungen in der Produktion der Triibe (Kristallisation, Féllung) [268] variieren. Wie
wir gesehen haben, ist dies von grofiem EinfluB auf den Verlauf der Kuchenfiltration.

4.1.1.4 Betriebszyklen

Selbst wenn der Feststoff des Filterkuchens — wie etwa im Falle von Klidrschlamm —
nur Abfall ist, mufl der Kuchen nach der eigentlichen Filtration auf mechanischem
Weg (Durchblasen von Gasen, Auspressen) moglichst weitgehend entwéssert werden.
Haufiger ist der Feststoff des Filterkuchens aber ein wertvolles Produkt. Dann gilt es
zur Unterbrechung eines allfdlligen Kristallisations- oder Fallungsprozesses auch
kleinste Reste der urspriinglichen Fliissigkeit im Liickenvolumen (Mutterlauge,
mother liquor) zu entfernen. Die urspriingliche Fliissigkeit im Liickenvolumen kann
auch so wertvoll sein, daB sie moglichst weitgehend zuriickgewonnen werden sollte.
All dies geschieht mittels Durchstromen des Filterkuchens mit einer Fliissigkeit. Man
nennt diesen Vorgang Waschen des Filterkuchens (washing) und die dazu beniitzte
Fliissigkeit Waschmittel (wash liquor). Der ganze Filtrationszyklus wird nun recht
aufwendig und umfaBt die folgenden Schritte:

1. Eigentliche Filtration: Kuchenbildung und Gewinnung des Filtrats, wie im
vorangehenden behandelt.

2. Eventuell Zwischenentfeuchten (Zwischenentwissern): Verdriangen der ur-
spriinglichen Fliissigkeit (Mutterlauge) aus dem Liickenvolumen des Filterkuchens
mittels Durchpressen von Luft oder einem anderen Gas [57], [72], [258], [259], [264].
Diese MaBnahme kann fiir das nachfolgende Waschen allerdings nachteilig sein, da
sic oft zu Rifbildungen im Fllterkuchen und zu spéteren Benetzungsschwwrlgkelten
fiihrt [248].

3. Waschen des Filterkuchens zum moéglichst weitgehenden Entfernen der Mutter-
lauge. Dazu kann die Waschfliissigkeit durch den Kuchen gefiihrt werden (Durch-
stromungswische). Man kann den entfeuchteten Filterkuchen aber auch in der
Waschfliissigkeit suspendieren und anschlieBend wieder abfiltrieren (Verdiin-
nungswische).

Im Falle des Durchstrémwaschens wird die urspriingliche Fliissigkeit anfénglich
durch die nachfolgende Waschfliissigkeit verdriangt. In diesem Verdriangungsbereich
nimmt der Gehalt an urspriinglicher Fliissigkeit rasch ab. Nach langer Waschzeit
“kann die urspriingliche Fliissigkeit nur noch durch Diffusion ([91], Kap. 1) aus den
Poren des Feststoffs entfernt werden. Das Waschen im Diffusionsbereich benotigt
schon fiir eine geringe Abnahme des Gehalts an urspriinglicher Flissigkeit sehr viel
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Zeit. Wenn (beispielsweise bei porésen Feststoffen oder Agglomeraten aus feinsten
Teilchen) in diesem Bereich zu waschen ist, kann die Verdiinnungswische interessant
werden. Voraussetzung fiir den Erfolg der Durchstromungswische ist eine gleichmi-
Bige Durchstromung des ganzen Filterkuchens. Diese setzt einen homogenen Ku-
chenaufbau voraus. Um diesen zu unterstiitzen, hat es sich als zweckmiBig erwiesen,
den Kuchen vor und wihrend dem Waschen mit elastischen Membranen zu pressen.
Dadurch werden beispielsweise in Membranfilterpressen wesentlich kiirzere Wasch-
zeiten erzielt [248), [260]. Niheres zum Waschen von Filterkuchen findet man in [57],
[72], [248], [261] bis [263].

4. Das Entfeuchten (Entwissern, dewatering) des Filterkuchens ist sowohl fiir
einen geringen Energiebedarf zur Trocknung des Filterkuchens wie auch fiir die
Betriebssicherheit von Feuchtgutbunkern und Trocknern von groBer Bedeutung. Ne-
ben dem unter 2. bereits erwihnten Durchblasen von Gasen (Trockenblasen, air
displacement) wird auch durch Pressen des Filterkuchens (compression de-
watering, expression) in PreBfiltern [264], [265] oder (bei Filterzentrifugen) durch
die Wirkung der Fliehkraft [72] entfeuchtet.

5. Entfernung des Kuchens vom Filtermittel und

6. Reinigungdes Filtermittels durch Auswaschen oder Ausblasen in entgegen-
gesetzer Richtung zur Filtration. '

In den diskontinuierlich arbeitenden Filtern (batch filter) werden diese Schritte nach-
einander durchgefiihrt, wihrend sie bei kontinuierlich arbeitenden Filtern (contin-
uous filter) gleichzeitig ablaufen.

4.1.1.5 Druckfilter

Wir haben im Abschn. 4.1.1.1 bereits erkannt, daB bei der Abtrennung feiner Fest-
stoffe nur mit hohen Differenzdriicken tiber dem Filterkuchen akzeptable Volumen-
strome zu erreichen sind. Feine Feststoffe werden deshalb bevorzugt in Druckfiltern
(pressure filter) mit Differenzdriicken iiber 1 bar abgeschieden, wihrend fiir grobere
Feststoffe der durch Vakuum auf der Filtratseite erzeugte Differenzdruck gentigt. Als
Einsatzbereiche fiir die Druck- und Vakuumfilter (vacuum filter) seien die folgenden
groben Anhaltswerte fiir das Produkt aus Filtrationswiderstand und mittlerer Ku-
chendicke genannt:

Druckfilter  «, L, > 5.10° 1/m
Vakuumfilter o, L_ < 1.10'2 1/m

Da der Kuchen in Druckfiltern aus einem druckfesten Gehduse entnommen werden
mubB, ist ein kontinuierlicher Betrieb von Druckfiltern nur in Ausnahmefillen sinn-
voll. Im allgemeinen werden die Druckfilter diskontinuierlich betrieben.

Nutschen Druckfilter, die nach dem Prinzip des Bildes 4.1 aufgebaut sind, werden als
Drucknutschen (pressure nutch filter) bezeichnet. Die gleichen Filter werden als
Saugnutschen auch fiir Vakuumbetrieb gebaut. Sie bestehen im wesentlichen aus
einem Druckbehilter mit einer ebenen Filterstiitze als Boden. In den Drucknutschen
wird der zur Filtration nétige Uberdruck meist durch Luft oder Inertgase erzeugt. Die
Nutschen werden meistens mit in der Hohe verstellbaren Rithrwerken ausgeriistet.
Diese dienen dem Glattstreichen (schlieBen von Rissen — wichtig fiir die Durchstré-
mungswische) und dem Austragen des Filterkuchens. Mit diesen Rithrwerken kann
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Nutsche mit zentralem
Austrag. A Filtration
(Austrags- und Suspendier-
arm in hochster Stellung),
B Waschen des Filter-
kuchens (Beispiel einer
Verdiinnungswische —
Suspendieren des
Kuchens), C Zustreichen
allfilliger Risse und Ent-
feuchten (Riithrwerk 13uft
riickwirts), D Kuchen-
austrag ins zentrale
Austragsrohr (hier durch
Austragsarm mit rotieren-
der Schnecke). (ROSEN-
MUND, Liestal)

auch eine Verdiinnungswische durchgefiihrt werden. Falls die Teilchen eine sehr hohe
Sinkgeschwindigkeit aufweisen, kann der Rithrer zur Verhinderung eines ungiinstigen
Kuchenaufbaus durch Sedimentation auch wihrend der Filtration verwendet werden.
Zum Austragen des Filterkuchens sind die Druckgehiuse mit groBen Offnungen und
meist hydraulisch betitigtem VerschiuB versehen. Der Kuchen kann auch durch eine
rotiecrende Forderschnecke ausgetragen werden: Bild 4.8. In vielen Fillen ist das
Druckgehduse beheiz- und kiihlbar. Neuerdings werden Nutschen angeboten, in de-
nen nicht nur filtriert sondern auch geriihrt, gemischt (Grundoperationen vor der
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Filtration) und getrocknet (Grundoperation nach dem Trocknen) werden kann. Da-
durch kénnen die Produkte ohne Kontakt mit der Umgebung iiber mehrere Stufen
in einem Apparat verarbeitet werden [49]. ]

Wie aus der Tab. 4.4 hervorgeht, besitzen die Nutschen nur eine geringe Filterfliche
pro Bauvolumen. Bei Produkten mit hohem Filtrationswiderstand ist man aber auf
sehr grofie Filterflichen angewiesen. In den nachstehend erérterten Konstruktionen
geht es deshalb in erster Linie darum, die Filterfliche pro Bauvolumen zu erhéhen.

Tabelle 4.4 Anhaltswerte zu den wichtigsten Apparaten fiir die Kuchenfiltration
(d: diskontinuierlich, k: kontinuierlich)

Filtertyp Betriebs- Filterfliche Filterfliche Druck- Kuchen-
weise pro Volumen differenz  dicke
4 [m?] A4/V[m*/m3] [bar] * [mm]
Druckfilter
Nutsche, ohne Rihrwerk d 0,1... 1 05...2 0,5... 4 25...200
Nutsche, mit Rithrwerk d 0,6... 15 03... 1 0,5... 3 50...500
Kerzenfilter d 04... 40 5 ...15 1 ...10 5... 25
Blattfilter d 1 ...150 5 ...15 1 ...10 5...25
Tellerfilter d 1 ... 75 5 ...15 1 ...10 5... 30
Rahmenfilterpresse d 1 ...500 5 ...15 1 ...15 . 5... 4
Kammerfilterpresse d 1 ...1000 5 ...15 1 ...15 5... 50
Drucktrommelfilter k 01... 8 0,1... 03 05... 3 5... 25
Vakuumfilter
Nutsche, ohne Rithrwerk d 04... 1 05...2 0,2... 0,7 25...200
Nutsche, mit Rithrwerk d 06... 15 03... 1 0,2... 0,7 50...500
 Vakuumtrommelfilter k 0,2... 100 0,1... 0,5 0,2... 0,7 2... 30
Vakuumscheibenfilter k 20 ... 400 0,2... 1 0,2... 0,7 - 5... 20
Bandfilter k

02... 120 01... 0,3 02...07 3..100

Kerzenfilter Eine erste Moglichkeit zur Erhohung der Filterfliche pro Bauvolumen
ist der Einbau rohrenformiger Filterkerzen (z.B. gelochtes Metallrohr als Filterstiitze
mit aufgewickelter Drahtspirale oder Gewebe als Filtermittel) in den Druckbehélter.
Die einzelnen Kerzen werden in einem Rohrboden angeordnet. Die Triibe wird aus
dem Druckbehilter des Kerzenfilters (tabular filter) zu den Kerzen gefiihrt. Der
hohlzylinderformige Filterkuchen lagert sich auf den Kerzen ab. Das Filtrat gelangt
ins Innere der Kerzen und wird dann zum Rohrboden und dem gemeinsamen Filtrat-
austritt geleitet. Ein Waschen oder Entfeuchten des Filterkuchens ist kaum méglich.
Einige Konstruktionen erlauben das AbstoBen des Filterkuchens durch Riickspiilen.
In vielen Fillen miissen die Druckbehilter zur Kuchenentnahme geéffnet werden.
Der Einsatzbereich der Kerzenfilter ist dann auf sehr kleine Feststoffbeladungen
beschrinkt. Insbesondere zur Trinkwasseraufbereitung werden Kerzenfilter auch als
Tiefenfilter betrieben. Néheres zu den Kerzenfiltern in [53], [57], [77].

Blattfilter Anstelle von zylindrischen Filterkerzen konnen auch eine grofle Zahl
ebener Platten oder Scheiben in den Druckbehilter eingebaut werden. Diese Blattfil-
ter (leaf filter) werden in horizontaler und vertikaler Bauweise ausgefiihrt. IThr Ge-
hiuse 14Bt sich zur Kuchenentnahme leicht 6ffnen.
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Zur Gruppe der Blattfilter gehort auch der Tellerfilter mit Kuchenabwurf durch
Fliehkraft (Scheibenfilter, centrifugal-discharge filter, rotating leaf pressure filter),
wie er im Bild 4.9 gezeigt wird. Er ermdglicht — wie schon die Nutsche — einen vollig
geschlossenen Betrieb. Wihrend der Filtration tritt die Triibe durch einen der Stutzen
im Deckel des Druckbehilters. Auf den einzelnen Tellern oder Scheiben wird der

8

Bild 4.9

Tellerfilter mit Kuchenabwurf
durch Fliehkraft (System
UHDE). 1 Druckgehduse,

2 Filterwelle, 3 Zwischenwelle,
4 Antriebswelle, 5 Filter-
scheibe (unten geschlossen,
Filtermittel oben), 6 Feder-
paket zum Festhalten des
Scheibenpakets, 7 obere Lage-
rung, 8 Ausrdumer, 9 Filtrat-
austritt, 10 Filtrataustritt nach
dem Unterbrechen des Suspen-
sionszulaufs, 11 Filterkuchen-
austritt. (DORR-OLIVER,
Wiesbaden) :
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Kuchen aufgebaut. Zur Filtration von Suspensionen mit sehr feinen Teilchen ist auch
das vorherige Anschwemmen einer Filterhilfsmittelschicht aufs Filtermittel moglich
(Precoat-Filtration). AnschlieBend wird die Triibezufuhr unterbrochen und die im
Apparat verbliebene restliche Triibe durch Druckgas filtriert. Danach ist auch ein
Waschen ‘des Filterkuchens moglich. Nach der Entfeuchtung mittels Trockenblasen
wird der Kuchen durch die nun einsetzende Rotation des ganzen Filterpakets abge-
schleudert. Die Reinigung des Filtermittels kann noch durch eine Riickspiilung unter-
stiitzt werden. Der Kuchenabwurf ist auch durch eine intensive Vibration um die
Rotationsachse méglich [269]. Weitere Informationen zu den Tellerfiltern in [49].

Filterpressen Mit den Filterpressen (filter press) lassen sich dank Filterflichen bis zu
1000 m2, Filtrationsiiberdriicken bis 15 bar und ausgezeichneten Moglichkeiten zum
Waschen des Filterkuchens auch schwierigste Trennprobleme bewiéltigen. Die Filter-
flichen kénnen auch nachtriglich noch vergroBert werden. Nachteilig ist allerdings
in vielen Fillen, daB sich ein Kontakt des Filterkuchens und des Filterinnenraums mit
der Umgebung bei der Kuchenentnahme nicht vermeiden 148t.

Die Filterpressen bestehen aus einer groBen Zahl parallel geschalteter Filterelemente,
die durch hydraulische PreBvorrichtungen (bei Kleinapparaten auch durch Schrau-
ben) aneinander gepreBt werden: Bild 4.10. Zum Kuchenaustrag miissen die Filterele-
mente einzeln verschoben werden. Dies geschieht bei kleinen Pressen manuell. GroBe
Filterpressen weisen dafiir mechanische Transportsysteme auf. Sie konnen zum Teil
vollautomatisch betriecben werden und kénnen dann auch mit automatischen Vorrich-
tungen zur Reinigung des Filtermittels ausgeriistet werden.

Bild 4.10 Filterpresse fiir vollautomatischen Betrieb. (VON ROLL, Bern)

Aufgrund des im Bild 4.11 skizzierten Aufbaus der Filterelemente wird zwischen
Kammerfilterpressen und Rahmenfilterpressen unterschieden. Die Platten der héufi-
ger angewandten Kammerfilterpressen (chamber filter press) sind mit Aus-
nahme der beiden Endplatten alle gleich. Durch ihren Wulst ergibt sich zwischen je
zwei Platten ein Hohlraum, in dem sich der Filterkuchen ausbilden kann. Das Filter-
tuch wird durch den zentralen Zulauf gezogen und dient auf beiden Seiten einer Platte
als Filtermittel. Die Triibe str6mt aus dem zentralen Zulauf in die Kammern zwischen
den Platten. Der Filterkuchen wichst in diesen Hohlraum. Das Filtrat gelangt durchs
Filtermittel in die an der Oberfliche geriffelten Platten und wird dann zwischen dem
Filtermittel und der Plattenoberfliche zum Filtrataustritt geleitet. Fiir das Waschen
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wird der Filterkuchen i.allg. von Platte zu Platte durchstrémt, wie im Bild 4.11 zu
sehen ist.

Die Rahmenfilterpressen (plate and frame filter press) gelangen vor allem dann
zum Einsatz, wenn (wie beispielsweise in der Lebensmittelindustrie aus hygienischen
Griinden) ein hidufiger Wechsel des Filtermittels (Gewebe, Filze) nétig ist, oder wenn
das Waschen des Filterkuchens besonders schwierig ist. Bei den Rahmenfilterpressen
wird der Hohlraum fiir den Filterkuchen gemiB Bild 4.11 durch die Rahmenplatten
gebildet. Das Filtermittel wird um die zur Filtratabfuhr mit geriffelten Oberflichen
versechenen Platten gelegt. Es ist einleuchtend, daB der Wechsel des Filtermittels hier
wesentlich einfacher ist. Es gibt bereits Konstruktionen, bei denen das Filtermittel als
endloses Filtertuch iiber Umlenkwalzen von Platte zu Platte gefithrt wird. Die Schal-
tungen zum Filtrieren und zum Waschen kénnen dem Bild 4.11 entnommen werden.
Naéheres zu den Filterpressen in [49], [72], [77], [270] u. [271].

Wir haben schon erwihnt, daB ein Pressen des Filterkuchens den Waschvorgang
beschleunigt. Dazu wurden fiir Filterpressen spezielle Membranplatten entwik-
kelt. In diesen ist zwischen der Filterstiitze und dem Filtermittel eine clastische, zur .
Filtratabfuhr auBen geriffelte Membran angeordnet. Durch das Erzeugen eines Uber-
drucks von bis zu 20 bar auf der Riicksecite der Membran wird diese gegen Kuchen
gedriickt. Dieses Pressen ist auch fiir die Entwisserung des Kuchens vor dem Abwurf
geeignet. Filterpressen mit Membranplatten werden auch als ,,Membranfilter-
pressen® (variable chamber filter press) bezeichnet. Weitere Informationen in [49],
[72], [260], [272] u. [273].

Drucktrommelfilter - Das Drucktrommelfilter (pressure drum filter) arbeitet nach
einem dhnlichen Prinzip wie das im nichsten Abschnitt zu besprechende Vakuum-
trommelfilter. Die Trommel wird jedoch von einem Druckgehiiuse umschlossen. Das
Drucktrommelfilter ist innerhalb der Druckfilter eine Ausnahme, da es im Gegensatz
zu den bisher besprochenen Bauarten kontinuierlich arbeitet. Das ist nicht ohne -
erheblichen konstruktiven Aufwand moglich, weil die Trennung der Filtrations-,
Wasch-, Entwisserungs- und Kuchenentnahmezone (drucklos) keine leichte Aufgabe
ist. Diese ,,Filtrationsmaschine** wird in [77] niher beschrieben.

4.1.1.6 Vakuumfilter

Die unter den Druckfiltern aufgefithrten Nutschen, Kerzen- und Blattfilter kénnen
auch als Vakuumfilter betrieben werden. Da beim Vakuumbetrieb die Kuchenent-
nahme aus einem Druckraum entfillt, ist er fiir eine kontinuierliche Betriebsweise
besonders geeignet. Dadurch wird es méglich, bei Produkten mit groBem Filtrations-
widerstand trotz héherer Suspensionsbeladungen geringe Kuchendicken einzuhalten.
Damit kann der Nachteil einer kleinen Druckdifferenz zumindest teilweise wettge-
macht werden. Die wichtigsten kontinuierlich arbeitenden Filter sind das Vakuum-
trommelfilter, das Vakuumscheibenfilter und das Bandfilter.

Vakuumtrommelfilter Beim Vakuumtrommelfilter (vacuum drum filter, rotary drum
filter) taucht eine langsam rotierende Trommel in das Suspensionsbad im Suspen-
sionstrog: Bild 4.12. Die am Umfang perforierte Trommel ist auBen in einzelne Zellen
mit je einem separaten Filtratablaufrohr unterteilt. Diese Zellen kénnen durch einen
Steuerkopf einzeln mit dem iiber eine Vakuumpumpe evakuierten Filtrat- oder dem
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Waschfiltratabscheider verbunden werden: Bild 4.13. Im Eintauchbereich der Trom-
mel wird die Suspension zur Trommel gesaugt. Das Filtrat gelangt durchs Filtermittel
in die Zellen der Trommel, in die Filtratrohre, zum Steuerkopf und schlieBlich in den
Filtratabscheider. Nach dem Austauchen wird der Kuchen mittels Durchstréomen von
Luft vorentwissert und anschlieBend gewaschen (im Bild 4.12 direkt, im Bild 4.13
durch ein durchlissiges Anpressband). Im Waschbereich sind die Filtratrohre mit
dem Waschfiltratabscheider verbunden. AnschlieBend kann der Kuchen durch in den
Filtratrohren zugefithrte Luft gelost und mit dem Schélmesser entnommen werden
(Bild 4.12). Falls dies Schwierigkeiten bereitet, wird die im Bild 4.13 gezeigte Bandab-
nahme bevorzugt. Bei dieser kann das Filtertuch bis zum Wiederanlegen an die
Trommel allenfalls mit Diisen gereinigt werden.

Im Suspensionstrog wird eine Entmischung der Suspension durch einen Schwenkriih-
rer verhindert. Vakuumtrommelzellenfilter werden fiir die Klarfiltration auch oft als
Anschwemmfilter (Precoat-Filtration) betrieben. Dabei werden Filterhilfsmittel-
schichten bis zu 100 mm angeschwemmt. Davon wird jeweils mit dem Kuchen eine
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Bild 4.12 Vakuumtrommelfilter. 1 Suspensionszulauf, 2 Suspensionstrog, 3 Pendelrithrwerk,
4 Filterzelle, 5 Trommel, 6 Filtermittel, 7 Steuerkopf, 8 Filtratrohre, 9 Filterkuchen,
10 Waschvorrichtung, 11 Waschfliissigkeitszulauf, 12 Filtratablauf, 13 Waschfiltrat-
ablauf, 14 Schilmesser (Schaber), 15 Feststoffentnahme. (KRAUSS-MAFFEI,
Miinchen)
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tung kann der Kuchen in Bandpressen gefiihrt und komprimiert werden. Die Va-
kuumtrommelfilter kénnen im Bedarfsfall auch durch Hauben gasdicht gekapselt
werden. Wie aus der Tab. 4.4 hervorgeht, erreichen die Vakuumtrommelfilter mit
Trommeldurchmessern bis zu 5 m und Trommelldngen bis 8 m beachtliche Baugro-
Ben. Weitere Angaben zum Aufbau und zur Berechnung von Vakuumtrommelfiltern
findet man in [72], [77], u. [276].

Vakuumscheibenfilter Das Funktionsprinzip der Vakuumscheibenfilter (rotary disc
filter) entspricht jenem der Vakuumtrommelfilter. Anstelle der Trommel werden aber
mehrere Scheiben auf einer rotierenden, horizontalen Hohlwelle angeordnet. Diese
tauchen ebenfalls in Suspensionstrége ein, weisen Durchmesser bis zu 5 m auf und
besitzen auf beiden Seiten aktive Filterflichen. Die Vakuumscheibenfilter enthalten
bei gleichem Bauvolumen eine groBere Filterfliche als die Vakuumtrommelfilter. Sie
erlauben aber kein Waschen und Pressen des Filterkuchens und sind deshalb fiir
anspruchsvollere Filtrationsaufgaben kaum geeignet. Vakuumscheibenfilter finden
vorwiegend zur Trennung groBer Volumenstrome leicht filtrierbarer Triiben Verwen-
dung. Niheres in [72], [277] u. [278].

K10 =

A ) I
Bild 4.13 Vakuumtrommelfilter mit Bandabnahme. A Suspen-
sion, B Waschfliissigkeit, C Filterkuchen, D Wasch-
filtrat, E Filtrat, 1 Trommel, 2 Suspensionstrog,
3 Waschvorrichtung, 4 Steuerkopf, 5 Abscheider fiir
Waschfiltrat, 6 Abscheider fiir Filtrat, 7 Waschfiltrat-
pumpe, 8 Filtratpumpe, 9 Vakuumpumpe, 10 Ventile,
11 Vorrats- und Suspendierbehilter, 12 Suspensions-
pumpe, 13 Umlenkrolle zur Kuchenabnahme.
(KRAUSS-MAFFEI, Miinchen)
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Bandfilter Die Bandfilter (belt filter) heben sich von den besprochenen kontinuierli-
chen Vakuumfiltern durch wesentlich bessere Mdglichkeiten fiir ein griindliches Wa-
schen und Entwéssern des Filterkuchens ab. Das als endloses Band ausgebildete
Filtertuch wird {iber Vakuumwannen mit durchlissigen Béden gezogen. Nach der
Suspensionsaufgabe wird das Filtrat in die erste Wanne gesaugt. In den folgenden
Wannen wird der Kuchen gewaschen. Im Bild 4.14 wird die waschfliissi gkeitssparende
Gegenstromwische (countercurrent filter washing system) gezeigt. Bei dieser
wird das Waschfiltrat der folgenden Stufe jeweils als Waschfliissigkeit fiir die vorange-
hende genutzt [279], [280]. Die Aufgabe der Waschfliissigkeit erfolgt mit Diisenstok-
ken oder Uberlaufrinnen. AnschlieBend wird der Kuchen mit Durchstrémen entwiis-
sert. Oft wird anschlieBend eine weitergehende Entwisserung durch Pressen (48],
[281], [282] durchgefiihrt. Der Kuchen wird durch scharfe Umlenkung vom Filtermit-
tel gel6st. Ein Schilmesser sorgt fiir eine Entfernung nicht abgefallener Kuchenreste.
SchlieBlich wird noch das Filtertuch gereinigt.

Das Filtertuch kann bei angelegtem Vakuum nur schwer auf Fordergurten iiber die
Vakuumwannen bewegt werden. Deshalb wird das Vakuum fiir die Weiterbewegung
des Bandes um eine Vakuumkastenlinge oft kurz unterbrochen (Taktbandfilter, inter-
mittently moving belt filter [284]). Beim Pannevis-Bandfilter (reciprocating tray
filter) werden die Vakuumwannen bei angelegtem Vakuum mit dem Filtertuch be-
wegt. Zur Riickfuhr der Wannen wird das Vakuum ebenfalls kurz unterbrochen. Trotz
dieses taktweisen Betriebs erfolgt die Triibezufuhr kontinuierlich.

Dank der Triibeaufgabe von oben lassen sich mit Bandfiltern auch dicke Filterkuchen
erreichen. Die Bandfilter finden heute breite Anwendung fiir Suspensionen mit Fest-
stoffbeladungen iiber 2 %. Sie werden auch mit Absaughauben und in vollig geschlos-
sener Bauweise mit Kuchenaustrag durch Zellradschleusen gebaut [283]. Leider bend-
tigen die Bandfilter mit Bandbreiten bis zu 2 m und Baulingen bis iiber 20 m sehr viel
Platz [72].

Hinweise zur Auswahl der in den Abschn. 4.1.1.5 und 4.1.1.6 besprochenen Filter
findet man in [72].

8

Bild 4.14 Bandfilter. 1 Filtertuch, 2 Vakuumwannen, 3 Suspensionsaufgabe, 4 Filtrataustritt,
5 Waschfliissigkeitseintritt, 6 Verteiler fiir Waschfliissigkeit, 7 Flussigkeitsabscheider,
8 Waschfiltrataustritt, 9 Vakuumpumpe, 10 Entfeuchtungszone, 11 Kuchenabwurf,
12 Schiélmesser, 13 Reinigungsdiisen, 14 Fliissigkeit zur Filtermittelreinigung
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4.1.2  Querstromfiltration

Die Kuchenfiltration feiner Feststoffe bereitet insbesondere dann Schw1er1gke1tcn
wenn sie gelartig, galertartig oder klebrig sind. Man hilft sich dann i.allg. durch die
Zugabe von Flockungsmitteln (Flockungsfiltration) oder von Filterhilfsmitteln und
durch das Aufbringen von Anschwemmschichten aus Filterhilfsmitteln. Bei kleinen
Feststoffbeladungen ist auch die noch zu behandelnde Tiefenfiltration eine Alterna-
tive zur Kuchenfiltration feindisperser Suspensionen.

Es liegt nahe, in solchen Fillen die Bildung eines Kuchens ganz zu vermeiden. Dies
ist moglich, wenn die Suspension, wie im Bild 4.15 skizziert, parallel zum Filtermittel
gefiithrt wird. Auch bei dieser Querstromfiltration (dynamische Filtration, cross flow
filtration, delayed cake filtration) werden die Teilchen in Richtung des Filterkuchens
geschwemmt. Bei geniigender Strémungsgeschwindigkeit werden die Teilchen durch
Turbulenzen und Wirbel wieder in die Kernstrémung zuriicktransportiert. Auf diese
Weise erreicht man zwar nicht den Feststoffgehalt eines entfeuchteten Filterkuchens.
Feindisperse Suspensionen mit kleiner Beladung k6nnen aber durch die Querstromfil-
tration schon sehr weitgehend aufkonzentriert werden. Bei Suspensionen mit
strukturviskosem und/oder thixotropem FlieBverhalten gelingt dies besonders gut,
da diese unter hoher und/oder langer Scherbeanspruchung diinnfliissig werden. Wir
kommen darauf im Kapitel zur Rheologie zuriick. Da bei richtiger Wahl des Filter-
mittels ein praktisch feststofffreies Filtrat gewonnen werden kann, ist die Querstrom-
filtration auch zur K14rfiltration von Suspensionen mit feinen Teilchen geeignet.

Suspension e & s
—

Filtrat (Permeat)

Bild 4.15 Prinzip der Querstromfiltration

Von groBer Bedeutung ist dabei, daB das Filtermittel fiir die Suspensionsstrémung
einen geringen Stromungswiderstand aufweist, und daB es nicht verstopft. Deshalb
werden fiir die Querstromfiltration neben speziellen Geweben vor allem Membranen
als Filtermittel verwendet. Die Querstromfiltration kann nach der GréBe der abzu-
trennenden Teilchen in Mikrofiltration und Ultrafiltration unterteilt werden.
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4.1.2.1 Mikrofiltration (MF)

Zur Abtrennung von Teilchen im kolloidalen GroBenbereich von 10~ 7 m bis 10™° m
ist zwischen Querstromapparaten mit und ohne bewegten Wénden zu unterscheiden.

Die Realisierung von Systemen mit bewegten Wianden fiihrt zu aufwendigen Maschi-
nen. Dafiir lassen sich mit diesen ,,Filtrationsmaschinen héhere Feststoffkonzen-
trationen erreichen. Zu den Maschinen mit bewegten Winden zihlen das
Querstromscheibenfilter und das Dynamische Druckfilter. Beim Querstrom-
scheibenfilter (dynamisches Scheibenfilter, dynamic disc filter) sind in Ergéinzung
zu dem in Abschn. 4.1.1.5 besprochenen Tellerfilter zwischen den rotierenden Schei-
ben feststehende Statorscheiben angeordnet. Dadurch entstehen beim Drehen des
Fiitertellerpakets iiber dem Filtermittel die zur Querstromfiltration erforderlichen
Wirbel und Turbulenzen, welche dem Absetzen des Feststoffs entgegenwirken. Die
Rotationsachse ist bei diesen Filtern horizontal, was eine Kuchenbildung weiter
erschwert [285], [286].

ImDynamischen Druckfilter kdnnen Suspensionen bis zu Feststoffvolumenan-
teilen von 50 % konzentriert werden. Es besteht aus einem ruhenden, duBeren und
einem rotierenden, inneren, filtrierenden Zylinder: Bild 4.16. Die im Ringspalt zwi-
schen den Filtermitteln entstehenden Taylorwirbel wirken der Kuchenbildung sehr
wirksam entgegen. Durch die langs des duBeren Filtrationszylinders angeordneten
Waschfliissigkeitseintritte kann die Suspension auch von der urspriinglichen FliiBig-
keit befreit werden [287], [288].

Die Rohrmodule (Schlauchmodule) bestehen aus mikropordsen Rohren mit
Durchmessern von 3 bis 20 mm. Die Suspension wird unter einem Uberdruck von
0,5 bis 5 bar in die einzelnen parallel geschalteten Rohre geleitet. Die Strémungs-
geschwindigkeit muB so groB sein, daB sich kein Kuchen bilden kann (GroBen-
ordnung 1 bis 5 m/s). Das durch die als Filtermittel und meist auch als Filterstiitze
dienenden Rohrwinde tretende Filtrat (wie in der {ibrigen Membrantechnik meist
als Permeat bezeichnet) gelangt in einen das Rohrbiindel umfassenden Mantel.
Bei der Auslegung solcher Rohrmodule mu darauf geachtet werden, daB sich auf
der Innenseite der Rohre keine Schicht feinster Teilchen (Deckschicht) ablagern
kann. Dabei spielt das Verhéltnis aus dem Druckverlust im Filtermittel zum Druck-
verlust in der Rohrstrémung eine wichtige Rolle [285], [289]. Es hat sich gezeigt, daB
auch bei korrekter Auslegung ein periodisches Reinigen der Rohrmodule durch
Riickspiilen nétig ist. Eine Tiefenfiltration im Rohr ist unbedingt zu vermeiden, und
die Rohroberfliche muBl moglichst glatt sein. Deshalb kommen als innerste Schicht
nur riickspiilbare, asymmetrische Membranen mit PorengréBen von 10~ 7 bis 10~ m
wie sie im nédchsten Abschnitt beschrieben werden, in Frage [285], [290], [291].

t4
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Bild4.16 Links: asymmetrische Membran (Institut fiir Verfahrens- und Kiéltetechnik, ETH-
Ziirich). Rechts: keramische Membran fiir die Mikro- und die Ultrafiltration aus
Aluminiumoxid. 1 diinne, feinporige Keramikschicht, 2 grobporige keramische
Trigerschicht. Dicke des gezeigten Schnitts: 2 - 10~ m. (Membralox®, APV Rosista,
Worb)

4.1.2.2 Ultrafiltration (UF)

Man spricht von Ultrafiltration (UF, ultrafiltration), wenn aus einer fliissigen Phase
feinste Teilchen oder Makromolekiile mit Molmassen iiber 5000 kg/kmol bei noch
unbedeutendem osmotischen Druck zuriickgehalten werden. Der GroBenbereich der
durch Ultrafiltration abscheidbaren Teilchen liegt im Bereich von 5. 10~ ° bis 10~ " m.
Zur Durchfiihrung der Ultrafiltration reichen Uberdriicke von 1 bis 10 bar. Dabei
werden Permeatvolumenstréme bis ca. 5.10~>m3/m?s erreicht. Zu den Hauptan-
wendungsgebieten der Ultrafiltration [2, 24, 46, 55 u. 60], gehort die Abtrennung von
Makromolekiilen aus wisserigen Lésungen (z. B. Protein aus Molke [33, 292}, Farb-
stoffe aus Abwasser, Aufkonzentrieren von Biomasse usw.) und das Aufkonzentrie-
ren von Ol/Wasser-Emulsionen bis auf Olvolumenanteile von 50 % [293].

Die Trennung von Lsungen aus Molekiilen vergleichbarer Grofe wird als Umkehr-
osmose (RO, reverse osmosis, Hyperfiltration) bezeichnet. Mit dieser kdnnen echte
Losungen, bei denen die Molmassen der gelosten Substanz und des Losungsmittels
dhnliche Werte aufweisen, getrennt werden (Beispiele: Salzlosungen, Zuckerldsun-
gen). Neben dem Druckverlust in der Membran ist dabei ein oft viel groBerer osmoti-
scher Druck [60] der zu trennenden Losung zu iiberwinden. Zur Meerwasserentsal-
zung als Hauptanwendung sind beispielsweise Differenzdriicke bis gegen 100 bar
nétig. Bei kleineren Anlagen ist die Umkehrosmose schon heute kostengiinstiger als
die in [91], Kap. 5 beschriebenen konventionellen Eindampfanlagen. Die Umkehr-
osmose hat auch zur Gewinnung von Reinwasser (oft in Kombination mit Ionen-
austauschern [91], Kap. 8) und zur Aufarbeitung von Galvanikbddern Bedeutung
erlangt. Sie kann ebenfalls fiir das Konzentrieren von Fruchtséften und Sirupen oder
zur Entalkoholisierung von Getrinken wie Bier oder Apfelwein eingesetzt werden.
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Zwischen der Umkehrosmose zur Trennung von Molekiilen mit Molmassen bis etwa
200 kg/kmol und der Umkehrosmose mit Molmassen iiber rund 10000 kg/kmol
liegt der Bereich der Nanofiltration. Die Nanofiltration ist insbesondere fiir die
Herstellung von Farbstoffen von Interesse, da Membranen zur Nanofiltration Farb-
molekiile zuriickhalten; Salze aber durchlassen.

Die Umkehrosmose und die Nanofiltration gehoren nicht mehr zu den mechanischen
Trennverfahren, da sie auf Stofftransport durch molekulare Diffusion ([91], Kap. 1)
beruhen. Die Trennung kommt nicht durch eine einfache Siebwirkung sondern durch
komplizierte Wechselwirkungen zwischen den Molekiilen der Losung und der Mem-
branoberfliche zustande. Dabei ist auch der elektrische Ladungszustand der Mole-
kiile der Losung und der Membran von groBer Bedeutung. Die Umkehrosmose und
die Nanofiltration wurden hier trotzdem aufgefiihrt, weil sie sich apparativ nur durch
den groBeren Betriebsdruck und andere Membraneigenschaften von der Ultrafiltra-
tion unterscheiden.

Die mit Membranen durchgefiihrte Mikrofiltration, die Ultrafiltration, die Nano-
filtration und die Umkehrosmose werden unter dem Begriff ,Membrantrenn-
verfahren® zusammengefaBt. Die fiir die Membrantrennverfahren verwendeten
Membranen sind im allgemeinen asymmetrisch. Zur Vermeidung einer Tiefenfiltra-
tion und um den Druckverlust in den Membranen méglichst niedrig zu halten, weist
bei den asymmetrischen Membranen nur eine sehr diinne AuBenschicht die fiir
die jeweiligen Trennaufgaben erforderliche PorengréBe auf. Sie wird als aktive Trenn-
schicht bezeichnet. Die darunter liegende Tragschicht ist viel grobporiger: Bild 4.16.
Die Membranen bestehen nur noch selten aus abgewandelten Naturprodukten (vor-
wiegend Celluloseacetat und andere Cellulosederivate). Heute werden nebst Polysul-
phonen, Polyamiden, Fluorpolymeren und diversen weiteren Polymerwerkstoffen im
Bereiche der Mikro- und der Ultrafiltration bevorzugt keramische Membranen
(Bild 4.17) eingesetzt. Diese zeichnen sich durch hohe chemische und thermische
Bestindigkeit aus. Fir die Mikro- und Ultrafiltration werden auch pordse Glas-
membranen mit engen PorengroBenverteilungen verwendet.

Bild 4.17 Anlage zur kontinuierlichen Durchfithrung von Membrantrennprozessen. 1 Zulauf,
2 Vorratsbehilter, 3 Zulaufpumpe, 4 Umwilzpumpe, 5 Membran-Moduln, 6 Kon-
zentrat, 7 Druckreduzierventil, 7 Zulauf, 8 Permeatbehilter, 9 Permeat (Filtrat),
10 Druckluft fiir periodische Riickspiilung
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Da insbesondere die feinporigen Membranen einen hohen Druckverlust aufweisen, ist
fiir entsprechend groBe Membranoberflichen zu sorgen. Dazu werden die Membra-
nen zu ganzen Paketen, den sogenannten M o duln, zusammengefaBt. Das Bild 4.17
zeigt eine einfache Membrantrennanlage fiir kontinuierlichen Betrieb. Durch weitere
Parallel- und Serienschaltungen der Moduln lassen sich aus dieser Grundkonfigu-
ration eine Vielzahl von Schaltungsvarianten realisieren [291]. Als Modulbauarten
haben sich das Rohr-, Platten-, Wickel-, Hohlfaser- und das Kapillarmodul durchge-
setzt.

Das Rohrmodul (tabular module) besteht aus pordsen Rohren mit fest durch Stiitz-
material verbundenen oder lose aufgebrachten Membranen. Die Rohre werden innen
unter Druck durchstromt und das Permeat tritt nach auen. Anlagen aus Einzelroh-
ren mit den iiblichen AuBendurchmessern von 10 bis 20 mm und Wandstirken um
1 mm ergeben nur geringe volumenbezogene Oberflichen von gegen 100 m?/m3. Oft
werden deshalb analog zum Rohrbiindelwirmeiibertrager ({91], Kap. 2) mehrere
Rohre in einen gemeinsamen Mantel eingebaut: Bild 4.18. Das Rohrmodul findet
wegen seiner Unempfindlichkeit gegen Verstopfung vor allem fiir die Mikrofiltration
und die Ultrafiltration Verwendung,

Das Plattenmodul (stack module, plate und frame module) enthilt ebene Membra-
nen. Diese kénnen dhnlich zu Paketen zusammengefaBt werden wie das Filtermittel

Bild 4.18
Rohrmodulbiindel zur
Querstrommikrofiltration
(ENKA, Wuppertal)

in Filterpressen oder in Tellerfiltern. Das Plattenmodul wird mit volumenbezogenen
Oberflichen von 100 bis 400 m?/m? gebaut. Anwendung fiir UF und RO.

Wesentlich héhere volumenbezogene Oberflichen (iiber 900 m? /m?) werden mit dem
Wickelmodul (spiral-wound module) erzielt. Bei diesem wird die Membran um das
Permeatsammelrohr gewickelt. Ein gut durchldssiges Gewebe sorgt fiir den nétigen
Abstand der Membranen: Bild 4.19. Die dadurch zwischen den Membranen entste-
henden Ringspalten werden abwechselnd von der zu trennenden Lésung und dem
durch die Membranen tretenden Permeat durchstromt. Die zu trennende Losung
strémt in axialer Richtung durch das Modul und verliiBt dieses als Konzentrat. Auch
bei der Ultrafiltration und der Umkehrosmose ist fiir eine geniigende Strémungsge-
schwindigkeit zu sorgen, da sich sonst in unmittelbarer Nihe zur Membranoberfliche
analog den bei der Mikrofiltration erorterten Deckschichten Grenzschichten mit
iiberhéhter Konzentration der aufzukonzentrierenden Komponente (Konzentra-
tionsgrenzschicht; ,, Konzentrationspolarisation) ergeben. Das durch die aufgewik-
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Auflage

%7 Permeat
7 Konzentrat

: Abstandsgewebe

g~ zulaufseitig

Membrane

Abstandsgewebe

permeatseitig

- Dichtung

Membranstiitze

Tragermaterial

Permeatfiufl
(nach Durchtritt
durch Membrane)
ZufluB (Rohlosung)
Bild 4.19 Aufbau eines Wickelmoduls (DESALINATION SYSTEMS, Escondido, USA)

- kelten Membranen tretende Permeat strémt spiralférmig zum (fiir den Permeatdurch-
tritt perforierten) zentralen Permeatsammelrohr. Das Wickelmodul ist kostengiinstig
herzustellen. Es stellt wegen der groBeren Verstopfungsgefahr aber schon wesentlich ho-
here Anforderungen an die Vorreinigung des Zulaufs. Anwendungsbereiche: UF, RO.

Das Kapillarmodul und das Hohlfasermodul (hollow fiber module) sind im
Prinzip ebenfalls Rohrmodule. Sie weisen aber zur Erzielung gro8erer volumenbezo-
gener Oberflichen viel kleinere Durchmesser auf. Eine groBe Zahl einzelner Réhrchen
wird analog zu einem Rohrbiindelwirmeiibertrager in ein Mantelrohr eingebaut. Die
einzelnen Rohrchen sind parallel geschaltet. Das zur Ultrafiltration geeignete Kapil-
larmodul enthilt Membranrohrchen mit einem Innendurchmesser von 0,25 bis
1,5 mm und weist eine volumenbezogene Oberfliche um 1000 m?/m? auf. Die Réhr-
chen sind wie beim Rohrmodul innen durchstrémt, und das Permeat gelangt in den
Mantelraum. Im Gegensatz dazu befindet sich die aktive Trennschicht bei den viel
diinneren Hohlfasermoduln auf der AuBenseite der Hohlfasern. Die Hohlfasern wer-
den deshalb auBen umstromt, wiahrend das Permeat im Innern der Hohlfasern anfallt.
Da die einzelnen Hohlfasern bei einer Wandstédrke von etwa 0,02 mm Innendurchmes-
ser von nur rund 0,04 mm aufweisen, werden mit den Hohlfasermoduln enorme
volumenbezogene Oberfliichen in der GroBenordnung von etwa 10000 m?/m?3 (!)

" erreicht. Thr auf die Umkehrosmose zur Wasseraufbereitung beschrinkter Einsatz
setzt aber verstindlicherweise eine sehr griindliche Vorreinigung des Zulaufs voraus.
Zusammenfassende Darstellungen zu den auch fiir die Biotechnologie wichtigen
Membrantrennverfahren findet man in [2, 24, 33, 46, 53, 55, 60 u. 68]. Die in [94]
erorterten Berechnungsmethoden zur Ultrafiltration und zur Umkehrosmose sind im
Paket MVT [93] programmiert.

4.1.3 Tiefenfiltration

Im Gegensatz zur Kuchen- und Querstromfiltration werden die Feststoffteilchen bei
der Tiefenfiltration (Schichtfiltration, Raumfiltration, deep-bed filtration) innerhalb
des Filtermittels festgehalten. Infolge der damit verbundenen laufenden Abnahme der
Durchlissigkeit des Filtermittels ist der Einsatzbereich von Tiefenfiltern auf Suspen-
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sionen mit geringer Feststoffbeladung unter etwa 0,001 bis 0,005 begrenzt. Sie finden
deshalb vorab zur Wasseraufbereitung bei Feststoffbeladungen von einigen Tausend-
stel Promillen (bzw. Feststoffkonzentrationen von einigen g/m?>) breite Verwendung.
Sie dienen aber auch der Klirfiltration anderer Suspensionen mit kleinem Feststoff-
anteil. Tiefenfilter werden nach der Fillung gelGster Substanzen auch als Nachreini-
gungsstufen in der Abwasserreinigung eingesetzt (z.B. Flockungsfiltration zur Phos-
phatentfernung [299]).

Abgesehen von den zur Entfer-

nung geloster Stoffe verwende- o oo—u i

ten Sorptionsmitteln  ([91], . e

Kap. 8) bestehen die Filtermit- _1_zulaufende

tel der Tiefenfilter vorwiegend o ° ) .| Suspension (Tribe)
aus Quarzsandschiittungen '

(auch  Anthrazitschiittungen)

mit Korngr6B8en von 0,5 bis C X Filtermittet

4 mm und Schiitthéhen von 0,5
bis 3 m. Die wesentlich feineren
Feststoffteilchen der Suspen-
sion im KorngroBenbereich
von etwa 2.10"%m bis 10 ° m
dringen ins Innere der Filter-
mittelschiittung  (Filtermittel- we ~
masse) ein und werden an der '
Oberflache der einzelnen Filter- .
mittelkOrner abgelagert: Bild Bild 4.20 Prm21p eines Tiefenfilters

4.20.

Der Ablagerungsmechanismus ist recht kompliziert und noch nicht allgemein
vorausberechenbar. Zunichst miissen die Teilchen an die Oberfliche der Filtermittel-
teilchen transportiert werden. Dies geschieht durch hydrodynamische Kréifte und
durch die ,,Sperrwirkung” (1ntercept10n) der Filtermittelteilchen. Bei kleinen Teilchen
mit GroBen unter etwa 10~ ¢ m tritt dazu der Teilchentransport durch molekulare
Diffusion ([91], Kap. 1). Ab TeilchengréBen von etwa 5.10° m trégt die Sedimen-
tation zum Transport der Teilchen zur Filtermitteloberfliche bei. Da im Teilchengro-
Benbereich um 10~ ¢ m weder die Diffusion noch die Sedimentation wirksam sind,
scheiden Tiefenfilter fiir diesen TeilchengroBenbereich, den beispielsweise viele Bakte-
rien aufweisen, schlecht ab. In solchen Fillen ist es sinnvoll, die Feststoffteilchen mit
Flockungshilfsmitteln zu groBeren Agglomeraten zu binden [249]. Man spricht dann
von Flockungsfiltration. Nachdem die Teilchen in unmittelbarer Nihe (Ab-
stand < 10~ % m) der Filtermitteloberfliche gelangt sind, werden sie durch Oberfli-
chenkrifte an diese gebunden. Durch stromungsbedingte Schubspannungskrifte
konnen sie allerdings auch wieder losgerissen werden. Es ist deshalb darauf zu achten,
daB diese Schubspannungskrifte nicht zu groB werden (kleine Leerrohrgeschwindig-
keit um 0,1 ...0,5m/s). Zur Unterstiitzung des Feststofftransports durch Sedimen-
tation werden Tiefenfilter iibrigens im allgemeinen von oben nach unten durchstromt.
Zusammenfassende Darstellungen zum Abscheidungsvorgang in Tiefenfiltern findet
man in [32], [72], [296] u. [297].

Zur Auslegung und Optimierung von Tiefenfiltern benétigt man die 6rtliche und
zeitliche Abhingigkeit der Feststoffbeladung des Filtermittels. Dazu wurden verein-

Feststoffoblqgerung

Filterstitze

~~ablaufendes Filtrat
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fachte halbempirische Modelle entwickelt [32, 72, 297 u. 298], deren Anwendung
die experimentelle Bestimmung einiger Parameter aus Versuchen an kleinen Labor-
filtern voraussetzt [72]. Wir konnen an dieser Stelle nicht detailliert darauf eingehen.
Es sei aber erwdhnt, daB bei einer Filtermittelschiittung aus Teilchen einheitlicher
Grofle (Einschichtfilter, single-layer filter) in den dufleren Zonen sehr viel Fest-
stoff abgelagert wird. In die anschlieBend durchstrémtem Zonen dringt nur noch
wenig Feststoff ein. Wahrend die Filtermittelschiittung am Suspensionseintritt rasch
iiberbeladen ist, wird sie gegen den Filtrataustritt hin schlecht genutzt. Es muB3
deshalb dafiir gesorgt werden, daB die Abscheidewirkung der Schicht am Eintritt
kleiner ist als jene am Austritt. Die Schicht muB dazu in Richtung Filtrataustritt eine
zunchmende spezifische Oberfldche aufweisen. Nach den im ersten Kapitel angestell-
ten Uberlegungen 14Bt sich dies mit Mehrschichtfiltern (multilayer filter) aus
Filtermittelschichten, deren Korngr6Be vom Suspensionseintritt zum Filtrataustritt
kleiner wird, realisieren.

Wihrend dem Betrieb eines Tiefenfilters nimmt seine Porositét laufend ab. Wie man
aus dem Bild 4.2 erkennt, ist damit eine starke Zunahme des Druckverlusts verbun-
den. Auch die Abscheidewirkung wird sich i.allg. infolge geinderter Abscheidemecha-
‘nismen (Anlagerung an bereits abgeschiedene Teilchenschichten statt wie zu Beginn
an die Oberfliche des Filtermittels)
und zunehmender Schubspannungs-
krifte verschlechtern. Je nach An-
wendungsfall ist die Filtermittelschiit-
tung deshalb nach einigen Stunden

Bild 4.21

Drucktiefenfilter. 1 Rohwasserverteilung
und Schlammwasserablauf (bei Regene-
ration), 2 Raum fiir die Rohwasserver-
teilung, 3 Filtermittelschiittung, 4 Diisen-
boden fiir gleichmiBiges Anstromen der
Schiittung, 5 Filtratentnahme und Reini-
gungswassereintritt, 6 Sammelraum, 7
Verteiler fiir Riickspiilluft, 8 Entliiftung
(SULZER, Winterthur)
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bis einigen Tagen durch Riickspiilen (backwashing) zu reinigen. Dazu wird
die Filtermittelschiittung so stark von unten nach oben durchstrémt, daB sich
ihre Korner voneinander abheben. Die Filtermittelschiittung wird also fluidi-
siert (wir kommen darauf im Kap. 5 zuriick). Dabei werden die angelagerten Fest-
stoffe wegespiilt. Zur Verstirkung des Reinigungseffekts und zum Einsparen von
Reinigungswasser wird beim Riickspiilen oft zusatzlich Luft eingediist. Der Riick-
spiillvorgang dauert in der Regel etwa fiinf bis zechn Minuten. Das dabei entstehende
Abwasser (etwa 1% des vorher erzeugten Filtratvolumens) kann i.allg. einer Abwas-
serreinigungsanlage zugefiihrt werden [32].

Die Tiefenfilter werden in zwei Bauarten hergestellt. Beim offenen Schwer-
kraftfilter (open gravity filter) wird die Filtermittelschiittung in meist groBe, recht-
eckige Becken gefiillt. Die zu kldrende Suspension bildet iiber der Filtermittelschiit-
tung einen ,,See** von bis zu zwei Metern Tiefe. Die Durchstrémung erfolgt nun durch
den hydrostatischen Druck. Bei den geschlossenen Drucktiefenfiltern (pressure
deep-bed filter) befindet sich die Filtermittelschiittung in einem Druckbehilter. Dies
ermoglicht den Betrieb mit groBeren Uberdriicken. Das Arbeitsprinzip eines solchen
Drucktiefenfilters geht aus dem Bild 4.21 hervor. Wiahrend dem Filtrieren wird die
Filtermittelschiittung von oben nach unten durchstrémt. Beim Riickspiilen erfolgt die
Durchstrémung unter Fluidisierung des Filtermittels von unten nach oben. Filter
dieser Art werden mit Durchmessern bis iiber drei Metern gebaut [49].

Neben den oben besprochenen Tiefenfiltern mit Filtermittelschiittungen kénnen auch
Kerzenfilter mit faserigen Filtermitteln oder Filtermitteln aus pordsen Sinterwerk-
stoffen als Tiefenfilter betrieben werden. Auch die im Abschn. 4.1.1 besprochene
Anschwemmfiltration arbeitet zumindest teilweise nach dem Prinzip der Tiefenfiltra-
tion. Allerdings wird dabei oft nur eine diinne Schicht beladen und von Zeit zu Zeit
abgeschabt oder abgeschilt (Kerzenfilter aus pordsen Sinterwerkstoffen, Vakuum-
trommelfilter). Weiterfiihrende Darstellungen zur Tiefenfiltration in [32], [72] u. [297].

4.1.4 Filtrieren von Rauch

Die Filtration ist auch zur Abscheidung fester Teilchen aus Gasen (Staubabscheidung,
gas cleaning) geeignet. Die dazu eingesetzten Faserfilter (fabric filter, fiber filter) sind
hochwirksame Staubabscheider. Einen Eindruck davon vermittelt die Forderung
einer Abscheldung von mindestens 99,97 % der Teilchen im GroéBenbereich von
3.10" " m bis 5.107 m, welche nach [DIN 24184] an ein Filter der Stufe S gestellt
wird. Die Faserfilter lassen sich in Speicherfilter oder Abreinigungsfilter
einteilen. Die nach dem Prinzip der Tiefenfiltration arbeitenden Speicherfilter werden
bei geringem Staubgehalt (Staubbeladung im Bereich von 10~ %), wie er etwa in der
Klima- und Beliiftungstechnik vorkommt, eingesetzt. Die in der Industrieentstau-
bung fiir hohe Staubbeladungen verwendeten Abreinigungsfilter wirken nach einer
kurzen Tiefenfiltrationsphase als Kuchenfilter.

Filtermittel Fir die Abscheidung im Speicherfilter (Tiefenfiltration) werden als
Filtermittel lockere Fasermatten mit Porosititen von 90% bis iiber 99 % be-
niitzt. Wenn nach Monaten bis Jahren die Sittigung mit Staub erreicht wird, werden
diese Filtermittel meist ersetzt. Gelegentlich erfolgt auch eine Reinigung durch Wa-
schen oder Ausblasen. Die Anstromgeschwindigkeiten liegen fiir diese Filtermittel im
Bereich von 0,1 bis 3 m/s. Die etwa 1 mm (Feinststaub) bis 30 mm dicken Fasermat-



132 4.1 Filtrieren

ten bestehen heute iiberwiegend aus Glas- oder Kunststoffasern mit Fadendurchmes-
sern von 0,001 mm (Feinststaub) bis 0,1 mm. Da Speicherfilter nur in Ausnahmefil-
len fiir die Abluftreinigung eingesetzt werden, geniigt i.allg. eine Temperaturbestin-
digkeit der Fasern bis etwa 100 °C. Zur VergroBerung der Filterfliche werden die
Filtermatten oft gewellt oder gezahnt. Aus dem Alltag sind die Luftfilter der Verbren-
nungsmotoren als Beispiel eines Speicherfilters allgemein bekannt.

Als Filtermittel fiir die Abreinigungsfilter wurden die frither iiblichen Gewebe
weitgehend durch Vliese oder Filze mit Porosititen von 0,7 bis 0,9 verdrangt. Die
Nadelfilze (genadelte Filze mit Stiitzgewebe nach [VDI 3677]) weisen Faserdurchmes-
ser von 0,005 mm bis 0,03 mm und Dicken von 1,5 bis 3 mm auf. Neben den verschie-
densten Kunststoffasern werden zur Erhohung der Temperaturbestindigkeit auch
Glas, Mineralien oder Metalle zu Nadelfilzen verarbeitet. Mit Stahlfasern ist ein
Dauerbetrieb bei Temperaturen bis 650 °C moglich. Im Zusammenhang mit der
Rauchgasreinigung werden Fasern mit einer Temperaturbestindigkeit bis etwa
1000 °C entwickelt. Angaben zur Temperaturbestindigkeit und der Bestindigkeit
gegen chemische Angriffe konnen [VDI 3677] entnommen werden. Nach einer kurzen
Tiefenfiltration zu Beginn erfolgt die Abscheidung nach dem Prinzip der Kuchenfil-
tration. Der Druckverlust nimmt deshalb mit wachsender Staubschichtdicke stindig
zu. Die Berechnung des Druckverlusts bedingt eine experimentelle Bestimmung des
Filtermittelwiderstands und des Filtrationswiderstands der entstehenden Staub-
schicht. Um den Druckverlust in Grenzen zu halten, muB die Staubschicht von Zeit
zu Zeit entfernt werden. Die optimale Betriebsdauer zwischen der Abreinigung kann
mit dhnlichen Uberlegung wie im Beispiel 4.1 ermittelt werden [302]. Das oft schon
nach einigen Minuten notige Abreinigen stellt hohe Anspriiche an die mechanische
Festigkeit des Filtermittels. Fiir Abreinigungsfilter sind Anstrémgeschwindigkeiten
im Bereich von 0,005 bis 0,1 m/s iiblich. Nebst den konventionellen Filtermitteln
{303] werden auch Membranen verwendet. Mit ihnen kénnen selbst Mikroorganis-
men aus Gasstromen abgeschieden werden (Sterilfiltration) [304], [305).

Abscheidungsmechanismus Die Abscheidung in Faserfiltern erfoglt nach den Prinzi-
pien der Tiefen- und der Kuchenfiltration. Die rechnerische Erfassung der Kuchenfil-
tration haben wir bereits eingehend besprochen. Die bei der Tiefenfiltration zur
Teilchenabscheidung fithrenden Mechanismen lassen sich, wie schon bei der Tiefenfil-
tration von Suspensionen erwihnt, in Vorgiinge zum Transport der Teilchen an die
Oberfliche der Fasern und zum Haften der Teilchen an der Faseroberfliche aufteilen.
Der Transport der Teilchen zur Faseroberfliche wird durch die auch fiir die Sedimen-
tation mafigebenden Krifte (Widerstandskraft, Trigheitskraft, Schwerkraft — wir
kommen darauf zuriick) bestimmt. Daneben spielen aber auch elektrostatische Krifte
eine wesentliche Rolle. Bei TeilchengréBen unter etwa 5.10~7 m ist zudem die moleku-
lare Diffusion ([91], Kap. 1) von Bedeutung. Da auch die Haftung der Teilchen an der
Faser von zahlreichen EinfluBgroBen abhéingt und weil sich die Abscheidungsmecha-
nismen mit zunehmender Staubbeladung laufend dndern, ist die Vorausberechnung
der Abscheideleistung eines Faserfilters sehr kompliziert. Losungsansitze findet man
in [39, 300]. Fiir die praktische Auslegung von Filtern zur Entstaubung von Gasen ist
man aber noch auf Versuche angewiesen [306].

Bauarten Die Abreinigungsfilter werden in zwei Haﬁptbauarten hergestellt. Die
Schlauchfilter (bag filter) sind dhnlich aufgebaut, wie die im Abschn. 4.1.1.5
erwihnten Kerzenfilter: Bild 4.22. Die einzelnen Filterschliduche werden iiber Stiitz-
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korben als Filterstiitze angeordnet. Sie
werden wihrend der Filtration von auBlen
nach innen durchstromt. Dabei lagert sich
die Staubschicht auf den zylindrischen Fil-
termitteln ab. Nach dem Uberschreiten ei-
nes bestimmten Druckverlusts erfolgt die
Abreinigung der einzelnen Schlduche ohne
Unterbrechen der Staubgaszufuhr. Dazu
wird in einem einzelnen Schlauch (bezie-
hungsweise in einer ganzen Reihe von
Schliuchen) durch kurzes Offnen des ent-
sprechenden Ventils des Druckluftdiisen-
systems ein DruckstoB erzeugt. Dieser be-
wirkt mit der im Bild 4.22 skizzierten
Bewegung des Filtermittels ein Aufbre-
chen und AbstoBen der Staubschicht.
Schlauchfilter der gezeigten Art werden

mit Schlauchlingen bis etwa 3 m und Fil-
terflichen bis rund 100 m? gebaut. Dank
der sehr guten Abreinigung werden An-
strémgeschwindigkeiten bis 0,1 m/s er-
reicht. Nebst der beschriebenen Druck-
stoBabreinigung (reverse-jet cleaning) gibt
es noch weitere Abreinigungsmoglichkei-
ten. Fiir groBe Schlauchfilter mit Filterfla-

‘E Einblasdisen

A Rohgasraum
B Reingaskammer
C Filterschlduche
D Venturirohr

F Ventile
G Niederdruck-

spiilluft
H Schnellverschiu

chen bis iiber 10000 m? zur Entstaubung J Staubaustrags-

sehr grofler Gasvolumenstrome ist vor al- schleuse
lem die Niederdruck-Riickspiilung zu er- .
wiéhnen [300]. Dank der Entwicklung tem-  Bild 4.22

Funktionsprinzip eines Mitteldruck-Druck-
stoBfilters mit Einzelschlauchspiilung
(BUHLER, Uzwil)

peraturbestindiger Filtermittel hat sich
der Anwendungsbereich der Schiauchfilter
in Gebiete der Abgasreinigung ausgewei-
tet, die bisher dem Elektrofilter vorbehal-
ten waren. Das Taschenfilter entspricht im Aufbau und im Betrieb weitgehend
dem Schlauchfilter. Anstelle der zylindrischen Filterstiitze wird aber ein ebener, plat-
tenférmiger Rahmen verwendet.

AbschlieBend sei noch darauf hingewiesen, daBl auch bei der Filtration von Gasen
dem Explosionsschutz groBe Bedeutung beizumessen ist. Wie bei den Zerkleine-
rungsmaschinen ist auch bei den Staubfiltern mit Staubexplosionen zu rechnen. Die
MaBnahmen zu deren Vermeidung haben wir bereits im Abschn. 2.3 besprochen:
Inertgasbetrieb, Explosionsdruckentlastung, explosionsdruckstoffeste Bauweise und
Explosionsunterdriickung. Zum Verhindern der elektrostatischen Aufladung konnen
feine Metallfasern in die Filtermittel eingearbeitet werden [307]. Weitere Informatio-
nen zur Sicherheit von Rauchfiltern in [301] und [VDI 3673]. Weiterfithrende Darstel-
lungen zur Filtration von Gasen findet man in [4, 40, 41, 51, 53 u. 88].

Vor allem im Gebiet der Rauchgasentstaubung konkurrieren die Elektroentstauber
und die NaBentstauber mit den hier vorgesteliten Faserfiltern. Mit den Elektro-
entstaubern (Elektrofilter, elektrostatische Staubabscheider, electrical precipita-
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tors) konnen bei geringen Druckverlusten von 100 bis 400 Pa Gasmassenstrome bis
zu 300 kg/s entstaubt werden. Es handelt sich dabei um Sedimentationsabscheider
mit der elektrischen Kraft als wesentliche treibende Kraft. Im elektrischen Feld
zwischen zwei Elektroden mit einer angelegten Spannungsdifferenz in der GréB8enord-
nung von 50000 V wirkt auf die zuvor geladenen Staubteilchen nach dem Coulomb-
Gesetz eine Kraft, welche die Staubteilchen zur Niederschlagselektrode dringt. Auf
die Elektroentstauber wird in [4, 40, 53, 88 u. 308] ausfiihrlich eingegangen.

Namentlich wenn gleichzeitig mit der Staubabscheidung noch gasférmige Schadstoffe
zu absorbieren sind ([91], Kap. 7), werden oft NaBentstauber (Waschentstauber,
scrubber, wet collector) bevorzugt. Bei diesen werden die Staubteilchen an eine benet-
zende Fliissigkeit gebunden. Die Fliissigkeit kann als Tropfenschwarm (Zerstiu-
bungsentstauber), als Rieselfilm ([91], Kap. 4, Rieselentstauber) oder in der Form
eines durchstromten Fliissigkeitsbades (Schichtentstauber) mit den Staubteilchen in
Beriihrung gebracht werden. Infolge ihrer hohen Abscheideleistung bei relativ gerin-
gem Energiebedarf ist eine Zerstdubung der Waschfliissigkeit in den staubhaltigen
Gasstrom mit nachfolgenden scharfen Umlenkungen (Drucksprungabscheider,
X-Abscheider [309]) besonders interessant. Nédheres zu den NaBentstaubern in [4, 40,
53 u. 88], [310] u. [VDI 3679].

4.2 Sedimentieren

Das Sedimentieren umfaBt das Abscheiden dispers verteilter Feststoff- oder Fliissig-
keitsteilchen aus Fliissigkeiten oder Gasen unter der Wirkung der Schwerkraft. Wie
auch aus der Tab. 4.1 hervorgeht, ist das Sedimentieren bei allen mechanisch trennba-
ren Mischungen anwendbar. Bei sehr kleinen Teilchen oder geringen Dichteunter-
schieden zwischen Teilchen und kontinuierlicher Phase treten allerdings Schwierigkei-
ten auf. Durch Sedimentieren konnen Feststoffe auch nach Dichte oder Korngrée
klassiert werden. Aus dem Alltag bekannte Beispiele fiir das Trennen heterogener
Gemische durch Sedimentation sind die Abtrennung von Feststoffen aus Abwiissern
in Abwasserreinigungsanlagen oder die Trennung von Ol und Wasser in der Autoga-
rage. Das Klassieren durch Sedimentation ist von der ,,Goldwische* oder vom
Abtrennen der Spreu bei der Getreideverarbeitung ebenfalls allgemein bekannt.

Obwohl auf dem gleichen Prinzip beruhend, gibt es eine groBe Zahl sehr unterschied-
lich ausgebildeter Sedimentationsapparate. Wir legen deshalb das Schwergewicht auf
die Behandlung der all diesen Apparaten gemeinsamen Grundlagen und beschrinken
uns im Abschn. 4.2.4 auf die Besprechung einiger typischer Bauformen. Die im
folgenden zu erarbeitenden theoretischen Grundlagen des Sedimentierens sind auch
fiir viele andere Grundoperationen von Bedeutung. Sie werden uns beispielsweise in
[91] bei der Behandlung der Trocknung im FlieBbett und der Wirme- und Stoffiiber-
tragung in Blasen- und Spriihkolonnen wieder begegnen. Um die sich bei der Sedi-
mentation abspielenden Vorgéinge zu verstehen, miissen wir uns mit der Bewegung
von Teilchen im Fluid (Gas oder Fliissigkeit) befassen Wir beschrdnken uns dabei auf
starre Teilchen. Die folgenden Uberlegungen gelten aber mit guter Ndherung auch
fiir die Bewegung kleiner Fliissigkeitstropfen in Gasen oder Fliissigkeiten, da sich
diese infolge der dominierenden Oberflichenspannungskrifte wie starre Kugeln ver-
halten. Auch kleine Gasblasen in Fliissigkeiten konnen als starre Kugeln behandelt
werden.
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Bei groBeren Tropfen und Blasen treten zusitzliche Phinomene wie die innere
Zirkulation (Strémung innerhalb des Tropfens infolge der Oberflichenschubspan-
nungen), die sich indernde Form und die Oszillation aus. Wie wir im Kap. 3
gesehen haben, kdnnen groBe Tropfen unter der Wirkung der Stromungskrifte sogar
zerfallen, oder es konnen sich mehrere kleinere Tropfen oder Blasen zu einem gréBe-
ren Teilchen vereinen (Koaleszenz). Zusammenfassende Darstellungen zur Bewegung
von Tropfen und Blasen in Fluiden findet man in [10], [22], [311] u. [312].

4.2.1 Sedimentieren von Einzelteilchen

In technischen Apparaten zum Sedimentieren geht es meist um die Bewegung einer
groflen Zahl von Teilchen (Teilchenschwarm). Wie wir im nichsten Abschnitt sehen
werden, wird dann die fiir Einzelteilchen berechnete Sinkgeschwindigkeit infolge der
gegenseitigen Behinderung nicht mehr erreicht. Bevor wir uns den Teilchenschwéirmen
zuwenden kdnnen, milssen wir aber in der Lage sein, die Sinkgeschwindigkeit eines
einzelnen Teilchens in einem weit ausgedehnten Fluid zu berechnen.

4.2.1.1 Widerstandsbeiwert

Wie wir etwa beim Schwimmen oder auf dem Fahrrad erfahren haben, wirkt auf einen
gegeniiber einem Fluid bewegten K 6rper eine Widerstandskraft. Diese setzt sich i.allg.
aus den drei Anteilen Reibungswiderstand, Formwiderstand und Wellenwiderstand
zusammen:

Bei der Bewegung eines Teilchens gegeniiber dem umgebenden Fluid wird das Teilchen
umstrémt. Dadurch entstehen an der Teilchenoberfliche Schubspannungen, die den
Reibungswiderstand verursachen. Bei der Umstrémung eines Teilchens mit ho-
herer Geschwindigkeit entstehen hinter diesem zunehmend Riickstrémungen, Wirbel
und Ablésungen. Dadurch wird Energie vom Teilchen weggefiihrt. Daraus resultiert
der Formwiderstand. Falls sich die Teilchen in der Néhe einer Fliissigkeitsober-
fliche bewegen, entstehen auf der Fliissigkeitsoberfliche Wellen. Auch diese Oberfli-
chenwellen fiihren Energie vom bewegten Teilchen weg. Dadurch entsteht der Wel-
lenwiderstand.

Der Wellenwiderstand ist nur fiir die Bewegung des Teilchens an der Fliissigkeitsober-

fliche von Bedeutung (Schiffahrt!) und braucht deshalb fiir unsere Anwendungen

nicht beriicksichtigt zu werden. Das Verhiltnis von Formwiderstand zu Reibungswi-
* derstand wird mit zunehmender Reynoldszahl groBer. Bei Kugeln betriigt der Wert

dieses Verhiltnisses im Bereich kleiner Reynoldszahlen etwa 0,3; bei groBen
- Reynoldszahlen geht er gegen Unendlich. In einer turbulenten Strémung ist also
der Reibungswiderstand gegeniiber dem Formwiderstand vernachléssigbar.

Wir brauchen uns weiter nicht um die GroBe dieser Widerstandsanteile zu kiimmern,
da der Reibungs- und der Formwiderstand durch den Widerstandsbeiwert ¢; in
der Gleichung fiir die Widerstandskraft F, gesamthaft erfaBt werden:

Fy, = ¢ (ee/2)w* 4 “4.37)

Nach dieser Gleichung ist die Widerstandskraft dem mit der Relativgeschwindigkeit
zum Fluid w gebildeten Staudruck (gg/2) w? und der Spantfliche 4 (Schattenfliche,’
groBte Querschnittsfliche senkrecht zur Strémungsrichtung) proportional. Der Wi-



136 4.2 Sedimentieren

derstandsbeiwert (drag coefficient) ist von der Reynoldszahl
Re, = gpwd, [ (4.38)

von der Geometrie (Form, Rauhigkeit bei turbulenter Umstromung) und der Orien-
tierung des Teilchens abhingig. Im Falle eines bewegten Fluids tritt dazu noch die —
bis heute noch nicht eindeutig geklirte — Abhéingigkeit vom Turbulenzgrad [10]. Wir
vernachldssigen im folgenden den EinfluB3 des Turbulenzgrades und beschrinken uns
auf kugelférmige, glatte Teilchen. Fiir diese bleibt nur noch die Abhidngigkeit des
Widerstandsbeiwerts von der R eynoldszahl. Im Bild 4.23 sind MeBergebnisse bis zu
Reynoldszahlen von 10° eingetragen. Ein Vergleich mit dem entsprechenden Dia-
gramm fiir den Widerstandsbeiwert einer Rohrstromung [5, 10] zeigt, daB bei um-
stromten Teilchen kein eigentlicher Umschlag vom laminaren in den turbulenten
Stromungsbereich stattfindet. Bis zu einer Reynoldszahl von 0,2 wird die Kugel
laminar umstromt. In diesem Bereich ist der Widerstandsbeiwert — wie von der
Rohrstromung bekannt — der Reynoldszahl umgekehrt proportional und kann mit
dem Stokesschen Gesetz berechnet werden:

¢ = 24/Re, (4.39)
10° .
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Bild 4.23 Widerstandsbeiwert glatter Einzelkugein
a Stokessches Gesetz (4.39), b Niherungsgleichung (4.40).
Eingezeichnete Punkte experimentell und theoretisch bestimmte Werte

Nach einem Ubergangsbereich nimmt der Widerstandsbeiwert ab einer Rey-
noldszahl von rund 1000 einen ungefihr konstanten Wert an. Obwohl man ab
Reynoldszahlen iiber 1000 i.allg. von einer turbulenten Umstrémung spricht,
vermag sich auf der Kugelvorderseite noch immer eine laminare Grenzschicht zu
halten. Im Bild 4.23 erkennt man bei einer R eynoldszahl von ungefihr 3.10° einen
deutlichen Abfall des Widerstandsbeiwerts. Dieser ist durch den Umschlag der lami-
naren Grenzschicht auf der Kugelvorderseite in eine turbulente bedingt. Dadurch
wird der Impulsaustausch mit der Kernstromung intensiviert, und es kommt zu einem
teilweisen Wiederanliegen der Stromung. Dies bewirkt zunichst eine Reduktion des
. Formwiderstands und damit des Widerstandsbeiwerts. Nach einem scharfen Mini-
mum wichst der Widerstandsbeiwert erneut an, weil sich nun die Ablosungszone auch
bei voliturbulenter Umstrémung wieder gegen die Kugelvorderseite verschiebt. Fiir
den Bereich 0,2 < Re, < 2.10° wurden zahlreiche analytische Néiherungsgleichungen
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vorgeschlagen [10, 47]. Zu den besten Ndherungen zdhlt die Gleichung von Yilmaz
[314]. Sie ist aber derart kompliziert, daB die Absetzgeschwindigkeit damit nur noch
numerisch bestimmt werden kann [93, 313]. Fiir technische Zwecke ist die einfachere
Beziehung von Martin [315] fir den ganzen Bereich bis Re, = 10* i.allg. ge-

niigend:
— (1/3) [l/ 72, 1] (4.40)

Trotz zahlreichen Versuchen ist man bis heute noch nicht in der Lage, allgemeingiil-
tige Gleichungen fiir den Widerstandsbeiwert nichtkugelférmiger Teilchen
anzugeben. Bis zu Reynoldszahlen von etwa 100 wird liber dhnliche Werte wie bei
kugelférmigen Teilchen berichtet. Dariiber ergeben sich erhebliche Abweichungen
[325). Wie man etwa vom ,,Tauchteller* im Schwimmbad weiB, schlagen nicht-
kugelformige Teilchen beim freien Absetzen eine sehr komplizierte Bahn ein. Bei den
dabei auftretenden Tanzbewegungen, die ab Reynoldszahlen von etwa 10 vorkom-
men, dndert sich die Orientierung stindig. Die Orientierung nichtkugelférmiger Teil-
chen ist vom Dichteverhiltnis zwischen Teilchen und Fluid abhdngig. Bei hohem
Dichteverhéltnis (z.B. Stahl in Wasser) sind die Tanzbewegungen geringer als bei
kleinem (z.B. Kunststoff in Wasser). Dies duBert sich in einem kleineren Widerstands-
beiwert bei hohem Dichteverhidltnis. Unterlagen zur Sedimentation nichtkugelf6or-
miger Teilchen findet man in [10].

4.2.1.2 Bewegungsdifferentialgleichung

Wir werden in den folgenden Ausfiihrungen einige vereinfachende Annahmen treffen.
Ubersichtshalber sind diese nachstehend zusammengestellt:

1. Die Teilchen sind starr und besitzen eine glatte Oberfliche.

2. Der Teilchendurchmesser ist so groB3, daB molekulare Bewegungsvorginge noch
bedeutungslos sind. Dies ist fiir die Sedimentation im Schwerefeld fiir TeilchengréB8en
iiber etwa 0,01 mm der Fall. Hierzu sei bemerkt, daB Teilchen mit GroBen unter
1.1077 bis 5.10"7m in Wasser infolge der Brownschen Bewegung dauernd in der
Schwebe bleiben.

3. Die Teilchen bewegen sich in einem Newtonschen Fluid (Kapitel ,,Rheologie).

4. Zwischen dem Teilchen und dem Fluid tritt senkrecht zur Absetzrichtung keine
Geschwindigkeitskomponente auf.

Fiir den instationdren Absetzvorgang gelten die folgenden zuséitzlichen Ver-
einfachungen: .

5. Zu Beginn des Absetzvorgangs ist die Relativgeschwindigkeit zwischen Teilchen
und Fluid Null.

6. Die an stationdr umstrémten Kugeln gewonnene Abhéngigkeit des Widerstands-
beiwerts von der Reynoldszahl wird fiir den instationidren Anlaufvorgang tiber-
nommen. Dies ist nach den Untersuchungen in [317] u. [318] durchaus zulissig.

Falls die Dichte des Teilchens g, groBer ist als die Dichte des Fluids g, sinkt es;
andernfalls steigt es nach oben. Wir beziehen unsere folgenden Ausfiihrungen auf den
Absetzvorgang (¢, > or). Sie gelten (mit umgekehrten Vorzeichen) auch fiir ¢, < g¢.
Die Absetzbewegung eines Teilchens im Fluid wird durch die Schwerkraft F,, die
Auftriebskraft F,, die Widerstandskraft F, und die Trigheitskraft F, bestimmt: Bild
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4.24. Diese Krifte bestimmen wir fiir ein
Teilchen, das sich im vorerst als ruhend
gedachten Fluid (wgy = 0) mit der Sinkge-
schwindigkeit w nach unten bewegt.

Die Schwerkraftist das Produkt aus der
Masse des Teilchens mit der Erdbeschleu-
nigung

F,=V,0,8 (4.41)

und die Auftriebskraft F, das Produkt
aus der Masse der verdringten Fliissigkeit
mit der Erdbeschleunigung:

F,=V,org (4.42)

Die Gleichung fiir die Widerstands-

Bild 4.24 kraft haben wir bereits formuliert: Gl.
An einem sin- (4.37). Bleibt noch die Tragheitskraft.
kenden Teilchen Sie ist das Produkt aus der beschleunigten

wirkende Krifte 1/ Masse und der Beschleunigung. Neben der

Teilchenmasse ist auch ein Teil des umge-
benden Fluids zu beschleunigen. Diese als ,,scheinbare Masse* bezeichnete Fluid-
masse hingt von der Geometrie und der Orientierung der Teilchen ab und kann iiber
die Energic der Potentialstromung berechnet werden. Bei kugelférmigen Teilchen
entspricht das Volumen des mitbeschleunigten Fluids dem halben Teilchenvolumen,
bei senkrecht zur Achse beschleunigten Zylindern (mit L = d) 75 % des Teilchenvolu-
mens. Durch Einfithren des Koeffizienten c,, fiir den Volumenanteil des mitbeschleu-
nigten Fluids ergibt sich fiir die Tragheitskraft:

- Fy =V, (ep + cmor) (dw/dr) (4.43)

Durch Einsetzen der Gln. (4.37), (4.41), (4.42) und (4.43) in die Gleichgewichtsbedin-

gung
F +F, +F—-F =0 (4.44)

finden wir fiir kugelférmige Teilchen mit 4 = (n/4) d,?, V, = (n/6) d,? und c,, =
0,5 die folgende Bewegungsdifferentialgleichung:
dw _g(-er) _ 3cerw
dr g, +0e/2 4d,(e, + 0¢/2)
Durch Einfiihren der Reynoldszahl aus der Gl. (4.38), der Archimedeszahl

(4.45)

- 8 dp3 (Qp - QF) (43

Ar 3 (4.46)
Ny
und einer dimensionslosen Absetzzeit [313]
t
i (4.47)

Ti= ————
(ep + QF/2) dp2
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erhalten wir die folgende dimensionslose Bewegungsdifferentialgleichung
fir kugelformige Teilchen:

d(Re,) - A.r _ 3Re’c,
-dTi 4

(4.48)

4.2.1.3 Stationédrer Absetzvorgang

Nach einer meist vernachlissigbar kurzen Beschleunigungsphase, auf die wir im
néchsten Abschnitt noch eingehen werden, erreichen die mit der Relativgeschwindig-
keit Null losgelassenen Teilchen eine konstante Sinkgeschwindigkeit. Die Teilchenbe-
schleunigung dw/d¢ wird dann Null. Nach den Bezichungen (4.37) und (4.47) wird
dann auch die Ableitung der Reynoldszahl nach der dimensionslosen Zeit Null:

d(Re,)/dTi = 0 . (449)

Danmit liefert die dimensionslose Bewegungsgleichung (4.48) mit dem Widerstandsbei-
wert aus (4.39) fiir den Bereich der laminaren Umstrémung (Re, < 0,2, bzw.
Ar < 3,6) die folgende Reynoldszahl fiir den stationdren Absetzvorgang:

Re,, = Ar[18 (4.50)

Durch Einsetzen der Definitionsgleichungen fiir die R eyn o1d szahl (4.38) und fiir die
Archimedeszahl (4.46) erhalten wir daraus die stationdre Absetzgeschwindigkeit
bei laminarer Umstrémung zu:

(0, - 0r) g dy°
w, = Li;%—" 4.51)

Wir sehen daraus, daB die stationire Sinkgeschwindigkeit bei laminarer Umstrémung
dem Quadrat der TeilchengroB8e proportional und der dynamischen Viskositit des
Fluids umgekehrt proportional ist.

Im Ubergangsbereich (0,2 < Re, <10%, bzw. 3,6 < Ar <3.107) kann die Ab-
hingigkeit des Widerstandsbeiwerts von der Reynoldszahl durch die GI. (4.40) an-
gendhert werden. Dafiir liefert die Bewegungsgleichung (4.48) mit d(Re,)/dTi=0
die folgende Reynoldszahl fiir den stationéren Absetzvorgang:

N ]
Re,, = 18[ 1+ @—1] 4.52)

9

Diese Beziehung vermag auch den Bereich laminarer Umstrémung hinreichend wie-
derzugeben. Eine genauere — aber in der Anwendung etwas umstéindlichere — Nihe-
rungsgleichung fiir den Ubergangsbereich findet man in [313]. Mit der Definitions-
gleichung (4.37) fiir die Reynoldszahl folgt die stationire Absetzgeschwindigkeit
mit Re,, aus (4,52) zu:

W = e
° (4] dp

Die fiir das Zuriicklegen eines Absetzweges s bendtigte Absetzzeit betrigt bei statio-
nirem Absetzen:

t, = s/w, (4.54)

Re,, (4.53)
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4.2.1.4 Instationdrer Absetzvorgang

Wir bendtigen noch ein Kriterium zur Beurteilung, ob die stationdre Behandlung
eines Absetzvorgangs geniigt, oder ob die Beschleunigungsphase in Ausnahmefillen
doch zu beriicksichtigen ist. Es ist einleuchtend, daB die Beschleunigungsphase bei
kleiner Absetzgeschwindigkeit und groBem Absetzweg keine Rolle spielen wird. Hin-
gegen kann die stationdre Behandlung bei groBen Endgeschwindigkeiten und kurzem

- Absetzweg fraglich werden. In [313] werden nach dem Einfiihren eines dimensions-
losen Absetzwegs

§ @Qr

= Tl (4.55)

analytische (laminare Umstrémung) und numerische (Ubergangsbereich) Losungen
zur Bestimmung der Absetzzeit bei Beriicksichtigung der Beschleunigungsphase ange-
geben. Daraus sei das im Bild 4,25 wiedergegebene Diagramm herausgegriffen. Es
ermdglicht die Abschéitzung des ohne Beriicksichtigung der Beschleunigungsphase zu
erwartenden relativen Fehlers rF. Gegebenenfalls kann damit die nach dem vorange-
gangenen Abschnitt ermittelte stationdre Absetzzeit nach der Bezichung

t = t,/(1 - rF) (4.56)

korrigiert werden. Programme fiir den stationdren und den instationiren Fall findet
man im Paket MVT [93].
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Bild 4.25 Relativer Fehler rF der mit vernachléssigter Beschleunigungsphase ermittelten Ab-
setzzeit nach Zogg [313]
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Beispiel 4.3 In einem Querstromklassierer sind kugelférmige Teilchen mit einem Durchmesser
von 10 mm und einer Dichte von 3000 kg/m?* aus Wasser (Dichte 1000 kg/m?3, dynamische
Viskositit 0,001 kg/ms) abzuscheiden. Wie groB ist die Absetzzeit einzelner Teilchen bei einem
Absetzweg von 0,5m?

Stationires Absetzen:

Archimedeszahl aus (4.46) Ar=1,962.10",

Reynoldszahl aus (4.52) Re,,= 8100,

Sinkgeschwindigkeit aus (4.53) w;= 0,810 m/s,

stationdre Absetzzeit aus (4.54) t,= 0,618 s;
Uberpriifen der stationiren Losung:

dimensionsloser Absetzweg aus (4.55) Zs= 14,29,

relativer Fehler aus Bild 4.25 rF=16% = 0,16;
Absetzzeit bei Beriicksichtigung der Beschleunigung:

korrigierte Absetzzeit aus (4.56) t=0,735s.

4.2.2 Sedimentieren von Schwarmteilchen

In Apparaten fiir die technische Sedimentation sedimentieren i.allg. so viele Teilchen,
daB sie sich gegenseitig behindern. Infolge dieser Behinderung sedimentieren die
Teilchen in Teilchenschwirmen langsamer als Einzelteilchen. MaBgebend fiir die
gegenseitige Behinderung ist der Teilchenvolumenanteil v, der sich aus der Massenbe-
ladung an Teilchen X und den Dichten der beiden Phasen berechnen 1:48t:

X
Vo= ————
X + (ep/08)

Fir die Korrektur der Absetzgeschwindigkeit von Schwarmteilchen gegeniiber jener
der Einzelteilchen wurden zahlreiche Beziehungen vorgeschlagen. Wihrend manche
nur den Teilchenvolumenanteil nach (4.57) als EinfluBgroBe enthalten, tragt die Glei-
chung von Zehner [319] dem von der Reynoldszahl abhiingigen Strémungsprofil
um die Teilchen iiber eine dimensionslose Grenzschichtdicke

1 .
24 /Re,,/2

Rechnung. Mit den in [319] experimentell bestimmten Koeffizienten ergibt sich fol-
gendes Verhiltnis der Absetzgeschwindigkeit von Schwarmteilchen w, zur Absetzge-
schwindigkeit von Einzelteilchen w,:

we/w, = [1 — y2/3 +Dg)] 1,75 [1+(4/3)Dg)2 (4.59)
o .

(4.57)

Dg (4.58)

Die mit den Gln. (4.58) und (4.59) errechnete Abhéingigkeit der Sinkgeschwindigkeit
(beziehungswiese der Reynoldszahl) kugelformiger Schwarmteilchen ist im Bild
4.26 in dimensionsloser Form aufgetragen. Die Abhingigkeit der Reynoldszahl
von der Archimedeszahl wurde dazu fiir Einzelteilchen (v = 0) mit der Gl. (4.52)
berechnet. Wir kénnen diesem Bild entnehmen, daB die Absetzgeschwindigkeit nur
bis zu einem Feststoffvolumenanteil von héchstens 2% jener einzelner Teilchen
gleichgesetzt werden darf. Bei einem Feststoffvolumenanteil von 2% ergeben sich
dadurch bereits relative Fehler der Absetzgeschwindigkeit gegen 10 %.
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Unsere bisherigen Berechnungsunterlagen sind auf Teilchen gleicher GroBe be-
schrinkt. Versuche an Suspensionen mit zwei TeilchengroBen ergaben, daB sich die
Absetzgeschwindigkeiten beider Fraktionen bis zu Feststoffvolumenanteilen von
40 % mit guter Niherung so berechnen lassen, als wire nur eine einzige TeilchengroBe
vorhanden [320]. Die Verwendung der Korrektur (4.59) scheint deshalb zumindest bei
kleinen Teilchenvolumenanteilen auch beim Vorliegen einer TeilchengréBenverteilung
gerechtfertigt. In vielen praktischen Fillen ist es ohnehin schwierig, hohe Teilchenbe-
ladungen richtig zu erfassen, weil sie sich lings des Absetzweges dndern. Die gezeigte
Behandlung der Sedimentation von Schwarmteilchen wie auch die hier aus Platzgriin-
den nicht erdrterte Cunningham-Korrektur fiir sehr feine Teilchen in Gasen [10, 40]
sind im Paket MVT [93] programmiert.
Beispiel 4.4 In ciner Suspension befinden sich kugelférmige Teilchen mit einer Dichte von
1370 kg/m> und einem Durchmesser von 0,03 mm. Die Feststoffbeladung der Suspension be-
trigt 0,08. Die kontinuierliche Phase ist Wasser (Dichte 1000 kg/m?, dynamische Viskositit
0,001 kg/ms). Wie groB ist die Absetzgeschwindigkeit dieser Teilchen, und ab welchem Absetz-
weg darf die Sedimentation dieser Teilchen als stationdr betrachtet werden?
Stationdre Absetzgeschwindigkeit:

Archimedeszahl aus (4.46) Ar = 0,0980;
Sinkgeschwindigkeit Einzelkugel (4.51) w,= 1,82.10"*m/s,
Feststoffvolumenanteil aus (4.57) v= 0,0552,
Reynoldszahl aus (4.50) Re,,= 0,00544,
dim.lose Grenzschichtdicke (4.58) Dg = 0,487,
Geschwindigkeitsverhiltnis (4.59) ws/w,= 0,758,
stationdre Sinkgeschwindigkeit ws=1,37.10"*m/s;

Grenze fiir stationire Berechnung: .

Fiir einen relativen Fehler der Absetzzeit von 2,5% liefert die Extrapolation des Bildes 4.25
cinen dimensionslosen Absetzweg von ungefihr 0,0049. Durch Aufldsen der GI. (4.55) nach dem
Absetzweg erhalten wir als untere Grenze fiir die stationiire Behandlung der Sedimentation einen
Absetzweg von: s, = 2,75 .10" " m. Fiir diese feinen Teilchen ist die Beschleunigungsphase
somit in jedem denkbaren Absetzfall vernachlissigbar.
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4.2.3 Flockung und Flotation

Feine Teilchen sedimentieren laminar. Thre Sinkgeschwindigkeit ist deshalb gemif

- der Gl. (4.51) dem Quadrat der Teilchengr6Be proportional. Wir haben im Beispiel
4.4 gesehen, daB feine Teilchen nur sehr langsam sedimentieren. Unterhalb einer
TeilchengréBe von etwa 0,01 mm wird die Sedimentation bereits durch molekulare
Bewegungsvorginge beeinfluBt ([91], Kap. 1). In Fliissigkeiten bleiben Teilchen bei
GréBen unter etwa 0,001 mm dauernd in der Schwebe. Die minimale Absetzgeschwin-
digkeit fiir einen wirtschaftlichen Einsatz von Sedimentationsapparaten liegt bei etwa
10~ 3 m/s. Die Sedimentation durch Schwerkraftwirkung ist deshalb auf Teilchengro-
Ben iiber rund 0,01 mm begrenzt. Durch Flockung oder Flotation kénnen trotzdem
auch feinere Teilchen mittels Schwerkraftsedimentation aus Suspensionen abgeschie-
den werden.

Wir sind bereits bei der Filtration von Suspensionen mit feinen Feststoffteiichen auf
die Flockung (flocculation, coagulation) gestoBen. Zur Flockung mischt man der
Suspension vor der Sedimentation mit Rithrern oder in turbulenten Rohrstromungen
Flockungsmittel (flocculating agents) wie Eisenchlorid, Aluminiumsulfat oder
synthetische Polyelektrolyte [320] bei. Diese fithren zur Agglomeration mehrerer
feiner Teilchen zu wesentlich groBeren Flocken mit einer entsprechend héheren
Sedimentationsgeschwindigkeit. Zahlreiche Feststoffteilchen (insbesondere frische
Mabhlprodukte) neigen zur Eigenflockung, bei der die Teilchen ohne die Zugabe
von Flockungsmitteln zu groBeren Verbdnden agglomerieren. Die Eigenflockung
kann durch langsam laufende Riihrer geférdert werden (mechanische Flockung).
Niheres zur Flockung in [26, 62, 72 u. 320 bis 322].

Bei der Flotation (flotation) werden die Festoffteilchen durch aufsteigende Gasbla-
sen aus Suspensionen transportiert. In der Bodenzone des Flotationsbeckens werden
durch Einblasen von Gasen (meist Luft) aus por6sen Béden oder Diisen feine Blasen
erzeugt (pneumatische Flotation). Die Blasen kénnen auch durch Druckerniedrigung
(Entspannungsflotation) oder Erwirmen vorher mit Gasen gesittigter Suspensionen
gebildet werden ([91], Kap. 7). Als weitere Moglichkeiten zur Erzeugung feiner Gas-
blasen gelangen die Begasung mit Riihrern, die Zufuhr von Gas und Suspension in
Mischdiisen und die Elektrolyse der kontinuierlichen Phase (elektrolytische Flota-
tion) zur Anwendung. Die Teilchen der Suspension, welchedurch die kontinuier-
liche Phase schlecht benetzt werden, neigen dazu, sich an der Oberfliche der
aufsteigenden Gasblasen anzulagern. Sie sammeln sich schlieBlich in der sich iiber der
Suspension bildenden Schaumschicht an und werden von dort durch Riumwerkzeuge
entfernt. Die Teilchen der Suspension, welche von der kontinuierlichen Phase gut
benetzt werden, haften nicht an den Gasblasen und bleiben in der Suspension zuriick.
Durch die Flotation kénnen deshalb Stoffe selektiv aus einer Suspension entfernt
werden. Die Flotation hat daher als Sortierverfahren besondere Bedeutung und
wird beispielsweise zur Gewinnung mineralischer Rohstoffe aus Erzen und zur Kohle-
aufbereitung in groBem Umfang eingesetzt. Erwihnenswert ist auch die Entfernung
von Druckerschwiirze aus Altpapier oder die Abtrennung von Proteinen aus wésseri-
gen Losungen [327]. Da auch Teilchen mit sehr geringer Dichtedifferenz zur konti-
nuierlichen Phase abgetrennt werden koénnen, ist die Flotation in der Abwasserreini- !
gung eine interessante Alternative zur konventionellen Flockungssedimentation [326]. T

Wenn die Feststoffe nicht geniigend wasserabstoBend sind, miissen der Suspension
Chemikalien beigemischt werden. Durch die Wahl und die richtige Dosierung entspre-
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chender Flotationsmittel konnen die Benetzungseigenschaften der Feststoffe und
damit die Selektivitit der Flotation gezielt beeinfluBt werden. Zusammenfassende
Darstellungen zur Flotation findet man in [43, 53, 77 u. 323 bis 325].

4.2.4  Anwendungsbeispiele

Eine auch nur einigermafen représentative Beschreibung der gebrauchlichsten Sedi-
mentationsapparate ist im Rahmen dieser Einfilhrung nicht méglich. Hierzu sei auf
[30, 53, 62 u. 77] verwiesen. Wir beschrinken uns auf einige Beispiele zur Trennung
von Suspensionen sowie Klassierung und wollen an diesen das auch auf andere
Sedimentationsapparate iibertragbare Vorgehen zur Auslegung aufzeigen.

4.2.4.1 Absetzapparate zur Suspensionstrennung

In den Absetzapparaten zur Suspensionstrennung werden Suspensionen in einen
feststoffarmen Ablauf und einen feststoffreichen Schlamm getrennt. Je nach dem
Hauptzweck der Gewinnung eines moglichst feststoffarmen Ablaufs oder eines még-
lichst feststoffreichen Schlamms wird zwischen Klédren (clarification) und Ein-
dicken (thickening) unterschieden. Wihrend sich das Kldren mit den im vorange-
henden erarbeiteten Grundlagen zur Sedimentation erfassen 148t, wird das Eindicken
zusitzlich durch das Kompressionsverhalten der Sedimente bestimmt. Die Trennung
in Absetzapparaten weist gegeniiber dem Filtrieren oder dem Zentrifugieren den
Vorteil eines geringen Energiebedarfs auf. Sie ist aber mit dem Nachteil eines wesent-
lich groBeren Platzbedarfs behaftet. Wir werden noch zeigen, dafl das Bauvolumen
von Absetzapparaten umgekehrt proportional zur Sinkgeschwindigkeit ist. Das Ab-
setzen kleiner Teilchen fiihrt deshalb zu groBen Apparaten. Dadurch wird der Anwen-
dungsbereich von Absetzapparaten auf Absetzgeschwindigkeiten iiber 10~ m/s ein-
geschrinkt.

Die meisten Absetzapparate arbeiten kontinuierlich: der Schlammaustrag erfolgt mit
mechanischen Austragsvorrichtungen und Pumpen, ohne daBl deswegen der Betrieb
der Apparate unterbrochen werden muB. Die iiblichen Absetzapparate fiir Suspensio-
nen weisen einen kreisfdrmigen oder einen rechteckigen GrundriB auf. Wéhrend die
Rundbecken vorwiegend dem Eindicken von Suspensionen dienen, werden die Recht-
eckbecken vor allem zur Kldrung eingesetzt.

Wir wollen die Wirkungsweise und die Berechnung der Absetzapparate am Beispiel
eines Rechteckklirbeckens kennenlernen: Bild 4.27. Die Suspension gelangt
durch einen Verteiler (es gibt verschiedene Verteilerarten; das Bild 4.27 zeigt die
Vertellung mit einem Prallteller) ins Becken. Sie durchstrémt das Becken im wesentli-
chen in horizontaler Richtung und verldBt es iiber ein Uberlaufwehr. Gleichzeitig
sinken die Feststoffteilchen mit ¢, > g nach unten. Der groBte Teil des Feststoffs
erreicht dabei die Nihe des Absetzbodens und bleibt in der sogenannten Kompres-
sionszone liegen. In dieser bildet er eine zusammenhingende Ablagerung, den
Schlamm. Dieser wird durch Riumwerkzeuge (im Bild 4.27 als Beispiel ein Ketten-
riumer) in die Vertiefung unter der Einlaufzone gefordert und von dort durch den
SchlammablaB entnommen. Die Teilchen mit ¢, < ¢ bewegen sich nach oben und
bilden an der Suspensionsoberfliche eine Schwimmschlammschicht. Diese kann
durch ein in der Eintauchtiefe verstellbares Wehr abgeschilt werden.
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i Ablaufrinne

Bild 4.27 Rechteckklirbecken mit Kettenraumer
1 Antriebstation, 2 Kettenantrieb, 3 Kettenum-

lenkung, 4 Rdumkette, 5 Riumbalken, 6 Fiih-

rungsschiene, 7 Schwimmstoffrinne, 8 Einlauf,

9 Uberfallkante (PASSAVANT-WERKE, Aar-

bergen)

abzugsleitung

Fiir die Auslegung von Klidrbecken benétigen wir die Absetzgeschwindigkeit.
Diese konnen wir nach den Ausfithrungen der Abschn. 4.2.1 und 4.2.2 berechnen oder
bei unbekannter Form, GroBe und Dichte der Teilchen (beispielsweise in hduslichem
Abwasser) durch Absetzversuche in Bechergldsern messen. Zur Auslegung des Klér-
beckens bendtigen wir neben der Absetzgeschwindigkeit den Volumenstrom und die
Stoffwerte der kontinuierlichen Phase (Vg, o5, ). Weiter sind fiir das Verhiltnis von
Beckenbreite zu Beckentiefe

Kk =b/s, (4.60)

bei Betonbecken aus baulichen Griinden Werte von 2 bis 4 iiblich. Wir gehen nun von
einem Rechteckbecken der Breite b und den Abmessungen gemiB dem Bild 4.28 aus.
Vor der eigentlichen Kliarzone muB der Zulauf in der Einlaufzone verteilt und nach
der Klirzone in die Auslaufzone zum Uberlauf gelenkt werden. Dafiir sind Lingenzu-
schliage in der GroBenordnung der Beckentiefe nétig (exaktere Bestimmung der Ein-
laufzonenlinge in [329]). Wir befassen uns im folgenden nur mit der Auslegung der
eigentlichen Kldrzone. Dazu treffen wir die folgenden vereinfachenden Annahmen:

1. Im Becken bildet sich in horizontaler Richtung eine Propfenstréomung aus (Bild
4.28). Dies ist nur eine recht grobe Naherung. Das sich tatsichlich ausbildende

Lot
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™. wh
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Zulauf y oy W ™t . ®
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Einlaufzone Kompressionszone Auslaufzone

Bild 4.28 Zur Auslegung eines Rechteckkldrbeckens
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Stromungsprofil hingt von der Froudezahl gemdB der Gl. (3.23) ab und wird in
[328] beschrieben.

2. Innerhalb der Klirzone werden vertikale Geschwindigkeitskomponenten der konti-
nuierlichen Phase vernachléissigt.

3. Fiir die Bestimmung der Horizontalgeschwindigkeit wird der Feststoffvolumenan-
teil der Suspension vernachléssigt.

4. Die Grenzfliche zwischen Klir- und Kompressionszone ist eben.

Die kleinsten noch sicher abzuscheidenden Teilchen (Grenzkorngrofie) miissen von
der ungiinstigsten Anfangslage (Punkt 4 im Bild 4.28) noch vor der Auslaufzone zur
Kompressionszone gelangen (Punkt B im Bild 4 28). Dafiir benétigen die Tellchen die
Absetzzeit:

t=s,/w, (4.61)
Die Tiefe der Klidrzone betrigt an einer beliebigen Stelle L (Bild 4.28):
s=35,+ (L,—L)taneg (4.62)

Damit kénnen wir die Horizontalgeschwindigkeit w, an einer beliebigen Stelle L des
Beckens berechnen:

Ve
W, =
"= bls, + (L, — L) tan ] |
Da sich die Horizontalgeschwindigkeit lings des Beckens infolge des geneigten Bo-

dens dndert, bestimmen wir zunichst den Weg, den die Teilchen in horizontaler
Richtung zuriicklegen nur fiir die infinitesimale Zeit d¢:

dL = w, dt (4.64)

Fiir die Gesamtlénge der Klirzone L, erhalten wir daraus durch Einsetzen der Hori-
zontalgeschwindigkeit aus (4.63), Variablentrennung und Integration iiber die Ab-
setzzeit t und Einsetzen der Absetzzeit aus (4.61) eine quadratische Gleichung fiir d1e
Lénge der Kldrzone L,. Ihre Losung lautet

—5o+ /52 + 2tan ¢ Ve 5, /(b w,)
tan ¢

(4.63)

L, = (4.65)
Im Spezialfall eines horizontalen Bodens ist die Horizontalgeschwindigkeit konstant.
Die gleichen Uberlegungen liefern dann als Linge der Kldrzone:

Ve

Lo = pw,

(4.66)
Es mag zunichst iiberraschen, daB die Tiefe des Beckens in dieser Gleichung iiber-
haupt nicht vorkommt. Ein nur wenige Millimeter tiefes Becken ergibe danach die
gleiche Klirzonenlinge wie ein metertiefes! Das 148t sich leicht erkldren: Bei doppel-
ter Tiefe wird die Absetzzeit zwar zweimal so groB wie die urspriingliche; dafiir
reduziert sich aber die Horizontalgeschwindigkeit auf die Halfte. Das nur wenige
Millimeter tiefe Becken ergibe bei einer bestimmten Breite eine viel groBere Horizon-
talgeschwindigkeit als das metertiefe. Dies hitte beim Becken mit geringer Tiefe ein
Wiederaufwirbeln des Schlamms und damit eine Vernichtung des Trennetrgebnisses
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zur Folge. Wir miissen also noch eine Bedingung fiir die Horizontalstromung aufstel-
len, welche ein Wiederaufwirbeln des Feststoffs ausschlief3t. Es ist einleuchtend, daB
die Kanalstromung im Becken dazu moglichst laminar sein sollte. Die Reynoldszahl
der Kanalstromung mit dem hydraulischen Durchmesser des oben offenen Kanals
[d, = 4 (bs,)/(d + 2 s,)] als charakteristische Linge

4 VF (43

Reg = ———
e (b + 25,)

(4.67)

sollte daher einen Wert von 2000 nicht iibersteigen. Bei gewohnlichen Absetzbecken
ergibe dies allerdings sehr grofle Abmessungen. Man findet deshalb oft Absetzbek-
ken, die mit Reynoldszahlen der Kanalstromung bis zu 10000 betricben werden. Bei
den noch zu besprechenden Lamellenklirern 148t sich dagegen Rey < 1000 durchaus
einhalten. Durch Einsetzen des Querschnittsverhiltnisses x aus (4.60) liefert die Gl.
(4.67) die folgende Beziehung fiir die Beckentiefe s,:

4 VFQF

= ——————— (4.68)
g #g (k + 2) Reg

Mit der Beckenbreite aus der Gl. (4.60) kénnen wir nun die Linge der Kldrzonen des
Beckens mit geneigtem Boden nach (4.65) und mit horizontalem Boden nach (4.66)
berechnen. ,
Fiir den einfachen Fall des Beckens mit horizontalem Boden ergibt sich aus den Gin.
(4.68), (4.60) und (4.66) die folgende Beziehung fiir das Kliarzonenvolumen ¥V, =
L s, b: .
v, = 4V op
Ne (K + 2) Reg w,

(4.69)

Man kann zeigen, daB3 diese Beziehung auch fiir das Becken mit geneigtem Boden gilt.
Da die Sinkgeschwindigkeit nach der GI. (4.51) dem Quadrat der TeilchengréBe
proportional ist, folgt aus der Gl. (4.69), daB das Klirzonenvolumen beim laminaren
Absetzen dem Quadrat der Teilchengr6Be umgekehrt proportional sein muB. Weiter
erkennen wir aus der Gl. (4.69), daB das Klidrzonenvolumen dem Quadrat des Volu-
menstroms proportional ist. Dies bedeutet, daB man durch eine Parallelschaltung von
zwei Kldrbecken fiir die gleiche Absetzaufgabe nur noch ein halb so groBes Gesamt-
volumen benétigen wiirde. SchlieBlich kénnen wir der Gl. (4.69) noch entnehmen, daf3
das Verhiltnis von Beckenbreite zu Beckentiefe fiir das Erreichen eines kleinen Klir-
zonenvolumens moglichst groB sein sollte. Wir sollten demzufolge den zu trennenden
Suspensionsstrom auf viele kleine Absetzbecken mit geringer Tiefe und groBer Breite
verteilen. Dies fiihrt uns sozusagen zwangsldufig zu einer wesentlich besseren Losung,
dem Lamellenklérer.

Beim Lamellenklérer (lamella clarifier) nach Bild 4.29 sind die oben hergeleiteten
Forderungen erfiillt: Der Suspensionsstrom wird auf mehrere breite Kammern aufge-
teilt. Damit wird nun auch der Schlammanfall auf mehrere Bdden verteilt, und er
kann jetzt nicht mehr durch Ridumwerkzeuge entfernt werden. Deshalb sind die
einzelnen Absetzkammern so stark geneigt, daB der Schlamm abrutscht. Hieraus
ergibt sich leider die Einschrinkung, daB Lamellenkldrer nur fiir nichtklebrige
Schldmme eingesetzt werden konnen.



148 4.2 Sedimentieren
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2 1 Tribezufuhr
2 Kammern
- & 3 Lamelle
4 Rinne
5 Steigrohr fiir

die geklirte

- Fliissigkeit

6 Austritt der
geklarten
Fliissigkeit

7 Schlammtrichter

e ) 8 8 Schlammaustritt
Bild 4.29 Lamellenkldrer (PASSAVANT -WERKE, Aarbergen)

e R

Die Dimensionierung eines Lamellenklirers erfolgt analog zu jener des Rechteckbek-
kens. Da nun keine freic Fliissigkeitsoberfliche mehr besteht, ergibt sich fiir n Kam-
mern mit d, = 4 b 5,/(2b + 25,) die folgende Reynoldszahl fiir die Kanalstro-
mung in einer Kammer: .

2 VF (4]

Rex = e ® + 50)

(4.67a)
Daraus folgt die Kammertiefe nach Einfithren des Verhéltnisses von Kammerbreite
zu Kammertiefe aus (4.60) zu:

2 VFQF

S = nyg(x + 1) Reg

(4.68a)
Die Absetzzeit erhalten wir aus der Bedingung, daB3 die Grenzteilchen fiir eine sichere
Abscheidung von der ungiinstigsten Eintrittslage (Bild 4.29) zum Kammerboden
gelangen miissen:

t = 5,/(w,cos @) (4.61a)
In Analogie zur Gl. (4.66) finden wir fiir die Linge der Kammern L,:
Ve
L (4.66a)

° = nbw,cosp

Anstelle der ebenen Platten, auf denen unsere bisherigen Uberlegungen beruhten,
konnen auch gewellte Platten und Rohre als Konstruktionselemente verwendet wer-
den. Ihr hydraulischer Durchmesser ist dann in den gezeigten Berechnungsgleichun-
gen entsprechend anzupassen. Ndheres zur Konstruktion und zur Auslegung von
Klidrbecken und von Lamellenapparaten in [26, 30, 72, 77 u. 328 bis 332]. Auslegungs-
programme im Paket MVT [93].
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Beispiel 4.5 Zur Klirung von 0,005 m3 /s einer Suspension sind ein Klidrbecken und ein Lamel-
lenklirer auszulegen. Die kontinuierliche Phase ist Wasser mit einer Dichte von 1000 kg/m3 und
einer dynamischen Viskositit von 0,001 kg/ms. Teilchen mit einer Sinkgeschwindigkeit von
1,35.10"*m/s sind noch sicher abzuscheiden. Zur Gewihrleistung eines einwandfreien
Schlammaustrags ist der Neigungswinkel des Klirbeckenbodens auf 4° und der Neigungswinkel
der Kammern des Lamellenklirers auf 45° festzulegen. Die Verdringungswirkung der
Schiammschichten kann vernachléssigt werden.

Auslegung des Lamellenkldrers:

Annahme eines Seitenverhiltnisses K = 8,
Annahme einer Kammerzahl n =5,
‘Annahme einer Reynoldszahl (Kanalstrémung) Rey = 1000,
Kammertiefe s, aus (4.68a) Sy = 0,222 m,
Kammerbreite b aus (4.60) b = 1,778 m,
Kammerldnge aus (4.66a) L, = 5,89 m,
Volumen der Klirzone Vo,=n-b-s,-L, =11,64m>
Auslegung des Rechteckklirbeckens:
Annahme eines Seitenverhéltnisses K =3,
Annahme derselben Kanalreynoldszahl Rey = 1000,
Klirzonentiefe am Austritt aus (4.68) Sy =4,00m
Klirzonenbreite aus (4.60) b = 12,0 m,
Klirzonenlidnge aus (4.65) L, = 3,01 m,
Klirzonenvolumen aus (4.69) Vv, ='148,1 m3.

Wihrend unsere Annahmen beim Lamellenklirer zu einem brauchbaren Ergebnis
filhrten, ergaben sie fiir das Klirbecken keine sinnvollen Werte. Eine Uberpriifung
der AusgangsgroBen zeigt uns, dal wir nur die nachstehenden drei Moglichkeiten
haben, die Proportionen des Beckens in einen realisierbaren Bereich zu bringen:

1. VergroBerung des Seitenverhdltnisses x auf 4. Dies fiihrt auf die Abmessungen
5,=333m, $=13,33m und L,=2,70m. Mit einem Kldrzonenvolumen von
¥, = 123,5m3 erreichen wir damit keine wesentliche Verbesserung.

2. Aufteilung der zulaufenden Suspension auf mehrere Becken. Wie man leicht nach-
rechnen kann, wiren dazu iiber fiinf kleine Rechteckklirer notig — eine sicher zu teure
Losung.

3. SchlieBlich bleibt uns nur noch ein KompromiB mit der Reynoldszahl. Wie schon
erwihnt, werden Klirbecken oft mit Reynoldszahlen der Kanalstromung tiber
2000 betrieben. Durch Erhéhen der Kanalreynoldszahl auf 4000 erhalten wir die
folgenden Abmessungen der Klarzone des Rechteckbeckens:

5, =100m, b = 3,00mund L, = 9,31 m.

Wir konnen fiir dieses Beispiel somit festhalten, daB lediglich der Lamellenkldrer
einen Betrieb mit Reg = 1000 erlaubt. Das Klirbecken wird nur bei einer Rey-
noldszahl der Kanalstromung deutlich iiber 2000 realisierbar. Ob dann die Teilchen
mit der kleinen Sinkgeschwindigkeit von 1,35.10 % m/s noch ungehindert sedimen-
tieren, ist allerdings fraglich. Weiter ist beachtenswert, da der Lamellenapparat beim
Betrieb mit Rey = 1000 nur 7,86 % des Kldrzonenvolumens des Beckens aufweist!
Zur Auslegung von Eindickern sind in jedem Fall Absetzversuche in Bechergldsern
nétig, da neben der Sedimentation des Feststoffs auch die Kompression der sich in
Bodennihe (Kompressionszone) bereits beriihrenden Teilchen von Bedeutung ist. Die
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Auswertung solcher Versuche und die darauf beruhende Bemessung von Eindickern
wird in [48], [72], [330] u. [333] zusammenfassend dargestellt. Neben dem Rundeindik-
ker mit kreisformigem Zulauf, kegelférmigem Boden und radialem Fliissigkeitsaus-
tritt werden auch Lamellenapparate als Eindicker eingesetzt [26]. In Schwerkraftein-
dickern lassen sich Schlimme auf einen Fliissigkeitsvolumenanteil von 75% bis 90%
eindicken. Fiir eine weitergehende Entwisserung bendtigt man Filter (Filterpressen,
Membranfilterpressen u. BandpreBfilter: Abschn. 4.1.1) und Zentrifugen. Fiir Fliis-
sigkeitsvolumenanteile unter etwa 50 % ist man auf die in [91], Kap. 9 behandelte
Trocknung angewiesen. Damit 148t sich der Flissigkeitsvolumenanteil auf einige
Prozent reduzieren. Dies ist dann allerdings mit einem erheblichen Energieaufwand
verbunden. '

4.2.4.2 Klassierapparate

Wir haben gesehen, daf Teilchen unterschiedlicher GréBe oder Dichte verschiedene
Absetzgeschwindigkeiten aufweisen. Bei den Klassierapparaten (Sortierapparate,
classifier, sizer) nutzt man dies zur kontinuierlichen Trennung der Teilchen einer
Schiittung nach der Korngré8e. Fiir grobere Teilchen mit GrdBen iiber etwa 0,2 mm
geniigt dazu das Absetzen durch Schwerkraft. Fiir die Klassierung von Feingut
wird der Absetzvorgang meist durch die Fliehkraft verstirkt (kleineres Apparate-
volumen). Sie wird durch entsprechende Stromungsumlenkungen erzeugt. Falls die
Klassierung in einem Gas als kontinuierliche Phase erfolgt, spricht man von Wind-
sichten oder Sichten (classifying, sizing). Wenn die Klassierung in einer Fliissigkeit
erfolgt, bezeichnet man sie als Stromklassierung (NaBklassierung, wet classify-
ing). Das Windsichten dient i.allg. der Trennung feiner Teilchen, wihrend mit den
Stromklassierern grobere Feststoffe klassiert werden. Das Klassieren durch Schwer-
kraft kann in Gegenstrom- und Querstromapparaten erfolgen. Bei den Gegen-
stromapparaten (Steigrohrsichter) stromt ein Gas- oder eine Fliissigkeit in verti-
kaler Richtung. Die Geschwindigkeit wird so gewéhlt, daB sie zwischen der Sinkge-
schwindigkeit der zu trennenden Teilchen liegt. Das Grobgut sinkt dann nach unten,
wihrend das Feingut nach oben mitgetragen wird. In den Querstromapparaten
werden die zu trennenden Teilchen durch einen horizontalen Fluidstrom je nach der
Sinkgeschwindigkeit mehr oder weniger weit mitgetragen. Das Grobgut sinkt zuerst
aus dem Fluidstrom, wéihrend sich das Feingut erst nach einer lingeren Strecke
absetzt. Es gibt eine groBe Vielfalt von Klassierapparaten, auf die wir im Rahmen
dieser Einfithrung nicht eingehen kénnen. Wir beschriinken uns hier auf die Erorte-
rung je eines nach dem Gegenstromprinzip arbeitenden Windsichters und Stromklas-
sierers.

Das Bild 4.30 zeigt einen Steigsichter zur kontinuierlichen Trennung einer Schiittung
im KorngréBenbereich um 1 mm in zwei Kornklassen. Dazu werden die Schiittgut-
teilchen durch ein zentrales Zulaufrohr und einen Verteilkegel in den kreisringférmi-
gen Trennraum geleitet. Die Luftgeschwindigkeit im Ringraum wird so eingestellt,
daB das Grobgut nach unten sinkt und das Feingut nach oben getragen wird. Der
Ringraum ist demzufolge so zu dimensionieren, daB darin die Luftgeschwindigkeit
zwischen den Sinkgeschwindigkeiten der Teilchen des Grobguts und des Feinguts
liegt. Solche Apparate werden auch zur Abtrennung von Staub, Fein- oder Faser-
teilchen aus Schiittungen eingesetzt. Sie werden deshalb auch als pneumatische Reini-
ger bezeichnet.
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1 Schiittgutzufuhr
2 Lufteintritt

3 Feingutaustritt
| 4 Grobgutaustritt

A Val Bild 4.31 ~ Aufstromklassierer mit Schwanenhalsaustrag
4 1 Trenngutzufuhr, 2 Trennfliissigkeitseintritt,
Bild 4.30 3 Feingutaustritt, 4 Grobgutaustritt,
Steigsichter zur Klassierung und Fein- 5 Entleerung
gutabscheidung (Pneumatischer Reiniger, (AMBERGER KAOLINWERKE,
BUHLER-MIAG, Braunschweig) Hirschau)

Im Bild 4.31 ist ein Aufstromklassierer fiir Grobgut dargestelit. Die zulaufende Su-
spension gelangt durch ein Tauchrohr in den Trennapparat. Von unten tritt durch
einen Anstromboden zusitzliches Wasser ein. Dieses erzeugt mit den abgesunkenen
Feststoffteilchen ein FlieBbett (Kap. 5). Die Geschwindigkeit im FlieBbett wird so
hoch gewihlt, daB sie {iber der Austragsgeschwindigkeit fiir die feinen Teilchen liegt.
Das Feingut wird deshalb im Ringraum neben dem Tauchrohr nach oben ausgetra-
gen. Das Grobgut tritt durch den in der Uberlaufhohe verstellbaren Schwanhals.
Dadurch ldBt sich die Trennzone im Apparat festlegen. Gegeniiber gewdhnlichen
Aufstromklassierern zeichnet sich der beschriebene Apparat durch eine wesentlich
hoéhere Trennschirfe aus.

Durch Sedimentation ist auch ein Sortieren von Teilchen nach unterschiedlichen

Dichten mdglich. Ubersichten zu den zahireichen Bauarten von Windsichtern und
Stromklassierern findet man in [31, 77, 334 u. 335].
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4.3 Zentrifugieren

Wir haben gesehen, daB bei der Sedimentation feiner Teilchen besonders im Falle
eines geringen Dichteunterschieds zwischen Teilchen und Fluid sehr groBe Absetzzei-
ten auftreten. Bei Suspensionen konnte in solchen Féllen neben der Flockung und der
Flotation auch durch Erwirmen eine gewiBe ErhGhung der Absinkgeschwindigkeit
erreicht werden. Dies wire aber mit einem hohen Energieaufwand verbunden und
wiirde infolge der dadurch verstirkten thermischen Bewegung der Fliissigkeitsmole-
kiille bei sehr feinen Teilchen nicht zum Ziel fiihren. Beim Zentrifugieren wird die
Schwerkraft als treibende Kraft durch die Fliehkraft ersetzt. Da in Zentrifugen Zen-
trifugalbeschleunigungen bis iiber 10000 g erreicht werden, konnen auch Trennaufga-
ben bewiltigt werden, die mit der Schwerkraftsedimentation nicht oder nur mit
unverhiltnismiBig groBen Apparatevolumina durchfithrbar wiren.

Die kontinuierliche Filtration ist ohne sehr groBen konstruktiven Aufwand (z.B.
Drucktrommelfiiter) nur als Vakuumfiltration méglich. Der maximale Druckverlust
in Kuchen und Filtermittel ist dann auf Werte unter etwa 0,85 bar begrenzt. In
diskontinuierlich arbeitenden Druckfiltern sind zwar wesentlich héhere Differenz-
driicke moglich — der Aufwand zur Kuchenentfernung ist aber oft erheblich. Hier sind
die Zentrifugen {iberlegen, da die Kuchenentnahme bei den Zentrifugen aus offenen
Trommeln erfolgen kann (Druckaufbau in der Zentrifugentrommel statt in einer
Pumpe).

Das Zentrifugieren ist ein mechanisches Trennverfahren zur Trennung von Suspen-
sionen und von Emulsionen mit Hilfe der Fliehkraft. Durch Zentrifugieren kdnnten
auch Rauch und Nebel getrennt werden. Dazu geniigen aber i.allg. die viel einfacher
aufgebauten Zyklone, auf die wir im Abschn. 4.4 eingehen werden.

Man unterscheidet zwei grundsédtzlich verschiedene Zentrifugenarten. Bei den
Filterzentrifugen (filtering centrifuges) wird die auf die kontinuierliche Phase
wirkende Fliehkraft und bei den Sedimentierzentrifugen (sedimentation centri-
_fuges) die auf die disperse Phase wirkende Flichkraft genutzt. Die Filterzentrifugen
weisen durchlissige Trommeln auf. Die Sedimentierzentrifugen besitzen Vollmantel-
trommeln: Bild 4.32. Unter der Fliehkraftwirkung wird das zulaufende Gemisch an
den Trommelmantel geschleudert und bildet dort einen rotierenden Suspensionsring.

Bild 4.32 Prinzip von Filter- und Sedimentierzentrifugen. A Filterzentrifuge mit gelochter
Trommel (1 Suspensionszufuhr mit Verteilung Uber ganze Trommelbreite, 2 Sus-
pensionsring, radial strémend, 3 Kuchen, 5 radialer Filtrataustritt). B Sedimen-
tierzentrifuge mit Vollmanteltrommel (1 Suspensionszufuhr, 2 Suspensionsring,
4 Schlamm, 6 Austritt der geklirten Fliissigkeit iiber Uberlauf)
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Dieser stromt in der Filterzentrifuge in radialer und in der Sedimentierzentrifuge in
axialer Richtung ab. Die Filterzentrifuge kann als rotierendes Kuchenfilter aufgefaB3t
werden. Der Feststoff wird in der Trommel als Kuchen abgeschieden, wihrend das
Filtrat durch das Filtermittel und die Offnungen des Trommelmantels strémt. Die
Sedimentierzentrifuge ist ein rotierendes Klir- oder Absetzbecken, in der sich eine
Suspensions- oder Emulsionsringstromung in axialer Richtung ausbildet. Die disperse
Phase wird im Zentrifugalfeld an die Trommelwand geschleudert (o, > gr). Die
kontinuierliche Phase strémt iiber einen Uberlauf.

Im Gegensatz zur Sedimentierzentrifuge 148t die Filterzentrifuge neben der Feststoff-
abtrennung auch ein Auswaschen und sehr weitgehendes Entfeuchten des Kuchens
zu. Stark kompressible Feststoffe konnen dagegen nur in Sedimentierzentrifugen
abgeschieden werden, da sie in Filterzentrifugen schwer durchléssige Kuchen bilden.
Mit den Filterzentrifugen lassen sich nur Feststoffe aus Suspensionen abscheiden,
wihrend mit den Sedimentierzentrifugen auch Emulsionen getrennt werden kénnen.
In der Tab. 4.5 sind die wichtigsten Zentrifugentypen mit einigen Anhaltswerten
zusammengestellt. Wir werden sie in den folgenden Abschnitten noch im einzelnen
kennenlernen.

Tabelle 4.5 Anhaltswerte zu den wichtigsten Zentrifugen
(d: diskontinuierlich, k: kontinuierlich)

Zentrifugentyp Betriebs- Rotor- Beschleuni- Teilchen- Feststoff
weise durch- gungsziffer groBen- volumen-
messer bereich anteil
(m] ro® (g -] [mm]. [%]
Filterzentrifugen ’
Schilzentrifuge d 0,3 ...2,0 3500... 400 0,002 ... 0,5 5...50
Pendelzentrifuge d 0,3 ...20  3000... 300 0,001 ... 0,01 5...50
Schubzentrifuge k 0,2 ...1,5 1500... 250 0,01 .5 20...80
Schneckenzentrifuge k 02 ...1,0 3000... 300 0,02 .. 5 20...60

Sedimentierzentrifugen
Rohrzentrifuge d 0,03...0,12 40000...10000 0,0001... 0,2 0...1
d :

Tellerzentrifuge 0,15...0,8 10000... 4000 0,0005... 0,5 0...3
selbstentleerende

Tellerzentrifuge (k) 0,15...0,8 10000... 4000 0,0005... 0,5 2...10
Diisentellerzentrifuge k 0,15...0,8 10000... 4000 0,0005... 0,5 8...25
Dekanter k 0,15...1,5 10000... 300 0,004 ...10 2...60

4.3.1 Filterzentrifugen

Die Trennung von Suspensionen in Filterzentrifugen erfolgt nach den bereits bei der
Kuchenfiltration besprochenen Betriebszyklen. Diese laufen in diskontinuierlich ar-
beitenden Filterzentrifugen nacheinander und in kontinuierlich arbeitenden gleichzei-
tig ab:
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Zunachst wird der Kuchen auf gebaut und das Filtrat gewonnen. Der fiir diese
Filtration notwendige Uberdruck wird nun im Gegensatz zur Kuchenfiltration nicht
durch eine Pumpe oder die Schwerkraft, sondern durch die Wirkung des Zentrifugal-
felds erzeugt. Nach dieser ersten Periode wird die Suspensionszufuhr unterbrochen.

Nun wird die kontinuierliche Phase bis auf einen kleinen Rest in den Poren des
Feststoffs und zwischen den"Teilchen des Kuchens abgeschleudert. Durch die
Aufgabe von Waschfliissigkeit anstelle der Triibe kann der Kuchen anschlieBend
gewaschen werden. In einer weiteren Periode wird die Waschfliissigkeit abgeschleu-
dert und der Kuchen damit erneuert und sehr wirksam entfeuchtet. Dabei wird
der Kuchen wie bei einer PreBfiltration verdichtet. Nach dem Abschleudern der
fliissigen Phase dringt Luft oder (aus Griinden des Explosionsschutzes bzw. der
Produktvertriglichkeit) ein Inertgas wie Stickstoff durch den Kuchen. Man nennt
dies ,,mechanische Trocknung*. Durch dieses intensive mechanische Entwiéssern 1453t
sich der Energiebedarf zur spiteren Trocknung des Feststoffs ([91], Kap. 9) erheblich
reduzieren. SchlieBlich wird der Kuchen bei rotierender Trommel durch ein Schil-
messer ausgeschilt. Im Rahmen dieser Einfiihrung miissen wir uns auf die eigentli-
che Feststoffabtrennung, also die erste Periode mit dem Kuchenaufbau beschrinken.
Fiir die iibrigen Betriebsperioden sei auf [72] verwiesen.

4.3.1.1 Fliissigkeitsvolumenstrom beim Kuchenaufbau

Zur Vereinfachung der Berechnung des Trennvorgangs in Filterzentrifugen gehen wir
von den folgenden Annahmen aus:

1. Die Strémung im Kuchen und im Filtermittel ist laminar (Re < 10).

2. Die Porositidt des Kuchens ist iiber seine ganze Dicke konstant. Wir setzen also
einen inkompressiblen Kuchen voraus und sehen von irgendwelchen Verstopfungs-
und Quellungserscheinungen ab.

3. Der EinfluB der radialen Geschwindigkeitsdnderung der kontinuierlichen Phase
(von der Aufgabe auf den Suspensionsring bis zum Austritt aus dem Filtermittel) auf
die wirksame Druckdifferenz ist bedeutungslos.

4. Die Winkelgeschwindigkeit des ro-
tierenden Suspensionsrings ist iiber
seine ganze Dicke konstant. (In Wirk-
lichkeit muB die zulaufende Suspen-
sion zundchst auf die volle Umfangs-
geschwindigkeit beschleunigt werden.
Da dies in einer diinnen, an die freie
Oberfliche des Suspensionsrings
grenzenden Schicht geschieht, wird
dadurch kein unhaltbarer Fehler in
die-Rechnung getragen.)

Zunichst wollen wir uns anhand des
Bildes 4.33 iiberlegen, welche Druck-
Filtermittel und Trommel differenz durch den rotierenden Su-

Bild 4.33 Zur Berechnung des Trennvorgangs in spensionsring und das Filtrat im Ku-
Filterzentrifugen chen aufgebaut wird. Auf das infini-
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tesimale Volumenelement r de dr b wirken die Druckkrifte dF,,, dF,,, dF,; und die
Fliehkraft dF,. (Neben diesen Kriften wirkt auch die Corioliskraft auf das Volumen-
element. Sie ist aber in diesem Zusammenhang nicht von Bedeutung.):

dF,, =rdebp
dF,, =drb(p + dp/2) (4.70)
dF,; = (r + dr)de b (p + dp)
dF, = (r + dr/2)dedrbg, (r + dr/2) w?
In der letzen Gleichung ist g,, die mittlere Dichte des Suspensionsrings:
_ (A +X)o,0r

= 4.711
o= o+ Xor .71)
_ Die Bedingung fiir das Kréftegleichgewicht am Volumenelement lautet:
dF,, + 2dF,, (d¢/2) + dF,-dF,; = 0 4.72)

Durch Einsetzen der Krifte aus den Gln. (4.70) in (4.72) und Vernachlissigen der
Produkte infinitesimaler GrBen (dr dp = 0 und dr? = 0) finden wir die folgende
Beziehung fiir die durch einen infinitesimalen Fliissigkeitsring der Dicke dr bewirkte
Druckerh6hung:

dp = @ r w? dr , _ (4.73)

Der durch den ganzen rotierenden Suspensionsring verursachte Uberdruck betrigt
somit (Summation der Druckerhdhungen aller infinitesimalen Schichten):

: 2
Psp = O @ err = szw (r>—r?) ‘ 4.74)

ri

In gleicher Weise kann auch der durch das Filtrat im Kuchen aufgebaute Uberdruck
berechnet werden. Dabei ist lediglich zu beachten, daB fiir die Dichte der Wert des
Filtrats eingesetzt wird. Damit erhalten wir den gesamten in der Zentrifuge durch
die Fliehkraft aufgebauten Uberdruck zu:

Ap = (@*/2) [om (r> = 1%) + op (r1” —1,2)] 4.75)

Die fiir die Filtration wirksame Druckdifferenz ist demzufolge der Dichte im Suspen-
sionsring und der Differenz des Quadrats der Umfangsgeschwindigkeiten an den
Stellen r = r, und r = r; ndherungsweise (exakt fiir g, = gy) proportional.

Nun wollen wir uns dem Druckverlust im Kuchen zuwenden. Wie schon bei der
Filtration setzen wir auch fiir die Filterzentrifuge eine laminare Strdmung durch den
Filterkuchen voraus. Da der Kuchen die Geometrie eines dickwandigen Zylinders
aufweist, ist die Stromungsgeschwindigkeit der Fliissigkeit durch den Kuchen aus
Kontinuitdtsgriinden nicht mehr konstant. Wie aus der der Beziehung (4.7) entspre-
chenden Kontinuititsgleichung

wg = Vg/(Qnrb) (4.76)
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hervorgeht, nimmt die Filtratgeschwindigkeit gegen den Trommelmantel hin ab. Wir
konnen deshalb die Beziehung (4.8) fiir den Druckverlust nur noch fiir einen sehr
diinnen Kuchenring {ibernehmen. Sie lautet dann mit wg aus (4.76) und «, aus (4.9):

Ay ME VF dr

dApe) = 375 ¥

p 4.77)

Durch Integration iiber die ganze Kuchendicke von r, bis r; erhalten wir daraus den
Druckverlust im Kuchen. Dazu kommt der Druckverlust im Filtermittel, den wir aus
der Gl. (4.10) iibernehmen kénnen. Der Gesamtdruckverlust von Kuchen und
Filtermittel betrdgt daher:

’71-'1-‘

Ap = 57 loy In(re /1) + fu/7q] (4.78)

Der durch die Fliehkraftwirkung aufgebaute Uberdruck nach der Gl. (4.75) muB dem
Gesamtdruckverlust aus der Gl. (4.78) entsprechen. Daraus erhalten wir den sich in
der Zentrifuge einstellenden Filtratvolumenstrom zu:
v = 1 b @ (g, (r,2 —r?) + o 1y —1r,2)] 479
g (o, In(re /1) + fu/rel

Diese Gleichung tritt nun anstelle der Gl. (4.11) bei Kuchenfiltration. Sie zeigt, daB3
der Durchsatz durch eine Filterzentrifuge mit Erh6hen der Umfangsgeschwindigkeit,
mit laufendem Austragen des Kuchens (fiir r; gegen r, geht In(ry/r,) gegen Null) und
in Sonderfillen (i.allg. viel zu hoher Energiebedarf!) mit einer Reduktion der dynami-
schen Viskositit durch Erwdrmen vergroBert werden kann.

4.3.1.2 Zeitlicher Verlauf des Zentrifugierens

Wie bei der Filtration ist auch ein Filterzentrifugenbetrieb mit konstantem Volumen-
strom moglich. Dies ergibt aber zu Beginn nur einen diinnen Suspensionsring, da der
Druckverlust noch gering ist. Erst gegen das Ende der Filtration wird die Maschine
ganz gefiillt und damit voll genutzt. Deshalb wird bei diskontinuierlichen Filterzentri-
fugen der Betrieb mit konstantem Suspensionsringinnenradius # ange-
strebt. Uber eine Messung von 7, (auf Suspensionsring gleitender Schwimmer, beruh-
rungslose Distanzmessung) w1rd der Zentrifuge bei laufendem Rotor immer wieder
Triibe nachgefiihrt, sobald r; einen gewissen Wert {iberschreitet. Wir gehen fir die
folgenden l%berlegungen von einem konstanten Innenradius des Suspensionsrings r;
aus. Der Fall ,,Volumenstrom = konstant“ ist wesentlich einfacher und kann vom
Leser selbst gelost,werden.

Ohne Sedimentation im Suspensnonsrmg Solange sich der Feststoff nur auf der Ku-
chenoberfliche ablagert, kdnnen wir die zeitliche Anderung der Kuchendicke mit der
Gl. (4.17) berechnen. Im Gegensatz zur Filtration mit ebenem Filtermittel nimmt nun -
aber die Kuchenoberfliche 4 = 2 n r, b wihrend dem Zentrifugieren laufend ab. Wir
konnen die Gl. (4.17) deshalb nur noch fiir einen sehr kurzen Zeitabschnitt iiberneh-
men. Sie lautet auf unseren Fall umgeschrieben:

d Veor (X.—X,) dt
—Adr. =
Poe2rr,b(1-¢)

(4.80)
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Durch Einsetzen des Filtratvolumenstroms aus der Gl. (4.79) und Trennung der
Variablen kénnen wir daraus die fiir das Erreichen einer bestimmten Kuchendicke
bezichungsweise eines bestimmten Radius r, (Bild 4.33) nétige Zentrifugierzeit be-
stimmen:

_2nge(-0) [ [a,InG/r) + fulrelrydr,
w2 @F (Xe_Xa) [Qm (raz_riz) + OF (rTz_raz)]

Tac

Durch Einfiihren von dimensionslosen Radien mit dem Anfangskuchenradius als
Bezugsgrofe

(4.81)

r*=ra/rau’ ri.‘_'ri/';aa’ rT*=rT/raas rm*=ram/raa (482)

eines dimensionslosen Filtermittelwiderstands

Fm = fy/(rr o) (4.83)
und einer dimensionslosen Dichtedifferenz
Ro= —Sm 0 (4.84)

OFT  —Om i

kann die Gl. (4.81) auf die folgende Form gebracht werden:
- 20,1 - &)1y,

o? 0 (X, — X) (er 13 — Qu i

Der Integralausdruck der Gl. (4.81) wird damit vereinfacht und auf eine dimensions-
lose Form gebracht:

) Ti (4.85)

1
([n(ry’ /7)) + Fm]r &
Ror +1

r

Ti =

(4.86)

ro* |

Diese dimensionslose Zentrifugierzeit kann fiir vernachlissigbare Dichtedifferenzen
zwischen Suspension und Filtrat beziehungsweise Ro = 0 analytisch bestimmt wer-
den:

Ti = 0,5[r,* [In(r,’ /rs’) — Fm—0,5] + In(r;") + Fm + 0,5] (4.87)

Fiir den allgemeinen Fall kann die Gl. (4.86) auf jedem programmierbaren Taschen-
rechner leicht numerisch integriert werden. Der EinfluB von Ro ist i.allg. allerdings
recht gering, wie aus dem Bild 4.34 hervorgeht.

Das Filtratvolumen ist dem Volumen des abgeschiedenen Kuchens proportional
und kann deshalb in Analogie zur Gl. (4.26) aus der folgenden Beziehung berechnet

werden: .
(1 —B)R(rauz_rmz)bgs
Vp =
' (Xe_Xa) 43

Nach dem Zentrifugieren bei konstantem Innenradius des Suspensionsrings muB3 der
Suspensionsring bei unterbrochener Suspensionszufuhr ebenfalls noch abzen-
trifugiert werden. Das dabei entstehende zusédtzliche Filtratvolumen Vig
entspricht dem Gesamtvolumen des Suspensionsrings abziiglich dem darin enthalte-

(4.88)
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nen Feststoffvolumen. Mit dem Feststoffvolumenanteil v aus der Gl. (4.57) finden
Wwir:

Ve = A=) brw(r,,2-12) . (4.89)
Durch das Abzentrifugieren des Suspensionsrings wird das darin enthaltene Feststoff-

volumen ebenfalls auf dem Filterkuchen abgelagert. Dadurch nimmt der Innenradius
des Kuchens auf den Endwert r,g ab:

Tasg = ‘/ramz-[v/(l _8)] (ramz—rlz) (490)

Mit Sedimentation im Suspensionsring Wir haben bisher vernachlissigt, daB die
Teilchen im Suspensionsring sedimentieren kénnen. Durch die Sedimentation im
Suspensionsring gelangen die Teilchen rascher an die Kuchenoberfliche. Dies ergibt
zu Beginn des Zentrifugierens ein rascheres Kuchenwachstum. Das Filtrat mul3 daher
eine dickere Kuchenschicht durchstrémen, was zu einem geringeren Durchsatz fiihrt.

Wir miissen uns hier auf den Grenzfall der spontanen Sedimentation be-
schranken. Fiir diesen Grenzfall gehen wir von einer unendlich hohen Sinkgeschwin-
digkeit aus. Er ist niherungsweise erfiillt, wenn die Absetzgeschwindigkeit der Teil-
chen die Radialgeschwindigkeit des Suspensionsrings wesentlich iibersteigt. Dies trifft
bei groBeren Teilchen und hohen Dichtedifferenzen zwischen den beiden Phasen der
Suspension zu.

Bei unendlicher Sinkgeschwindigkeit entsteht nach dem Fiillen der Zentrifuge aus
dem Festoffvolumenanteil im Suspensionsring sofort eine Anfangskuchenschicht.
Der Innenradius dieser durch spontane Sedimentation entstandenen Kuchenschicht
betriigt in Analogie zur Gl. (4.90):
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rasS = l/raaz —[v/(l--e)] (rf;z;riz) . (491)

'Aus Kontinuititsgriinden muf3 nun die Beladung im Suspensionsring fiir den weiteren
Verlauf dés Zentrifugierens Null sein. Die Dichte des Suspensionsrings ist somit in
diesem Grenzfall mit jener der Fliissigkeit identisch (v = 0). Die Ermittlung des
zeitlichen Verlaufs des Zentrifugierens erfolgt analog zum Fall ohne Sedimentation,
wenn anstelle von r, der Radius r, g in die betreffenden Gleichungen eingesetzt wird.
Da die dimensionslose Dichtedifferenz nach (4.84) nun Null wird, gilt die analytische
Losung fir die dimensionslose Zentrifugierzeit (4.87) exakt.

Nach der Filtration mit konstantem #; ist der feststofffreie Fliissigkeitsring abzuzen-
trifugieren. Dabei bleibt die Kuchendicke unveréndert (r s = 7,,), Wihrend sich das
zusitzliche Filtratvolumen mit v = 0 ebenfalls aus der Gl. (4.89) berechnen 148t.

Beispiel 4.6 Die Trennaufgabe des Beispiels 4.1 (g, = 1510 kg/m3, g = 1000 kg/m3, n =
0,001 kg/ms, X, = 0,f,; = 6.10° 1/m, Kuchenparameter «,, = 2,00.10**1/m?, ¢ = 0,85) ist mit
einer absatzweise arbeitenden Filterzentrifuge durchzufiihren. Die Triibebeladung betrdgt im
Gegensatz zum Beispiel 4.1 X, = 0,01. Die Trommel der Filterzentrifuge weist ¢inen Innen-
durchmesser von 790 mm und eine Tiefe von 400 mm auf. Zur Schonung des Filtermittels und
zur Verhinderung des Triiblaufens wird sie nur bis zu einem Innendurchmesser von 780 mm
ausgeschilt. Der Filtrationswiderstand der nicht ausgeschilten, 5 mm dicken Schicht entspricht
jenem des Filterkuchens. Die Trommeldrehzahl betrdgt 10 1/s. Welcher mittlere Filtratvolumen-
strom 1Bt sich mit dieser Zentrifuge iiber ldngere Zeit hochstens produzieren, wenn fiir die
Perioden ohne Suspensionszufuhr (Abzentrifugieren des Suspensionsrings, Entfeuchten, Wa-
schen, Entfeuchten, Auspressen und Austragen des Filterkuchens) 1400 s bendtigt werden und
der Innendurchmesser des Suspensionsrings auf 560 mm konstant gehalten wird ?

a) Ohne Sedimentation Die optimale Zentrifugierzeit miissen wir analog dem Beispiel 4.1
iterativ bestimmen. Dazu nehmen wir zunichst eine Kuchendicke von 30 mm und bestimmen die
zum Erreichen dieser Dicke bendtigte Zentrifugierzeit und das dabei anfallende Filtratvolumen:

Radien: rr =0,395m,r,, = 0,39 m,
Ty = 0,36 m, r; = 0,28 m;

Dichte des Suspensionsrings aus (4.71) 0. = 1003 kg/m?;
dimensionslose Radien aus (4.82) rt=0,7179, r; = 1,0128,r, = 0,9231;
dimensionsloser Filtermittelwiderstand
aus (4.83) Fm = 7,595.104;
dimensionslose Dichtedifferenz aus (4.84) Ro = 0,00668;
dimensionslose Zentrifugierzeit:

Niherung aus (4.87) Ti = 0,003876,

Numerisch aus (4.86) Ti = 0,003857;
Zentrifugierzeit aus (4.85) t =1740s;
Gesamtzykluszeit . 1y = 1740 + 1400 s = 3140ss;
Filtratvolumen aus (4.88) Ve = 0,6404 m3;
Feststoffvolumenanteil aus (4.57) : v = 0,00658;
Filtratvolumen aus (4.89) Vise = 0,0639 m3;
Gesamtfiltratvolumen sz = 0,6404 + 0,0639 m® = 0,7043 m3; .
mittlerer Filtratvolumenstrom Vem = 0,7043/3140 m3/s = 2,243.10"* m?/s.

Durch Wiederholen der gleichen Rechnung erkennen wir, daB sich auch hier ein maximaler
mittlerer Volumenstrom trennen 14Bt, wenn die Zentrifugierzeit mit Triibezulauf etwa der halben
Zykluszeit entspricht. Der maximale mittlere Volumenstrom wird bei einem r,, von 0,364 m
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e;reicht. Die Ergebnisse lauten fiir diesen Fall: ¢ = 1364s, t; =2764s, Vg, =0,6255 m3,
Vem = 2,263.10"*m3/s. Nach dem Abschleudern des Suspensionsrings und dem Entfeuchten
nimmt der Innenradius des Kuchens gemiB der Gl. (4.90) auf r gz = 0,3607m ab.

b)Mit spontanerSedimentation Zur Gewihrleistung eines Vergleichs gehen wir zunéchst
ebenfalls von einer Kuchendicke von 30 mm aus. Im folgenden werden nur noch die gegeniiber
der Losung ohne Sedimentation abweichenden oder zusétzlichen Ergebnisse angegeben.

Anfangskuchenradius aus (4.91) ras = 0,3858 m;
dimensionslose Radien aus (4.82) r = 0,7258,ry = 1,0238,r, = 0,9331;
dimensionslose Dichtedifferenz

mit ¢, = o= 1000 kg/m?* aus (4.84) Ro = 0;
dimensionslose Zentrifugierzeit aus (4.87) Ti = 0,003757;
Zentrifugierzeit aus (4.85) . t =1654s;
Gesamtzykluszeit t; = 1654 + 1400s = 3054 s;
Filtratvolumen aus (4.88) Ve = 0,5478 m3;
Filtratvolumen aus (4.89) Visg = 0,0643 m3;
Gesamtfiltratvolumen Vez = 0,5478 + 0,0643 m® = 0,6121 m?3;
mittlerer Filtratvolumenstrom Vem = 0,6121/3054 m3 /s = 2,004(3).10* m?3/s.

Das Wiederholen der gleichen Rechnung ergibt nun, daB sich ein maximaler mittlerer Volumen-
strom trennen 148t, wenn der Kucheninnenradius r,, = 0,361 m betrégt. Die Zentrifugierzeit mit
Triibezulauf entspricht dann 1556s. Die weiteren Ergebnisse lauten: t; = 2956, Vi =
0,5925 m3, Vg, = 2,004(4).10"* m?/s,

Ein Vergleich der Ergebnisse ohne und mit spontaner Sedimentation zeigt, daB sich
in diesem Beispiel in beiden Fillen ein optimaler Betrieb mit konstantem Innendurch-
messer des Suspensionsrings bei Zentrifugierzeiten um 1500 s ergibt. Wihrend sich
ohne Sedimentation ein mittlerer Filtratvolumenstrom von 2,26.10~* m?/s erreichen
1aBt, reduziert sich dieser unter der Annahme spontaner Sedimentation auf
2,00 . 10~ *m?/s oder 88,5% des Werts ohne Sedimentation. Zur Illustration seien die
Ergebnisse einer exakteren Erfassung des Sedimentationseinflusses fiir dieses Beispiel
wiedergegeben (Werte fiir maximalen mittleren Filtratvolumenstrom): 7,, = 0,364 m,
t =1360s, t, = 2760s, Vgz = 0,621 m?, Vem = 2,25m3/s. Diese Resultate lassen er-
kennen, daB wir in unserem Beispiel den EinfluB der Sedimentation durchaus ver-
nachlissigen diirfen.

Von wesentlich groBerem EinfluB als die Sedimentation ist in unserem Beispiel der
Trennung von HFP die Kompressibilitit des Kuchens. Diese ist in unserer einfachen
Theorie nicht enthalten. Fiir bescheidenere Genauigkeitsanspriiche geniigt es, die
Kuchenparameter «,, und ¢ bei einer Druckdifferenz iiber dem Filterkuchen zu be-
stimmen, welche etwa dem doppelten Wert des mittleren Kompressionsdrucks in der .
Zentrifuge entspricht. Der mittlere Kompressionsdruck in einer Filterzentri-
fuge ist nicht nur von dem in der Zentrifuge aufgebauten Uberdruck Ap nach der GL
(4.75) abhingig. Auch der Feststoff des Kuchens wird gegen die Trommelwand
gedriickt. Der mittlere Kompressionsdruck nimmt deshalb wihrend dem Kuchenauf-
bau zu. Als grobe erste Niherung fiir den sich in einer Filterzentrifuge einstellenden
mittleren Kompressionsdruck gilt:

Pim ® 0’5 [Ap + (w2/2) Qs (1 - 8) (raaz - ramz)] (4'92)

Dabei ist fiir r,, in (4.75) und in (4.92) ein mittlerer Kuchenradius von (r,, + 7)/2
einzusetzen.
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Fiir unser Beispiel ergibt sich damit:

mittlerer Kuchenradius r,, = (0,39 + 0,364)/2m = 0,377 m; aufgebauter Uber-
druck aus (4.75) Ap = (2w 10)?/2-[1003(0,377% - 0,28%) — 1000(0,3952 — 0,3772)
Pa = 1,536.10° Pa; mittlerer Kompressionsdruck aus (4.92): p,,. =~ 0,5-[1,536-
10 + 1974 - 1510 - (1 — 0,85) - (0,390 - 0,3772)] Pa = 0,790.10° Pa.

Die Messun7g der Kuchenparameter miite nun folglich in einem Laborfilter mit einer Druck-
differenz von rund 1,58 bar erfolgen. In unserem Fall ergiiben sich dabei infolge der hohen
‘Kompressibilitit des Kuchens Werte des Filtrationswiderstands und der Porositit, die
von den aus dem Beispiel 4.1 {ibernommenen Werten deutlich abweichen wiirden. Fiir unser
Beispicl kdnnen wir die Parameter des inkompressiblen Kuchens dem Bild 4.7 entnehmen. Fiir
einen mittleren Kompressionsdruck von 0,79 bar erhalten wir die nachstehenden, neuen Mittel-
werte fiir den Kuchen in der Filterzentrifuge:

Filtrationswiderstand aus (4.30) = 3,32.10'3 1/m?;
Porositit aus (4.31) s = 0,816.

Mit diesen neuen Werten fiir a, und ¢ liefern die oben gezeigten Rechnungen die folgenden
Ergebnisse fiir einen maximalen mittleren Volumenstrom:

ohne Sedimentation:

Kucheninnenradius re = 0,373 m;
Filtrationszeit t = 1370s;
Zykluszeit =2770s;
Filtratvolumen V = 0,529 m?;
mittlerer Filtratvolumenstrom VFM =1,91.10"*m3/s.
spontane Sedimentation:
Kucheninnenradius yp = 0,370 m;
TFiltrationszeit t =1650s;
Zykluszeit t; = 3050s;
Filtratvolumen Viz = 0,512 m3;
mittlerer Filtratvolumenstrom Vem = 1,68.107%m3/s.

Bei vergleichbarer Zentrifugierzeit mit Triibezulauf reduziert sich durch eine Beriicksichtigung
der Kuchenkompressibilitit die optimale Kuchendicke von 26 mm auf 17 mm und der Maximal-
wert des mittleren Filtratvolumenstroms von 2,26.10™* m3/s auf 1,91.10 * m3/s (Grenzfall
ohne Sedimentation).

Im Programmpaket MVT [93] wird der zeitliche Verlauf der Trennung in Filterzentri-
fugen sowohl ohne als auch mit spontaner Sedimentation berechnet.

4.3.1.3 Bauarten von Filterzentrifugen

Die im Abschn. 4.3.1.1 besprochenen Betriebsperioden werden in den diskontinuier-
lich arbeitenden Filterzentrifugen (batch-type filter centrifuge, discontinuously fed
filter centrifuge) nacheinander und in den kontinuierlich arbeitenden Filterzentrifu-
gen (continuous filter centrifuge, continuously fed filter centrifuge) gleichzeitig durch-
gefiihrt. Der kontinuierliche Betrieb von Fliterzentnfugen ist nur moéglich, wenn die
Durchlasmgkmt des Kuchens so groB ist, daB sich nur in der Umgebung der Suspen-
sionsaufgabe ein Suspensionsring auszubilden vermag. Dies ist bei KorngrdBen des
Feststoffs von iiber rund 0,1 mm der Fall. Zur Abscheidung feinerer Feststoffe kom-
men nur diskontinuierlich arbeitende Maschinen in Frage.
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Diskontinuierlich arbeitende Filterzentrifugen Diskontinuierlich arbeitende Filterzen-
trifugen werden als Pendelzentrifugen (Dreisdulenzentrifugen, three-column cen-
trifuge) mit vertikaler Rotationsachse und Schéilzentrifugen (peeler centrifuge)
mit horizontaler Rotationsachse gebaut: Bilder 4.35 und 4.36. ~

Bei den Pendelzentrifugen ist i.allg. eine Absenkung der Drehzahl zum Kuchenaus-
trag notig. Da der Kuchenaustrag auf der ganzen Trommelbreite zu hohe Krifte
ergibe, wird das Austragswerkzeug auch in axialer Richtung bewegt. Die robuster
gebauten Schilzentrifugen mit horizontaler Welle erlauben dagegen meist einen Ku-
chenaustrag bei unverdnderter Drehzahl iiber die ganze Trommelbreite. Die Schilzen-
trifugen werden deshalb vorwiegend fiir kurze Zykluszeiten (kleinerer Filtrationswi-
derstand) mit entsprechend hédufigen Schéloperationen eingesetzt, wihrend die
Pendelzentrifugen eher bei lingeren Zykluszeiten (héherer Filtrationswiderstand)
Verwendung finden. Die Einsatzbereichsgrenze dieser Maschinen liegt bei einer Zy-
kluszeit von etwa 15 bis 20 Minuten. Bei vertikaler Rotationsachse besteht die Gefahr
einer Entmischung des Feststoffs (oben fein, unten grob), was sich fiir das Waschen
des Filterkuchens nachteilig auswirken kann.

Der Antrieb beider Typen erfolgt mit variabler Drehzaht direkt mit Hydraulikmoto-
ren oder iiber Keilriemen durch Elektromotoren. In modernen Zentrifugen laufen die
Perioden Fiillen, Nachfiillen, Entwiéssern (oft bei erh6hter Drehzahl), Waschen, Ent-
wissern und Kuchenaustrag (oft bei reduzierter Drehzahl) durch entsprechende
Steuerungen vollautomatisch ab. Bei sehr feinem Feststoff und/oder langen Waschzei-
ten gelangen Filterzentrifugen auch bei héheren Feststoffbeladungen zum Einsatz.
Mehrere Zentrifugen erlauben dann bei zeitlich verschobenen Betriebsperioden eine

»quasikontinuierliche* Trennung von Suspensionen. Niheres zu den diskontinuier-
lich arbeitenden Filterzentrifugen in [30, 49, 62, 69, 72 u. 337].

1 Gehéuseunterteil

2 Gehduseoberteil

3 abhebbarer Deckel

4 Hydraulikzylinder zum
Offnen des Deckels

5 Pendelaufhingung

6 Trommel mit Filter-
mittel

7 Welle

8 Lagergehduse

9 Hydraulikmotor

0 hydraulisch betitigte

Schélvorrichtung

11 Suspensionszulauf

12 Diisenstock fiir
Waschfliissigkeit

Bild 4.35 Pendelzentrifuge mit Untenaustrag (SULZER-ESCHER-WYSS, Ziirich)
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Bild 4.36  Schilzentrifuge mit horizontaler Welle (SULZER-ESCHER-WYSS, Ziirich). 1 Ge-
hiuse, 2 ausschwenkbare Frontabdeckung, 3 Trommel mit Filtermittel, 4 Lager-
gehiuse, 5 Welle, 6 Schmierdlversorgung, 7 Hydraulik fiir Schilmesserbewegung,
8 Fullstandsregler (fiir r; = konstant), 9 Suspensionszulauf mit Verteilung auf
ganze Trommelbreite, 10 Diisenstock fiir Waschfliissigkeit, 11 DrehzahlmefBgerit,

12 Bremse

Um eine Beschidigung des Filtermittels
zu vermeiden, kann der Kuchen nur bis
auf eine Restschicht ausgeschilt werden.
Mechanisch empfindliche Feststoffe
konnen beim Kuchenaustrag zerkleinert
werden. Die Stillpzentrifugen erlau-
ben einen schonenden Kuchenaustrag
ohne Restschicht durch Ausfahren und
Unmstiilpen des Filtertuchs bei laufender
Trommel [338], [339].

Kontinuierlich arbeitende Filterzentrifu-
gen Die wichtigste kontinuierlich arbei-
tende Filterzentrifuge ist die Schub-
zentrifuge (pusher centrifuge). Ihr
Funktionsprinzip konnen wir dem Bild
4.37 entnehmen. Die zu filtrierende Su-
spension gelangt durch den Einlauf und
den Verteilkegel auf die innere Trommel.
Auf dieser bildet sich der Kuchen, wel-

,.
l/
ks

N
k\\\\\\ \
7

Bild 4.37
Prinzip der zweistufigen Schubzentrifuge. 1 Trii-
bezulauf, 2 gelochte Trommeln, 3 Spaltsieb
(Filtermittel), 4 Verteilerkegel, 5 Schubboden,
6 Kuchen (SIEBTECHNIK, Miitheim)
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cher so durchliissig sein muB, daB sich kein rotierender Suspensionsring ausbilden
kann. Der Triibeverteilkegel ist mit der duBeren Trommel fest verbunden, wihrend die
innere Trommel in axialer Richtung hin und her bewegt wird. Wenn sich die innere
Trommel gegen die Antriebsseite bewegt, wird der Kuchen durch den Schubboden ein
Stiick weit ab der inneren Trommel auf die 4uBere geschoben. Bewegt sich die innere
Trommel anschlieBend wieder in die Gegenrichtung, kann auf dem frei werdenden
Filtermittel erneut ein Kuchen aufgebaut werden. Auch dieser wird beim Riickziehen
der inneren Trommel wieder in Richtung Feststoffaustritt geschoben. Die Schubfre-
quenzen liegen bei industriellen Zentrifugen im Bereich von 0,3 1/s bis 2,01 /s.

Nach der Entfeuchtung kann der Kuchen durch Eindiisen von Waschfliissigkeit noch
vor dem Erreichen der duBeren Trommel gewaschen werden. Fiir die dufiere Trommel
wirkt die innere als Schubboden. Sie dient dem Abschleudern des Waschfiltrats und
der Entfeuchtung des Kuchens.

Bei der axialen Bewegung der inneren Trommel entstehen sehr hohe Krifte, die ein
entsprechend aufwendiges Hydrauliksystem bedingen. Durch die hier besprochene
zweistufige Bauweise mit innerer (1. Stufe) und duBerer Trommel (2. Stufe) kénnen
die Ausschiebekraft bei gleicher Gesamttrommelbreite gegeniiber einer einstufigen
Bauweise mit einer festen Trommel und einem bewegten Schubboden halbiert werden.
In Sonderfillen werden auch vierstufige Schubzentrifugen gebaut. Um die Ausschie-
bekrifte und damit auch die mechanische Beanspruchung des Feststoffs und des
Filtermittels moglichst gering zu halten, werden die Filtermittel als Spaltring mit
Schlitzen in axialer Richtung ausgebildet. Als Werkstoffe kommen dazu nur Metalle
mit hoher Abriebsfestigkeit in Frage. Zur Erleichterung des Kuchentransports wird
die duBere Trommel gelegentlich auch mit einem konischen Auflenteil ausgefiihrt.
Niheres zu den Schubzentrifugen in [30, 62, 69, 72, 340 bis 342).

Anstelle der hin- und herbewegten Flichen der Schubzentrifuge kann die Kuchenfor-
derung auch durch mit einer Differenzdrehzahl mitrotierende Schnecken erfolgen. Bei
diesen Schneckenfilterzentrifugen (conical conveyor discharge centrifuge) ist

I Aufgaberohr

Getriebe / / Siebtrommel

Keilriementrieb —] Schnecke

—— Waschrohre

N

Uberlastungsschutz

Olraum Schauglas

Gummipuffer = o ]
T
|
! |

| . Filtrataustrag

Feststoffaustrag

— — ‘
Bild 4.38 Siebschneckenzentrifuge (SIEBTECHNIK, Miilheim)
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der Trommelmantel zur Erleichterung der Kuchenbewegung meist hohlkegelférmig
(kleiner Durchmesser beim Suspensionszulauf, groBer Durchmesser gegen die Trom-
mel6ffnung) ausgebildet: Bild 4.38. Dank der kontinuierlichen Feststofférderung
lassen sich mit den Schneckenfilterzentrifugen bei gleichen Trommelabmessungen
hohere Feststoffdurchsitze erreichen. Dafiir ist die Kornbeanspruchung héher und
das Waschen problematischer als bei den Schubzentrifugen [69], [72], [343].

Eine weitere Mdglichkeit zur kontrollierten Kuchenf6rderung besteht in einer der
Rotation der hohlkegelférmigen Trommel iiberlagerten Taumelbewegung (Taumel-
zentrifuge, tumbling centrifuge) oder in einer der Rotation iiberlagerten axialen
Schwingung(Schwingzentrifugen, vibrational centrifuge) [30, 69, 339, 344 u. 345].

4.3.2 Sedimentierzentrifugen

Die Sedimentierzentrifugen (sedimenting centrifuge, centrifugal sedimentation) arbei-
ten nach dem gleichen Prinzip wie die besprochenen Apparate zur Schwerkraftsedi-
mentation. Deshalb lassen sich mit Sedimentierzentrifugen auch Emulsionen trennen.
Voraussetzung fiir den Trennerfolg ist ebenfalls ein geniligender Dichteunterschied
zwischen der kontinuierlichen und der dispersen Phase. Wie bei der Schwerkraftsedi-
mentation erhilt man den Feststoff bei der Suspensionstrennung als Schlamm mit
hohem Fliissigkeitsgehalt (eine Ausnahme bildet hier der noch zu besprechende De-
kanter). Auch Waschen kann man in Sedimentierzentrifugen nicht.

Bei den Sedimentierzentrifugen bewirkt aber nicht mehr die Erdbeschleunigung, son-
dern eine um den Faktor 400 bis iiber 20000 mal gréBere Zentrifugalbeschleunigung
die Bewegung der dispersen Phase. Deshalb lassen sich in Sedimentierzentrifugen
wesentlich feinere Teilchen als in Schwerkraftapparaten absetzen. In Einsatzberei-
chen, fiir die auch Schwerkraftapparate in Frage kommen, fithrt die viel hohere
Absetzgeschwindigkeit bei gleicher Teilchengr68e nach der Gl. (4.69) auf ein bedeu-
tend kleineres Absetzvolumen als bei der Schwerkraftsedimentation.

Wir beschrinken unsere Betrachtungen vorerst auf die Sedimentierzentrifugen zur
Trennung von Suspensionen und werden anschlieBend auch einige Bauarten von
Sedimentierzentrifugen zur Emulsionstrennung kennenlernen.

4.3.2.1 Auslegung von Sedimentierzentrifugen

Das Funktionsprinzip einer Sedimentierzentrifuge geht aus dem Bild 4.39 hervor. Die
Suspension wird durch den mitrotierenden Verteilerkegel ans hintere Trommelende
gefiihrt. Einbauten im Verteilerkegel erteilen der Suspension bereits eine hohe Um-
fangsgeschwindigkeit. Im rotierenden Suspensionsring werden die Teilchen, deren
Dichte gréBer ist als jene der Fliissigkeit, nach auBen in Richtung des Trommelman-
tels geschleudert. Die geklérte Fliissigkeit lduft iiber den Trommelrand und spritzt ins
Zentrifugengehduse. Auf dem Trommelmantel entsteht eine Schlammschicht, die wie
der Kuchen bei der Filterzentrifuge von Zeit zu Zeit ausgetragen werden muf (diskon-
tinuierlich arbeitende Sedimentierzentrifuge).

Die rechnerische Erfassung des Trennvorgangs in Sedimentierzentrifugen gelingt mit
vertretbarem Aufwand nur niherungsweise, da die Strémungsverhéltnisse insbeson-
dere in der Eintrittszone sehr kompliziert sind [346], [347]. Da man zur definitiven
Auslegung von Sedimentierzentrifugen ohnehin auf Versuche angewiesen ist, stiitzen
wir unsere Uberlegungen auf die nachstehend stark vereinfachenden Annahmen:
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Bild 4.39 Zur Berechnuhg des Trennvorgangs in Sedimentierzentrifugen
(Rohrenzentrifuge, Vollmantelzentrifuge)

1. Innerhalb der Kldrzone ist der Schlupf zwischen dem Suspensionsring und der
Trommel vernachlissigbar. Die Winkelgeschwindigkeit im Suspensionsring wird also
mit anderen Worten als konstant und jener der Trommel entsprechend angenommen.
Zur Verhinderung des Schlupfs zwischen Suspensionsring und Trommel werden auf
der Innenseite der Trommel oft Mitnehmerleisten angeordnet. Zur Erzielung eines
schlupffreien Betriebs ist es auch wichtig, die Fliissigkeit im Zulauf durch geeignete
Leitschaufeln auf hohe Umfangsgeschwindigkeit zu beschleunigen. '

2. Die auf die Teilchen wirkende Corioliskraft, die Schwerkraft und die Triagheitskraft
sind gegeniiber der Fliehkraft sehr klein und deshalb vernachlissigbar.

Die Absetzgeschwindigkeit und die Absetzzeit in Sedimentierzentrifugen kénnen im
wesentlichen nach den Ausfithrungen im Abschn. 4.2.1 und 4.2.2 berechnet werden,
wenn die Erdbeschleunigung g durch die Zentrifugalbeschleunigung r w? ersetzt wird.
Die Beziehung (4.46) fiir die Archimedeszahl geht dann iber in:
ro*d? (g, - ‘
dr = b (a;, or) Or .93)
Nr :

Bei schwierigeren Trennaufgaben ist der Absetzvorgang trotz der hohen Zentrifugal-
beschleunigungen laminar (4r < 3,6). In Analogie zur Gl. (4.51) erhélt man als
stationdre Absetzgeschwindigkeit in Sedimentierzentrifugen:

v = (0p—0r) r w* d,?
° 18 g

(4.94)

Da der Radius r bei der Bewegung des Teilchens nach auBlen groBer wird, nimmt
die Absetzgeschwindigkeit entsprechend zu. Zum Durchlaufen der infinitesimalen
Strecke dr bendétigt ein Teilchen mit der stationdren Absetzgeschwindigkeit w, die Zeit
dt = dr/w,. Die Zeit, welche ein beim Innenradius r; startendes Teilchen bis zum
Erreichen der Schlammschicht bei r = r, bendtigt, erhalten wir daraus durch eine
Integration von r; bis r, zu:
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i8npIn(r,/r,
t = __’E;(_z/__)_z (4.95)
(Q p QF) w dp
Wie man sich leicht iiberzeugen kann, erhalten wir die gleiche Absetzzeit mit der
mittleren Absetzgeschwindigkeit w,, fiir den mittleren Radius

rm = (ra—r;)/InC, /1) (4.96)
aus der Bezichung:
t = (ra - ri)/wm (497)

- Damit konnen wir die Absetzzeit nach den Ausfithrungen in den Abschn. 4.2.1 und
4.2.2 mit guter Naherung auch fiir Archimedeszahlen bis etwa 1.10° bestimmen.
Obwohl sich in der Zentrifuge in axialer Richtung eine komplizierte Strémung ein-
stellt [346], [347], kann die Auslegung analog zum Rechteckkldrbecken mit der An-
nahme einer axialen Pfropfenstrémung erfolgen. Die rechnerische Axialgeschwindig-
keit des rotierenden Suspensionsrings betragt bei Vernachldssigung des Feststoffvolu-
menanteils: Ve

= 4.98
" n (r 32 - iz) ( )

Als Linge der Trommel folgt damit in Analogie zur Gleichung (4.64):
L=cw,t (4.99)

In dieser Gleichung ist ¢ ein Koeffizient zur Beriicksichtigung der nun infolge des
Auftreffens der Suspension breiten Einlaufzone und der Auslaufzone. Er weist fiir
Rohrzentrifugen den Wert von rund 2,5 auf [348]. Fiir den i.allg. laminaren Ab-
setzvorgang (Ar,,, < 3,6) erhalten wir durch Einsetzen der Gln. (4.95) und (4.98)
in (4.99) die nachstehende Trommelldnge:
18 1 Ve In @,
L=c 'le gIn(r,/n) . (4.100)
n(n? =52 (e, — ep) 0?4,
Wir erkennen daraus, daB die Trommelldnge dem Quadrat der Te11chengroBe und der
Winkelgeschwindigkeit umgekehrt proportional ist. Um den Absetzvorgang im Su-
spensionsring nicht zu behindern, sollte sich in der Kldrzone eine moglichst laminare
Kanalstromung einstellen. Dazu sollte die analog zur Gl. (4.67) definierte Rey-
noldszahl der Kanalstromung
2 I."1-' 43

Rey = . (4.101)
den Wert von 2000 trotz der stabilisierenden Wirkung des Zentrifugalfeldes méglichst
nicht iiberschreiten. Die obigen Néherungsrechnungen sind in [93] programmiert.

Wir haben im Abschn. 4.2.4.1 gesehen, daB sich das Kldrzonenvolumen durch Lamel-
leneinbauten drastisch reduzieren 14Bt. Dies gilt auch fiir die Sedimentierzentrifugen.
Durch die Verwendung kegelf6rmiger Einbauten lassen sich gewissermaBen ,,rotie-
rende Lamellenkldrer verwirklichen. Wir werden auf diese Tellerzentrifugen oder
Tellerseperatoren im néchsten Abschnitt eingehen. Thre Berechnung erfolgt grund-
sdtzlich nach den im Abschn. 4.2.4.1 auf den Lamellenklirer bezogene Uberlegungen.
Sie ist infolge des komplizierten Stromungsfeldes zwischen den Tellern allerdings
schwieriger [349] bis [351]. :
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Beispiel 4.7 Aus Spindels] (Dichte 845 kg/m3, dynamische Viskositit = 0,0042 kg /ms) sind
kugelférmige Teilchen mit einem Durchmesser von 0,004 mm und einer Dichte von 1400 kg/m?
noch sicher abzuscheiden. Der Volumenanteil der Feststoffteilchen ist sehr klein. Fiir diese
Trennaufgabe ist eine Rohrzentrifuge mit r, = 50 mm und r;, = 25 mm vorgesehen. Sie wird mit
einer Drehzahl von 250 1/s angetrieben. Welcher Olvolumenstrom kann mit dieser Zentrifuge
gekldrt werden und wie lang muB die Rohrtrommel gebaut werden?

"Olvolumenstrom: Vy fiir Rey = 2000 aus der Gl. (4.101)
¥, = - 2000 - 0,0042 - 0,05/(2.845) m®/s = 7,81.10* m?/s;

Linge der Rohrtrommel: .
a) Absetzvorgang laminar, da nach (4.93) fir r = r, Ar,,,= 0,210 < 3,6,
Trommellinge mit ¢ = 2,5 aus (4.100) L = 0,792 m;

b) Variante:
mittlerer Radius r,, aus (4.96) T = 0,0361 m,
Archimedeszahl aus (4.93) Ar = 0,1514,
Reynoldszahl aus (4.50) Re,, = (,00841,
Absetzgeschwindigkeit aus (4.38) W = 0,01045m/s,
Absetzzeit aus (4.97) t = 2,39s,
Axialgeschwindigkeit aus (4.98) Wy =0,1325m/s
Rohrtrommelldnge aus (4.99) L = 0,792 m.

4.3.2.2 Bauarten fiir die Suspensionstrennung

Nach dem Feststoffgehalt der Suspension unterscheidet man zwischen K1dr- und
Absetzzentrifugen. In Klirzentrifugen werden Suspensionen mit geringem Fest-
stoffvolumenanteil (unter etwa 2 %) getrennt. Klirzentrifugen kénnen oft diskonti-
nuierlich ohne stindigen Schlammaustrag betrieben werden. Ein groer Schlammvo-
lumenanteil erfordert dagegen stets einen kontinuierlichen Schlammaustrag,.

Diskontinuierlich arbeitende Sedimentierzentrifuge Fiir die Trennung von Suspensio-
nen lassen sich Vollmantelsedimentierzentrifugen (bowl centrifuge, imperfo-
rate basket centrifuge) verwenden, deren Aufbau den bereits erorterten Pendel- oder
Schilzentrifugen entsprechen. Sie sind gegeniiber diesen Filterzentrifugen mit einem
zusitzlichen Schilrohr ausgeriistet. Vor dem Ausschéilen des Schlamms mit einem
Schéilmesser 148t sich dadurch der rotierende Suspensionsring durch langsames Ein-
tauchen aus der drehenden Trommel entnehmen [72].

Wie aus den Ergebnissen der Festigkeitsrechnung fiir die Zentrifugentrommel im
Abschn. 4.3.3 hervorgeht, ist die mafBgebende Vergleichsspannung im Trommelmantel
ungefihr dem Quadrat der Umfangsgeschwindigkeit proportional: 6, ~ @? r,2. Der
Wert des Produkts w? r,2 kann somit einen bestimmten Grenzwert aus Festigkeits-
griinden nicht iiberschreiten. Die in einer Zentrifuge erreichbaren Zentrifugalbe-
schleunigungen (Zentrifugalbeschleunigung = r, ?) sind deshalb dem Trommelra-
dius umgekehrt proportional. In Trommeln mit kleinem Durchmesser lassen sich folg-
lich groBere Zentrifugalbeschleunigungen erreichen. Diese Tatsache fiihrte zur Kon-
struktion von Rohrzentrifugen (tabular centrifuge), in denen Verhéltnisse der
Zentrifugalbeschleunigung zur Erdbeschleunigung (Schleuderziffer) von bis zu 40000
erreicht werden: Bild 4.40. In Rohrzentrifugen mit Rotordurchmessern unter 100 mm
lassen sich auch sehr feine Teilchen abscheiden. Der Schlamm wird durch die hohen
Fliehkrifte stark verdichtet und muB von Zeit zu Zeit durch ein teilweises Zerlegen
der Zentrifuge miithsam entfernt werden. Rohrzentrifugen sind deshalb nur fiir Labor-
zwecke oder zur Klidrung bei sehr geringem Feststoffgehalt brauchbar [69], [72].
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4 1 Suspensionszulauf

-2 Feststoffablagerung (Schlamm)

3 rotierender Suspensionsring

4 Austritt der geklarten Flissigkeit

1

Bild 4.40 Bild 4.41 Tellerzentrifuge zur Suspensionstrennung
Rohrzentrifuge (WESTFALIA-SEPARATOR, Oelde)

Zu (bei gleichem Bauvolumen) wesentlich hoheren Durchséitzen gelangt man nach
den Uberlegungen des Abschn. 4.2.4.1 durch eine Konstruktion, die sich als ,,rotie-
render Lamellenkldrer” umschreiben 14Bt: Bild 4.41. Bei dieser Tellerzentrifuge
(disk centrifuge) gelangt die zu trennende Suspension durch eine Hohlwelle in den
Abscheideraum. Sie wird dann auf eine groBe Zahl iibereinander angeordneter hohl-
kegelférmiger Teller verteilt. Die fliissige Phase stromt zwischen diesen Tellern nach
innen. Sie wird bei geschlossener Bauweise oben durch ein feststehendes Leitrad
(Greifer, Schalschelbe) abgeschalt Bei offener Bauweise spritzt sie, wie im Bild 4.41
gezeigt, iiber einen Uberlauf in ein Spiralgehiuse. Die feste Phase sedimentiert nach
auBen an die Oberflidche der Teller. Die sich dadurch bildende Schlammschicht gleitet
auf der unteren Telleroberfliche nach auBlen und wird schlieBlich von der Peripherie

- der Teller in den Trommelmantel geschleudert. Dort sammelt sich der Schlamm an
und muB periodisch entnommen werden. Dies kann durch Ausbauen und Offnen des
Rotors von Hand erfolgen (Tellerzentrifuge mit Klartrommel).

Bei Feststoffvolumenanteilen iiber etwa 2% (Bereich der Absetzzentrifugen) wiirde
dies zu zeitraubend. Man hat deshalb selbstentleerende Tellerzentrifugen
(solids ejecting type disc centrifuge) entwickelt, bei denen der Schlamm bei rotierender
Trommel von Zeit zu Zeit abgeschleudert werden kann: Bild 4.42. Dazu ist die
Trommel mit einem hydraulisch betétigten Ringkolbenschieber versehen, der am
ganzen Trommelumfang verteilte Offnungen freigeben kann. Als Steuerfliissigkeit
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Bild 4.42

Selbstentleerende Tellerzentrifuge mit axial
beweglichem Ringkolbenschieber Zutaut
a Ringkolbenschieber

b Zufuhr der Steuerfliissigkeit

¢ Wirkraum der Steuerfliissigkeit

d Dichtung
(WESTFALIA-SEPARATOR, Oelde)

Klarlauf

d .
|
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dient meist Wasser. Der Steuerdruck wird durch die Fliehkraftwirkung in der rotie-
renden Trommel erzeugt. Bei geniigender Wasserzufuhr bildet sich unter dem Ring-
kolbenschieber ein Uberdruck, welcher ihn nach oben driickt. Beim Unterbrechen der
Wasserzufuhr wird der Ringkolbenschieber durch den Uberdruck im Schlammraum
nach unten gedriickt und die Schlamméffnungen werden freigegeben. Dadurch ist ein
quasikontinuierlicher Betrieb mit kontinuierlicher Suspensionszufuhr und ab-
satzweisem Schlammaustrag méglich. Dies erlaubt die Verarbeitung von Suspensio-
nen mit Feststoffvolumenanteilen bis zu etwa 10 %. GroBe Tellerzentrifugen mit
Rotordurchmessern um 0,8 m werden mit Zentrifugalbeschleunigungen bis 4000 g
betrieben, wihrend in kleineren Maschinen mit Rotordurchmessern um 0,3 m bis
10000 g erreicht werden. Niheres zu den Tellerzentrifugen in [27, 30, 49, 62, 69, 72 u.
349 bis 351].

Kontinuierlich arbeitende Sedimentierzentrifugen Fiir Feststoffvolumenanteile von
8% bis 25 % werden die Tellerzentrifugen als Diisentellerzentrifu gen (nozzle-
type disk centrifuge) mit kontinuierlicher Feststoffentnahme betrieben. Dazu sind am
Trommelumfang Diisen angebracht, durch die laufend Schlamm entweicht. Zur bes-
seren Anpassung an den Schlammanfall werden die Diisentellerzentrifugen oft zusétz-
lich mit dem oben beschriebenen RingkolbenverschluB fiir eine periodische Schlamm-
entleerung versehen.

Zur Abscheidung groberer Feststoffe mit entsprechend hdherer Sinkgeschwindigkeit
geniigen Vollmantelzentrifugen ohne Tellereinbauten. Zum kontinuierlichen Fest-
stoffaustrag werden die Trommeln mit einem konischen Teil und einer mit etwas
abweichender Drehzahl angetriebenen Férderschnecke versehen. Diese Zentrifugen
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Bild 4.43 Dekanter. A Eintritt der Suspension, B Austrag des Feststoffs, C Ablauf der geklir-
ten Fliissigkeit, D Entfeuchtungszone, E Klidrzone, 1 Einlaufrohr, 2 Verteilkopf,
3 Schnecke, 4 Vollmanteltrommel, 5 Uberlaufwehr, 6 Spiralgehiuse fiir geklirte
Fliissigkeit, 7 Abdeckhaube, 8 Spiralgehiuse fiir Feststoff, 9 Wilzlager, 10 Um-
laufgetriebe, 11 Keilriemenscheiben, 12 Grundrahmen mit elastischer Abstiitzung
(SULZER-ESCHER-WYSS, Ziirich)

werden als Dekanter (scroll-type centrifuge) bezeichnet: Bild 4.43. Die Suspension
gelangt durch eine Hohlwelle und die Férderschnecke auf den rotierenden Suspen-
sionsring in der Vollmanteltrommel. Der Feststoff (¢, > ¢) sedimentiert zur Trom-
melwand und die geklérte Fliissigkeit gelangt tiber ein Wehr zum Fliissigkeitsaustritt.
Der Schlamm wird in umgekehrter Richtung iiber den konischen Trommelteil aus
dem Suspensionsring gefordert. Vor dem Austritt aus der Trommel wird der Schlamm
nach dem Auftauchen aus dem Suspensionsring entwissert. Diese Schlammentwisse-
rung ist gegeniiber der Tellerzentrifuge ein wesentlicher Vorteil der Dekanter. Mit
Dekantern lassen sich Suspensionen mit Feststoffvolumenanteilen bis zu 60 % verar-
beiten. Durch entsprechende Anderung der Wehrh6he und des Volumenstroms findet
der Dekanter auch als Klassierer Verwendung. Die Strémung im Dekanter wird durch
die mit einer Differenzdrehzahl mitrotierende Schnecke gegeniiber jener in gew&hnli-
chen Vollmantelzentrifugen erheblich komplizierter [352]. Das im Abschn. 4.3.2.1
erarbeitete Berechnungsmodell vermag deshalb fiir den Dekanter nur noch Tenden-
zen wiederzugeben. Fiir die Auslegung von Dekanten sind Versuche trotz verfeinerter
theoretischer Ansétze [352], [353] unumginglich. Zur Erhdhung der Absetzgeschwin-
digkeit wird oft auch mit Flockungsmitteln gearbeitet [30, 62, 69, 72 u. 352 bis 354].

4.3.2.3 Bauarten fiir die Emulsionstrennung

Zur Emulsionstrennung werden am hiufigsten Tellerzentrifugen eingesetzt. Wir wol-
len die Tellerzentrifugen zur Emulsionstrennung als Separatoren bezeichnen (die-
ser Begriff wird oft generell fiir Tellerzentrifugen verwendet). Daneben gelangen fiir
kleinere Volumenstréme auch Rohrzentrifugen zum Einsatz. Die Auslegung von
Zentrifugen zur Emulsionstrennung kann zumindest bei kleinen TropfengréBen mit
.der Annahme kugelformiger, starrer Tropfen erfolgen. Infolge der hohen Scherbean-
spruchung bei der Beschleunigung auf die Umlaufgeschwindigkeit in der Zentrifuge
kann es allerdings zu einem Tropfenzerfall und damit zu einer Erschwerung des
Trennens kommen.



172 4.3 Zentrifugieren

1 Emulsionszulauf
_—B 2 Ablagerung fester Verunreinigungen
3 leichtere Phase
4 sghwerere Phase
5 Uberlauf der schwereren Phase
6 Ablauf der leichteren Phase
7 Trennring

1

Bild 4.44 Bild 4.45 Separator in offener Bauweise mit Uber-
Rohrzentrifuge zur laufen fiir die beiden Phasen (WESTFA-
Emulsionstrennung LIA SEPARATOR, Oelde)

Das Funktionsprinzip einer Rohrzentrifuge zur Emulsionstrennung geht aus dem
Bild 4.44 hervor: Die leichtere Phase wird beim Durchstromen der Zentrifuge nach
innen und die schwere nach auBen gedringt. Dadurch bilden sich zwei Schichten, die
durch einen (den jeweiligen Volumenanteilen der beiden Phasen anzupassenden)
Trennring separat entnommen werden kénnen. Die Auslegung kann nach den Uberle-
gungen des Abschn. 4.3.2.1 erfolgen [69].

Der Separator ist die libliche Zentrifuge zur Trennung von Emulsionsvolumenstré-
men iber 3.1075m?3/s (& 0,1 m®/h). Er funktioniert analog der bereits bespro-
chenen Tellerzentrifuge. Fiir die Entnahme der beiden Phasen sind aber zwei Uber-
laufe bzw. zwei Greifer und zwei separate Fliissigkeitsableitungen vorhanden: Bild
4.45. Ein weiterer Unterschied zur Tellerzentrifuge liegt in der Anordnung der Steig-
16cher zur Verteilung der Emulsion auf das Tellerpaket. Sie hat sich nach den Volu-
menanteilen der beiden Phasen und den Reinheitsanforderungen an die beiden Kom-
ponenten zu richten [27]. Der im Bild 4.46 gezeigte selbstentleerende Separator
ist zusétzlich mit dem bereits bei der Tellerzentrifuge erdrterten, hydraulisch betétig-
ten Feststoffauswurf versehen und erméglicht damit eine bequeme Abscheidung auch
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Zulauf

Ablauf leichte

Ablauf schwere Flissigkeitsphase

Fliissigkeitsphase

Soft- Stream-
Einlauf

Bild 4.46 i:elt:jrfwasser-
Selbstentleerender Separator in Feststoff-
geschlossener Bauweise mit ablauf

Gereifern fiir die beiden Phasen
und mit Steuerwasser
betitigtem Ringkolbenschieber
(WESTFALIA SEPARATOR,
Oclde)

groBerer Anteile an festen Verunreinigungen aus Emulsionen. Damit ist eine Tren-
nung von Fliissig-Fliissig-Fest-Dreiphasengemischen méglich. Weiterfiihrende Lite-
. ratur s. ,Tellerzentrifugen®.

4.3.3  Festigkeit der Zentrifugentrommel

Wie wir in den vorangehenden Abschnitten gesehen haben, ist fiir eine gute Nutzung

einer Zentrifuge eine moglichst hohe Umfangsgeschwindigkeit der Trommel anzustre-
. ben. Dies ist leider auch mit einer hohen Beanspruchung des Trommelwerkstoffs
. verbunden. Um die maximal mogliche Drehzahl in Zentrifugen bestimmen zu kén-

nen, miissen wir uns deshalb kurz mit der Berechnung der im Trommelmantel entste-
. henden Spannungen befassen.

Eine ausfiihrliche Behandlung der Festigkeit kegelférmiger Vollmanteltrommeln und
perforierter Trommelméntel findet man in [69]. Wir miissen uns in diesem Abschnitt
auf die Bestimmung der Tangential- und Zugspannung in diinnwandigen zylindri-
schen Vollmanteltrommeln beschrinken. Bei diinnwandigen Trommeln sind die Ra-
dialspannungen vernachldssigbar. (Behandlung des dickwandigen Zylinders unter
Fliehkraftbeanspruchung z. B. in [5]).

Der rotierende Trommelmantel wird durch die auf den Mantelwerkstoff wirkende
Fliehkraft beansprucht. Die dadurch bedingte Tangentialspannung im Trommelman-
tel kann man sich deshalb aus zwei Anteilen zusammengesetzt denken:

0, = O + Oy (4.102)
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Die durch die auf den diinnwandigen Trommelmantel wirkende Fliehkraft hervorge-
rufene Tangentialspannung ¢,; finden wir durch Aufstellen der Gleichgewichtsbedin-
gungen fiir die an einem Trommelausschnitt der Linge L wirkenden Krifte (Bild
" 4.47). Die Fliehkraft F, betrdgt bei gegebener Dichte des Trommelmaterials gr:

F, = (re + 6¢/2) do L 81 g7 (rp + 61/2) ? (4~103)

Die Tangentialspannungskrifte be-
- tragen:

F, = 6; L o (4.104)

Die Bedingung fiir das Kriftegleich-
gewicht folgt aus dem Bild 4.47:

F,—-2F,dp/2 =0 (4.105)

Durch Einsetzen der Gin. (4.103) und
(4.104) in die Gl. (4.105) und Auflé-
sen nach o,; erhalten wir den folgen-
den Ausdruck fiir die durch die auf
den Trommelmantel wirkende Flieh-
kraft hervorgerufene Tangentialspan-
Trommelmantel nyag: .

Suspensionsring

Schlamm, Kuchen

Bild 447 Zur Berecl_mung der Tangential- g =er w? (rr + ¢ /2)? (4.106)
spannung im Trommelmantel

Da wir nun den Fall diinnwandiger
Trommeln betrachten, kénnen wir die
durch die auf den Trommelinhalt wirkende Flichkraft bedingte Tangentialspannung
aus der ,, Kesselformel* bestimmen (Behandlung des dickwandigen Zylinders unter
Innendruck z.B. in [5]:
It Pt

oy = (4.107)
T

In dieser Gleichung ist py der Druck des Trommelinhalts auf den Trommelmantel an
der Stelle r;. Den Druck des Suspensionsrings auf den Kuchen haben wir bereits
berechnet: Gl. (4.74). Den Druck des Kuchens auf den Trommelmantel erhalten wir
auf gleiche Weise. Fiir den Druck des ganzen Trommelinhalts auf den Trommelman-
tel finden wir damit (g, : mittlere Dichte des Suspensionsrings; g : mittlere Dichte des
Kuchens bzw. Schlamms: -

- Qme ok @
2

5
(re2—1,2) : (4.108)

Pr (raz_ri2)+

Die Gln. (4.106), (4.107) und (4.108) in die Gl. (4.102) eingesetzt, liefern den folgenden
Ausdruck fiir die Tangentialspannung in diinnwandigen Trommelménteln:

2_,2 2_ .2
6, = CO2 {QT (r']' + %'[)2 + rr [Qm(rn r; ) + 2 (rT 'jn )]} (4.109)
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Fir diinne Kuchen oder falls g4 ~ g,, gesetzt werden kann, vereinfacht sich die Gl.
(4.109) zu:

5+ \2 2_p2 ' »
o~ 0 [QT (rT + —21) T L )’T] (4.110)
. T

Wir erkennen aus dieser Beziehung, daB die Tangentialspannung dem Quadrat der
Trommeldrehzahl proportional ist. Die DurchsatzvergroBerung von Zentrifugen
durch eine Drehzahlerh6hung st68t somit rasch an Festigkeitsgrenzen.

Der Innendruck des Trommelinhalts bewirkt auch eine Kraft auf die beiden Seiten-
winde der Trommel.

Diese ruft im Trommelmantel eine Axialspannung o, hervor. Wir betrachten zunéchst
den Suspensionsring zwischen r; und r, (Bild 4.47). In diesem erhalten wir den Druck
der Suspension auf die Seitenwinde an einer beliebigen Stelle r aus der Gl. (4.74):

2
py =87 (2 r?) (4.111)
Der ortliche Druck des Kuchens auf die Seitenwénde betrigt:
2
w
pr = EZ 2 -12) + b | 112)

Nun konnen wir die auf die seitlichen Begrenzungsflichen der Trommel wirkende
Druckkraft berechnen:

F,= (pi2nrdr+ | p,2nrdr o 4.113)

Mit p, und p, aus den Gin. (4.111) und (4.112) liefert die Integration nach dem
Einsetzen von pg aus der Gl. (4.74):

, ,
Fo= 2 lon -1 + ek 0212 + 20, (2 -1 (17 -1))] (4114)
Die Axialspannung im Trommelmantel betrégt:
F
g, = ——p— P (4.115)

2n (rT + ﬁ)él-
2
Durch Einsetzen von F, aus der Gl. (4.114) finden wir daraus:

_ @ lom (® 1) + o (re® —r%)* + 20 (2 - 1) (ry* -]

g
a 6 b . :
8 (rT + —21) o1 ’

Fiir sehr diinne Kuchen oder falls g¢ ~ g,, gesetzt werden kann, vereinfacht sich die

Gl. (4.116) zu:

- o’o, ("Tz"'iz)2

6, =
* é
8<rT+?T)81

(4.116)

4.117)
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Fiir die Hypothese der Gestaltinderungsenergie [34] betrigt die maBgebende Ver-
gleichsspannung fiir den vorliegenden ebenen Spannungszustand:

6,=V0o*+0>-0,0, (4.118)

Bei Vollmanteltrommeln aus nichtrostenden Stihlen darf diese Vergleichsspannung
hochstens 15% bis 20% der Bruchgrenze (Trennbruch R,, [5]) erreichen. Ein Pro-
gramm zur Berechnung der Vergleichsspannung nach den obigen Ausfiihrungen fin-
det man im Paket MVT [93]. Fiir konische und durchiissige Trommeln wird die
Festigkeitsrechnung in [69] ausfiihrlich behandelt.

Beispiel 4.8 Welche Zentrifugalbeschleunigung 145t sich in einer Vollmantelzentrifuge mit einem
Trommelinnendurchmesser von 500 mm und in einer Rohrzentrifuge mit einem Innendurchmes-
ser von 75 mm héchstens erreichen, wenn die Trommel aus dem Werkstoff X5CrNi 18 9 (1.4301)
mit einer Zugfestigkeit von 500 N/mm? gefertigt ist und die maximale Vergleichsspannung
héochstens ein Siebtel davon — also 71,4 N/mm? = 7,14.107 Pa — erreichen darf?

Suspension: Feststoffdichte = 1500 kg/m?,
Fliissigkeitsdichte = 1000 kg/m3,
Feststoffbeladung = 0,01;

Schlamm: Porositit = 0,65, r,/r; = 0,92;

Trommel: Dichte des Trommelwerkstoffs = 7820 kg/m?3,

Dicke des Trommelmantels = 15 mm, r;/ry = 0,72.

Die beiden Winkelgeschwindigkeiten erhalten wir durch Einsetzen der Gln. (4.109) und (4.116)
in (4.118) und Auflésen nach w zu 305 1 /s fiir die Volimantelzentrifuge und zu 2070 1/s fiir die
Rohrzentrifuge. Die sich bei diesen Winkelgeschwindigkeiten ergebenden Spannungen, Be-
schleunigungen und Schleuderziffern (Verhiltnis der Zentrifugalbeschleunigung zur Erdbe-
schleunigung) sind in der Tab. 4.6 zusammengestellt.

Tabelle 4.6 Lbsung des Beispiels 4.8

Vollmantelzentrifuge Rohrzentrifuge

Innenradius Suspensionsring r, [m] 0,180 0,0270
Innenradius Schlammschicht r, [m] 0,230 0,0345

- Trommelinnenradius r; [m] 0,250 - 10,0375

" Dicke des Trommelmantels o [m] 0,015 0,015
Drehzahl n [1/s] 48,5 329,3
Winkelgeschwindigkeitw = n2n [1/s] 305 2070
Dichte Suspensionsring aus (4.71) [kg/m3] 1003 1003
Schlammdichte = 0,35-1500 + 0,65-1000  [kg/m3] 1175 1175
Tangentialspannung o, aus (4 - 109) [Pa] 7,28-107 . 7,16-107
Axialspannung o, aus (4-116) [Pa) 2,78 -10° 3,71-10°
Vergleichsspannung o, aus (4 - 118) [Pa] 7,14-107 7,14-107
Niherung: o, aus (4-110) [Pa] 7,15-107 7,14 -107

¢, aus (4-117) [Pa] 2,73-108 3,65-10°

goaus(4-118) [Pa] 7,02-107 7,12-107
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Tabelle 4.7 Vergleichsspannungen in Abhéngigkeit der Trommeldicke fiir das Beispiel 4.8
Drehzahlen und iibrige Abmessungen in Tabelle 4.6

Dicke des Vergleichsspannung in Trommel Vergleichsspannung in Trommel
Trommelmantels der Vollmantelzentrifuge der Rohrzentrifuge
[mm] [N/mm?] [N/mm?]
4 _ 65,8
5 64,4
6 64,0
7 64,1
8 90,5 64,5
10 82,1 65,9
15 71,4 71,4
20 66,5
40 61,7
50 61,9

Die Tab. 4.7 zeigt, daB die Vergleichsspannung bei bestimmten Trommelwanddicken
(42 mm bei Vollwandzentrifuge und 6 mm bei Rohrzentrifuge) minimal wird. Bei
kleineren Wandstidrken nimmt die Vergleichsspannung zu, weil dann die von der
Trommeldicke unabhiingige Beanspruchung durch den Inhalt (Suspensionsring und
Schlammschicht) dominant werden. GroBere Wandstérken fithren ebenfalls zu héhe-
ren Vergleichsspannungen, da die Fliehkraftwirkung auf die Trommel selbst immer
grofer wird. Die Beanspruchung durch den Inhalt verliert dann zunehmend an Be-
deutung. Die Abhingigkeit der Vergleichsspannung von der Trommelwanddicke ist
allerdings so schwach, daB beispielsweise fiir die Vollmantelzentrifuge eine Trommel
mit einer Dicke von etwa 10 mm durchaus geniigt.

4.4 Trennen im Zyklon

Die Abscheidung der dispersen Phase erfolgt in den Zyklonen ( Fliehkraftabscheider,
cyclone) wie in den Sedimentierzentrifugen durch Fliehkraft. Im Gegensatz zur auf-
wendigen Konstruktion der Zentrifuge weist der sehr einfach aufgebaute Zyklon
keine bewegten Apparateteile auf: Bild 4.48. Zyklone sind deshalb sehr preisgiinstig.
Ihr hoher Druckverlust und die oft bescheidene Trennschirfe (Abschn. 4.5.1) sind
allerdings erhebliche Nachteile.

Das zu trennende Gemisch strémt i.allg. tangential in einen rotationssymmetrischen
Raum. Dadurch wird in diesem eine Drehstromung erzeugt. In dieser werden die
Teilchen (mit groferer Dichte) nach aullen geschleudert. Die kontinuierliche Phase
entweicht durch das Tauchrohr nach oben (overflow), wihrend die disperse am
Zyklonmantel nach unten gleitet (underflow). Die Entnahme erfolgt im Falle fester
disperser Phasen durch Zellradschleusen oder bei fliissiger disperser Phase durch
Uberliufe oder Pumpen. Der unten an den Zyklonmantel anschlieBende Abscheide-
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2rg raum und der darin angebrachte Abschirm-
2r; kegel verhindern ein Wiederaufwirbeln ab-
" geschiedener Feststoffteilchen. Der Zyklon-
1 : mantel kann zylindrisch oder — wie im Bild
: ) _ 4.48 — mit einem konisch unteren Teil ausge-
. _l»___ o fiihrt werden. Neben dem im Bild 4.48 dar-
gestellten tangentialen Einlauf werden Zy-
klone auch mit Spiraleinlauf und axialem
Einlauf mit Leitschaufeln zur Erzeugung der
Rotationsstromung gebaut. Zur Trennung
groBerer Volumenstrome werden mehrere
N kleinere Zyklone parallelgeschaltet, da man
dadurch eine bessere Abscheidung erreicht
~als mit einem einzelnen grofen Zyklon
=25n, {2 -} (Multizyklon, multiple cyclone) [88].
Rt . Zyklone eignen sich zur Abscheidung fester
4 ' - Teilchen aus Gasen und Fliissigkeiten. Sie
3 werden auch haufig fiir die Tropfenab-
} scheidung aus Gasen eingesetzt [12, 355].

N
l
=

- Auch das Klassieren von Feststoffen
zdhlt zu den Einsatzgebieten des Zyklons
[40, 72, 356]. Hier wirkt sich allerdings die
geringe Trennschirfe (Abschn.4.5.1) ein-
schrinkend aus. Bedingt eignen sich Zy-
klone auch zum Trennen von Emulsionen
[72], [357], [358]. Die zur Abtrennung fester
Teilchen aus Fliissigkeiten gebauten Zy-
klone werden als Hydrozyklone (hydro-

Bild 4.48 Zyklonabscheider mit Tangen-  cyclone) bezeichnet. Ihre Auslegung erfolgt

“alemli“f N nach dhnlichen Uberlegungen wie jene der
; EL“C Tour Gaszyklone. Fiir Besonderheiten in den
scheideraum .
3 Feststoffsammelbehalter Bauformen, dem Betrieb upd der Berech-
4 Abschirmkegel nung von Hydrozyklonen sei auf[10, 62, 72],
[359] bis [362] verwiesen.

Wir beschrinken uns im folgenden auf die Auslegung eines Zyklons fiir den wichtigen
Einsatzbereich der Staubabscheidung aus Gasen. Die dafiir gebauten Zyklone nennt
man auch Aerozyklone oder Gaszyklone. Sie dienen hauptsichlich zur Grobent-
staubung und damit zur Entlastung der nachgeschalteten Staubfilter. Niheres in [40].

bl2
b

4.4.1 Trennteilchengrofien

Die sich im Zyklon einstellende rdumliche Stromung ist sehr kompliziert und 148t sich
auch mit aufwendigen Ansidtzen nur niherungsweise beschreiben (Zweiphasenstré-
mung, rdumliche Sekundirstrémungen, TurbulenzeinfluB auf den Absetzvorgang).
Die in einem Zyklonabscheider erreichbare TrennteilchengroBe dp (Abschn. 4.5.1)
1Bt sich aber mit einem sehr einfachen Modell schon recht gut abschitzen. Wir
miissen uns im Rahmen dieser Einfiithrung damit begniigen. Fiir eine exaktere Berech-
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nung, die Bestimmung der optimalen Abmessungen und die Ermittlung des Abschei-
dungsgrads fiir beliebige TeilchengroBen sei auf [10], [88], [363] bis [369] verwiesen.

Entscheidend fiir die Feststoffabscheidung sind die Strémungsverhiltnisse entlang
der im Bild 4.48 strichpunktiert angedeuteten, gedachten Zylindermantelfliche mit
dem Innenradius des Tauchrohrs r, und der Linge z,. Grob vereinfacht, 148t sich die
Strémung im Bereich dieser Fliche als ebene Wirbelstromung mit der Bedingung
w,r = konstant [4] aus der Umfangsgeschwindigkeit am Eintritt in den Zyklon
berechnen. Versuche an Zyklonabscheidern haben gezeigt, daB die Beziechung
w, r" = konstant die wirklichen Verhiltnisse zutreffender wiederzugeben vermag.
Damit erhalten wir die gesuchte Umfangsgeschwindigkeit w, an der Stelle r = r, (Bild
4.48) zu:

Wy =1 @ = W; (re/r™ 4.119)

Je nach Zyklonbauart (Tangentialeiﬁlauf wie im Bild 4.48, Einlaufspirale oder axialer
Einlauf mit Schaufelkranz [88]), geometrischen Verhiltnissen, Feststoffbeladung und
Eintrittsgeschwindigkeit liegt der Wert des Exponenten m zwischen 0,5 und 1.

Die lings der Hohe z; als konstant angenommene Radialgeschwindigkeit an der Stelle
r; konnen wir aus der Kontinuititsgleichung bestimmen:

= V/Qnrz (4.120)

Die nach der Gl. (4.119) berechnete Umfangsgeschwindigkeit bewirkt eine entspre-
chende Fliehkraft auf die Teilchen. Hier kénnen wir auf das bei den Sedimentierzen-
trifugen Erarbeitete zuriickgreifen. Da wir vor allem an der Abscheidung méglichst
feiner Teilchen interessiert sind, konnen wir die durch die Fliehkraft bedingte Sedi-
mentation der dispersen Phase als laminar annehmen. Die Absetzgeschwindigkeit der
Teilchen an der Stelle 7 = r; kann deshalb mit der Winkelgeschwindigkeit ® = w;, aus
der Gl. (4.119) und der Beziechung (4.94) berechnet werden. An der Stelle r = r,
miissen Partikel mit der TrennteilchengroBe gerade in der Schwebe bleiben. Der
Betrag der mit d, = dy aus der Gl. (4.94) berechneten Sinkgeschwindigkeit muB somit
jenem der Rad1algeschw1nd1gke1t aus der Gl. (4.120) entsprechen. Diese Bedingung
fiihrt mit der Eintrittsgeschwindigkeit

= V/A, (4.121)

(4, = Eintrittsquerschnitt) auf die folgende Beziehung fiir die TrennteilchengroBe:

dp = |/ 204y @122)

= Z; (0, — 0r)

4.4.2  Druckverlust und Auslegung

Die Zyklonabscheider zur Staubabscheidung weisen leider recht hohe Druckverluste
im Bereich von 1000 bis 2500 Pa auf. Die Gl. (1.122) legt zunichst nahe, einen Zyklon
zur Erzielung einer kleinen Trennteilchengr6Be mit kleinem Radienverhiltnis r;/r,
und kleinem Eintrittsquerschnitt 4, zu betreiben. Dies ergibe zwar sehr hohe Zentn-
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fugalbeschleunigungen an der entscheidenden Stelle mit r = r;; wiirde aber auch zu
entsprechend hohen Druckverlusten fithren, weil das Tauchrohr dann nur noch einen
kleinen Durchmesser hitte.

Am Eintritt ins Tauchrohr entsteht nimlich der Hauptdruckverlust (GroBenordnung
80 bis 90 % des Gesamtdruckverlusts). Die fiir den Druckverlust entscheidene Grofe
ist deshalb die mittlere Geschwindigkeit im Tauchrohr. Auch in der Eintrittszone
entstehen beachtliche Druckverluste. Fiir die Berechnung des Druckverlusts in einem
Zyklon bendtigen wir deshalb Widerstandsbeiwerte fiir die Einlaufzone ¢, und fiir
das Tauchrohr ¢;;. Damit kann der Druckverlust in Analogie zur Gl. (3.17) aus der
folgenden Beziehung bestimmt werden:

Ap = (e/2) (¢ + cge) Wi2 (4.123)

Die beiden Widerstandsbeiwerte konnen nach Barth-Muschelknautz [88] aus
einem von der Feststoffbeladung X abhéngigen Wandreibungsbeiwert

¢, = 0,005(1 + 3/X) (4.124)
der dimensionslosen Umfangsgeschwindigkeit w;/w;
Wu = 1/[(Av/Ra) + ¢, Z] 4.125)

und der nach der Gl. (3.15) mit dem Tauchrohrinnendurchmesser (L, = 2 r;) und der
Geschwindigkeit im Tauchrohr w; zu bildenden Reynoldszahl Re; aus dem Bild 4.49
und der folgenden Gleichung ermittelt werden:

Wu? 1
- -1 4.126
‘= Ra [(1-cwz Wu)? ] (4.126)
Der Druckverlustkennwert Av und die geometrischen Verhdltnisse Ra und Z konnen
fiir drei Zyklontypen mit tangentialem Einlauf der Tab. 4.8 entnommen werden.
Nebst der hier gezeigten Niherungsmethode ist im Paket MVT [93] auch die rechneri-
sche Ermittlung der Abscheidungsgradkurve nach Mothes [40, 368] programmiert.

102 ———

—I-' : N B N )
6-' BESERGE . / .
- Re; =_750 /
3 I )
2 ol R 20 /
-§ 1 1 IIIII
g =50 7 ;
S g - Re; 2 5. 7
g /I /r
0 I //)\//' .
S —— , 111 Bid 449
Widerstandsbeiwert des Tauchrohrs
: ] fiir Zyklone mit Tangentialeinlauf in
o ‘ N Abhingigkeit der dimensionslosen
10" 5 10° 5 10'  Umfangsgeschwindigkeit und der Rey-

dimensionslose Umfangsgeschwindigkeit Wu [-] noldszahl im Tauchrohr (nach [88])
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Tabelle 4.8 Geometrische Verhdltnisse und Kennwerte hiufig gebauter Zyklontypen mit

Tangentialeinlauf
Typ Z=2z[rn z/r Ra=r/r bjr, A A, Ay
A 7.5 4,5 4 0,3 0,8 0,7
B 10 7 3,2 0,3 0,8 0,7
C 15 12 2,5 0,53 1,4 1,2

Beispiel 4.9 Zur Reinigung von 5000 m3/h eines Industrieabgases (Dichte = 1,0 kg/m?3, dyna-
mische Viskositit = 18,43.10"¢kg/ms) von einem Staub mit einer Feststoffdichte von
2500 kg/m3 (Staubbeladung = 0,005) ist ein Zyklon mit den Geometrieverhéltnissen des Typs
B der Tab. 4.8 auszulegen. Welche TrennteilchengroBe ist bei einem maximalen Druckverlust
von 1670 Pa zu erreichen?

a) Zyklonabmessungen:

Wandreibungsbeiwert aus (4.124) ¢, = 0,00606,
dimensionslose Umfangsgeschwindigkeit aus (4.125) Wu = 3,58,
Widerstandsbeiwert c;, aus (4.126) ¢ = 2,53,
Widerstandsbeiwert c;; aus Bild 4.49 ) ¢y = 35,0,
Gesamtwiderstandsbeiwert ¢ = Cg + ¢ = 37,5,
Tauchrohrgeschwindigkeit aus (4.123) w, =V2Ap/(cp0) = 943 m/s,
Volumenstrom V = 5000/3600 m3/s = 1,389 m3/s,
Tauchrohrquerschnitt A; = V/w, = 0,1472 m?,
Tauchrohrradius rp=yY4;/mr =0217m,
Gesamthoéhe z=10r,=2,17m,
Abstand Tauchrohr-Abschirmkegel z;=7r,=152m,
Eintrittsquerschnitt A, =08 4; =0,118 m?,
AuBlenradius r, = Rar;, = 0,693 m,
Breite des Eintrittsstutzens b=03-r,=0208m,
Hohe des Eintrittstutzens a=A/[b=0568m,
Radius 7, r,=r, —b/2 =0,589m;

b) TrennteilchengréBe
dy mit m = 1 aus der Gl. (4.122) dy = 434107 °m.

Die exaktere Auslegung nach Barth-Muschelknautz liefert fiir dieses Beispiel die gleiche
TrennteilchengrdBe [88]. (Mit m = 0,5 ergibe die Gl. (4.122) iibrigens eine Trennkorngrdfe von
7,15.10 % m, mit m = 0,75 eine solche von 5,57.10 % m.) Die gleiche Rechnung liefert fiir einen
nur halb so groBen Druckverlust des Zyklons von 835Pa (und m = 1): w; = 6,67m/s, r; =
0,257m,r, = 0,824 m, 5 = 0,247m,a = 0,674m,r, = 0,700m, z = 2,57 m, z; = 1,80 m und
eine TrennteilchengrdBe von immer noch dy = 5,63.10~° m. Die hier erkennbare, starke Abhin-
gigkeit des Druckverlusts von der TrennteilchengroBe erklirt, weshalb Zyklone i.allg. nur zur
Abscheidung von Staubteilchen iiber 5.10 ~° m wirtschaftlich sind. Fiir kleinere Trennteilchen-
grofen ergeben sie zu hohe Druckverluste.

4.5 Erganzungen

In diesem Abschnitt wollen wir uns noch iiberlegen, wie das Trennverhalten aller
mechanischer Trennverfahren charakterisiert werden kann und wie aus den zahlrei-
chen Trennapparaten der richtige auszuwéhlen ist.
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45.1  Abscheidungsgrad und Trennschiirfe

Es gibt kein mechanisches Trennverfahren, das Teilchen ab einer bestimmten GroBe
vollstindig und Teilchen unterhalb dieser TrennteilchengréBe iiberhaupt nicht mehr
abscheiden wiirde. Der Ubergang zwischen vollstéindig abgeschiedenen Teilchengrd-
Ben und iiberhaupt nicht mehr abgeschiedenen ist stetig. Jeder Trennapparat hat seine
cigene Ubergangscharakteristik. Wir miissen. uns deshalb iiberlegen, wie diese in
allgemeiner Form beschrieben werden kann.

MF MF
mechanischer
Xe ':D Trennapparat :> Xa .
Yue=Tildy) Yra=tald,) Bild 4.50
Zur Bestimmung des Abscheidungsgrads

Durch Messen der Beladung vor (X, ) und nach (X,) dem Trennapparat (MeBmetho-
den im Kap. 1) gelangen wir bereits zu einer ersten wichtigen Aussage iiber das
Trennverhalten: Bild 4.50. Der in den Trennapparat gelangende Massenstrom an
disperser Phase und der daraus austretende betragen:

M, =X, Mg ; M, = X, Mg 4.127)

Die pro Zeiteinheit im Trennapparat zuriickgehaltene Masse an disperser Phase ist die
Differenz dieser Massenstrome. Bezieht man sie auf den eintretenden Massenstrom an
disperser Phase, erhélt man mit (4.127) den Gesamtabscheidungsgrad (total
efficiency) zu:

M, - M, X.-X,
. Ml’e Xe
Der Gesamtabscheidungsgrad sagt zwar, welcher Anteil an disperser Phase in einem
mechanischen Trennapparat abgeschieden wird. Er gibt aber keine Auskunft dariiber,
wieviel von einer bestimmten KorngréBe abgeschieden wird. Dies ist aber oft von
groBem Interesse. Bei Entstaubern ist man beispielsweise an der Abscheidung des
lungengingigen Staubanteils mit TeilchengréBen unter etwa 5.10~ ° m besonders in-
teressiert. Um den Abscheidungsgrad fiir eine beliebige Teilchengréfle berechnen zu
koénnen, miissen wir vor und nach dem Trennapparat auch noch die TeilchengroBen-
verteilung messen. Damit kdnnen wir nach den Ausfithrungen im 1. Kapitel den
Verlauf der relativen Héufigkeit der TeilchengroBe vor (yy,) und nach (yy,) dem
Trennapparat berechnen. Der in und aus dem Trennapparat tretende Massenstrom
einer infinitesimalen TeilchengroBenklasse folgt damit aus der Definitionsgleichung
fiir die relative Haufigkeit (1.11) zu:

dM,, = yu. M, d(d,) ; dM,, = yy, M,, d(d,) (4.129)

Den Abscheidungsgrad fiir eine bestimmte Teilchengré Be (differentieller
Abscheidungsgrad, grade efficiency) :
AMpe — My, (4.130)
Na = dM . .

. pe .
erhalten wir nun durch Einsetzen der Massenstrome der infinitesimalen Teilchen-

Mac = (4.128)
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klasse nach (4.129) mit den Gesamtmassenstrémen aus Gl. (4.127) zu:

YHe Xe_yl-h Xa .
_ g | 4.131
A Vao X. ( )

Das Bild 4.51 zeigt den Verlauf einer Abscheidungsgradkurve fiir ein Beispiel eines
Zyklonabscheiders. Die Teilchengro8e, von der die Hilfte abgeschieden wird (7, =
0,5), bezeichnet man als Trennteilchengré Be (cut size) dy. Die obere Grenzteil-
chengroBe (limit of separation) ist die TeilchengroBe, ab welcher eine vollstindige
Abscheidung stattfindet (1, = 1). Die untere GrenzteilchengréBe ist die Teilchen-
groBe, unterhalb der gar nichts mehr abgeschieden wird (7, = 0).

Die Trennscharfe (sharpness of cut) einer mechanischen Trennung ist umso besser,

je steiler die Abscheidungsgradkurve verlduft. Es existieren mehrere Definitionen fiir

die Trennschéirfe. Im allgemeinen ist es geniigend, die Trennschérfe J mit dem Quo-
tienten

J = dyys/dys 4.132)
zu charakterisieren. Darin sind d,,5s und d,;5 die KorngroBen mit einem Abschei-
dungsgrad von 25% und von 75%. Fiir eine sehr scharfe Trennung geht J gegen 1;
fiir eine sehr verschwommene Trennung gegen Null. Das Paket MVT [93] ermdglicht
die Berechnung des Gesamtabscheidungsgrads nach (4.128) und des Abscheidungs-

grads nach (4.131) fiir die im Abschnitt 1.3.2 erorterten Verteilungsgesetze am Ein-
und Austritt des Trennapparats. '

Beispiel 4.10 Die bei der Staubabscheidung in einem Zyklon aus TeilchengrdBenanalysen am
Ein- und Austritt bestimmten relativen Riickstandssummenkurven sind im Bild 4.51 eingetra-
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gen. Die Staubbeladungsmessungen ergeben X, = 0,01 am Eintritt und 0,0009 am Austritt aus
dem Zyklon. Wie groB sind der Gesamtabscheidungsgrad und der Abscheidungsgrad des Staubs
bei einer TeilchengroBe von 10~ % m? Welches ist die TrennteilchengroBe, und wie groB ist die
erreichte Trennschérfe?

Der Gesamtabscheidungsgrad folgt aus der Gl. (4.128) zu 7,5 = 0,91 = 91 %.

Zur Bestimmung der relativen Haufigkeit gehen wir nach dem Abschn. 1.3.2 vor. Wir erkennen
aus den in den K érnungsnetzen eingetragenen relativen Riickstandssummen, daB8 sich die beiden
TeilchengroBenverteilungen mlt dem RRSB-Gesetz darstellen lassen. Parameter vor dem Zy-
klon: n = 1,58, d,’ = 3,50.10~ m nach dem Zyklon: n = 1,66,d, = 7,09.10~ 6 m. Dies ergibt
nach der Gl. (1. 28) fird, = 10” 5 m die folgenden relativen Hauﬁgkelten Yue = 1,901.10* 1/m
und yy, = 5,01.10* 1/m Die Gl. (4.131) liefert damit schlieBlich , = 0,763.

In gleicher Weise kdénnen weitere Punkte der Abscheidungsgradkurve ermittelt werden: Bild
4.51. Die TrennteilchengroBe erhilt man damit zu dp = 6,78.107% m. Aus der Abscheidungs-
gradkurve im Bild 4.51 lesen wir weiter ab: d,,5 = 4,39.10° m und d;5 = 9,80.10”° m. Die
Gl. (4.132) ergibt damit eine Trennschirfe von J = 0,448.

4.5.2  Auswahl mechanischer Trenneinrichtungen

“Wir haben in diesem Kapitel eine ganze Anzahl von Apparaten und Maschinen zur

mechanischen Trennung von Gemischen nach den Prinzipien der Filtration oder der
Sedimentation kennengelernt. Fiir viele Trennaufgaben kommen meist zahlreiche
Trenneinrichtungen in Frage, und es ist nicht leicht, eine optimale Wahl zu treffen.
Neben dem Abscheidungsgrad, der Trennschérfe, den Investitions- und Betriebsko-
sten sind die Betriebssicherheit, die Betriebsmoglichkeit unter AbschluB von der
Umgebung (Geruch, Betrieb unter Schutzgas oder Inertisierbarkeit), der Platzbedarf
— aber auch die mit einer bestimmten Trenneinrichtung bereits gesammelten Erfah-
rungen ausschlaggebend. Es gibt deshalb keine einfache Regel zur Auswahl mechani-
scher Trenneinrichtungen.

Schon der Entscheid ,,Sedimentation oder Filtration* fillt oft schwer. Falls
der Feststoff bei der Suspensionstrennung durch Waschen von der urspriinglichen
Fliissigkeit befreit werden muB oder wenn hohe Anforderungen an geringe Restfeuch-
ten im Feststoff gestellt werden, scheidet die Sedimentation im vornherein aus. Auch
wenn die Dichtedifferenz zwischen der dispersen und der kontinuierlichen Phase sehr
klein ist und das Prinzip der Flotation versagt, ist die Filtration vorteilhafter. In den
iibrigen Fillen ergeben die geringeren Kosten und der leichter erreichbare kontinuier-
liche Betrieb meist einen Entscheid zugunsten des Sedimentationsprinzips. Falls da-
mit keine geniigende Abscheidung erzielt werden kann, ist auch eine Kombination der
Sedimentation mit einer nachfolgenden Feintrennung in einem Filter zu priifen. Auch
bei der Abtrennung von Feststoffen aus Gasen (Rauchtrennung) ist diese Kombina-
tion oft am zweckméiBigsten. So ist es meist sinnvoller, bei der Staubabscheidung
zunichst eine Grobabscheidung durch einen Zyklon und anschlieBend eine Feinab-
scheidung in einem Gewebefilter vorzunehmen, als die oft hohen Reinheitsanforde-
rungen nur mit einem Zyklon oder nur mit einem Gewebefilter erfiillen zu wollen. Fiir
die Trennung von Emulsionen und Nebel kommen i.allg. nur nach dem Prinzip der
Sedimentation arbeitende Einrichtungen in Frage.
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Bild 4.52 TeilchengréBenbereich fiir Apparate und Maschinen zur mechanischen Trennung
von Suspensionen, Emulsionen, Rauch und Nebel und zur Feststoffklassierung
durch Sedimentation

Hat man sich einmal fiir das Prinzip Sedimentation oder Filtration entschieden, sind
fiir die weitere Auswahl der TeilchengréBenbereich und der Volumenanteil der disper-
sen Phase und der zu trennende Volumenstrom maBgebend. Darauf wurde in den
vorangegangenen Abschnitten bereits mehrfach hingewiesen. Das Bild 4.52 zeigt eine
zusammenfassende Darstellung zum TeilchengréBenbereich fiir alle in diesem
Kapitel behandelten Maschinen und Apparate.

Wertvolle Hinweise zur Auswahl mechanischer Trenneinrichtungen findet man fiir
Suspensionen in [30, 62, 72] und fiir die Staubabscheidung in [4, 40, 88].
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In vielen Grundoperationen werden Schiittungen von Gasen oder Fliissigkeiten
durchstromt. Als Beispiel haben wir bereits die Filtratstromung durch Filterkuchen
und das Klassieren in Fluidstromungen kennengelernt. Wir begegnen der Ein-
phasenstrédmung durch Schiittungen aber auch zur Warmetibertragung zwischen
Fluiden und kdérnigen Feststoffen ([91], Kap. 3), beim Sorbieren und Ionenaustau-
schen ([91], Kap. 8), bei der Trocknung ([91], Kap. 9), beim Auflésen korniger
Feststoffe oder der Extraktion aus kornigen Feststoffen [77] und bei chemischen
Reaktionen zwischen Feststoffen und Gasen oder Fliissigkeiten (z.B. in [37]). Diese
Beispiele verdeutlichen die fundamentale Bedeutung der Stromung‘durch Schiittun-
gen, deren Grundlagen wir in diesem Kapitel erarbeiten werden.

In Stofftransportprozessen wie der Rektifikation ([91], Kap. 6) oder der Absorption
([91], Kap. 7) werden Schiittungen gleichzeitig von Fliissigkeiten und Gasen durch-
stromt. Bei der Fliissig-Fliissig-Extraktion [77] strdmen zwei ineinander nicht 16sliche
Fliissigkeiten durch Schiittungen. Auch bei chemischen Reaktionen sind solche
Zweiphasenstrémungen durch Schiittungen von groBer Bedeutung. Wir miissen
uns im Rahmen dieser Einfithrung auf die Einphasenstréomung durch Schiittungen
beschrianken. Eine zusammenfassende Darstellung der Zwelphasenstromung durch
Schiittungen findet man in [10].

Eine ruhende, durchstrémte Schiittung nennt man Festbett (fixed bed). Beim
Durchstromen eines Festbetts von unten nach oben wird das Gewicht der K6rner mit
groBer werdender Stromungsgeschwindigkeit zunehmend durch die auf sie wirkende
Widerstandskraft aufgehoben. Bei einer geniigend hohen Geschwindigkeit werden die
Widerstandskrifte so groB3, daB die einzelnen Ko6rner voneinander abgehoben wer-
den. Die durchstrémte Schiittung verhilt sich dann wie eine Fliissigkeit. Man nennt
eine derart durchstromte Schiittung deshalb FlieBbett (Wirbelschicht, fluidized
bed). Bei weiterer Erhohung der Stromungsgeschwindigkeit werden die Korner des
FlieBbetts immer weiter voneinander abgehoben, bis sie nach Uberschreiten ihrer
Sinkgeschwindigkeit nach oben mitgerissen werden. Ab dieser Geschwindigkeit be-
ginnen die technisch ebenfalls wichtigen Gebiete der pneumatischen Forderung
(Stromungsmedium gasférmig, pneumatic conveying) oder der hydraulischen
Forderung (Stromungsmedium fliissig, hydraulic conveying). Durch pneumatische
Forderung werden kornige Feststoffe auf Entfernungen bis iiber 100 m transportiert.
Mit der hydraulischen Forderung werden Feststoffe sogar auf Entfernungen bis iiber
100 km gefordert. Wir kénnen hier nicht auf die Stromungsférdertechnik einge-
hen. Zusammenfassende Darstellungen dazu findet man in [10, 11, 47, 53] u. [370]
bis [375].
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5.1 Festbett

Der Einphasenstromung durch eine ruhende Schiittung sind wir bei der Behandlung
der Stromung durch den Filterkuchen im Abschn. 4.1.1.1 bereits begegnet. Auch der
durchstromte Filterkuchen ist ein Festbett. Fiir den Druckverlust in einem beliebigen
Festbett konnen wir deshalb die Gl. (4.3) iibernehmen.

Bei der Filtration haben wir uns fiir den Widerstandsbeiwert auf den Bereich der
laminaren Strémung beschrinkt. Nun wollen wir auch den Ubergangsbereich und die
turbulente Umstrémung der Teilchen zulassen. Wir benétigen deshalb entsprechende
Beziehungen fiir den Widerstandsbeiwert. Aus zahlreichen eigenen und fremden Mes-
sungen im Bereich 0,04 < Re < 3.10* fand Brauer fiir Festbetten aus Ku geln
gleicher GroBe [10], [376]:

160 31
Crok = Re + ReOT (5.1)

Fir Granulatschiittu ngen (z.B. Koks, Erz, gebrochene Steine) wurde das Wider-
standsgesetz von Ergun im Bereich 1 < Re < 3000 auch durch neuere Messungen
gut bestatigt [10, 377, 378]: ’

Crox = %3 +1,75 (.2)

In diesen Widerstandsgesetzen ist Re die nach der Gl. (4.5) definierte Re ynoldszahl.
Im Bild 5.1 werden diese Abhingigkeiten des Widerstandsbeiwerts von der Re y-
noldszahl graphisch dargestellt. Infolge der stindigen Wiederaufteilungen und Um-
lenkungen der Strémung wird
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Weitere Gleichungen fiir Kugelschiittungen bei hheren Reynoldszahlen, fiir Zylin-
derschiittungen und fiir Fillkorperschiittungen findet man in {10], [379] u. [380]. Es
ist wiederholt versucht worden, Widerstandsgesetze fiir beliebig geformte Teilchen
anzugeben. Sie enthalten neben der R eynoldszahl noch die Sphérizitit (Gl. 1.57) als
zusétzliche EinfluBgr68e [381], [382]. Die tatsichliche Allgemeingiiltigkeit solcher
Beziehungen wurde aber bisher nicht nachgewiesen. Wie im Bild 4.2 gezeigt wurde,
ist die i.allg. nur ungenau bekannte Porositidt von groBem EinfluB auf den Druckver-
lust in Festbetten. Da die Porositit nicht nur von der Teilchenform, sondern insbeson-
dere auch von der Art des Einfiillens (z.B. loses Einfiillen, Einriitteln, Einfiillen in
Wasser usw.) und damit von Zufilligkeiten (wiederholtes Einfiillen auf dieselbe Art
ergibt meist unterschiedliche Porositdtswerte) abhingt, ist es wenig sinnvoll, fiir den
Widerstandsbeiwert sehr exakte Gleichungen zu suchen. Bei anhand der Tab. 4.2
geschitzten Porositdtswerten sind die Ergebnisse von Druckverlustberechnungen fiir
Festbetten ohnehin mit einem relativen Fehler von mindestens + 20 % behaftet.

Die angegebenen Gln. (5.1) und (5.2) gelten nur fiir Festbetten aus Teilchen gleicher
GroBe (Gleichkornfestbetten, monodisperse Festbetten). Die Porositdt von Mehr-
kornfestbetten ¢ ist kleiner als jene von Gleichkornfestbetten egx, weil die feinen
Teilchen in den Liicken zwischen den groBen Teilchen Platz finden. Nach Jeschar
[380] konnen die Widerstandsbeiwerte von Mehrkornfestbetten mit einem
Korrekturfaktor aus jenen von Gleichkornfestbetten berechnet werden:

¢ = Cigk (GGK/3)0’75 (5.3)

Die Widerstandsbeiwerte von Mehrkornfestbetten sind somit etwas hoher als die
Widerstandsbeiwerte der Gleichkornfestbetten. Der Unterschied wird allerdings etrst
bei breiten KorngréBenverteilungen splirbar. Wie wir aus den Gln. (5.2), (4.5) und
(4.3) am Beispiel von Granulatfestbetten erkennen, ist der Druckverlust bei laminarer
Stromung durch Festbetten (Re < 10) der Geschwindigkeit proportional (Ap ~ w)
und bei vollturbulenter Strémung (Re > 10*) nimmt der Druckverlust in Festbetten
mit dem Quadrat der Geschwindigkeit zu (Ap ~ w?). Im Ubergangsbereich
(10 < Re < 10000) gilt p ~ w™, mit 1 < m < 2. Naheres zur Strémung durch Fest-
betten in [14] u. [47]. '

Beispiel 5.1 Feuchtes Kochsalz (Dichte = 2140 kg/m3, RRSB-Verteilung mit n = 3,5 und
dp’ = 0,57 mm) wird zur Trocknung mit Luft (Dichte = 1,13 kg/m?, dynamische Viskositit =
1,83.10~ % kg /ms) durchstrémt. Die Kochsalzkristalle weisen kugelihnliche Gestalt auf (s. Bei-
spiel 9.2 in [94]). Wie groB ist der Druckverlust bei einer Leerrohrgeschwindigkeit von
0,1134 m/s in einer Schiittung aus Kochsalz mit einer Héhe von 155 mm?

Gleichwertiger Kugeldurchmesser:

spez. Oberfldche aus (1.56) A/M = 6,07 m?/kg;
gleichw. Kugeldurchmesser aus (1.59) dy, = 4,62.10 % m;
Druckverlust:
Abschitzung der Porositdt mit der Tab. 4.2 &t = 0,37,
Reynoldszahl aus (4.5) Re = 5,14,
Widerstandsbeiwert aus (5.1) cgx = 33,8,

Korrektur nach (5.3) nicht moglich, da Porositdtswerte unbekannt ¢, = 33,8,
Druckverlust aus (4.3) Ap =~ 2050 Pa.
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Durch die nach dem Uberschreiten des Fluidisierungspunktes einsetzende, intensive,
gegenseitige Bewegung der Teilchen wird der Wirmetransport zwischen der Behilter-
wand und / oder Einbauten wie Rohrbiindel oder Rohrwendel gegeniiber den in Fest-
betten oder durchstromten Rohren erreichbaren Werten stark erhoht [9], [78], [315],
[384], [385]. Die allseitig gleichmédBige Umstromung der Feststoffteilchen ergibt auch
Vorteile fiir den Warme- und Stofftransport zwischen den Teilchen und dem
stromenden Fluid [7], [78], [315]. Das FlieBbett hat aus diesen Griinden viele Anwen-
dungen bei den Wiarme- und Stofftransportprozessen [91] gefunden: Erhéhung des
Wirmeiibergangs zum Erwirmen oder Kiihlen von Feststoffen (beziechungsweise von
Gasen und Fliissigkeiten), Trocknen, Sorption, chemische Reaktionen zwischen Fest-
stoffen und Fluiden (heterogene Reaktionen; Kohlevergasung, Verbrennung von
Kohle und anderen festen Brennstoffen), chemische Reaktionen mit Katalysator-
schiittungen (heterogene Katalyse), Bioreaktionen mit trigergebundenen Enzymen usw.

Die intensive Teilchendurchmischung wird auch rein mechanisch zum Mischen korni-
ger Feststoffe in pneumatischen Mischern (FlieBbettmischer, pneumatic mixer)
genutzt [386], [387]. Bei Wiarme- und Stofftransportprozessen strebt man méglichst
eine Gegenstromfiihrung zwischen dem Feststoff und dem Strémungsmedium an
(Begriindung in [91], Kap. 2). Diese wird durch die intensive Vermischung in FlieBbet-
ten leider behindert oder gar verunméglicht. Um trotzdem saubere Stromfiihrungen
zu erzwingen, muf3 man die FlieBbetten dann dhnlich den in [91] behandelten Boden-
kolonnen mehrstufig (multistage fluidization) ausfiithren [10], [388] bis [390].
Beim Betrieb von FlieBbetten treten oft starke elektrostatische Aufladungen der
Teilchen auf. Die guten Stofftransporteigenschaften in FlieBbetten kénnen dann sehr
gefahrlich werden und zu entsprechend heftigen Explosionen fiihren. Dem Explo-
sionsschutz nach den im Abschn. 2.3 besprochenen Moglichkeiten ist deshalb bei
FlieBbettanlagen besondere Beachtung zu schenken!

Der Anwendungsbereich der FlieBbettechnik erstreckt sich auf Schiittungen mit
- mittleren Teilchengr6Ben von etwa 0,01 mm bis iiber 10 mm. Nach unten ist die
Grenze durch die dann bedeutend werdenden Haftkrifte zwischen den Teilchen (ko-
hésives Verhalten — fiihrt zu Kanalbildungen im Fliebett bis zur Unmdglichkeit einer
Fluidisierung) und die Schwierigkeiten bei der Abscheidung des ausgetragenen Fest-
stoffs begrenzt. Die obere Grenze ist durch die mit zunehmender TeilchengroBe
anwachsenden StoBkrifte der Teilchen untereinander (Zerkleinerung der Schiittung)
und gegen die Winde (VerschleiB von Behilter und Einbauten) bedingt.

Als Anstromboden (Bild 5.2) dienen in technischen FlieBbetten diverse Glocken-
boden ([91], Kap.6), Lochbdden, Diisenbdden, Stahlkugelschiittungen und pordse
Sinterwerkstoffe. Zur Erzielung einer gleichmiBigen Fluidisierung sollte die freie
Oberfliche der Anstromboden moglichst groB sein, und ihr Druckverlust sollte etwa
10 bis 20% des Druckverlusts im FlieBbett betragen. Die richtige Auslegung des
Anstrombodens ist fiir den erfolgreichen Betrieb einer FlieBbettanlage von grofler
Bedeutung [78], [391] bis [394].

Bei Fliissigkeiten als Stromungsmedien ergeben sich i.allg. homogene FlieBbetten
(particulate fluidization). Diese weisen iiberall zumindest ndherungsweise gleiche Po-
rositdt auf. Gase als Stromungsmedium ergeben dagegen meist inhomogene
FlieBbetten (aggregative fluidization) mit im FlieBbett aufsteigenden Gasblasen.
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5.2.1.1 Druckverlust und Betriebsbereich

Wir haben gesehen, wie der Druckverlust in Festbetten mit zunehmender Strémungs-
geschwindigkeit anwéachst. Wenn in von unten nach oben durchstrémten Festbetten
die Stromungsgeschwindigkeit gesteigert wird, erreicht man deshalb den Punkt, an
welchem die auf die Schiittung wirkende Druckkraft dem um den Auftrieb verminder-
ten Gewicht des Feststoffs entspricht (Bild 5.2):

Appp A =AL(1-¢)(e,~0r)g (54
Die Division durch die Querschnittsfliche liefert daraus den Druckverlust am
Fluidisierungspunkt (Lockerungspunkt, Wirbelpunkt, fluidizing point):

App, = L(1-¢2)(e,—0r) &8 (5.5)

Sieht man von Kriften zwischen den Teilchen untereinander und zwischen den Teil-
chen und der Behilterwand ab, miiBten die Feststoffteilchen an diesem Fluidisie-
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rungspunkt durch die Fluidstromung getragen werden und sich somit vom Anstrém-
boden abheben. Infolge der Haft- und Anziehungskrifte tritt dies meist erst bei einer
etwas hoheren Stromungsgeschwindigkeit ein. Der Druckverlust steigt dann bis zum
gegenseitigen Abheben der Teilchen noch etwas weiter an (im Bild 5.3 punktiert
eingetragen). Dann 16sen sich die Koérner voneinander; die Krifte zwischen den
Teilchen verschwinden, und in der Folge fillt der Druckverlust wieder auf den Wert
am Fluidisierungspunkt ab. Die Schiittung aus schwebenden Teilchen verhilt sich nun
dhnlich wie eine Fliissigkeit. Man nennt sie deshalb FlieBbett. Bei einer weiteren
Steigerung der Stromungsgeschwindigkeit nimmt der Druckverlust nur noch sehr
wenig zu.-(Wirbelbildung, Wandreibung). Dies ist nach der Gl. (4.3) nur moglich,
wenn sich die Porositit dabei entsprechend vergréBert: Das FlieBbett expandiert, wie
das Bild 5.4 verdeutlicht. Reduziert man die Stromungsgeschwindigkeit, wird die
Porositit wieder kleiner. Da die Krifte zwischen den Teilchen erst unmittelbar vor der
gegenseitigen Beriihrung wirksam werden, kann man den im Bild 5.3 punktierten
Verlauf am Fluidisierungspunkt bei abnehmender Stromungsgeschwindigkeit kaum
mehr beobachten.

Bild 5.4 Festbett (1) und homogenes FlieBbett (2) aus kugelférmigen Nickelkérnern (RRSB-
Verteilung mit dp’ = 0,83 mm und n = 12,0) in Wasser als Strémungsmedium

Die Stromungsgeschwindigkeit am Fluidisierungspunkt, die Fluidisierungsge-
schwindigkeit (minimum fluidizing velocity) wgp, konnen wir durch Gleichsetzen
des Druckverlusts am Fluidisierungspunkt Apgp aus der Gl. (5.5) mit dem Druckver-
lust im Festbett nach dem Ausdruck (4.3) berechnen. Fiir Granulate erhalten wir
damit nach dem Einsetzen des Widerstandsbeiwerts aus der Gl. (5.2) und der
Reynoldszahl aus der Gl. (4.5) die folgende quadratische Gleichung zur Bestim-
mung der Fluidisierungsgeschwindigkeit:
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Firkugelformige Teilchen ist iterativ vorzugehen. Die Gl. (5.6) liefert dazu eine
erste Nidherung, welche dann mit einem Verfahren zur numerischen Lésung von
Gleichungen zu verbessern ist, bis der fiir das Festbett berechnete Druckverlust mit
demjenigen am Fluidisierungspunkt aus der Gl. (5.5) iibereinstimmt (Beispiel 5.2).
Falls man bei Mehrkornschiittungen beide Porositdtswerte kennt, sind die Wider-
standsbeiwerte fiir Granulate oder Kugeln mit der Gl. (5.3) zu korrigieren.

Nach oben ist der Bereich des FlieBbetts durch die Austragsgeschwindigkeitw,
begrenzt. Sie entspricht bei homogenen FlieBbetten der stationiren Sinkgeschwindig-
keit der durch die Fluidstromung gerade nicht mehr auszutragenden Teilchen und
kann folglich nach den Ausfithrungen in den Abschn. 4.2.1 und 4.2.2 berechnet
werden.

Die Betriebsgeschwindigkeit eines FlieBbetts muB zwischen der Fluidisierungs-
und der Austragsgeschwindigkeit liegen (wgp < w < w, ). Da fiir den Betrieb eines
FlieBbetts (ohne Gebliseverluste) die Leistung

P = V(APFP + ApAnst;erboden + ApRohrleitungen) (57)

erforderlich ist, mochte man es moglichst nahe am Fluidisierungspunkt betreiben.
Wenn in einem FlieBbettproze8 nur der Warme- und/oder Stoffiibergang ([91],
Kap.1) zwischen dem Strémungsmedium und den Teilchen von Bedeutung ist, geniigt
eine sichere Fluidisierung mit Betriebsgeschwindigkeit. Haufig ist die Warmeiibertra-
gung an oder von festen Winden (z.B. Behélterwand oder Rohrbiindeleinbauten)
entscheidend. Dann ist zu beachten, daBl der Warmeiibergang zwischen dem FlieBbett
und festen Winden bei einer bestimmten Strémungsgeschwindigkeit einen Maximal-
wert annimmt. Das Bild 5.5 verdeutlicht dies an einem typischen Beispiel und zeigt
gleichzeitig, daB die Wairmeiiber-
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bewegung von und zur Wand zuriickzufiihren. Bei einer weiteren Steigerung der
Stromungsgeschwindigkeit nimmt der Wirmeiibergangskoeffizient infolge der kleiner
werdenden Dichte des FlieBbetts wieder ab. Fiir die Betriebsgeschwindigkeit
zur Erzielung maximaler Wirmeiibergangskoeffizienten bei Wirmeiiber-
gang Wand-FlieBbett gilt nach Martin [315] die folgende Néherungsgleichung:

WEmax & 735 gd32 (58)

Fiir kleine Teilchen (genauer fiir kleine Archimedeszahlen) erhilt man nach dieser
Bezichung Betriebsgeschwindigkeiten, die wesentlich iiber der Fluidisierungsge-
schwindigkeit liegen. Im Interesse eines méglichst geringen Leistungsbedarfs werden
FlieBbetten i.allg. mit Strémungsgeschwindigkeiten betrieben, welche L/Lgg-Ver-
héltnisse nach der Gl. (5.11) von 1,2 bis 1,5 ergeben. Die endgiiltige Wahl der Betriebs-
geschwindigkeit ist erst nach einer Auslegung des Gesamtprozesses moglich. Die hier
behandelten Bezichungen fiir den Druckverlust von Festbetten und die Strémungs-
geschwindigkeit am Fluidisierungspunkt sind im Paket MVT [93] enthalten.

5.2.1.2 Ausdehnung

Die Expansion des FlieBbetts konnen wir auf iterativem Weg aus der Bedingung,
daB der Druckverlust nach der Gl. (4.3) dem Wert am Fluidisierungspunkt aus
der Gl (5.5) entsprechen muB, berechnen:

Apis.sy) = AP(4.3) (5.9

Wir gehen dabei am zweckmiBigsten von einer bestimmten Geschwindigkeit zwi-
schen der Fluidisierungs- und der Austragsgeschwindigkeit we aus. Mit zunéchst
angenommenen Werten der Porositit (z.B. Festbettporositit) und der Betthohe (z.B.
Festbetthohe L) bestimmen wir aus (4.5) die Reynoldszahl, aus (5.1) bzw. (5.2) und
eventuell (5.3) den Widerstandsbeiwert ¢;. Nun suchen wir die Porositit, fiir welche
die Bedingung (5.9) erfiillt wird. Damit berechnen wir einen neuen Wert der FlieBbett-
hohe. Sie folgt aus dem bei der Expansion konstanten Feststoffvolumen

Vo= (1-¢m) A L (5.10)
u: L= Leg (1 — &g)/(1 — ) (5.11)

Mit diesen neuen Werten der Porositit und der Hohe des FlieBbetts ist die erorterte
Rechnung solange zu wiederholen, bis sich gegeniiber der Vorrechnung keine merkli-
che Anderung des Porosititswertes mehr ergibt.

Mit zunehmender Expansion des FlieBbetts werden die Abstinde zwischen den Teil-
chen immer groBer. Es ist deshalb einleuchtend, daB es ab einem gewissen Expan-
sionsgrad sinnvoller wird, mit den in Abschn. 4.2.2 behandelten Gesetzen der
Sedimentation von Schwarmteilchen zu rechnen. Dazn miissen wir die FlieB-
bettporositit bestimmen, fiir welche die stationire Sinkgeschwindigkeit der Feststoff-
teilchen der Stromungsgeschwindigkeit im FlieBbett (Leerrohrgeschwindigkeit, su-
perficial velocity) entspricht. Dafiir ist die Gl. (4.59) nach dem Feststoffvolumenanteil
y aufzulésen. Mit e = 1-v,

a=1/[1,75(1 + 4 Dg/3)*] (5.12)
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und

b=13/[2( + Dg)l (5.13)
ergibt sich daraus:

e=1-[1—(wg/w,)P (514

In diesen Gleichungen ist die dimensionslose Grenzschichtdicke Dg mit der Rey-
noldszahl fiir den stationiren Absetzvorgang Re,, aus der Gl. (4.58) zu bestimmen.
Die stationire Absetzgeschwindigkeit des Einzelteilchens ist nach dem Abschn. 4.2.1
zu berechnen. Eine genaue Grenze fiir die Ermittlung der Porositit nach der Druck-
verlustgleichung (4.3) oder der Sedimentation der Schwarmteilchen 148t sich nicht
angeben. Fiir den in der Praxis hiufigeren Fall nur méBig expandierter FlieBbetten
liefert das ,,Druckverlustmodell* sinnvollere Werte. Die im Beispiel 5.2 gezeigten
Berechnungen sind im Paket MVT [93] programmiert.

Beispiel 5.2 Wie groB werden Druckverlust und FlieBbetthohe, wenn die Kochsalztrocknung des
Beispiels 5.1 in einem FlieBbetttrockner ([91], Kap. 9) bei zweieinhalbfacher Fluidisierungsge-
schwindigkeit durchgefiihrt wird? Wie gro8 ist die maximale Betriebsgeschwindigkeit, wenn
hochstens 2% des Salzes aus dem Trockner getragen werden diirfen?

Stromungsgeschwindigkeit:

Druckverlust am Fluidisierungspunkt aus (5.5) Apgp = 2050 Pa,
Fluidisierungsgeschwindigkeit = -
Stromungsgeschwindigkeit fiir diesen

Druckverlust aus (4.3) Beispiel 5.1
(normalerweise iterativ zu bestimmen)

A

wgp = 0,1134m/s,

Stromungsgeschwindigkeit im FlieBbett wp = 0,283 m/s;
Porositdt aus Druckverlustgleichung: )

Ergebnis der Iteration

Porositidt e = 0,489,
Reynoldszahl aus (4.5) Re = 15,82,
Widerstandsbeiwert aus (5.1) - ¢ = 12,47,
FlieBbetthohe aus (5.11); Lgy = 155 mm L =0,191m,
Druckverlust aus (4.3) (= Apyp) Ap = 2050 Pa;
Porositét aus Sedimentation der Schwarmteilchen:

Archimedeszahl fir d;, aus (4.46) Ar = 6980,
Reynoldszahl, Einzelkugel aus (4.52) Re,, = 87,7,
Sinkgeschwindigkeit aus (4.53) w, = 3,07m/s,
dimensionslose Grenzschichtdicke aus (4.58) Dg = 0,116,
Porositét aus (5.12 bis 5.14) e = 0,451;
FlieBbetthéhe mit ¢ = 0,489 aus (5.11): L =0,191 m;

Mazximale Betriebsgeschwindigkeit:

Teilchengro8e fur My /M = 0,98 aus (1.23)

d, = 0,1869 mm,

Archimedeszahl aus (4.46) Ar = 462,
Reynoldszahl aus (4.52) Re,, = 12,73,
Sinkgeschwindigkeit aus (4.53) w, = 1,103 m/s,

Maximale Stromungsgeschwindigkeit

Wemax = 1,10m/s

Im Bild 5.3 werden die auf dem gleichen Weg berechneten Ergebnisse fiir Geschwindigkeitsver-
héltnisse wg / wgp bis 7 aufgezeichnet. Man erkennt daraus, daB die nach den Gl. (5.12) bis (5.14)
fiir die Sedimentation von Schwarmteilchen berechnete FlieBbettporositat fiir nur geringfiigig
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iiber dem Fluidisierungspunkt liegende Geschwindigkeiten zu klein werden. Falls im FlieBbett-
trockner Rohrbiindel fiir die Zufuhr der Trocknungswirme eingebaut wiirden, miiBte nach der
GL. (5.8) eine Betriebsgeschwindigkeit von wg,,, =~ 7,51/9,81.0,000462 m /s = 0,505 m/s ange-
strebt werden. Dies ergibe ein wg/ wgp von 4,45 und damit nach dem Bild 5.3 ein Héhenverhalt-
nis L/ Lgg von ca. 1,5. Diese Ergebnisse gelten nur als Ndherung, da hier — wie im Beispiel 5.3
gezeigt wird — kein homogenes FlieBbett entstehen wiirde.

5.2.2 Inhomogenes FlieBbett

Das Fluidisieren von Feststoffen mit Gasen ergibt sehr oft keine homogenen
FlieBbetten. Nach dem Bild 5.6 lassen sich die folgenden Fluidisierungsbereiche un-
terscheiden: .

Bereich 1: Kohidsives Verhalten

Bei sehr kleinen Teilchen werden die zwischen ihnen wirkenden Oberflichenkrifte so
stark, daB eine Fluidisierung kaum mehr moglich ist: In Behéltern mit kleinen Durch-
messern wird die Schiittung als Ganzes abgehoben, und in Behéltern mit groBem
Durchmesser blist sich das Strémungsgas lediglich einige Kanile frei. Solche Fest-
stoffe konnen nur mit Hilfe mechanischer Riihrer oder durch die Zugabe gréberer
Teilchen fluidisiert werden.

Bereich 2: Homogenes und inhomogenes FlieBbett

In diesem Bereich bildet sich nach dem Uberschreiten des Fluidisierungspunkts zu-
nédchst ein homogenes FlieBbett aus. Erst nach Erreichen einer hheren Strémungsge-
schwindigkeit (Mindestgeschwindigkeit fiir die Blasenbildung, minimum bubbling
velocity) kommt es zur Bildung von Blasen. Die Steiggeschwindigkeit der entstehen-
den Blasen ist héher als die mittlere Leerrohrgeschwindigkeit des Gases.

Bereich 3: Inhomogenes FlieBbett mit hoher Blasensteiggeschwindig-
keit (fast-bubble)

Im Bereich 3 kommt es unmittelbar nach der Fluidisierung zur Blasenbildung. Die
Steiggeschwindigkeit der meisten Blasen ist groBer als die mittlere Leerrohrgeschwin-
digkeit des Gases. Die Blasen wachsen beim DurchstoBen des FlieBbetts von unten
nach oben. Fiir die BlasengréBe ist der Abstand vom Anstrémboden maBgebend. Die
Abhingigkeit der BlasengroBe von der TeilchengroBe ist jedoch vernachlissigbar.

Bereich 4: Inhomogenes FlieBbett mit kleiner Blasensteiggeschwin-
digkeit

Zu dieser Gruppe gehoren grobkornige Feststoffe. Auch bei diesen entstehen die
Blasen unmittelbar nach dem Fluidisieren. IThre Steiggeschwindigkeit ist aber im
Gegensatz zu den Blasen im Bereich 3 kleiner als die mittlere Leerrohrgeschwindigkeit
des Gases. Dies ergibt einen anderen Austauschmechanismus zwischen den Blasen
und der umgebenden Suspensionsphase (Durchstrémung der Blasen im Bereich 4
fiihrt zu intensiverem Austausch zwischen Blasen und Suspensionsphase als im Be-
reich 3).

Die einzelnen Bereiche sind nicht scharf abgegrenzt (im Bild 5.6 durch die schraffier-
ten Ubergangsgebiete angedeutet), da neben der TeilchengréBe und der Dichtediffe-
renz auch stoffspezifische Haftkréfte und andere EinfluBgroBen von Bedeutung sind.
Die Strémungsgeschwindigkeit an der Grenze zwischen homogenem und inhomoge-
nem FlieBbett 1Bt sich fiir g,/ ¢r > 50 nach Pawlowski [385], [396] aus der Bezie-
hung
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schwindigkeit groBenverteilung mit 4, =

1,imm und n = 9,1) in
Luft bei Umgebungsbe-
dingungen
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berechnen. Darin ist Fr die mit dem gleichwertigen Kugeldurchmesser d;, nach der
Gl. (3.23) gebildete Froudezahl. Weitere Unterlagen zur Berechnung der Mindest-
geschwindigkeit fiir die Blasenbildung sind in {10], [397] u. [398] zu finden.

Die sich in inhomogenen FlieBbetten bildenden Blasen (bubble) sind nahezu fest-
stofffrei. Sie sind von kugeldhnlicher Form. Die aufsteigenden Blasen reien hinter
sich sehr viel Feststoff mit. Dadurch ergibt sich in axialer Richtung eine sehr gute
Feststoffvermischung, die mit wachsender BlasengroBe¢ von unten nach oben noch
intensiver wird. Weder diese intensive Feststoffvermischung noch die sich mit zuneh-
mender BlasengroBe verschlechternden Warme- und / oder Stoffiibergangskoeffizien-
ten sind fiir Wirme- und Stofftransportvorginge erwiinscht. Durch Einbauten
(Schikanebleche, Fiillkérper, Rohre und Zwischenverteiler) versucht man deshalb die
BlasengroBe méglichst gering zu halten [78].

Die BlasengroBe wichst auch mit zunehmender Stromungsgeschwindigkeit. Die Bla-
sen konnen deshalb bei groBen Gasgeschwindigkeiten und kleinen Rohr- oder Kanal-
abmessungen den ganzen FlieBbettquerschnitt ausfiillen: Bild 5.7. Man spricht dann
vonstoBenden FlieBbetten (slugging). Diese fithren zu groBen Beanspruchungen
der Apparatur und zu starkem Feststoffauswurf und sind deshalb fiir den praktischen
Betriecb unerwiinscht. Berechnungsunterlagen fiir die StoBgrenze in [398] u. [399].

(5.15)



5.2.2 Inhomogenes FlieBbett 197

Die Fluidisierungsgeschwindigkeit und der Druckverlust am Fluidisie-
rungspunkt lassen sich in den technisch interessanten Bereichen 2 bis 4 nach den fiir
das homogene FlieBbett hergeleiteten Beziehungen berechnen. Als Folge der Blasen-
bildung, des Blasenwachstums und des Steigens der Blasen gelten die im Abschn. 5.2.1
hergeleiteten Beziehungen fiir die Austragsgeschwindigkeit und die Ausdeh-
nung des FlieBbetts nur noch als Ndherung. Das Aufplatzen der Gasblasen an der
FlieBbettoberfliche ergibt einen starken Feststoffauswurf. Der Austrag aus inhomo-
genen FlieBbetten ist deshalb bei gleicher Stromungsgeschwindigkeit hoher als in
homogenen. Fiir eine genauere Berechnung der Austraggeschwindigkeit in inhomoge-
nen FlieBbetten sei auf [398 u. 401] bis [403] verwiesen. Auch die Porositit in inhomo-
genen Fluidisierungen wird durch die Blasenbildung beeinfluBt und kann nach [398
u. 404] bestimmt werden.

Weitergehende zusammenfassende Darstellungen der Grundlagen und Anwendungen
der FlieBbettechnik findet man in [7, 9, 10, 15, 36, 47, 78, 398 u. 405).

Beispiel 5.3 Bildet sich im Beispiel 5.2 ein homogenes oder inhomogenes Fliefibett aus?

Mit g, — gp = 2140~ 1,13 kg/m® = 2139 kg/m> und d;, = 0,000462 m ist nach dem Bild 5.6
ein inhomogenes FlieBbett zu erwarten (Bereich 3).

Die Gl. (5.15) liefert eine Froudezahl fiir dic minmale Blasenbildungsgeschwindigkeit von
0,001140. Damit ergibt die Gl. (3.23) mit L, = d;, = 0,000462 m, eine minimale Blasenbil-
dungsgeschwindigkeit von 0,00227 m/s. Da dieser Wert viel kleiner ist als die Fluidisierungsge-
schwindigkeit, wird bestitigt, daB die Blasenbildung unmittelbar bei Fluidisierungsbeginn ein-
setzen wird.



6 Rheologie

In diesem Kapitel miissen wir uns vor der Behandlung der Grundoperation
»Mischen” nochmals mit physikalischen Grundlagen befassen. Wir widmen dem
FlieBverhalten von Emulsionen, Suspensionen, Schlimmen und Schmelzen oder L6-
sungen von Makromolekiilen (Polymere, Proteine usw.) ein eigenes Kapitel, weil
dieses nicht nur fiir das Mischen, sondern auch fiir die Strémung in Rohren, Kanélen,
Extrudern und Pumpen, das Zerstiuben, die mechanischen Trennverfahren und fiir
viele weitere Anwendungen von Bedeutung ist.

Die Rheologie (Lehre vom FlieBverhalten, rheology, non-Newtonian technology)
umfaBt im weitesten Sinne nicht nur die oben erwihnten Stoffgruppen. Auch das
FlieBen von metallischen Werkstoffen oder Kunststoffen unter hoher Beanspruchung,
daB FlieBen von Glisern (alte Fensterscheiben sind unten dicker als oben!) und viele
andere Vorginge sind Bereiche der Rheologie, auf die hier nicht eingegangen werden
soll. Fiir die Verfahrenstechnik ist im Zusammenhang mit der Auslegung von Lager-
behéltern fiir kornige Feststoffe (Silos, Bunker) auch das FlieBverhalten von
Pulvern und Schiittungen von Bedeutung. Zusammenfassende Darstellungen dazu
findet man in [47], [52] u. [406]. Wir werden uns im folgenden mit dem FlieBverhalten
von Stoffen wie Joghurt, Schlimmen, Fetten, Farben, kosmetischen Cremen, Pasten
oder Honig befassen. Die Tab. 6.1 vermittelt einen Eindruck vom weiten Viskositits-
bereich, mit dem wir es dabei zu tun haben.

Tabelle 6.1 Ungefihre Viskosititswerte einiger Stoffe bei 20 °C

Stoff dynamische Viskositidt [kg/ms], [Pa.s]
Luft 0,000018
Petrol ’ 0,00065
Wasser 0,001
Quecksilber 0,0015
Traubensaft : 0,0035
Blut (bei 37 °C) 0,01
Kaffeerahm 0,01
Olivenol 0,1
Motorendl .0,3
Getriebeol 0,5
Melasse 1,0
Glyzerin 1,5
Honig 10

Teer 1000

Bitumen 100000
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Das FlieBverhalten eines Fluids wird durch die Eigenschaften seiner Molekiile und
ihre gegenseitigen Wechselwirkungen bestimmt. Diese sind so kompliziert, daB das
FlieBverhalten von Fliissigkeiten nur meftechnisch quantitativ erfaBbar wird. AuBer
bei Gasen [22] sind nur qualitative molekularkinetische Deutungen méglich.

6.1 Newtonsches Flieiverhalten

Die rechnerische Erfassung raumlicher FlieBvorginge ist mathematisch anspruchs-
voll [35, 19]. Wir sehen aber das Wesentliche auch beim einfachen, eindimensionalen
FlieBen. Wenn man {iber einer ruhenden, ebenen Platte eine zweite, dazu parallele
Platte mit konstantem Abstand z, und der Geschwindigkeit w,,, bewegt, ergibt sich
in einer sich dazwischen befindlichen Fliissigkeit das im Bild 6.1 gezeigte Stromungs-
profil. Dabei entstehen in einer Newtonschen Fliissigkeit (DIN 13342, Newto-
nian liquid) eine dem Geschwindigkeitsgradienten proportionale Schubspannung
(shearing stress):

T = n(dw/dz) 6.1

777777777
=

Bild 6.1 N =7 K|

Geschwindigkeitsverlauf zwischen w
zwei parallelen Platten NN\

Der Geschwindigkeitsgradient (Geschwindigkeitsgefille, shear rate) geht im Spezial-
fall der Spaltstromung nach dem Bild 6.1 mit linearem Geschwindigkeitsprofil iiber
in: dw/dz = w,,,/ z,. Der Proportionalititsfaktor # ist die dynamische Viskosi-
tit mit der Einheit [kg/ms] oder [Pas]. Die dynamische Viskositit kann somit
definiert werden als:

7 =t/(dw/dz) (6.2)

Die dynamische Viskositit ist stoffspezifisch und stark temperaturabhingig. Bei Fliis-
sigkeiten nimmt die dynamische Viskositidt — von wenigen Ausnahmen abgesehen —
mit zunehmender Temperatur ab (bei Wasser etwa 0,8 % pro K, bei hochviskosen
Olen etwa 10% pro K). Im Gegensatz dazu nimmt die dynamische Viskositdt von
Gasen mit m ~ 0,77 nach der Niherung

g~ T (6.3)

zu. Die Druckabhingigkeit der dynamischen Viskositit ist bei Gasen und Fliissigkei-
ten nur gering. Niheres zur Temperatur- und Druckabhéngigkeit der dynamischen
Viskositéit von Gasen und Fliissigkeiten in [61] u. [84]. Die dynamische Viskositit von
Gasen 14Bt sich mit guter Genauigkeit berechnen, wihrend bei Fliissigkeiten hhere
Abweichungen zu erwarten sind [61]. Die dynamische Viskositdt zahlreicher Fliissig-
keiten ist in [84] tabelliert.

Bei unseren bisherigen strtémungsmechanischen Uberlegungen haben wir stets still-
schweigend Newtonsches FlieBverhalten vorausgesetzt. Dies ist aber nur fiir
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Gase und fiir Flissigkeiten mit kleiner Molmasse (wie Wasser) zutreffend. Auch
Suspensionen und Emulsionen mit solchen Fliissigkeiten als kontinuierliche Phase
verhalten sich newtonsch, solange der Volumenanteil der dispersen Phase klein ist.

6.2 Nicht-Newtonsches FlieBverhalten

Bei vielen Fliissigkeiten mit hohen Viskositidten (z. B. Kunststoffschmelzen, Farben,
Joghurt) tritt zur Stoff- und Temperaturabhéingigkeit der dynamischen Viskositéit
noch eine Abhéngigkeit vom Geschwindigkeitsgradienten dw/dz. Oft kommt noch ein
EinfluB der Zeit und eine geringe Druckabhingigkeit dazu:

n = f(Stoff, T, p, dw/dz, 1) (6.4)

Sobald die dynamische Viskositit auch durch den Geschwindigkeitsgradienten
dw/dz und/oder die Zeit ¢ beeinfluBt wird, ergibt sich ein Nicht-Newton-
sches-FlieBverhalten (non-Newtonian flow behaviour). Dieses 14Bt sich je nach-
dem, ob die Zeit eine Rolle spielt oder nicht, in ein zeitunabhingiges und ein zeitab-
hingiges FlieBverhalten unterteilen: Bild 6.2.

Daneben ist auch das viskoelastische FlieBverhalten (viscoelastic flow beha-
viour) von Bedeutung. Bei viskoelastischen Flissigkeiten (z.B. Pudding, Gelatine,
Teig) treten neben dem FlieBen auch elastische Deformationen ein. Dies fithrt zu recht
ungewohnten Erscheinungen wie dem Riickfedern eines Riihrers nach dem Riihren

Fliefiverhalten ]
[emtanctrengs | |

[ 1
I ohne Fliengren;| rmit Fliefigrenze |
newtonsch] l strukturviskos | I dilatant ] I plastisch I I thixotrop | l rheopex
z

T T T T / - T
al dw /dz dw Adz dwAdz dw/dz dw /dz dw/dz

T N7 N e

a b o [.b

b) dw/dz dw/dz dw/dz dw/dz dw dz dw/dz
GL(61) Ndherung: Potenzansatz (6.5) Naherung: (6.8}

Bild 6.2 Ubersicht zum FlieBverhalten von Fliissigkeiten,  Emulsionen und Suspensionen.
a: FlieBversuch mit konstanter Beanspruchung dw/dz = const., b: Regeneration mit
dw/dz =0
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oder dem Hochklettern der Fliissigkeit an der Rithrerwelle in Riihrbehiltern. Eine
zusammenfassende Darstellung zum viskoelastischen FlieBverhalten findet man in
[19].

6.2.1 'Zeitunabhiingiges FlieBverhalten

Ohne Flieigrenze Falls das FlieBen wie bei Newtonschen Fliissigkeiten bereits bei
beliebig kleiner Schubspannung einsetzt (Bild 6.2: zeitunabhiingiges FlieBverhalten
ohne FlieBgrenze), ist zwischen dem hiufigen strukturviskosen und dem seltenen
dilatanten Verhalten zu unterscheiden.

Aus dem Alltag ist bekannt, daB} sich Kunstharzfarben nach lingerer Lagerung in
Dosen recht zédhfliissig verhalten, beim Streichen mit einem Pinsel angenehm diinn-
fliissig werden und dann trotzdem nicht von vertikalen Winden abflieBen. Die Farbe
wird somit unter Scherbeanspruchung diinnfliissig. Sobald diese aufhért, wird sie
wieder dickfliissig. Bei diesem strukturviskosen FlieBverhalten (pseudoplastisch,
shear-thinning, pseudoplastic) nimmt die dynamische Viskositiit also mit zunehmen-
dem Geschwindigkeitsgradienten ab. Dadurch ergibt sich der im Bild 6.2 gezeigte
Schubspannungsverlauf. Dieses FlieBverhalten 148t sich durch Ausrichten und Defor-
mieren der Teilchen in Suspensionen und Emulsionen unter der Wirkung zu-
nehmender Scherkrifte erkldren. Bei Makromolekiilen in Polymerschmelzen und
Losungen tritt dazu noch ein anfingliches Entwirren der Kettenmolekiile. Durch all
diese Effekte wird das aneinander Vorbeigleiten benachbarter Teilchen begiinstigt und
damit die Viskositit reduziert [19, 22, 66]. Strukturviskoses FlieBverhalten zeigen die
meisten Schmelzen und Lésungen mit Makromolekiilen, aber auch zahlreiche Emul-
sionen und Suspensionen. Als Beispiele seien genannt: Kunstharzfarben, Blut (kann
nur dank dem strukturviskosen Verhalten durch die engen Kapillaren strémen!),
Hautcreme.

Die umgekehrte Erscheinung, das dilatante FlieBverhalten (dilatant flow beha-
viour), mit einer bei zunechmendem Geschwindigkeitsgradienten groBer werdenden
Viskositit ist praktisch nur bei Suspensionen mit sehr hohem Feststoffgehalt zu
beobachten. Bei diesen fiihrt eine zunehmende Bewegung zu einer immer stirkeren
gegenseitigen Behinderung der Teilchen und damit zu einer Viskositéitserhohung
[19, 35, 66].

Fiir die rechnerische Erfassung des strukturviskosen und des dilatanten FlieBverhal-
tens hat sich der einfache Potenzansatz von Ostwald (power law, Ostwald law)
gut bewihrt:

t = K(dw/dz)" (6.5)

Er fiihrt in der Anwendung auf konkrete Strémungsprobleme bei meist hinreichender
Genauigkeit auf relativ einfache Beziechungen. Mit der Gl. (6.2) ergibt sich der fol-
gende Ausdruck fiir die Abhéingigkeit der dynamischen Viskositit vom Geschwindig-
keitsgradienten dw/dz:

n=K(dw/dz)' ! 6.6)

Fiir den Exponenten » gilt bei strukturviskosen Fliissigkeiten # < 1 und bei dilatan-
ten n > 1. Weitere Niherungsansétze sind in [10, 16], [407] u. [408] zu finden.
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Mit FlieBgrenze Stoffe, die erst ab einer gewissen Mindestschubspannung flieBen,
werden als plastisch (plastic, viscoplastic) bezeichnet. Bei plastischen Stoffen ver-
mag sich im Ruhezustand ein intermolekulares Netz von Bindungskriéften (van der
W aalssche Krifte, polare Bindungen) aufzubauen, das eine Verschiebung der Mole-
kiile bis zu einer kritischen Schubspannung t, zu verhindern vermag. Bis zu dieser
kritischen Schubspannung verhalten sich solche Stoffe also wie starre Festkorper, sie
verharren im sogenannten Gel-Zustand. Bei Schubspannungen tiber dem kriti-
schen Wert 7, bricht die Molekiilgeriiststruktur zusammen, und ein meist strukturvis-
koses FheBen setzt ein: Bild 6.2. Diesen Bereich, in dem sich plastische Stoffe wie
Fliissigkeiten verhalten, nennt man Sol-Zustand.

Das FlieBverhalten plastischer Stoffe ist uns von den metallischen Werkstoffen be-
kannt. Von der dort auftretenden elastischen Deformation vor FlieBbeginn sehen wir
hier allerdings ab. Beispiele von plastischen Stoffen sind etwa Fette, Bohrschlamm,
Lippenstifte, Zahnpasta, Schokolade oder Papierpulpe. Das im Bild 6.2 gezeigte
FlieBverhalten plastischer Stoffe 1dBt sich mit dpr Niherungsgleichung von Bing-
ham fiir viele Zwecke geniigend genau erfallen:

t =1, + ng(dw/dz) 6.7

Danach verhilt sich ein plastlscher Stoff bis zum Erreichen der kritischen Schubspan-
nung 1, wie ein starrer Feststoff. Nach dem Uberschreiten der kritischen Schubspan-
nung w1rd diese von der in einer Newtonschen Fliissigkeit mit der Viskositét s nach
der Gl. (6.1) auftretenden Schubspannung iiberlagert (strichpunktierte Gerade B im
Bild 6.2). Durch Einsetzen der Schubspannung aus der Gl. (6.7) in die Definitionsglei-
chung (6.2) erhalten wir fiir Binghamsche Fliissigkeiten die folgende Abhéngigkeit
der dynamischen Viskositdt vom Geschwindigkeitsgradienten:

n=1./(dw/dz) + ng (6.8)

Die damit berechnete Abhingigkeit der dynamischen Viskositdt vom Geschwindig-
keitsgradienten ist im Bild 6.2 angedeutet. Andere, zur Berechnung von Strémungs-
vorgingen bei plastischen Stoffen geeignete Ndherungsansitze in [10, 19, 35].

6.2.2  Zeitabhiingiges FlieBverhalten

Viele Emulsionen und Suspensionen zeigen ein von der Dauer der Scherbeanspru-
chung abhingiges FlieBverhalten. Die Bindungskrifte zwischen den Molekiilen oder
den Teilchen werden dann durch die Scherzeit beeinfluBit. Bei den noch zu beschrei-
benden thixotropen und rheopexen Stoffen wird die urspriingliche Viskositit nach
einer stoffspezifischen Ruhe- oder Regenerationszeit wieder erreicht. Es gibt aber
auch Stoffe (z.B. Joghurt), bei denen die urspriingliche Viskositdt auch nach ldngerer
Ruhezeit nicht mehr erreicht wird. Sie werden als Stoffe mit irreversibler
Strukturdnderung (rheodestruction) bezeichnet.

Thixotropie Wir haben das strukturviskose FlieBverhalten am Beispiel des Streichens
von Kunstharzfarben erklirt. Dabei haben wir eine Eigenschaft dieser Farben unter-
schlagen. Nach einiger Zeit verschwinden ndmlich die nach dem Farbauftrag noch gut
sichtbaren Pinselstriche. Offenbar bleibt die Viskositit solcher Farben auch nach der
Scherbeanspruchung beim Streichen zunéchst noch reduziert. Die Farbschicht flieBt
bis zum Verschwinden der Pinselstriche weiter. Dann lduft sie aber nicht ab, weil nach
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einiger Zeit die Viskositit wieder stark zunimmt. Wenn sie den Wert der Farbe in der
Dose wieder erreicht, verhilt sich die Farbe thixotrop. Auch Stoffe wie kosmetische
Produkte und fliissige Arzneimittel (Verhinderung der Sedimentation von Wirkstof-
fen!) verhalten sich thixotrop.

Dasthixotrope FlieBverhalten (Thixotropie, thixothropy) kann in einem Scher-
versuch (Abschn. 6.2.3) festgestellt werden. Bei einer langsamen, gleichf6rmigen Er-
hohung des Geschwindigkeitsgradienten dw /dz nimmt die Schubspannung nach dem
Verlauf eines strukturviskosen oder hiufig plastischen Stoffs (Bild 6.2) zu. Bei einer
anschlieBenden langsamen Reduktion des Geschwindigkeitsgradienten ergibt sich
eine neue Schubspannungskurve, die unterhalb der zuerst aufgenommenen verliuft.
Diese Hysteresis ist dadurch zu erkldren, daB die Viskositit wihrend der Beanspru-
chung abgenommen hat.

Bei konstantem Geschwindigkeitsgradienten ergeben thixotrope Stoffe eine zeit-
liche Abnahme der Viskositédt bis zu einem Minimalwert (Bereich a im Bild
6.2). Nach dem Aufhéren der Beanspruchung erfolgt eine zuniichst rasche und dann
immer langsamere Regeneration der urspriinglichen Bindungskrifte zwischen den
Makromolekiilen oder den dispersen Teilchen (Bereich b im Bild 6.2). Der urspriingli-
che Maximalwert wird je nach Stoff nach einigen Stunden wieder erreicht. Bei Stoffen
mit plastischem FlieBverhalten ergibt sich die minimale Viskositit beim Erreichen des
Sol-Zustandes und der Maximalwert der Viskositiit bei der Wiederherstellung des
Gel-Zustands.

Rheopexie Die umgekehrte Erscheinung, nimlich eine Zunahme der Viskositét
mitder Beanspruchungsdauer, ist recht selten. In einigen Fillen kommt wih-
rend der Beanspruchungsdauer auch ein Wechsel von thixotropem zu rheopexem
(theopexic) Verhalten vor. Niheres zum zeitlichen FlieBverhalten in [19, 35, 66].

6.2.3 Messung des FlieBverhaltens

Die Viskositdt von Fliissigkeiten 148t sich im Kapillarviskosimeter durch Mes-
sen der Stromungsgeschwindigkeit, die sich bei gegebenem Differenzdruck in einem
diinnen Rohr ergibt, bestimmen [19, 35, 66], [407]. Im Kugelfallviskosimeter
wird die Viskositdtsabhingigkeit der Sinkgeschwindigkeit einer Kugel zur Viskosi-
titsmessung genutzt [66].

Wir haben in den letzen Abschnitten gesehen, daB sich das FlieBverhalten Nicht-
Newtonscher Fliissigkeiten in Abhéngigkeit des Geschwindigkeitsgradienten dw/dz
charakterisieren 148t (Bild 6.2). Es ist deshalb naheliegend, zur Viskosititsmessung
eine Anordnung zu verwenden, in der sich bestimmte Geschwindigkeitsgradienten
leicht einstellen lassen und zur Untersuchung des zeltabhanglgen FlieBverhaltens
auch zeitlich programmiert verindern lassen. Dies istim Rotationsviskosimeter
(rotational viscometer) leicht moglich. Seine MeBzelle besteht in der Standardausfiih-
rung aus einem feststehenden zylindrischen Behilter mit ebenem Boden und darin
rotierendem Innenzylinder: Bild 6.3. Wihrend der Innenzylinder mit einer bestimm-
ten Drehzahl angetrieben wird, miBt man das auf die Antriebswelle ausgeiibte Dreh-
moment. Um EndflacheneinfliiBe zu eliminieren, ist der rotierende Zylinder an beiden
Enden mit Vertiefungen versehen. Damit ergibt sich eine rechnerisch leicht zu erfa-
Bende Ringspaltscherstrémung, iiber die eine Bestimmung der Viskositit aus dem
Drehmoment, der Drehzahl und den Abmessungen des MeBzylinders méglich wird
[66], [407].
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Bild 6.3
Funktionsprinzip eines Rotationsvikosimeters nach DIN 53018

Fiir kleinere Viskosititswerte gelangen Doppelspaltsysteme
nach DIN 54453 zum Finsatz. Bei diesen taucht eine rotie-
7 rende, zylindrische Glocke in einen feststehenden, fliissig-
keitsgefiillten Ringraum. Die dadurch auf beiden Seiten der
5y Glocke entstehenden Ringspaltstromungen erhohen das
] Drehmoment entsprechend. Falls nur kleine Probemengen
g zur Verfligung stehen, die Reinigung zylindrischer MeBzel-

A ?4//.

I len schwierig wird oder wahrend der Messung Verfestigun-
g _ Y gen auftreten (Héirtungsreaktionen), verwendet man anstelle
3 ! 1 des rotierenden Zylinders Kegel, die mit ihrer Spitze auf
T R Rt ebenen Platten rotieren. Die Auswertung von Messungen
’ ¢ ’ mit déem Platten/Kegel-System (cone and plate mea-
suring system) wird in [66] gezeigt. Weitere Informationen zur Messung rheologischer

Eigenschaften in [29, 35] u. [80].

6.3 Druckverlust bei Nicht-Newtonschen Fliissigkeiten

Wir werden im néchsten Kapitel bei der Behandlung des Riihrens auf die Anwendung
rheologischer Grundlagen zuriickkommen. Eine weitere, wichtige Anwendung ist der
Druckverlust in Rohrleitungen. Darauf wollen wir hier kurz eingehen. Wir beschrin-
ken uns dabei auf die ausgebildete, laminare Stromung von Fliissigkeiten, deren
FlieBverhalten sich nach dem Potenzansatz (6.5) nach Ostwald und der Bing-
hamschen Gleichung (6.7) hinreichend genau erfaBen lassen. Fiir ausfiihrliche, zu-
sammenfassende Darstellungen, die auch weitere Schubspannungsansitze und den
turbulenten Stromungsbereich beriicksichtigen, sei auf [10] u. [16] verwiesen.

Potenzansatz nach Ostwald Metzner und Reed [75] haben gezeigt, daB fiir den
Potenzansatz (6.5) die Berechnung des Druckverlusts in laminar durchstrémten
Rohrleitungen im Bereich Re < 2300 mit dem Widerstandsbeiwert
¢ = 64/Re (6.9)
nach der Gl. (3.17) erfolgen kann, wenn anstelle der Reynoldszahl Re nach (3.15)
die folgende korrigierte Reynoldszahl Re, verwendet wird (Herleitung in [10]):
Wz —ngn )
"~ (K/®)[8(1 + 3n)/4n]
Wir erkennen aus dieser Gleichung, daB fiir Newtonsche Fliissigkeiten mit # = 1 Re,,

und die {ibliche Rohrreynoldszahl Re nach (3.15) mit L, = Rohrinnendurchmesser d
iibereinstimmen.

(6.10)

Rey

Ansatz nach Bingham Die Berechnung des Druckverlusts in laminar durchstromten
Rohren beruht auch bei Bin ghamschen Fliissigkeiten auf der Gl. (3.17). Der Wider-
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standsbeiwert ¢; ist nun aber aus der Beziehung

¢ - He + 64/3
64 6Re? ¢
iterativ zu bestimmen (Herleitung in [14]). Als erste Ndherung fiir ein numerisches
Verfahren kann dabei ¢;; = 64/Re dienen. In der GIl. (6.11) ist Re die mit L_ =
Rohrinnendurchmesser d und # = 5 nach (3.15) definierte Reynoldszahl und
He die mit den Parametern 7, und g der Gl. (6.7) gebildete Hedstrdmzahl:

1,0 d?

"IB2

Wir erkennen, daB die Gl. (6.11) fiir Newtonsche Fliissigkeiten (z,= 0; He = 0) in
die Gl. (6.9) iibergeht. Die in diesem Abschnitt formulierten Zusammenhinge sind im
Paket MVT [93] programmiert.

(He/Re*)*—1/Re = 0 (6.11)

He

(6.12)

Beispiel 6.1 Pro Stunde sind 5 m3 einer Emulsion mit einer Dichte von 930 kg/m? durch eine
6,5 m lange Rohrleitung mit einem Innendurchmesser von 54 mm zu férdern. Zur Erfassung des
FlieBverhaltens dieser Emulsion werden in einem Rotationsviskosimeter Messungen durchge-
fithrt. Deren Ergebnisse sind in der Tab. 6.2 zusammengestellt. Wie groB ist der Druckverlust
in der Rohrleitung?

a) Parameter des FlieBgesetzes:
Bei Binghamschem FlieBverhalten miiite sich durch Auftragen der Schubspannungswerte
7 iiber dem Geschwindigkeitsgradienten dw/dz nach der Gl. (6.7) eine Gerade ergeben. Das
ist nicht der Fall.
Durch Logarithmieren des Potenzansatzes (6.5)

Int=InK + nin(dw/dz)

erkennen wir, daB sich hier in einem doppelt logarithmischen Netz fiir © = f(dw/dz) eine
Gerade ergeben miiBte. Nach dem Eintragen der Werte der Tab. 6.2 in ein solches Netz sehen
wir, daB dies zutrifft. Es handelt sich somit um eine Fliissigkeit mit Ostwald schem FlieBver-
halten. Die Parameter erhalten wir aus dem logarithmischen Diagramm zu:
K = 0,786 Pas%%° und n = 0,65 (n < 1; strukturviskos)

b) Druckverlust:
mittlere Geschwindigkeit w = 4 ¥/(nd?) = 4-(5/3600)/(r0,054*) m/s = 0,606 m/s

Reynoldszahl aus (6.10) Rey = 172,3
Widerstandsbeiwert aus (6.9) ¢ = 0,371
Druckverlust aus (3.17) Ap = 7650 Pa.

Tabelle 6.2 Ergebnisse der Untersuchung am Rotationsviskosimeter fiir das Beispiel 6.1

Geschwindigkeitsgradient dw/dz Schubspannung
[1/s] " [Pa]

10 ' 3,51

20 5,51

30 7,17

40 8,64

50 9,99

60 ) 11,25




7 Mischen

Jedem Hobbykoch ist bekannt, daB dem Mischen fiir das gute Gelingen eines Ge-
richts oft entscheidende Bedeutung zukommt. In der technischen Stoffumwandlung
ist das Mischen ebenso hdufig und genauso wichtig wie in der Kochkunst. Dem
Mischen (mixing) dienen die nachstehenden verfahrenstechnischen Grundoperatio-
nen, mit denen sich der Mensch schon seit Jahrtausenden beschiftigt:

1.Homogenisieren: Vermischen von Gasen und ineinander 16slicher Fliissigkeiten
zum Zweck des Ausgleichs von Temperatur- und Zusammensetzungsunterschieden.

2. Suspendieren: Verteilen fester Teilchen in Fliissigkeiten zum Zweck des Wa-
schens, des hydraulischen Forderns, des Auflosens, der Sorption ([91], Kap. 8), der
Kristallisation, des Auslaugens (Fest-Fliissig-Extraktion) und der Durchfithrung fest-
stoffkatalysierter Reaktionen (heterogene Katalyse).

3. Emulgieren: Verteilen von Fliissigkeitstropfchen in Fliissigkeiten zur Herstel-
lung von Emuisionen, zur Fliissig-Fliissig-Extraktion und zur Durchfiihrung chemi-
scher Fliissig-Fliissig-Reaktionen.

4. Begasen: Verteilen von Gasblasen in Fliissigkeiten zum Zweck der Absorption
(91}, Kap. 7), der acroben Fermentation und der Durchfithrung chemischer Gas-
Flissig-Reaktionen.

5.Mischen von Feststoffen: Verteilen von zwei oder mehr festen Komponenten
zu Schiittungen mit definierter Zusammensetzung zum Zweck anschlieBender chemi-
scher (z.B. Betonherstellung) oder biochemischer Reaktionen (z.B. Brot aus mehreren
Getreidesorten).

Wir werden in diesem Kapitel einige fiir alle Mischoperationen wichtige Grundlagen
(Mischgiite, Verweilzeit) erarbeiten. Im einzelnen kénnen wir aber im Rahmen dieser
Einfithrung nur auf das Homogenisieren und das Suspendieren eingehen.

Zum Emulgieren und Begasen, dem Dispergieren (dispersion) in Riihrbehiltern,
Durchlaufriihrern, statischen Mischern, Strahlapparaten und Schneckenmaschinen
sei auf die zusammenfassenden Darstellungen in [77], [75] u. [409] bis [417] hingewie-
sen. Das Erzeugen und Verteilen feinster Tropfchen (GroBenbereich von etwa
0,1.10~° m bis 3.10~® m) in Fliissigkeiten ist ein Spezialgebiet des Emulgierens. Diese
in turbulenten Stromungsfeldern hoher Energiedichte erzeugten feinen Trépfchen
setzen sich im Schwerefeld nicht mehr ab, weshalb man dieses Sondergebiet des
Emulgierens auch als Homogenisieren bezeichnet (z. B. Homogenisieren von Milch)
[33], [418], [419].

Auf das Mischen von Feststoffen (powder mixing) in FlieBbettmischern wurde
im Abschn. 5.2 bereits hingewiesen. Die Feststoffmischer mit rotierenden Einbauten
und die Schwerkraftmischer werden in [77], [420] u. [421] zusammenfassend behan-
delt.
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Wihrend die Mischoperationen 1 bis 5 i.allg. sowohl absatzweise als auch kontinuier-
lich durchgefiihrt werden konnen, interessiert beim Mischen von Gasen nur das
kontinuierliche Vermischen von zwei Gasstromen. Neben konventionellen Strahlmi-
schern [77] eignen sich dazu auch statische Mischer, auf die wir noch zuriickkommen
werden.

7.1 Mischgiite

Ziel jeder Mischoperation ist es, zwei oder mehrere Stoffe moglichst gleichmaBig zu
verteilen. Der dazu erforderliche Aufwand wird umso hoher sein, je nidher der ideale
Mischzustand — die vollstindige Homogenitit — erreicht werden soll. Um ein Mischer-
gebnis beurteilen zu konnen, miissen wir deshalb in der Lage sein, die Abweichung
von der vollstindigen Homogenitét zahlenmiBig zu erfaBlen.

Bild 7.1

Zur Herleitung der Mischgiitemasse.
Links: beliebiger Mischzustand,
rechts: schlechtest mogliche Mischung
(,,Nullmischung)

Um zu einer solchen Kennzeichnung der Mischgiite zu kommen, stellen wir uns vor,
daB eine Komponente A (z.B. ein Farbstoff) in eine Komponente B (z.B. Wasser)
einzumischen sei. Nach einigem Mischen greifen wir aus dem Gesamtvolumen ¥V der
dann gerade erreichten Mischung aus den Komponenten A und B ein beliebiges
Teilvolumen d V" heraus: Bild 7.1. In diesem Teilvolumen betrage der Volumenanteil
der Komponente A:

vy = dV,/dV (7.1)

Nach dem Erreichen der vollstindigen Homogenitdt miiBte der Volumenanteil der
Komponente A

Van = ValV (7.2)

an jeder Stelle des Gesamtvolumens ¥V genali gleich groB sein. Dann miiBte also in der
ganzen Mischung gelten:

Va—Vap =0 (7.3)

Wie konnen wir nun eine realen, nach einer beliebigen Mischzeit erreichten Mischzu-
stand charakterisieren? Wenn wir aus der Mischung Proben an sehr vielen Stellen
nehmen, kdnnen wir geméB der Gl. (7.3) fiir jede Probe i die Differenz zwischen dem
jeweiligen Volumenanteil bei vollstindiger Homogenitit v,, bestimmen. Da wir dann
positive und negative Differenzen erhalten, ist es sinnvoll, die Abweichungen zu
quadrieren und erst dann zusammenzuzédhlen. Damit erhalten wir eine Gesamtabwei-
chung, die noch von der (zufilligen) Anzahl Proben abhidngt. Um diesen EinfluB zu
beseitigen, miissen wir das Ergebnis durch die Anzahl Proben & dividieren und erhal-
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ten damit als MaB fiir die mittlere Abweichung von der idealen Homogenitit:

k
'21 (Vai ~ Van)?
. .

Dieser Ausdruck vermag als MischgiitemaB noch nicht ganz zu befriedigen. Er wird
némlich bei gleicher Annidherung an die vollstindige Homogenitit — also gleicher
Mischgiite — bei kleinen Volumenanteilen der Komponente A viel kleiner als bei
groBen. Diesen EinfluB der GréBe des Volumenanteils kénnen wir durch Bezug der
Volumenanteile auf den Volumenanteil der Komponente A bei vollstindiger Homo-
genitit v,y leicht beseitigen:

k
2 vasl/ vA,.)—l]Z
Sz = i=1
k

Diese Summe der Quadrate der relativen Abweichungen vermag den erreichten Mi-
schungszustand umso genauer zu erfaBen, je mehr (sinnvoll verteilte) Proben wir von
der Mischung nehmen. Fiir unendlich viele Proben verméchte sie den Mischzustand
exakt wiederzugeben. Der Grenzwert der Gl. (7.5) fiir k — oo wird in der Statistik als
Varianz (variance) bezeichnet. Wir kénnen zwar von einer Mischung nicht unend-
lich viele Proben nehmen; aber mit 10 bis 20 sinnvoll verteilten Proben erhalten wir
schon eine gute Niherung fiir die Varianz. Die Wurzel aus der Varianz nennt man
Standardabweichung (standard deviation). Wir sind ihr schon bei der Behand-
lung der TeilchengréBenverteilung im Abschn. 1.3.2.1 begegnet. Fiir vollstindige
Homogenitidt wird die Varianz Null, da dann fiir jede Stelle in der Mischung
Va/Vap = 1 wird.

Wir miissen uns nun noch iiberlegen, welches die maximale Varianz sein kann.
Die schlechtest mogliche Mischung (zero mixing) liegt vor, wenn die Komponenten
A und B geschichtet iibereinander angeordnet sind (Bild 7.1). Die Varianz dieser
»Nullmischung® wollen wir im Beispiel 7.1 berechnen.

52 = (7.4)

(1.5

Beispiel 7.1 Wie groB ist die Varianz bei ,,Nullmischung” nach dem Bild 7.1?

Die Volumenanteile der Komponente A betragen 1 in der oberen und 0 in der unteren Schicht.
Wenn wir die Proben sinnvoll entnehmen, muB die Probenzahl fiir jede Schicht ihrem Volumen
und damit auch dem Verhiltnis ¥,/ V' = v,, bzw. (1 - v,,,) proportional sein. Die Gl. (7.5) liefert
damit an [/ van = 1P + (1 = v4a) 0/ vay ~ 1P

' Van + (1= vap)

52 =

oder vereinfacht:
8,2 =(1/v,,)-1 (7.6)

Wir sehen aus dem Beispiel 7.1, daB die maximale Varianz immer noch von der
Konzentration der Komponente 4 abhingt. Sie strebt fiir verschwindend kleine
Volumenanteile der einzumischenden Komponente A gegen Unendlich und geht ge-
gen Null, wenn der Volumenanteil von A sehr groB ist.

Wir erkennen daraus, daB auch die nach (7.5) gebildete Varianz kein sehr befriedigen-
des MaB fiir die Mischgiite ist. Dankwerts [422] hat deshalb vorgeschlagen, die
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Varianz der Zusammensetzung einer Mischung auf die Varianz bei ,, Nullmischung*
zu beziehen. Zur Kompensation der Quadrierung der Abweichungen in der Gl. (7.4)
wollen wir die Wurzel daraus als HomogenitdtsmaB verwenden:

Se=S/S, ' 7.7

Diese als Segregationsgrad bezeichnete GroBe wird Eins bei ,,Nullmischung*‘ und
Null bei vollstindiger Homogenitéit. Damit ist ein brauchbares MaB fiir den Grad der
Vermischung gefunden. Es wird noch etwas anschaulicher, wenn wir es als
Mischungsgrad mit dem Wert 0 fiir Nullmischung und 1 fiir vollstindige Homoge-
nitét schreiben:

Mg=1-S8/S,=1-Se (7.8)

Bedingt durch die verschiedenen MeBmethoden werden in der Literatur neben den
hier aufgefiihrten MischgiitemaBen noch viele weitere beniitzt [422, 423 u. 441]. Sie
sind aber zum Dimensionieren von Homogenisiereinrichtungen weniger geeignet.

7.2 Homogenisieren

Aus der Vielzahl technischer Homogenisieraufgaben sei als Beispiel die Herstellung
eines Tafelgetrinks durch Einmischen eines Fruchtsaftkonzentrats in Wasser heraus-
gegriffen. Wir konnten dazu das Wasser in einen Behilter fiillen, anschlieBend den
Sirup zugeben und den Behilter stehen lassen, bis die Verteilung des Sirups durch die
Molekiilbewegung (molekulare Diffusion: [91], Kap. 1) erfolgt wire. Wir miiBten uns
aber mehrere Tage gedulden, bis eine einigermaBen akzeptable Verteilung des Kon-
zentrats erreicht wire. Um den Vorgang wesentlich rascher ablaufen zu lassen, miif3-
ten wir die zu mischenden Fliissigkeiten in eine geeignete Bewegung versetzen. Wir
miissen also fiir konvektiven — und wenn moglich sogar turbulenten Transport ([91],
Kap. 1) sorgen. Diese Bewegung kann man technisch auf sehr unterschiedliche Arten
hervorrufen.

Der Vielfalt der industriell zu homogenisierenden Stoffe entspricht eine kaum iiber-
sehbare Zahl von Mischerbauarten. Allein zum Homogenisieren (mixing of miscible
liquids) hochviskoser Stoffe werden iiber 100 verschiedene Mischertypen gebaut. In
[77] werden die wichtigsten Mischer und Kneter (kneader) fiir zihfliissige Stoffe wie
spezielle Riihrwerke, Planetenmischer, Mischer mit rotierenden Behiltern, Scher-
scheibenmischer, Schleudermischer, Trogkneter, Innenmischer, Walzwerke und
Schneckenmaschinen und Kneter vorgestellt. Wir beschrinken uns auf die im Bild 7.2
schematisch dargestellten wichtigsten Maschinen und Apparate fiir das Mischen
niedrig- bis mittelviskoser Fliissigkeiten.

Fir dasabsatzweise Mischen (batch mixing) ist der Rithrbehilter (agitated ves--
sel), auf den wir im folgenden noch eingehen werden, die wichtigste Maschine. Dane-
ben werden zum absatzweisen Mischen auch Strahlmischbehidlter (Umpump-
systeme) [428], [76] und Schlaufenmischer eingesetzt. Die Fliissigkeitsbewegung kann
im Schlaufenmischer (loop mixer) durch Propellerriihrer (wie im Bild 7.2 skiz-
ziert) oder dhnlich wie beim Strahlmischbehilter durch einen ins Leitrohr einschie-
Benden Fliissigkeitsstrahl verursacht werden. Beim Begasen (z.B. bei Bioreaktoren)
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absatzweise und kontinuierlich nur kontinuierlich
A

Strahlmisch- Schiaufen - Rihr- RGhr- Schlaufenmischer  Strahl- Durchlauf- Statischer

behdlter mischer behdlter  kolonne  mit Gun. Schlaufe mischer Rihrmisch. Mischer
1 2 3 4 5 6 7 8

Bild 7.2 Mischer zum Homogenisieren niedrig- bis mittelviskoser Fliissigkeiten

kann auch Luft oder ein anderes Gas ins Leitrohr eingebracht werden. Die Fliissig-
keitsbewegung kann dann durch die Unterschiede der mittleren Dichte im Leitrohr
und im AuBenraum unterstiitzt oder allein aufrecht erhalten werden (Airlift-
Schlaufenreaktor) [76] u. [425].

An dieser Stelle sei auch auf den Staustrahlmischer hingewiesen, der im Prinzip
aus zwei Uibereinander gestellten Schlaufenmischern mit fehlendem Zwischenboden
besteht. Die beiden Propellerrithrer fordern das Mischgut gegeneinander. In der
dadurch entstehenden Staufliche entsteht ein sehr intensiver Mischvorgang. Dieser
Staubstrahlmischer weist einen bedeutend geringeren Energiebedarf auf als ein {ibli-
cher Rithrbehilter [425].

Beim kontinuierlichen Mischen (continuous mixing) laufen die zu mischenden
Fliissigkeiten dem Mischer ohne Unterbruch zu, und das Gemisch wird dem Mischer
stindig entnommen. Die oben besprochenen Mischer kommen grundsétzlich auch fiir
kontinuierlichen Betrieb in Frage. Sie ergeben dann aber mit ihrem groBen Behilter-
volumen entsprechend lange Verweilzeiten der Flissigkeit im Mischer, wie wir im
Abschn. 7.4 sehen werden. Falls nicht nur gemischt, sondern auch noch reagiert
werden muB, ist dies oft gefragt. Zum reinen Homogenisieren geniigen aber auch
weniger volumintse Mischer mit entsprechend kiirzeren mittleren Verweilzeiten. Aus
dem Strahlmischbehilter wird dann der Strahlmischer, aus dem Schlaufenmischer der
Schlaufenmischer mit duBerer Schlaufe und aus dem Riihrbehilter der Durchlauf-
Rihrmischer: Bild 7.2.

Der Strahlmischer (jet mixer) ist nur bei niedrig viskosen Fliissigkeiten wirtschaft-

lich, da er mit Re&noldszahlen iiber 5000 arbeiten muB. Im Bereich laminarer
Stromung und im Ubergangsbereich ist er unwirksam [427, 428].

Auch mit dem Durchlauf-Rithrmischer (Durchlaufmischer, in-line blender) las-
sen sich kurze Verweilzeiten erzielen. Seine Mischwirkung wird in [427, 428] fiir
verschiedene Riihrer aufgezeigt.

Der Schlaufenmischer mit duBerer Schlaufe (external-circulation-loop mi-
xer) weist hohere mittlere Verweilzeiten auf. Falls keine undurchstromten Bereiche
auftreten, 148t sich sein Verweilzeitverhalten mit jenem eines ideal durchmischten
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Riihrbehélters, das wir im Abschn. 7.4.2 kennenlernen werden, vergleichen [429]. Da
die Vermischung in leeren Réhren schlecht ist [403], werden solche Schlaufenmischer
oft mit statischen Mischelementen bestiickt.

Fiir hohere Anspriiche beziiglich dem Mischungsgrad und/oder einer méglichst ein-
heitlichen Verweilzeit (s. Abschn. 7.4) miissen zum kontinuierlichen Mischen fiir lange
mittlere Verweilzeiten (Bereich Minuten bis Stunden) mehrstufige Riihrkolonnen be-
zichungsweise fiir kurze mittlere Verweilzeiten (Sekundenbereich) statische
Mischer (s. Abschn. 7.2.2) oder allenfalls Durchlauf-Riihrmischer mit mehreren
Rilhrwerken eingesetzt werden. Mehrstufige Rithrkolonnen werden fiir das konti-
nuierliche Mischen bei Reynoldszahlen nach der Gl. (7.16) unter etwa 100 nétig. Sie
sind zur Vermeidung der axialen Vermischung mit Trennscheiben in einzelne Riihrzel-
len unterteilt. Als Riithrer kommen nur radial férdernde Riihrer wie der Scheibenriih-
rer (Bild 7.4) in Frage. Bei vertikaler Wellenanordnung ist fiir die Mischwirkung
neben der Reynoldszahl auch die Archimedeszahl maBgebend [427, 428], [431].
Die Riihrkolonnen kénnen bei nicht zu groBer Dichtedifferenz zwischen den zu
mischenden Fliissigkeiten auch horizontal angeordnet werden. Selbstverstindlich
koénnen auch die Strahlmischer, die Durchlauf-Riihrmischer und die statischen Mi-
scher horizontal eingebaut werden. In [427] findet man wertvolle Entscheidungskrite-
rien zur Auswahl kontinuierlicher Mischer.

7.2.1  Riihrbehiilter

Riihrbehiilter (agitator-stirred tank) dienen neben dem Homogenisieren von Fliissig-
keiten auch dem Suspendieren, dem Emulgieren und dem Begasen von Fliissigkeiten.
Falls dies zur Durchfithrung chemischer oder biochemischer Reaktionen dient, sind
meist bestimmte Temperaturen einzuhalten. Zusitzlich sind dann oft betrichtliche
Reaktionswirmen ab- (exotherme Reaktionen) oder zuzufiihrén (endotherme Reak-
tionen). Auch die damit verbundenen Wirmeiibertragungsaufgaben kénnen mit
Riihrbehiltern geldst werden. Die Wirmeiibertragung an oder vom Behilterinhalt
erfolgt dabei durch die Riihrbehélterwand in auBen angebrachten Halbrohrschlangen
oder Doppelmintel. Fiir hohe Warmestrome werden Rohrschlangen oder Rohrbiin-
del im Inneren des Riithrbehilters angebracht [77].

Fiir all diese Einsatzfalle werden Riihrbehilter mit dem im Bild 7.3 gezeigten Aufbau
verwendet. Der normalerweise drehzahlregulierbare Antrieb (drive) erfolgt iiber
Keilriemensysteme, Mehrstufenzahnradgetriebe, hydrostatische Antriebe und elek-
tronisch geregelte Asynchronmotoren. In der Regel ist der Antrieb wie im Bild 7.3 auf
dem Riihrbehilterdeckel angeordnet. Obenantriebe fiir Rithrwerke werden bis zu
Leistungen von 1500 kW und Rithrwellendurchmesser bis 400 mm gebaut. Lange
Rithrwellen fiir mehrstufige Rithrwerke erfordern allerdings eine zweite Lagerung am
Boden des Riihrbehélters. Bei sehr groBen Rithrbehiltern wird die Drehzahl durch
Schwingungserscheinungen und groBle Auslenkungen beschrinkt [432]. Fiir Behilter-
volumen ab 30 m* wurden deshalb Untenantriebe entwickelt. Als Wellendichtung
(shaft seal) werden normalerweise Gleitringdichtungssysteme verwendet. In Sonder-
fillen werden auch geschlossene Dichtungssysteme mit Magnetkupplungen eingesetzt
[433. 434].

Beim Riihren mit hohen Reynoldszahlen (Ubergangsbereich, turbulenter Bereich)
werden zur Verhinderung des Mitrotierens des Behalterinhalts am Behilterumfang
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Bild 7.3

Riihrbehilter mit aufgebautem Antrieb
i —r— 1 Behiilter, 2 Deckel, 3 Riihrer, 3a weiterer Riihrer

bei zweistufiger Ausfilhrung, 4 Dichtung, Lage-
rung, Antrieb, 5 ev. Stromstérer, 6 VerschluBdeckel
mit Schauglas, 7 Zulaufstutzen, Briidenabzug, 8
Auslaufstutzen (drain), 9 ev. Leitrohr

o

NN

und der damit verbundenen Bildung tiefer
- Tromben (vortex) zwei bis vier senkrechte

Bleche oder Rohre als Stromstorer (Strom-

brecher, baffle) angeordnet. Zur Unterstiit-
N | I zungder Mischwirkung werden bei Reynolds-
zahlen unter 500 auch geneigte StromstSrer
verwendet (BA in der Tab. 7.1). Zum Verstir-
ken der Umwilzung des Behilterinhalts wer-
den axial fordernde Rithrer oft mit Leit-
rohren (draft tube) umgeben.

2

| I
“r'

Z;

Z

Tabelle 7.1 Wichtige Riihrerbauarten mit Anhaltswerten zu ihren Einsatzbereichen
a—r: axial-radial, Grundoperationen: B Begasen, E Emulgieren,
H Homogenisieren, S Suspendieren, W Warmeiibertragen

Riihrer Kurzbe- |Primdr- |Strom- giinstigster Einsatzbereich | Eignung
zeich- stro- brecher (S) Reynoldszahl |d ischn fir
- ynolds ynamische
nung mung Leitrohr (L) fiir Homo- Viskositit
genisierung | [kg/ms],
[Pa s]
Propellerrithrer P axial 38 10'000... .. § H,S,E,W
Schrigblattriihrer SB aT 3s 10°000... . 5 H,S,E
Scheibenriihrer SE radial 2...48 ... 10 E,B
Intermig (R) M aTr 0...48 ... 40 S,.B,W
Vierblattrithrer  BS radial 48 5000... ... 10 H
Vierblattrithrer B radial - 200...5000 | ... 50 H
Vierblattrithrer, BA radial geneigte 10...500 | ...100 H
(abgedeckt 1) S2)
Schneckenriihrer SN axial iL ...100 50... H
(Schraubenr.)
Wendelriihrer w axial |- ...100 50... HW ﬂ :
1) Oben und unten durch eine gegeniiberliegende ‘Halbkreisscheibe abgedeckt. '

2) Strombrecher wendelférmig, Steigung = Behilterumfang.
Englische Bezeichnungen: P (marine-type mixing) propeller, SB inclined blade turbine, SE flat
blade turbine, B: blade turbine, SN screw mixer, W helical ribbon mixer.
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B

Bild 7.4 Wichtige Riihrerbauarten. Legende und Einsatzbereiche: Tabelle 7.1
Abmessungen: Tabelle 7.3. (Aufnahmen: EKATO, Schopfheim)

Der Riihrer (agitator, impeller) hat die Aufgabe die zum Mischen, Suspendieren,
Emulgieren und Begasen erforderliche Energie in die Fliissigkeit einzutragen. Beim
Emulgieren und Begasen muB er zusétzlich fiir die Schaffung einer mdglichst groBen
Phasengrenzflache (kleine Tropfen oder Blasen) sorgen. Fiir Warmeiibertragungsauf-
gaben muf} der Riihrer die fiir einen guten Wirmeiibergang durch konvektiven und
allenfalls turbulenten Transport nétige Bewegung des Behiélterinhalts bewirken ([91],
Kap. 1). Diese recht unterschiedlichen Aufgaben treten zudem in Fliissigkeiten mit
einem Bereich der dynamischen Viskositit von etwa 10~ * kg /ms bis 1000 kg /ms auf.
Es ist deshalb begreiflich, daB sie nicht durch eine einzige Riihrerform bewiltigt
werden kdnnen. Die Tab. 7.1 und das Bild 7.4 vermitteln eine Ubersicht zu den
wichtigsten Riithrerbauformen und deren Einsatzbereiche. Sie zeigt auch, fiir welche
- Grundoperationen die einzelnen Riihrer geeignet sind. Neben den hier vorgestellten
Riihrern werden noch viele andere Typen eingesetzt [77, 428 u. 435]. Sie lassen sich
nach der primir erzeugten Hauptstrémungsrichtung in Radialriihrer (radial-flow
type agitator) und Axialriihrer (radial-flow type agitator) unterteilen: Bild 7.5.
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Bild 7.5

Hauptstréomung in Rithrbehiltern
mit Axialrithrern (links)
und Radialriihrern (rechts)

Entsprechend ihrer groBen Bedeutung sind die Abmessungen wichtiger Elemente von
Riihrbehiltersystemen zur Erleichterung von Unterhalt und Lagerhaltung genormt.
Einen Eindruck davon vermittelt die Tab. 7.2 fiir emaillierte Riihrbehélter. Konstruk-
tive Einzelheiten zu den Riihrbehiltern sind in [23, 74, 434 u. 436] zusammengestellt.

Tabelle 7.2 DIN-Normen fiir emaiilierte Riihrbehilter (Einzelheiten in [436])

RIS

Bauelement DIN-Norm
Behilter Behiilterabmessungen 28136, T1. 1'
Deckelstutzen 28 136, T1. 3
VerschluB- und Klappdeckel 28 153
AnschluB fiir Auslaufarmatur 28 140, T1. 2
Vorschwei8bunde fiir Klammerschrauben 28 139
Klammerschrauben 28 152
Montageflansch fiir Rithrwerksflansch 28 141
Dichtungen fiir Flanschverbindungen 28 148
Halterungen fiir Schwenk- und Klappdeckel 28145, T1. 2
Halterungen fiir Stromstorer 28145, Tl. 1
Tragbsen 28 145, T1. 3
Riihrer Drehzahlen 28133
Impellerriihrer ~ Behilter 28 142
Impellerrithrer 28 157
Ankerriihrer — Behiilter 28 143
Ankerriihrer 28 158
Welle, Dichtung, Antrieb  Antriebswelle 28 144
Wellenende fiir Gleitringdichtung 28 159
Riihrwellendichtung (Gleitring) 28 138
Riihrwerksflansch ’ 28 137, TL. 2
Einbauten Stromstdrer 28 146
Thermometerrohr 28 147
Schutzrohr fiir Temperaturfiihler 28 149

N —
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Diedreidimensionale Stromung in Rithrbehiéltern ist sehr kompliziert. Zu
den im Bild 7.5 dargestellten Hauptstrémungen tritt stets auch eine Hauptstrémung
in Umfangsrichtung (wenn diese ausgepriigt ist, spricht man von ,,Tangential-
rithrern). Der rdumlichen Haupstromung sind komplizierte, fiir die gewiinschte
Vermischung entscheidene Sekundérstromungen iberlagert [10], [437], [438]. Eine
allgemeingiiltige rechnerische Erfassung der Stromung in Systemen Riihrer-Behilter
beliebiger Geometrie ist deshalb nicht méglich. Man ist daher zur Auslegung von
Rilhrbehiltern auf Versuchisergebnisse an bestimmten Kombinationen von Riihrern
und Behiltern angewiesen. Die Abmessungen solcher ausgewihlter Rithrbehilter-
systeme, fiir die experimentell ermittelte Berechnungsunterlagen vorliegen, sind in
der Tab. 7.3 zusammengestellt.

Wir wollen uns nun dem absatzweisen Homogenisieren in Rithrbehiltern zuwenden.
Dabei stellt sich die Frage, mit welchem Riihrer bei welcher Drehzahl ein gewiinschter
Zusammensetzungs- oder Temperaturausgleich zu erreichen ist. Weiter interessiert
uns die dazu erforderliche Leistung und wie lange wir dazu rithren miissen (Misch-
zeit).

7.2.1.1 Leistungsbedarf fiir Newtonsche Fliissigkeiten

Da sowohl der Leistungsbedarf (power consumption) als auch die Mischzeit nicht nur
vom jeweiligen Rithrertyp sondern von der Kombination Riihrer-Riihrbehilter ab-
héngt, sprechen wir auch in den folgenden Abschnitten von Riihrbehiltersystemen.
Infolge der komplizierten rdumlichen Strémung in Riihrbehiltern ist eine rein theore-
tische Berechnung der Riihrerleistung nicht moglich. Fiir geometrisch dhnliche Riihr-
behdltersysteme konnen wir die Riihrleistung aber bis auf einen aus Riihrversuchen
zu bestimmenden Koeffizienten mit einem sehr einfachen Modell aufgrund unserer
bisherigen Kenntnisse berechnen. Wir

gehen dazu am besten vom Beispiel dih
eines Scheibenriihrers aus: Bild 7.6.

dis

3d/8

Bild 7.6
Scheibenriihrer mit sechs Schaufeln




Tabelle 7.3 Abmessungen wichtiger Riihrbehiltersysteme. Bezeichnungen nach Bild 7.3

Riihrer dldy z[d abzw.s/d |zyfdy |z,/dy z,/dy n, b,/dg z,/dy Bemerkungen
Angaben fiir die Bilder 7.7 und 7.8

Propellerrithrer 0,33 25° 1 0,33 3 0,1 0,75
Schragblattriihrer 0,33 0,125 45° 1 0,33 3 0,1 0,75
Scheibenriihrer 0,33 0,2 90° 1 0,33 4 0,1 0,75 1)
Intermig® 0,70 1 0,22 0,5 0 zweistufig
Vierblattriihrer 0,5 1 90° 1 0,5 4 0,1 0,7

Vierblattriithrer 0,5 1 90° 1 0,5 0

Vierblattriihrer, abged. 0,5 1 90° 1 0,5 4gen. 10,1 0,7
Schneckenrithrer 0,666 0,907 1,0 1 0,5 0 2)
Wendelriihrer, 1-gingig 0,95 0,77 0,5 1 0,5 0 -3) -
Wendelriihrer, 2-géiingig 0,95 1 0,5 1 0,5 0 3)
Optimale Riihrsysteme fiir das Homogenisieren (nach [428])

Propellerfithrer 0,33 0,2 1 1,2 0,6

Schrigblattrithrer 0,33 0,2 25°, 45° 1,2 0,6

Vierblattriithrer 0,2 ...0,5 1 90° 1 0,5 4)
Vierblattriithrer 0,3 ...0,5 1 90° 1 0,5

Vierblattriihrer, abged. 0,5 1 90° 1 0,5 4gen. |0, 0,7

Schneckenriihrer 0,5 ...0,7 0,7...1 1 0,5 ; 5

1) 6 Schaufeln mit der bezogenen Breite b/d = 0,25,

2) bezogene Leitrohrabmessungen: d; /d = 1,1; z, [z = 0,666,
3) bezogene Wendelbreite b/d = 0,1,
4) z/d = 0,2 fiir sehr groBe, z/d = 0,5 fiir sehr kleine Mischzeiten,
5) —mit Leitrohr (ohne Stromstorer): siche Anmerkung 2)

— mit rithrernahem Stromstérer (ohne Leitrohr)

— auch exzentrischer Einbau ohne Leitrohr und ohne Stromstérer [428], ® Firma Ekato, Bezeichnung warenrechtlich geschiitzt,

n, Anzahl Stromstorer.

91¢

uarostuaomoH 7°L
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Beim Drehen des Riihrers wirkt auf jede der sechs Schaufeln eine Widerstandskraft
F,,. Dieser sind wir bereits bei der Sedimentation begegnet. Den Ansatz (4.37) kdnnen
wir libernehmen, wenn wir die mittlere Umfangsgeschwindigkeit w, anstelle der Sink-
geschwindigkeit bei der Sedimentation einsetzen:

F, = ¢ (/w4 (7.9)
Mit der mittleren Umfangsgeschwindigkeit '

w,=rw=(3/8dQ2rn)=cydn (7.10)
und der Schaufelfliche

A=(d/4- -dl5 =c,d (7.11)
erhalten wir daraus die auf eine Schaufel wirkende Widerstandskraft zu:

F, = ¢ (¢/2) ¢;2 c, d* n? (7.12)

Bei Vernachlissigung der auf die Scheibe und-auf die Rilhrerwelle wirkenden Wider-
standskrifte erhalten wir das Drehmoment in der Rihrerwelle zu:

M,=6F,(3/8)d=cycion*d (7.13)

Die Riihrerleistung ist schlieBlich das Produkt aus dem Drehmoment und der Winkel-
geschwindigkeit:

P=M,2nn=coceon’d (7.14)

Die Konstante ¢, konnten wir ohne weiteres aus den angegebenen Beziehungen
bestimmen. Das wire aber sinnlos, weil wir den Widerstandsbeiwert nicht mehr aus
den bei der Sedimentation vorgestellten Gleichungen ibernehmen konnen. Beim
Riihren herrschen wesentlich kompliziertere Stromungsverhéltnisse als bei der Sedi-
mentation. Wir miissen den Widerstandsbeiwert des Riihrers folglich neu bestimmen.
Dazu ist in einem Laborriihrer bei einigen Drehzahlen das Drehmoment in der
Riihrerwelle zu messen. Da die Strémung im Riihrbehilter wesentlich durch die
Behilterwiinde, den Fiillstand, die Einbauhdhe des Riihrers und etwaige Stromstorer
oder Leitrohre mitbestimmt wird, ist diese Messung nur in einem Rithrbehédlter-
system mit volliger geometrischer Ahnlichkeit zum auszulegenden technischen
Riihrsystem sinnvoll. Wenn wir uns daran halten, liefern die Drehzahl-/Dreh-
momentmessungen mit der Gl. (7.14) direkt das Produkt ¢, ¢;:

Ne = cy ¢, = 271 My/(g n? d°) (7.15)

Wir brauchen uns also bei diesem Vorgehen um die einzelnen ,,Geomtriekoef-
fizienten* gar nicht zu kiimmern und kdnnen deshalb auch Riihrersysteme mit kom-
plizierteren Riihrergeometrien einfach erfaBen. Wie der Widerstandsbeiwert, muf3
auch die dazu proportionale Leistungskennzahl Ne (Newtonzahl, power num-
ber) eine Funktion der Reynoldszahl sein. Die Reynoldszahl des Riihrersystems
bilden wir mit dem Riihrerdurchmesser als charakteristische Linge und der Umfangs-
geschwindigkeit aus der Gl. (7.10). Die Definitionsgleichung (3.15) liefert dann nach
Weglassen von Zahlenfaktoren: '

Re = ond?[n (7.16)



218 7.2 Homogenisieren

Wie jedermann beim Riihren von Getrinken mit dem Loffel schon beobachtet hat,
bildet sich an der freien Fliissigkeitsoberfliche bei starkem Mitrotieren des Getrinks
eine Trombe (vortex). Da der Riihrer den Behilterinhalt ebenfalls in mehr oder
weniger starke Rotation versetzt, ist auch in technischen Riihrbehéltern eine Trom-
benbildung festzustellen. Diese fithrt zu einer verinderten Begrenzung des raumlichen
Stromungsfelds im Rithrer und damit zu einem anderen Stromungswiderstand bzw.
einem veridnderten Leistungsbedarf. Die Trombenform wird durch die Trigheits-
(Fliehkraft) und die Schwerkraft bestimmt (exakte Herleitung in [10]). Das Verhiltnis
dieser Krifte haben wir im Abschn. 3.3 als Froudezahl kennengelernt. Mit L, =
d und der mittleren Geschwindigkeit aus der Gl. (7.10) erhalten wir unter Weglassen
konstanter Faktoren aus der Definitionsgleichung (3.23) die folgende Froudezahl:

Fr=n?d/g (717

Beim Homogenisieren von Fliissigkeiten unterschiedlicher Dichte und unterschiedli-
cher Viskositit ist zumindest zu Beginn des Mischvorgangs auch das Dichte- und das
Viskosititsverhdltnis der beiden Komponenten von Bedeutung. Streng genommen
hingt deshalb die Leistungskennzahl nicht nur von der Reyno ld szahl, sondern auch
noch von der Froudezahl und den Dichte- und Viskositdtsverhiltnissen der Aus-
gangskomponenten 1 und 2 ab:

Ne = f,(Re, Fr, 01/02> n/n2) (7.18)

Bei Riihrbehiltersystemen nach der Tab. 7.3 treten auch beim Homogenisieren mit
hoheren Reynoldszahlen keine merklichen Tromben auf. Die Abhingigkeit der
Leistungskennzahl von der Froudezahl ist deshalb bei diesen Systemen vernach-
lassigbar. Auch fiir andere praxisnahe Rithrbehéltersysteme konnte beim Homogeni-
sieren von Fliissigkeiten mit dhnlicher Dichte kein EinfluB der Froudezahl festge-
stellt werden [10, 428]. Wie wir noch sehen werden, stellt sich beim Homogenisieren
rasch ein Mischungsgrad von Mg = 0,90 ein. Das weitergehende Homogenisieren
beansprucht dann aber viel Zeit. Wihrend dieser kann mit den Dichten und Viskosi-
titen des homogenen Gemischs [61] gerechnet werden. Lediglich zu Beginn des Ho-
mogenisierens konnten sich Dichte- und Viskosititsunterschiede auf den Leistungsbe-
darf auswirken. Genaueres 148t sich dariiber allerdings aus den bis heute vorliegenden
Untersuchungen nicht sagen. Aus diesen Griinden geniigt es i.allg., die Leistungs-
kennzahl von Riihrbehiltersystemen in Abhingigkeit der Reynoldszahl allein zu
messen und anzugeben:

Ne = f(Re) (7.19)

Das Bild 7.7 zeigt den Verlauf dieser Funktion fiir die in der Tab. 7.3 aufgefiihrten
Riihrbehiltersysteme. Man erkennt daraus deutlich die schon beim Widerstandsbei-
wert der Sedimentation beobachteten Grenzfille rein laminarer Stromung

Ne ~ 1/Re (7.20)
und vollturbulenter Strémung
Ne = konstant (7.21)

Entsprechende Unterlagen fir andere Riihrbehiltersysteme findet man z. B. in [10, 71,
428, 435, 436 u. 439 bis 441]. Mit solchen Unterlagen fiir die Leistungskennzahl

kann die Riihrerleistung mit Ne = c,¢; unter der Voraussetzung strenger
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W, 2-gingiger Wendelrihrer 103

W, 1-gingiger Wendelrithrer N . ) - | ) .
BA Vierblattriihrer mit \ W ' 1
Abdeckung N ' TP 1
B Vierblattriihrer o N\ ( W, » Sk BN &
.SN Schneckenriihrer - " | BA
SE Scheibenriihrer — ‘\\ A\ ™
"SB Schrigblattriihrer 2 \ 1B ;
«IM Intermigriihrer (R) = N\ \ \ | SN
" <
P  Propellerrithrer 8 10 W S g i e =
g N SRS
2 _ AN | S8
:‘g ' 1 | \\'\——.__. VY N YA
g - ™
P
10’ ,
1 10 10° 0’ 10° 10° 10°

Reynoldszahl Re [-]

Bild 7.7 Leistungskennzahlen der Riihrbehiltersysteme der Tabelle 7.1
Abmessungen: Tabelle 7.3. (Werte aus [428 u. 434])

geometrischer Ahnlichkeit des ganzen Riihrbehiltersystems mit dem
Versuchssystem nach der Gl. (7.14) berechnet werden:

P=Negn®d* (7.22)

Aus den Beziehungen (7.16), (7.20) und (7.22) erkennen wir, daB fiir den Leistungsbe-
darf bei laminarer Stromung (Laminarititsgrenze je nach Riihrer und Einbauten bei
Re = 1..1000) die Proportionalitit

P ~ nn*d® (7.23)

gilt. Fiir vollturbulente Stromung (je nach Riihrbehiltersystem ab 103 bis 10°) ergibt
sich mit (7.21) und (7.22) eine wesentlich stirkere Zunahme des Leistungsbedarfs mit
der Riihrerdrehzahl und dem Riihrerdurchmesser;

Py~ on® d (7.24)

Da das Riihrbehiltervolumen ¥V proportional d5* und damit auch proportional 4°
ist, erhélt man fiir laminare und vollturbulente Stromung die folgenden Abhiingigkei-
ten der Riihrerleistung vom Riihrbehiltervolumen:

Puw~qn?Vy  Puy~ondV5® (7.25)

7.2.1.2 Mischzeit fiir absatzweises Homogenisieren

Unter der Mischzeit (batch-mixing time) versteht man den Zeitbedarf bis zum Errei-
chen einer bestimmten Homogenitiit. Da das Mischen in Riihrbehiltern hauptsich-
lich in den (rdumlichen!) Sekundérstrémungen erfolgt, ist man auch fiir die Bestim-
mung der Misch- oder Homogenisierzeit auf Versuche angewiesen. Sie sind allerdings
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wesentlich aufwendiger als die experimentelle Ermittlung der Rithrerleistung. Unter-
lagen zur Berechnung der Mischzeit sind deshalb nur fiir eine beschrinkte Zahl von
Riihrbehiltersystemen zugiinglich und leider oft nicht sehr verliBlich. Ihre Uberprii-
fung und Anwendnung wird durch die schon im Abschn. 7.1 erwdhnte Vielzahl von
Homogenitidtsmaflen zusdtzlich erschwert.

Anstelle der leicht zugénglichen MeBgroB8en (Drehzahl und Drehmoment) fiir den
Leistungsbedarf muB zur experimentellen Bestimmung der Mischzeit nach
den Uberlegungen im Abschn. 7.1 an sehr vielen, im ganzen Behiilter verteilten Stellen
der zeitliche Verlauf der Zusammensetzung gemessen werden. Zusammensetzungs-
messungen (elektrische Leitfdhigkeit, pH-Wert, Lichtschwichung durch Farbstoffe)
sind schon unter normalen Bedingungen recht aufwendig. Um die Strémung im
Riihrbehilter nicht zu stdren, muB sie nun noch mit sehr feinen Sonden erfolgen. Bei
den Sondenmethoden wird nach einer Indikatorzugabe (Salz, Farbstoff, wirmere
oder kiltere Fliissigkeit) die ortliche Zusammensetzung tliber die elektrische Leitfahig-
keit, die Lichtschwichung oder die Temperatur gemessen. Anstelle der eigentlich
geforderten groflen Zahl von Sonden behilft man sich i.allg. mit einer einzigen an einer
gut durchstromten Stelle angebrachten. Gebriduchlicher sind heute die Farb-
umschlagmethoden, bei denen durch Zugabe eines chemisch reagierenden Indi-
kators beim Erreichen bestimmter pH-Werte ein Farbumschlag erfolgt (Phenolrot
schldgt z.B. im pH-Bereich von 6,5 bis 8,5 von gelb auf rot um) und die Entféir-
bungsmethoden, bei denen eine umsatzproportionale Entfirbung durch eine
schnelle chemische Reaktion mit dem Indikator erfolgt. Auch die Temperatur-
zunahme als Folge einer chemischen Reaktion mit einem Indikator kommt als
MeBmethode in Frage. Wir kdnnen hier nicht ndher auf die Methoden zur Messung
der Mischzeit eingehen. Sie werden in {423, 424] zusammenfassend besprochen.

Wer schon einmal den zeitlichen Verlauf einer Mischung beim Farbmischen oder einer
dhnlichen Mischoperation beobachtet hat, weiB, daB der Mischeffekt anfinglich sehr
stark ist und daB sich dann nach langem weiteren Bemiihen nur noch ein geringer
Homogenititsfortschritt erzielen 14B8t. Diese Alltagserfahrung wird auch durch Mess-
ergebnisse und theoretische Uberlegungen an technischen Riihrbehiltern [442], [443]
bestitigt. Sie zeigen ndmlich, daB das an einer bestimmten Stelle des Riithrbehilters
gemessene Verhiltnis aus dem Volumenanteil bei vollstindiger Homogenitit nach
einer Exponentialfunktion abklingt:

Va/Van ~ €Xp (=1) (7.26)

Wenn wir nicht durchstréomte Stellen im Riihrbehélter ausschlieBen (keine ,,Totge-
biete*), muB diese Proportionalitit auch an beliebigen anderen Orten im geriihrten
Fliissigkeitsgemisch gelten. Mit den Ausfiithrungen des Abschn. 7.1 folgt daraus, daBl
die Standardabweichung und damit auch der Segregationsgrad ebenfalls proportional
zu exp (—¢) sein miissen. Da der Segregationsgrad zu Beginn des Homogenisierens
Eins ist, konnen wir die nachstehende Abhangigkeit des Segregationsgrads von der
Zeit formulieren:

Se = exp (-t/t.) (1.27)

Die Zeitkonstante ¢, miissen wir aus Riihrversuchen bestimmen. Es ist leicht
einzusehen, daB der erreichte Mischzustand der Anzahl Riihrerumdrehungen und
damit dem Produkt aus Drehzahl und Mischzeit proportional sein muB. Dieses



7.2.1 Rithrbehiilter 221

Produkt wird als dimensionslose Mischzeit bezeichnet:
Tm=nt (7.28)

Da der pro Riihrerumdrehung erreichte Mischfortschritt vom Stromungszustand im
Riihrbehilter abhingt, mufl diese dimensionslose Mischzeit analog zur Leistungs-
kennzahl eine Funktion der in (7.18) aufgefiihrten Reynolds- und Froudezahl
sowie der beiden Stoffwertverhdltnisse sein. Auch hier kénnen wir bei Verhinde-
rung einer merklichen Trombenbildung (Stromstérer bei hohen Re-Werten) die
Abhingigkeit der Froudezahl vernachldssigen. Auch die Dichte- und Viskosi-
tdtsverhédltnisse kdnnen wir fiir die Werte um Eins unberiicksichtigt lassen, wenn
wir mit der Dichte und der dynamischen Viskositit des homogen Gemischs rechnen.
Unter diesen Voraussetzungen ist die dimensionslose Mischzeit nur noch von der
Reynoldszahl abhingig:

Tin = £, (Re) | (7.29)

Experimentell bestimmte Abhdngigkeiten der dimensionslosen Mischzeit von der
Riihrerreynoldszahl sind im Bild 7.8 fiir einige Riihrbehéltersysteme und eine Stan-
dardabweichung S von 0,05 (Varianz S2? = 0,0025) aufgezeichnet. In [77, 428 u. 439
bis 441] u. [445] findet man entsprechende Diagramme fiir zahlreiche weitere Riihrer-
systeme. Henzler hat [428] die dimensionslose Mischzeit im Bereich des turbulenten
Riihrens bei hinreichender Bewehrung mit Stromstérern fiir die in den Tab. 7.1 und
7.3 enthaltenen Propeller-, Schrigblatt-, Scheiben- und Vlerblattruhrbehaltersysteme
fir Re > 10* und Standardabweichungen von 0,05 durch eine einzige Glelchung
wiedergegeben (k = Anzahl Schaufeln):

Ty, = 2,23 (d/dg) 123 (z/d)™%*7 (sin ) =035 =026 (7.30)

Die zitierten Unterlagen zur Bestimmung der dimensionslosen Mischzeit basieren auf
Versuchen, bei denen in Riihrbehiltersysteme kleine Indikatormengen eingemischt

0°
: \

A

\

102

Bild 7.8 -1
10 N

Dimensionslose Mischzeit
fiir eine Standardab-
weichung von S = 0,05.
B Vierblattriihrer,

BA Vierblattrithrer mit
Abdeckung, SN Schnek-
kenriithrer. Abmessungen: 1 : .
Tabelle 7.3. (Werte aus 1 10 10? . 1 10°
[428]) Reynoldszahl Re [-]

dimensionslose Mischzeit 7m [-]
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wurden. Leider fehlen zu den einzelnen Abhiingigkeiten nach (7.29) jeweils die ent-
sprechenden Angaben iiber den Indikatorvolumenanteil. Die Berechnung des Segre-
gations- oder Mischungsgrads ist deshalb mit solchen Unterlagen nicht exakt mdg-
lich. Wie man sich anhand der Glin. (7.6) und (7.7) leicht iiberzeugen kann, wird der
Segregationsgrad fiir eine bestimmte Standardabweichung umso kleiner, je geringer
die jeweils beniitzte Indikatorkonzentration war. Um bei der Auslegung von Riihrbe-
héltersystemen auf ,,der sicheren Seite zu sein®, ist aufgrund der Durchsicht der
zitierten Arbeiten die (recht grobe) Annahme eines Indikatorvolumen-
anteils von 0,1 zu treffen. Die Gl. (7.6) liefert dafiir eine Standardabweichung bei
Nullmischung von S, = 3. Die iiblichen Mischzeitangaben fiir eine Standardabwei-
chung von'S = 0,05 gelten dann nach der Gl. (7.7) fiir einen Segregationsgrad von
Se = 0,01667 bzw. fiir einen Mischungsgrad von Mg = 0,983. Weiter ist zu bemer-
ken, daB die hier besprochenen Unterlagen nur fiir eine vernachlédssigbare
Dichtedifferenz zwischen den zu mischenden Komponenten gelten. Die Mischzeit
wichst mit zunehmender Dichtedifferenz an.

Im Bereich des laminaren Mischens ist die dimensionslose Mischzeit analog zur
Leistungskennzahl der R eynoldszahl umgekehrt proportional: T, ~ 1/ Re (gilt
nicht fir volumetrisch férdernde Riihrer wie Schnecken- und Wendelriihrer). Das
bedeutet nach den GI. (7.16) und (7.28), daB im laminaren Stromungsbereich die
Mischzeit fiir gleiche Mischwirkung proportional zur dynamischen Viskositdt und
umgekehrt proportional zum Quadrat der Riihrerumfangsgeschwindigkeit ist:

tlam ~ Yl/(nz dZ) ~ ﬂ/Wu (7.31)

" Mit der GL. (7.23) und V3 ~ d° erkennt man daraus den nachstehenden Zusammen-
hang zwischen der Mischzeit, der Riihrerleistung, dem Riihrerdurchmesser und dem
Behiltervolumen fiir laminare Strémung:

am Pram ~ (1% /@) d ~ (1% /@) V' (7.32)

Diese Beziehung erméglicht das Umrechnen an einem kleinen Versuchsrithrbehélter-
system. Man nennt dies MaBstabvergré8erung (scale-up). Wir sehen daraus
z.B., daB der Leistungsbedarf fiir eine konstante Mischzeit und konstante Stoffwerte
nach der Proportionalitit P,,,, ~ V'’ mit dem Behiltervolumen anwichst.

Im vollturbulenten Strémungsbereich wird die dimensionslose Mischzeit
nach neueren Untersuchungen konstant [428]. Fiir die Mischzeit gilt dann nach (7.28):

tuues ~ 1/7 (7.33)

Die Proportionélitéiten (7.24) und Vy ~ d° liefern damit fiir das Produkt aus volltur-
bulenter Mischzeit und Rihrerleistung:

tturb3 Pturb ~e dS ~ e I/BS/3 (7.34)

Bei gleicher Mischzeit und gleicher Dichte wichst demnach die Riihrerleistung bei
vollturbulentem Riihren nach der Proportionalitiit P, ~ V3> mit dem Behiltervo-
lumen an. Die Proportionalitiit (7.34) zeigt uns weiter, daB3 der Leistungsbedarf zur
Erzielung kurzer Mischzeiten im turbulenten Bereich in groBien Riihrbehiltersyste-
men sehr hoch wird. Man muB deshalb in GroBausfithrungen i.allg. gréBere Mischzei-
ten zulassen als in kleinen Versuchsapparaturen.
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Zusammenfassend kdénnen wir also festhalten, daB3 die Rihrerleistung fiir eine kon-
stante Mischzeit wie folgt vom Behéltervolumen abhéngt:

P~ Vg (7.35)

Der Exponent m nimmt Werte von 1/3 bei laminarer bis zu 5/3 bei vollturbulenter
Stromung an.

Durch die Auswahl optimaler Rithrbehédltersysteme zum Homogenisieren
versucht man, die Summe aus Investitions- und Betriebskosten minimal zu halten.
Neben den Riihrerkosten sind dafiir die Mischzeit, die Riihrerleistung und das Dreh-
moment von Bedeutung. Die Tab. 7.3 enthélt die nach [428] empfohlenen optimalen
Riihrbehéltersysteme. Weitere Auswahlkriterien findet man in [77, 428 u. 439]. Das
Bestimmen der Mischzeit und des Leistungsbedarfs kann fiir die hier behandelten
Riihrbehiltersysteme mit dem Programmpaket MVT [93] erfolgen.

Beispiel 7.2 Zum Homogenisieren von zwei zéhfliissigen Komponenten ist ein Riihrbehéltersy- -
stem mit einem Durchmesser von dy = 1,0 m auszulegen. Der Volumenanteil der einzumischen-
den Komponente betrégt 5%, die dynamische Viskositit der homogenen Mischung 34 kg/ms
und die Dichte der homogenen Mischung 1070 kg/m?3. Beim Homogenisieren ist eine Standard-
abweichung von S = 0,003 (Varianz S2 = 9.10 %) zu erreichen. Das FlieBverhalten kann als
newtonsch angenommen werden.

Wahl eines Riihrersystems: Tab. 7.1: mogliche Riihrersysteme fiir = 34 kg/ms:
— System BA mit abgedecktem Vierblattriihrer

—ev. System SN mit Schneckenriithrer (W zu teuer);

Wabhl einer Reynoldszahl: Tab. 7.1: Re = 10 (erste Annahme — spétere Durchrechnung mit
weiteren Werten von Re);

Auslegung fiir System BA:

Rihrerleistung: Newtonzahl aus Bild 7.7 Ne = 19,0,
Riihrerdurchmesser aus Tab. 7.3 d=05m,
Drehzahl » aus (7.16) n=12711]/s,
Leistungsbedarf aus (7.22) P = 1300 W;

Mischzeit:

Versuch: dimensionslose Mischzeit fiir
S = 0,05 und S, = 3 aus Bild 7.8 Tm = 93,
Mischzeit fir S = 0,05 aus (7.28) tos = 713,25,
Zeitkonstante fiir Se-Versuch = 0,01667
aus (7.27) t, =17,87s;
Ausfithrung: Varianz bei Nullmischung aus (7.6) S,z =19,
Standardabweichung bei Nullmischung S, = 4,36,
Segregationsgrad fiir S = 0,003 aus (7.7) Se = 6,88.107%,
(Mischungsgrad aus (7.8) Mg = 0,9993),
Mischzeit fiir Se = 6,88.10™* aus (7.27) t =130s.
Auslegung fiir System SN:

Riihrerleistung: Newtonzahl aus Bild 7.7 Ne = 14,
Riihrerdurchmesser aus Tab. 7.3 d = 0,666 m,
Drehzahl » aus (7.16) n=07161/s
Leistungsbedarf aus (7.22) P=T7200W,;
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Mischzeit: Versuch: dimensionslose Mischzeit (Bild 7.8). Tm = 67,
Mischzeit fiir S = 0,05 aus (7.28) tos = 93,65,
Zeitkonstante fiir Se-Versuche = 0,01667
aus (7.27) t, =2285s;
Ausfiihrung: Mischzeit fiir Se = 6,88.10* aus (7.27) t = 166s.

Man erkennt aus diesen Ergebnissen, daB das System BA bei dieser Reynoldszahl bei fast
doppeltem Leistungsbedarf eine etwas kiirzere Mischzeit aufweist als das System SN. Um die
giinstigste Losung zu finden, miiBte die gleiche Rechnung natiirlich fiir weitere Reynolds-
zahlen wiederholt werden. Die Abmessungen der einzelnen Teile des Riihrersystems wiren
schlieBlich noch anhand der Tab. 7.3 festzulegen. Wir sind fiir die Anwendung der Versuchsun-
terlagen nach Bild 7.8 von einem Indikatorvolumenanteil von 0,1 ausgegangen. DaB wir damit
,,auf der sicheren Seite* liegen, zeigt eine erneute Durchrechnung fiir einen kleineren Indikator-
volumenanteil am Beispiel des Systems BA: Indikatorvolumenanteil = 0,01, S, = 9,95,
Se-Versuch = 0,00503, Zeitkonstante r, = 13,8 s, Mischzeit ¢t = 101 s (anstelle von 130 s).

7.2.1.3 Homogenisieren Nicht-Newtonscher Fliissigkeiten

Wir haben im Abschn. 6.3 gesehen, daB sich der Druckverlust in Rohrstromungen
Nicht-Newtonscher Fliissigkeiten aus Néiherungsgleichungen fiir das FlieBverhalten
wie dem Potenzansatz (6.5) oder der Bin ghamschen Gleichung (6.7) aus den experi-
mentell ermittelten Parametern errechnen 148t. Das ist infolge des komplizierten
rdumlichen Strémungsfeldes nicht mehr méglich.

Der Leistungsbedarf kann aber auf dem fiir Newtonsche Fliissigkeiten gezeigten
Weg ermittelt werden, wenn der Versuchsrithrbehilter selbst als Rotationsviskosime-
ter (Abschn. 6.2.3) eingesetzt wird. Dazu wird wie folgt vorgegangen:

1. Messung der Riihrerleistung P; fiir mehrere Drehzahlen ;.

2. Ermittlung der entsprechenden Leistungskennzahlen Ne; durch Auflosen der GL
(7.22) nach Ne.

3. Aufsuchen der dazugehdrenden Reynoldszahlen Re; aus dem Bild 7.7 (oder ent-
sprechenden Bildern aus der zitierten Literatur fiir andere Systeme) fiir das betref-
fende Riihrbehiltersystem.

4. Berechnung der scheinbaren dynamischen Viskosititswerte 5, durch Auf-
16sen der Gl. (7.16) nach der dynamischen Viskositit.

Die derart bestimmten scheinbaren dynamischen Viskositidtswerte kénnen dann tber
der Drehzahl aufgezeichnet werden. Fiir die Auslegung eines technischen Rithrbehiil-
tersystems kann dann daraus zu einer gewidhlten Riihrerdrehzahl die scheinbare
dynamische Viskositit abgelesen werden. Mit dieser scheinbaren dynamischen Visko-
sitdt erfolgt die Leistungsberechnung schlieBlich nach dem in Abschn. 7.2.1.1 fiir
Newtonsche Fliissigkeiten aufgezeigten Weg. In [444, 445] findet man dazu ein Be-
rechnungsbeispiel. Fiir strukturviskose und viskoelastische Fliissigkeiten kann auch
nach [446] vorgegangen werden.

Da sich das Vermischen vorwiegend in Sekundirstromungen abspielt, kann die
scheinbare Viskositét nicht zur Bestimmung der Mischzeit iibernommen werden.
Bisher ist man fiir die Mischzeit beim Riithren Nicht-Newtonscher Fliissigkeiten
ausschlieBlich auf Versuche angewiesen. In strukturviskosen Fliissigkeiten ist bei-
spielsweise mit wesentlich h6heren Mischzeiten zu rechnen als in Newtonschen
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Fliissigkeiten. Hier erfolgt ndmlich in den gut durchstrémten Fliissigkeitsbereichen
(iber 90 %) eine rasche Vermischung, wihrend im Restvolumen nur eine sehr lang-
same, diffusionsartige Vermischung stattfindet [447]. Weitere Informationen zum
Riihren Nicht-Newtonscher Fliissigkeiten in [448] u. [449].

7.2.2  Statische Mischer

Kontinuierliche Verfahren gewinnen immer mehr an Bedeutung. Bei diesen ist ein
kontinuierliches Homogenisieren anzustreben. Wir haben dazu im Bild 7.2 bereits
einige Moglichkeiten kennengelernt. Davon sind die statischen Mischer (static mixer)
eine beziiglich Mischwirkung und Kosten besonders interessante Losung. Sie zeich-
nen sich durch einen einfachen Aufbau ohne bewegte Teile (deshalb die Bezeichnung
»»statisch®) und geringen Platzbedarf aus. Infolge des kleinen Volumens der statischen
Mischer stellt ihr Einsatz allerdings hohe Anforderungen an die Dosierung der Zu-
laufstrdme, da sich Zulaufschwankungen nur wenig gedimpft in der Zusammenset-
zung des Produkts niederschlagen.

Wie bei den Strahlmischern erfolgt der Eintrag der zum Mischen notwendigen Ener-
gie bei den statischen Mischern von Pumpen oder Geblisen iiber das Strémungsme-
dium und nicht durch bewegte Einbauten. Die statischen Mischer bestehen im wesent-
lichen aus einem Rohr mit fest eingebauten Elementen, welche das durchstromte
Fluid laufend aufteilen, in Scherstrémungen durchmischen und wieder vereinen. Sie
ermoglichen nicht nur das kontinuierliche Homogenisieren von Gasen und Fliissig-
keiten im laminaren und turbulenten Strémungsbereich, sondern auch das konti-
nuierliche Emulgieren, das kontinuierliche Begasen und die kontinuierliche Durch-
fihrung chemischer Reaktionen (enge Verweilzeitverteilung). Sie werden aber auch .
zur Wirmeiibertragung an oder von hochviskosen Fliissigkeiten eingesetzt. Obwohl
die statischen Mischer erst in jiingerer Zeit entwickelt wurden, existiert bereits eine
Vielzahl von Bauarten (Ubersicht und Vergleich in [451]). Wir beschriinken uns
deshalb auf die Vorstellung von zwei Typen mit besonders guter Mischwirkung,
nimlich die Mischer SMV und SMX.

Die Entwicklung des SMV-Mischers geht auf die Beobachtung der ausgezeichne-
ten Quervermischung in Gewebepackungen fiir den Gas-Fliissig-Stoffaustausch zu-
riick [450]. Er besteht aus Paketen von geriffelten Lamellen, die abwechselnd mit
positivem und negativem Neigungswinkel {ibereinander geschichtet sind: Bild 7.9. Die

Bild 7.9

Statischer Mischer SMV aus Lamellenpaketen » »
fir Gase und niedrigviskose Fliissigkeiten

(SULZER, Winterthur)

Grundrig
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einzelnen Pakete sind gegeneinander um 90° verdreht in ein Rohr eingebaut, damit die
Vermischung iiber den ganzen Querschnitt gewihrleistet wird. An den Kreuzungs-
stellen der Zahnkanile kommt es zu einer Vermischung der Strémung in den einzelnen
Zahnkanilen, wie sie im Bild 7.9 angedeutet ist (Stromungsaufnahmen bei unter-
schiedlichen Reynoldszahlen in [450]). Der SMV-Mischer wird fiir das Homogenisie-
ren von Gasen und niedrigviskosen Fliissigkeiten im turbulenten Strémungsbereich
und im Ubergangsbereich eingesetzt. Er wird auch zum Emulgieren, zum Begasen von
Fliissigkeiten und zur Durchfiihrung chemischer Reaktionen verwendet.

Fiir das Homogenisieren hochviskoser (0,1 kg/ms bis iiber 1000 kg /ms) Fliissigkei-
ten und von Fliissigkeiten mit hohen Vsikosititsunterschieden (Verhiltnisse der dyna-
mischen Viskositéten bis iiber 1000) wird der SMX-Mischer gebaut: Bild 7.10. Er
besteht aus Geriistpaketen mit ineinandergreifenden, sich kreuzenden Stegen Sein
Mischeffekt wird im Bild 7.10 am Beispiel der Homogenisierung von zwei Epox1dhar-

: . zen verdeutlicht: Nach einer
Mischerldnge von vier Rohr-
durchmessern wird bei dieser
hochviskosen Fliissigkeit be-
reits ein Mischungsgrad von
Mg = 0,8 erreicht!

Bild 7.10

Statischer Mischer SMX aus
Geriistpaketen fiir hochviskose
Flissigkeiten (SULZER,
Winterthur)

Zur Auslegung von statischen Mischern benétigt man Unterlagen iiber den Druckver-

lust und die Mischwirkung. Die Berechnung des Druckverlusts erfolgt nach der

Gl. (4.1) mit der mittleren Geschwindigkeit w aus der Gl. (4.2), dem hydraulischen

Durchmesser d, und dem Widerstandsbeiwert ¢; nach dem Bild 7.11. Der hydrauli-

sche Durchmesser und die Porositét kénnen fiir die Mischer SMV und SMX der Tab.

7.4 entnommen werden (Werte aus [452]). Die Reynoldszahl Re ist ebenfalls mit der

10° mittleren Geschwindigkeit im

~ Mischer und dem hydrauli-

schen Durchmesser nach der
Gl. (4.4) zu bilden.
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Fiir die Bestimmung der erforderlichen Mischerlidnge kann aus den Diagram-
men in [452] der Segregationsgrad nach der folgenden Beziehung aus der dimensions-
losen Mischerlidnge L /d berechnet werden:

Se = cexp [-m (L/d)} (7.36)

Die Werte von ¢ und m sind fiir beide Mischer in der Tab. 7.4 zusammengestellt. Fir
den SMV-Mischer gelten sie nur im turbulenten Strémungsbereich (Re >
2300) und fiir Re?/Ar" > 20, fir den SMX-Mischer nur im laminaren Stré-
mungsbereich (Re < 20) und fiir 7, /s < 100 sowie Ar*/ Re < 1. Ar’ ist die nach
der Gl. (4.46) mit dem hydraulischen Durchmesser d,, anstelle des gleichwertigen
Kugeldurchmessers d;, gebildete Archimedeszahl. Im Ubergangsbereich ist der
Segregationsgrad zusdtzlich von der Reynoldszahl abhingig, und zwar nimmt er
mit zunehmender Reynoldszahl ab. Der Mischer arbeitet mit anderen Worten im
Ubergangsbereich besser. Die hier gezeigten Zusammenhinge sind im Paket MVT
[93] programmiert.

Tabelle 7.4 Angaben fiir die Auslegung der statischen Mischer SMV und SMX: Verhéltnis von
hydraulischem Durchmesser zu Rohrdurchmesser 4, /d und Porositit ¢. Giiltig-
keitsbereiche der Koeffizienten ¢ und m der Gl. (7.36) beachten!

Mischer dy/d € c m

SMYV, bis DN 100 ca. 0,21 ca.0,9...0,97 0,172 0,763
SMV, ab DN 100 0,172 1,526
SMX ca. 0,25 ca. 0,9 1,67 . 0,512

Beispiel 7.3 Pro Stunde sind 1,3 m? Polyesterschmelze mit 0,01 m> Farbpigmentpaste in einem
SMX-Mischer mit einem Durchmesser von d = 102,3 mm (DN 100) einzufirben. Die dynami-
sche Viskosititen beider Komponenten betragen 200 kg /ms, ihre Dichten 1300 kg/m3. Wie lang
muB der Mischer sein, damit die Standardabweichung S = 0,02 wird, welche Mischleistung ist
aufzubringen, und wie groB3 wird der Druckverlust im Mischer?

Erforderliche Mischerlidnge:

Volumenanteil bei Homogenitéit Van = 0,01/(1,3'+ 0,01) = 0,00763,

Standardabweichung bei Nullmischung aus (7.6) S, = 11,40,

Segregationsgrad mit § = 0,02 aus (7.7) Se = 0,001754,

dimensionslose Mischerlinge Ar" = 0,7, /15 = 1;

falls Re < 20 ist die Gl. (7.36) anwendbar —

dimensionslose Mischerlinge ‘

mit ¢ = 1,67 und m = 0,512 aus (7. 36) L/d= 13,40,

Mischerldnge L=14d= 1,432m;
Druckverlust:

Gemischvolumenstrom V =1,31/3600 m3/s = 3,64.10"*m3/s,

Stromungsgeschwindigkeit mit ¢ = 0,9 aus (4.2) w= 0,0492m/s,

hydraulischer Durchmesser d, =025d = 0,0256 m,

Reynoldszahl aus (4.4) Re = 0,00818,

Widerstandsbeiwert aus Bild 7.11 g~ 2,3.10%

Druckverlust aus (4.1) Ap = 2,02.10° Pa = 20 bar;

Mischleistung; P=A4pV =20210°.36410"*W ~ 740 W.
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7.3 SuSpendieren

Das Suspendieren (Aufwirbeln von Feststoffen, suspension of solid particles) ist eine
Voraussetzung fiir den Ablauf der nachstehenden Operationen.

1. Reine Feststoffverteilung zum Zweck der anschlieBenden hydraulischen For-
derung, des Waschens von Feststoffteilchen (z.B. Kuchenfiltration) oder der Herstel-
lung eines suspensionsférmigen Produkts.

2. Durchfilhrung von Wirme- und/oder Stofftransportprozessen mit
Transport zwischen den Teilchen und der Fliissigkeit mit und ohne chemische Reak-
tion. Als Beispiele dazu seien erwihnt: Adsorption aus Fliissigkeiten ([94], Kap. 8),
Auflésen von Feststoffen, Kristallisation, Fest-Fliissig-Extraktion (Auslaugen von
Feststoffen) und Durchfiihren feststoffkatalysierter chemischer Reaktionen (Suspen-
dieren des Katalysators) oder biotechnischer Stoffumwandlungen.

Die groBe Bedeutung des Suspendierens geht auch daraus hervor, dafl heute zum
Suspendieren in der Aufbereitungstechnik Riihrbehélter mit Behdltervolumina iiber
4000 m? und Antriebsleistungen iiber 50 kW gebaut werden.

7.3.1  Suspendiergerite

Um dem Sedimentieren von Teilchen entgegenzuwirken, ist zum Suspendieren ein
stindiger Energieeintrag notig. Dies geschieht in den meisten Fillen durch Riihren:
Wenn die Teilchen ihre GroBe wahrend dem Suspendieren nicht dndern, kann auch
im FlieBbett suspendiert werden. Der Energieeintrag erfolgt dann von den Pumpen
direkt iiber die Fliissigkeit. Dies trifft auch fiir die ebenfalls zum Suspendieren einge-
setzten Strahlschlaufenapparate [453] zu. Weiter kann die Suspendierenergie in
Blasensdulen [454] auch iiber ein Gas eingetragen werden. Da wir uns im Kapitel
5 bereits mit der FlieBbettechnik befaBten, beschrinken wir uns hier auf das mit
Abstand wichtigste Suspendieren in Riithrbehéltern. Auch wenn die Teilchen-
groBe wihrend dem Suspendieren zu- (Kristallisation) oder abnimmt (Aufldsen),
bietet der Riihrbehélter im turbulenten Strémungsbereich ideale Voraussetzungen zur
Durchfiihrung von Wirme- und Stofftransportprozessen.

Um die zum Suspendieren nétige starke Axialstrémung zu gewihrleisten, kommen
von den in der Tab. 7.1 aufgefiihrten, einstufigen Riihrbehiltersystemen nur die
Systeme P und SB mit Propeller- und Schrigblattriihrer in Frage. Energetisch beson-
ders giinstig ist das'nach unten férdernde Propellerrithrsystem P. Man
erhiilt damit groBe Zonen mit aufwirts gerichteter Stromung, in denen der Feststoff
nicht sedimentiert. Mit kleineren Riihrern laBen sich hohere Mischungsgrade erzielen
— dafiir ist der Energiebedarf groBerer Rithrer gering. Um Feststoffablagerungen zu
verhindern, diirfen keinesfalls ebene Behdlterboden, die iibrigens auch zum Homoge-
nisieren ungeeignet sind, verwendet werden. Zum Erzwingen einer geordneten Axial-
strémung werden die Rithrbehélter durch den Einbau von Leitrohren oft als Riihr-
schlaufenbehilter (Schlaufenmischer, Schlaufenreaktor) nach dem Bild 7.2 aus-
gebildet. Durch das Anbringen von kegelformigen Einbauten am Behélterboden (Bild
7.2) ergeben sich besonders giinstige Verhéltnisse. Falls iiber die ganze Behélterhdhe
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eine moglichst homogene Feststoffverteilung nétig ist, sind mehrstufige Riihrer
Systemen mit anderen Rijhrern iiberlegen. Die Verwendung mehrerer um 90 ° versetzt
angeordneter Intermig-Riihrer (Bild 7.4) ist dazu besonders vorteilhaft [456].

Das Suspendieren nicht benetzender Feststoffe ist eine schwierige Auf-
gabe. Sie wird noch heikler, wenn die Feststoffdichte kleiner ist als die Fliissigkeits-
dichte (Alltagserfahrung: Einrithren von Suppenpulvern in Wasser). Sie wird iibli-
cherweise mit schnellaufenden Propeller- oder Scheibenriithrern ohne Strombrecher
mit bis zum Riihrer reichender Trombe und Feststoffzugabe direkt auf den Riihrer
gelost.

7.3.2  Suspendierzustand

Beim Suspendieren in Rihrbehdltern werden mit zunehmender Riihrerdrehzahl die
folgenden vier Suspendierzustinde erreicht: Beim Riihren mit zu geringer Drehzahl
ist man im Bereich der unvollstindigen Suspendierung. Die Feststoffteilchen
liegen dann noch teilweise oder ganz am Behilterboden. Dies ist kein brauchbarer
Betriebszustand. Er ist nur fiir das Anfahren, bei dem héhere Drehmomente auftreten
als in homogenen Suspensionen, von Bedeutung [457], [458].

Bei einer Varianz von $? = 0,95 nach der Gl. (7.5) sind im wesentlichen alle Teilchen
in der Schwebe. Dieser Zustand wird deshalb als vollstindige Suspendierung
(Suspendierpunkt, complete suspension) und die entsprechende Drehzahl als Auf-
wirbeldrehzahl bezeichnet. Bei diesem Zustand 148t sich am Behilterboden ledig-
lich noch ein Absetzen kleiner Teilchenschwirme wihrend maximal einer Sekunde
beobachten (,,Einsekunden-Kriterium*). Die vollstdndige Suspendierung ist fiir viele
Stoff- und/oder Wirmetransportprozesse geniigend. In diesem Suspendierbereich
werden hohe Wirme- und Stoffiibergangskoeffizienten erreicht [455].

Bei einer weiteren Erh6hung der Riihrerdrehzahl erreicht man ab einer Varianz von
S% = 0,5 die 100%ige Suspendierung, bei der auf dem Behilterboden mit dem
Auge keine Ablagerungen mehr feststellbar sind. Die Feststoffteilchen werden dann
bis auf eine Héhe von etwa 90 % der gesamten Fliissigkeitshohe z, (Bild 7.3) verteilt,
wihrend die obersten 10 % des Behilterinhalts noch immer keinen Feststoff enthalten
(;,Schichthohenkriterium*). Fiir diesen Suspensionszustand ist bereits eine sehr hohe
Riihrerleistung erforderlich. Dieser Suspendierzustand wird deshalb nur angestrebt,
wenn beim volistindigen Suspendieren die Gefahr der Feststoffagglomeratlon z.B.
durch Kristallisation oder Polymerisation besteht.

Wenn man die Drehzahl noch weiter steigert, erreicht man ab einer Varianz von
$% = 0,25 den Zustand der homogen Suspendierung. Hier ist der Feststoff
schon einigermaBen gleichméBig liber den ganzen Behilterinhalt verteilt. Eine noch
hohere Riihrerdrehzahl trigt nun nicht mehr unbedingt zu einer kleineren Varianz
bei. Allméahlich werden nédmlich jetzt Trigheitskrifte wirksam, die zu dhnlichen Stré-
mungsverhiltnissen wie im inhomogenen FlieBbett fithren. Daraus kénnen sich Ent-
mischungserscheinungen ergeben. Die homogene Suspendierung ist beispielsweise bei
der Kristallisation anzustreben, weil nur in diesem Suspendierzustand iiberall im
Behiilter einigermaBen einheitliche Wachstumsbedingungen fiir die Kristalle herr-
schen.
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7.3.3  Riihrerdrehzahl und Leistungsbedarf

Drehzahl Beim Suspendieren ist der Sedimentation der Teilchen entgegenzuwirken.
Bei der Sedimentation eines Teilchens um den Absetzweg s wird die Energie

E=V,(e,-er)gs ' (7.37)

frei. Die Absetzenergie aller Teilchen finden wir durch Ersetzen des Teilchenvolumens
V, durch das Gesamtvolumen aller Teilchen, das wir als Produkt aus dem Volumen
der Suspension im Riihrbehilter ¥y und dem Feststoffvolumenanteil v, erhalten.
Wenn wir das Ergebnis noch durch die Zeit dividieren, finden wir die bei der Sedimen-
tation freigesetzte Leistung, die Absetzleistung, zu:

Py, = v, Vg (o, —0r) g Ws (7.38)

Darin ist wg die nach dem Abschn. 4.2.2 zu bestimmende Sinkgeschwindigkeit der
Schwarmteilchen. Da das Volumen des Behilterinhalts. ¥V der dritten Potenz des
Rithrerdurchmessers d proportional ist, gilt auch:

Py~ v, & (0s—0r) g Ws (7.39)

Zum Erreichen eines bestimmten Suspendierzustands ist das Verhéltnis des Leistungs-
eintrags durch den Riihrer zu dieser Absetzleistung maBgebend. Man kann deshalb
fiir das Suspendieren im turbulenten Stromungsbereich mit der Riihrerleistung nach
(7.24) und der Absetzleistung nach (7.39) die folgende Suspendierkennzahl bil-

den:
opn> d&*

S = —
" v, (0 —0r) 8 Ws

(7.40)

Einenkel [459] fand fiir das Riihrbehéltersystem P nach den Tab. 7.1 und 7.3 im
Bereich 800 < Re < 10° die nachstehende einfache Abhingigkeit der Suspendier-
kennzahl von der Reynoldszahl:

Su = ¢ Re™*?7 (7.41)

Der Koeffizient ¢ ist vom gewiinschten Suspendierzustand abhingig und kann der
Tab. 7.5 entnommen werden. Die fiir das Erreichen eines gewiinschten Suspendierzu-
standes erforderliche Drehzahl kann damit aus den Gln. (7.40) und (7.41) berechnet
werden. Weitere Berechnungsunterlagen auch fiir andere Riihrersysteme in [77] u.
[461] bis [463]. Auch die in diesem Abschnitt aufgefiihrten Beziehungen sind im Paket
MVT [93] programmiert.

Tabelle 7.5 Koeffizient ¢ der Gl. (7.41) fur das Suspendieren mit Propellerriihrern. Rithrbehal-
tersystem P der Tab. 7.1

Varianz §? Suspendierzustand c
095 volistindige Suspendierung 1,16-10*
0,50 100%ige Suspendierung 3,42.10*

0,25 homogene Suspendierung 12,4 .10
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Leistungsbedarf Der Leistungsbedarf kann nach den Unterlagen fiir das Homogeni-
sieren (Abschn. 7.2.1.1) bestimmt werden, wenn die Stoffwerte der fliissigen Phase
durch jene der Suspension ersetzt werden. Als Niherung fiir die maBgebende Suspen-
sionsdichte kann die mittlere Dichte der Suspension

Om = (1 —vy) 0r + v, 0, (742)

verwendet werden, was allerdings infolge der nicht homogenen Feststoffverteilung
nicht ganz exakt ist [459]. Die dynamische Viskositdt der Suspension ist nur
von untergeordneter Bedeutung, da das Suspendieren i.allg. bei hohen Reynolds-
zahlen erfolgt. Sie kann nach dem im Abschn. 7.2.1.3 erorterten Verfahren experimen-
tell oder bis zu Feststoffvolumenanteilen v, von etwa 35% nach der Bezichung von
Weinspach [460] rechnerisch bestimmt werden:

- 2% P 7.43
Nm = NF 1+2—(T:|?m (7.43)

MabBstabsvergroBerung Aus der Gl. (7.41) erkennen wir fiir konstante Stoffwerte,
konstanten Feststoffvolumenanteil und konstante Sinkgeschwindigkeit der Teilchen
mit den Gln. (4.16), (4.24), (4.40) und V' ~ 4° die folgenden fiir die Umrechnung von
kleinen Versuchssystemen auf technische Riihrsysteme niitzlichen Zusammenhinge
(scale-up Beziehungen):

n~d %%  P~ds; PlVyg~d*® (7.44)

Beispiel 7.4 In einem Riihrbehiitersystem P (Tab. 7.1) mit einem Behilterdurchmesser von
dy = 755 mm sind kugelférmige Teilchen mit einer Dichte von 1870 kg/m?> und einem Durch-
messer von 0,2 mm in Wasser (Dichte = 1000 kg/m?>, dynamische Viskositit = 0,001 kg/ms)
zu suspendieren. Der mittlere Feststoffvolumenanteil betréigt 10 %. Wie groB sind die Riihrer-
drehzahl und die Riihrerleistung, wenn eine homogene Suspendierung (S? = 0,25) gefordert
wird ?

Sinkgeschwindigkeit der Schwarmteilchen:

Archimedeszahl aus (4.46) Ar = 68,3,
Reynoldszahl aus (4.52) Re = 2,67,
Sinkgeschwindigkeit Einzelteilchen w, = 0,01334m/s,
dimensionslose Grenzschichtdicke aus (4.58)  Dg = 0,317,
Geschwindigkeitsverhiltnis aus (4.59) wg/w, = 0,605,
Sinkgeschwindigkeit Wy = 0,00806 m/s;
Drehzahl: ‘
Koeffizient der Gl. (7.41) aus Tab. 7.5 c = 12,4104,
Riihrerdurchmesser aus Tab. 7.3 d = 0,249 m,
GI. (7.16): Riihrerreynoldszahl Re = 6,20.10*n,
Gl. (7.40): Suspendierkennzahl Su = 9,00n3,
Drehzahl aus (7.41) n = 7.411]s,
Re = 4,60.10%: Gl. (7.41) ist anwendbar;
Riihrerleistung:
Dichte der Suspension aus (7.42) Om = 1087 kg/m?,
dynamische Viskositit aus (7.43) N = 1,232.1073 kg /ms,
korrigierte Reynoldszahl aus (7.16) Re = 4,06.10%,
Leistungskennzahl aus Bild 7.7 Ne X 0,323,
Riihrerleistung aus (7.22) P ~ 140 W.
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7.4 Verweilzeit bei kontinuierlichem Betrieb

Die Zeit, wihrend der sich ein Medium in einem kontinuierlich betriebenen Apparat
aufhilt, wird als Verweilzeit (residence time) bezeichnet. Sie ist fiir viele physikali-
sche und chemische Vorgiinge von groBler Bedeutung, da sowohl Temperatur- und
Zusammensetzungsausgleich durch Wirme- und Stofftransport ([91], Kap. 1) als
auch chemische Reaktionen Zeit bendtigen. Bei chemischen Reaktionen kann eine zu
groBe Verweilzeit im Reaktor zu unerwiinschten Nebenreaktionen fithren, wihrend
bei zu kurzer Verweilzeit die gewiinschte chemische Reaktion nur unvollstindig ab-
lduft. Die Bedeutung der Verweilzeit fiir die Lebensmittelherstellung ist aus alltdgli-
chen Erfahrungen bekannt: Nur wenn die Verweilzeit im Backofen stimmt, wird aus
dem Kuchenteig ein feiner Kuchen. Ist sie zu kurz, ist der Kuchen noch ,,teigig*; ist
sie zu lang, wird aus dem Kuchen Kohle.

Als weiteres Beispiel zur Illustration der Bedeutung der Verweilzeit sei die Hitzesteri-
lisation fliissiger Lebensmittel in Durchlauferhitzern erwdhnt. Die thermische Abt6-
tung von Mikroorganismen erfordert eine gewisse Zeit. Bei Milch oder Fruchtsiften
findet aber gleichzeitig auch ein thermischer Zerfall wertvoller Bestandteile statt.
Auch hier ist es deshalb von groBter Wichtigkeit, die bei bestimmten Temperaturen
erforderliche Verweilzeit genau zu kennen und einzuhalten.

In vielen kontinuierlich betriebenen verfahrenstechnischen Apparaten ist die Verweil-
zeit nicht fiir alle Molekiile des Produktstroms gleich. Dann ist es wichtig, neben der
mittleren Verweilzeit im Apparat auch die Verweilzeitverteilung zu kennen. Wir wol-
len im folgenden dem Thema Verweilzeit am Beispiel des uns nun bekannten Riihrbe-
hilters nachgehen. Wir werden dabei allgemeingiiltige Beziehungen herleiten, die sich
auch auf andere Apparate iibertragen lassen.

7.4.1 Mittlere Verweilzeit

In einem absatzweise betriebenen Riihrbehilter entspricht die mittlere Verweilzeit der
Zeit zwischen dem Auffiillen und dem Entleeren. Wenn man einen Riihrbehalter
kontinuierlich betreibt, wird er stindig von einem bestimmten Volumenstrom ¥
durchstréomt: Bild 7.12. Wir finden die mittlere
Verweilzeit (mean residence time) ¢,,, der Molekiile

/_ _\ im Behilter, wenn wir uns die Fliissigkeitszufuhr

plotzlich unterbunden denken, wihrend der austre-
tende Volumenstrom unverindert bleibt. Die Zeit, die
V.M = in diesem Gedankenexperiment bis zum volligen Aus-
— Ve laufen des Behéiltqrinhalts Va t.)enfitigt wird, ent-
Indikator-/ Mg spricht dann der mittleren Verweilzeit:
Zugabe/ - (.= Vel V =My M (7.45)
O
Messung der 17, v Bild 7.12
Austrittszusammen - Zur Verweilzeitverteilung im kontinuierlich

setzung betriebenen Riihrbehilter
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Diese Gleichung gilt fiir beliebige durchstrémte Apparaturen. Wir erkennen daraus,
daB z.B. ein Eindampfer zur Herstellung von Kondensmilch nur einen kleinen Fliis-
sigkeitsinhalt aufweisen darf, um die Verweilzeit der Milch und damit die thermische
Zerstérung wertvoller Inhaltsstoffe im Verdampfer méglichst gering zu halten ([91],
Kap. 3). Vollstindigkeitshalber miissen wir zur Gl. (7.45) noch beifiigen, daB sie nur
gilt, wenn sich der Volumenstrom im entsprechenden Apparat nicht dndert.

7.4.2  Verweilzeitverteilung im idealen Riihrbehélter

Der Weg, den die Molekiile innerhalb des kontinuierlich betriebenen Riithrbehilters
nach Bild 7.12 einschlagen, ist zufillig: einige erreichen den Behélteraustritt rasch,
andere geraten in die Kernzone von Wirbeln und halten sich dann enstprechend
linger im Behilter auf. Dariiber sagt die mittlere Verweilzeit nichts aus. Wir miissen
zusdtzlich in Erfahrung bringen, welche Anteile der eintretenden Fliissigkeit den
Riihrbehilter nach welcher Zeit wieder verlassen. Wir benétigen also Auskunft iber
die Verweilzeitverteilung in einem Riihrbehilter.

Wir beschriinken unsere Uberlegungen zunichst auf einen ideal durchmischten Riihr-
behélter. In diesem treten iiberhaupt keine Zusammensetzungsunterschiede auf. Sein
Mischungsgrad betrégt also Eins. Einen solchen Riihrbehilter mit idealer Mischwir-
kung nennen wir kurz idealen Riithrbehilter (ideal stirred tank). Weiter setzen
wir fiir das Folgende voraus, daB sich die Dichte der Fliissigkeit im Riihrbehélter
nicht dndert. Im idealen Riihrbehilter befindet sich dann die konstante Fliissigkeits-
masse My = Vg o (Bild 7.12)

Der ideale Rithrbehilter werde nun von einer Fliissigkeit (z.B. Wasser) mit dem
konstanten Massenstrom M durchstrémt. Zur Zeit ¢ = 0 geben wir der einstrémen-
den Fliissigkeit wihrend einer gegeniiber der mittleren Verweilzeit vernachléssigbar
kurzen Zeit eine Masse M, eines Stoffs mit gleicher Dichte bei, dessen Konzentration
in der Fliissigkeit sich leicht messen liBt. Die Masse dieses Indikators (z.B. Salzl6-
sung) M, soll gegeniiber der Behéltermasse vernachlissigbar klein sein. Im idealen
Riihrbehilter wird der Indikator sofort mit dem Behilterinhalt vermischt. Folglich
betrigt die Indikatorbeladung der Fliissigkeit im idealen Riihrbehilter zur Zeit 1 = 0
an jeder Stelle:

X =M./ My (7.46)

Nach diesem ,,IndikatorstoB” zur Zeit ¢ = 0 flieBt dem Rihrbehilter wieder indika-+:
torfreie Fliissigkeit mit dem Massenstrom A zu. Der gleiche Massenstrom tritt mit .
einer gewissen Indikatorbeladung aus dem Behilter. Da wir ideale Vermischung
voraussetzen, entspricht diese zur Zeit + = 0 dem Wert aus der Gl. (7.46). Weil nun
dem Behilter kein Indikator mehr zuflieBt, muB die Indikatorbeladung im Behilter
und damit auch am Austritt aus dem Behilter stindig abnehmen. Um die zeitliche
Abnahme der Indikatorbeladung X zu bestimmen, miissen wir zunichst die Bela-
dungséinderung wihrend einer kurzen Zeit verfolgen. Wihrend der infinitesimalen
Zeit dr tritt die infinitesimale Indikatormasse

dM, = XM dt : (7.47)



234 7.4 Verweilzeit bei kontinuierlichem Betrieb

aus dem Riihrbehilter. Dies fiihrt zur infinitesimalen Beladungsidnderung:
dX = —-dM,;/ My ' (7.48)

Durch Einsetzen von d M; aus der Gl. (7.47) und Trennung der Variablen erhalten wir
daraus die folgende Differentialgleichung fiir die zeitliche Indikatorbeladungsénde-
rung des Behilterinhalts:

dX/X = —(M|Myg) dt (7.49)

Die Integration von der Beladung X, bis zu einer beliebigen Beladung X bezichungs-

weise von der Zeit Null bis zu einer beliebigen Verweilzeit ¢, liefert daraus nach

Einfithrung der mittleren Verweilzeit aus der Gl. (7.45) die folgende exponentielle
Abnahme der Indikatorbeladung:

X/ X, = expl-(M]Mp)1,] = exp [-(,/ tr)] (7.50)

Analog zur relativen Hiufigkeit einer KorngroBe nach der Gl. (1.11) kann man auch
fiir die Verweilzeit eine relative Haufigkeit einfithren. Anstelle der Masse einer
infinitesimalen Kornklasse treten nun die wiahrend dt ausstromende Indikatormasse
und anstelle der Gesamtprobenmasse die Gesamtindikatormasse:

yu = dM,;/(M,, dr) (7.51)

Mit den Gln. (7.49), (7.50), (7.46) und (7.45) finden wir daraus den folgenden Aus-
druck fiir die als Verweilzeitverteilung (Verweilzeitspektrum, residence time
distribution) bezeichnete zeitliche Abhingigkeit der relativen Haufigkeit der Verweil-
zeit:

h = (1 /trm) exp[_(tr/trm)] (7'52)

Das Bild 7.13 zeigt den nach der Gl. (7.52) berechneten Verlauf der dimensionslosen
relativen Hiufigkeit yy ¢,,, als Kurve 1. Da Yy 1,,, nach der Gl. (7.59) mit der bezoge-
nen Indikatorbeladung X/ X, identisch ist, erkennen wir daraus die erwartete stdndige
zeitliche Abnahme des Indikatorgehalts. Nach der mittleren Verweilzeit sind nur noch
36,8 % der urspriinglich aufgegebenen Indikatormenge im Behilter. Nach einer Ver-

2
] ®
ko
3 \
§ ; / ’_5\ \
S N
= 1 -
TS ) A - Bild 7.13
@ F Verlauf der dimensionslo-
é - ,>< 271\\2 el sen relativen Héufigkeits-
58 /! / /\ l\\1 I~ A A S U verteilung fiir einen idealen
£g ~ oE Riihrbehilter (Kurve 1 mit
z ™~ unr
.gb //// 1 B . t. = t, aus der GL
o > N ™m rk .
0 /| / N (7.54)) und fiir Kaskaden
0 . 2 3 idealer Riihrbehélter nach

dimensionslose Verweilzeit & /#) —m der Gl. (7.59)
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weilzeit von 2 ¢, sind es noch 13,5 % und nach ¢, = 4 ¢,,, immer noch 1,83 %. Ob ein
Molekiil nur kurzzeitig oder sehr lange in einem einzigen Rilhrbehilter verweilt, bleibt
folglich weitgehend dem Zufall iiberlassen. Wir erkennen daraus, daB ein einziger,
kontinuierlich betriebener Riihrbehilter fiir die Durchfiihrung zeitabhingiger Opera-
tionen nicht geeignet ist.

7.4.3  Verweilzeitverteilung in Riihrbehilterkaskaden

Durch Serieschaltung von zwei Riihrbehiltern erhiilt. man bereits eine wesentlich
glinstigere Verweilzeitverteilung, weil es unwahrscheinlich ist, daB ein Molekiil (bzw.
Teilchen, Tropfen oder Blasen), welches im ersten Behilter eine kurze Verweilzeit
aufwies, auch im zweiten auf einem kurzen Weg zum Austritt gelangen wird. Noch
bessere Verhiltnisse ergeben sich, wenn man weitere Rilhrbehilter in Serie dazuschal-
tet. Eine solche Anordnung nennt man Rithrbehédlterkaskade (tanks in series):
Bild 7.14.

Bild 7.14
Riihrbehilterkaskade

Wir wollen diesen Effekt am Beispiel einer Kaskade aus zwei idealen Riithrbehiltern
mit gleichem Inhalt verfolgen. Dazu gehen wir wieder von einer impulsartigen Auf-
gabe einer geringen Indikatormenge zur Zeit Null in den ersten Riihrbehiltern aus.
Der zeitliche Verlauf der Indiaktorbeladung am Austritt aus dem ersten Behilter ist
dann durch die Gl. (7.50) festgelegt. Er entspricht jenem am Eintritt in den zweiten
Behilter. Die Indikatormassenstrombilanz fiir den zweiten (wie auch die folgenden)
Behilter lautet: Eintretender Indikatormassenstrom — austretender Indikatormassen-
strom = zeitliche Anderung der Indikatormasse im Riihrbehilter:

MX,-MX, = dMg X,)/dt (7.53)

Durch Einfiihren von X aus der Gl. (7.50) und von ¢,,, aus der Gl. (7.45) erhalten wir
daraus die folgende Differentialgleichung fiir die Beladung im zweiten Riihrbehélter:

L (dX3/dt) + X, = X, expl-(4/tim)] (7.54)
Ihre Losung lautet mit der Anfangsbedingung X, = 0 fiir t = 0:
XZ/Xu = (tr/trm) exp[_(tr/trm)] (755)

In dieser Gleichung ist ¢,,, die mittlere Verweilzeit fiir einen einzigen Riihrbehilter.
Die mittlere Verweilzeit in einer Kaskade aus k gleich groBen Riithrbehiltern betriigt:

te =kt (7.56)
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Wie schon bei einem Riihrbehilter, stimmt auch hier die bezogene Beladung X, / X,
mit der dimensionslosen relativen Hiufigkeit der Verweilzeit yy ¢,,, Uiberein:

trk 2tr 2[,
L Vu = 5 In = X2/ X, e d (7.57)

Die mit der mittleren Verweilzeit der Kaskade gebildete dimensionslose Héufigkeit
der Verweilzeit betrdgt somit:

41 2t
L Yn = —— €xp [— ] (7.58)

trk trk

Die damit fiir zwei ideale Riihrbehilter berechnete Verweilzeitverteilung ist im Bild
4.13 als Kurve 2 eingetragen. Wir sehen daraus, daB wir bei zwei in Serie geschalteten
idealen Rihrbehiltern eine hiufigste Verweilzeit erhalten, die der halben mittleren
Verweilzeit der Kaskade entspricht. Die Verweilzeitverteilung ist aber fiir die konti-
nuierlich Durchfiihrung zeitabhéngiger Prozesse immer noch viel zu breit.

Fiir eine Kaskade aus k idealen Riihrbehéltern erhilt man durch Wiederholen der
obigen Herleitung fiir zwei Behilter die nachstehende Beziehung fiir die dimensions-
lose Haufigkeitsverteilung (z. B. [22]):

k(kt [t )~ 1! kt,
LoV = —(k—_'l‘)'— exp|~" (7.59)

Die numerische Auswertung dieser Gleichung zeigt, daB sich durch Hinzuschalten
weiterer idealer Rithrbehilter eine stets enger werdende Verweilzeitverteilung ergibt
und daB die hdufigste Verweilzeit der mittleren Verweilzeit der Kaskade zustrebt. Wie
das Bild 7.13 verdeutlicht, kommen fiir hohere Anspriiche an die Verweilzeitvertei-
lung kontinuierlich betriebene Riihrbehilterkaskaden kaum in Frage, da sie aus
preislichen Griinden nur aus wenigen Riihrbehiltern bestehen konnen. Eine techni-
sche Realisierung findet man allerdings in Riihrkolonnen, wie sie im Bild 7.2 vorge-
stellt wurde.

Wie wir gesehen haben, tritt in realen Riithrbehdltern keine ideale Vermischung
ein. Dadurch muB sich in realen Rithrbehdltern ein anderer Verlauf der Verweilzeit-
verteilung ergeben als in idealen. Durch einen Vergleich von Verweilzeitmessungen in
realen Riihrbehiltern mit der berechneten Verweilzeitverteilung idealer Rithrbehilter
kann deshalb auf die Mischgiite in Riihrbehiltern geschlossen werden. Die Verweil-
zeitverteilung in Serie geschalteter idealer Rithrbehilter hat sich aber vor allem als ein
anschauliches und niitzliches Instrument zur Beurteilung und Beschreibung der Ver-
mischung und des Verweilzeitverhaltens in anderen kontinuierlich betriebenen Mi-
schern und Reaktoren erwiesen (z.B. statische Mischer, Rohrreaktoren). Durch die

- Angabe dquivalenter Rithrbehilterzahlen ist das Konzept der idealen Riihrbehilter-
kaskade auch fiir die Erfassung der Vermischung in diversen Apparaten der Wirme-
und Stofftransportprozesse (z. B. Verdampfer, Extraktoren) niitzlich [37].

Beispiel 7.5 Zur Duchfiihrung einer chemischen Reaktion wird eine mittlere Verweilzeit im

Reaktor von 50 s gefordert. Die dimensionslose relative Haufigkeit z,, yy der Molekiile, welche
nur 25 s im Reaktor verbleiben, darf 40 % nicht iiberschreiten. Dem kontinuierlich zu betrei-
benden Reaktor sind 0,01 m?/s eines Ausgangsstoffs A und 0,005 m?/s eines Ausgangsstoffs B
zuzufiithren. Der Dichteunterschied der beiden Ausgangsstoffe und die Dichtednderung wihrend



7.4.3 Verweilzeitverteilung in Riihrbehilterkaskaden 237

der chemischen Reaktion sind vernachlissigbar. Welchen Betriebsinhalt muB der Reaktor auf-
weisen und wie groB muB seine dquivalente Riihrbehélterzahl sein?

Betriebsinhalt mit ¢, = #, = 50s und ¥ = 0,015 m?/s aus (7.45): Vg = 0,75m>,
dimensionslose Héaufigkeit
fiir 1./t = 0,5 und k = 9 aus (7.59): ta ya = 0,417,
fiir ¢, /¢, = 0,5 und k = 10 aus (7.59): : tayu = 0,417,
Erforderliche dquivalente Rilhrbehilterzahl: k = 10.

Diese Reaktion konnte also in einer Kaskade aus wenigen Riihrbehiltern nicht kontinuierlich
durchgefiihrt werden. Allenfalls kfime eine Rithrkolonne mit sehr vielen Stufen oder ein Rohr-
reaktor mit eingebauten statischen Mischelementen in Frage .



8 Erginzungen

In diesem Buch wurden nach ihrer Eignung zur Erarbeitung libergeordneter Zusam-
menhidnge und nach ihrer praktischen Bedeutung ausgewihlte Grundoperationen
eingehend behandelt. Um dem Leser den Zugang zu weiteren Grundoperationen und
zu erginzenden Grundlagen zu erleichtern, enthilt die Tab. 8.1 Literaturhinweise zum
raschen Auffinden zusammenfassender Darstellungen. Biicher zur technischen Reali-
sierung der hier gezeigten Prinzipien in der Form von Apparaten, Maschinen und
Anlagen sind darin unter ,,Elemente des Apparatebaus* aufgefiihrt.

Da verfahrenstechnische Anlagen oft bedeutende Mengen an Abgas, Abwasser und
festem Abfall produzieren und hiufig erhebliche Gefahrenquellen enthalten, sind in
der Verfahrenstechnik Fragen der Umwelt und der Sicherheit von besonderer Bedeu-
tung. In diesem Buch wurde an verschiedenen Stellen darauf hingewiesen. Weiterfiih-
rende Ubersichten zu diesem Themenkreis findet man in der Tab. 8.1 unter ,,Umwelt
und Sicherheit*.

Tabelle 8.1 Wichtige Literatur zu weiteren Gebieten der Mechanischen Verfahrenstechnik und
zu Randgebieten

Grundlagen

Umrechnungsfaktoren fiir verschiedene MaBsysteme  Perry [53].
(conversion factors)

Statistische Methoden (statistical methods) Ullmann [76].
Stoffwerte (physical properties of materials) VDI-Wirmeatlas [84];
. ) Perry [53]; Reid [61].
Ahnlichkeit und Dimensionsanalyse Ullmann [76); Grasmann [22].
(similarity, dimensional analysis)
Stromungsmechanik (fluid mechanics) Ullmann [76]; Perry [53];
Brauer [10].
Grundoperationen
Trennverfahren (separation processes): :
Sieben (screening) Ullmann [77]; Svarovsky [72];
Hoffl [31].
Magnetscheidung (magnetic separation) Ullmann [77].

Elektrische Sortierung (electrostatic separation) - Ullmann [77].
KornvergréBerung (Agglomerieren, size enlargement, Ullmann [77]; Perry [53];
agglomeration) durch Brikettieren, Granulieren, Rumpf [64]; Pietsch [54].
Pelletieren und Sintern
Fordern von Feststoffen (conveying of solids): Ullmann [77}; Perry [53];
Buhrke [11].
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Lagerung von Feststoffen (storage of solids)

Dosierung von Feststoffen (metering of solids)

Transport von Fluiden (transport of fluids):

Perry [53]; Rumpf [64];

Pahl [52].

Hengstenberg [28]; Perry [53];
Pahl [52].

Ullmann [76]; Perry [53];

Pumpen von Fluiden (pumping of liquids and gases) Coulson [14].

Stromung von Fluiden in Rohrleitungen
(fluid flow in pipes)

Dosieren von Fliissigkeiten (metering of liquids)

Lagerung von Fluiden (storage of fluids) in
Behiltern und Druckbehiltern

Elemente des Apparatebaus
Zusammenfassende Darstellungen

Werkstoffe (materials of construction)

Stahi und Eisen
andere metallische Werkstoffe
SchweiBlen (welding)

Korrosion (corrosion)
-Rohrleitungstechnik (process-plant-piping)

Stahlrohrleitungen
Kunststoffrohrleitungen
Festigkeitsnachweis (strength of materials)

Vakuumtechnik

Antriebstechnik (process machinery drives)

Kostenschitzung und Wirtschaftlichkeit
(process economics)

Umwelt und Sicherheit

Umweltschutz (environmental protection)
Entsorgung (waste disposal)

Larmschutz (noise abattement)

Sicherheit (safety)

MeBtechnik

Ullmann [76]; Coulson [14];
Perry [53].
Hengstenberg [28].

Perry [53].

Titze [74]; Klapp [34];

Dubbel [5]; Grassmuck [23].

Perry [53]; Dubbel [5];

Grassmuck [23].
DIN-Taschenbiicher 4, 28 u. 155;
DIN-Taschenbiicher 26, 27, 53, 54.
Strassburg [71]; Radaj [58]; Ruge [63];
DIN-Taschenbiicher 8, 65, 145.
Perry [53]; Schweitzer [59];
DECHEMA [17].

Perry [53]; Dubbel [5];

Wagner [86]; DIN-Taschenbuch 170;
DIN-Taschenbiicher 15, 141, 142;
DIN-Taschenbiicher 52, 171.

Klapp [34]; Schwaigerer [67];
Dubbel [5].

Ullmann [78].

Perry [53].

Perry [53].

Ulimann [81].

Ullmann [81]; Perry [53]
Ullmann [81]; Hengstenberg [28].
Bartknecht [3]; Ullmann [81].

Hengstenberg [28, 29};
Profos [56].
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DIN-Normen

Hier werden nur die wichtigsten DIN-Normen, die im Zusammenhang mit diesem
Buch von Bedeutung sind, aufgefiihrt. Eine vollstindige Zusammenfassung der fiir
die Verfahrenstechnik wichtigen DIN-Normen findet man in [23].
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Siebbdden; Drahtsiebbdden fiir Analysensiebe
Siebb6éden, Drahtgewebe

Siebbéden; Siebgewebe aus Seide oder Chemiefasern

Priifung von Mineralélen; Probenahme

Pritfung von Tensiden; Probenahme von Pulvern

Kornungen, Kornklassen zur Kennzeichnung von Kornklassen und
Korngruppen

PartikelgroBenanalyse; Sedimentationsanalyse

PartikelgroBenanalyse; Sedimentationsanalyse im Schwerefeld
Korn-(Teilchen-)gréBenanalyse; Sedimentationsanalyse im Schwerefeld
PartikelgroBenanalyse; Sichtanalyse

PartikelgroBenanalyse; Sichtanalyse mit Schwerkraft-Gegenstrom-
sichter -

PartikelgroBenanalyse; Sichtanalyse mit Flichkraftsichter
Bestimmung der spezifischen Oberfliche pulverformiger Feststoffe mit
Durchstromverfahren

“dito; Gerit nach Blaine

Bestimmung der spezifischen Oberfliche von Feststoffen durch Gasad-
sorption

Bestimmung der spezifischen Oberfliche von Feststoffen durch Stick-
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Darstellung von Korn-(Teilchen-)gréBenverteilungen

Darstellung von Korn-(Teilchen-)gr6B8enverteilungen: Potenzgesetz
dito; Logarithmisches Normalverteilungsnetz

dito; RRSB-Netz

Messen disperser Systeme

PartikelgroBenanalyse

PartikelgroBenanalyse; Siebanalyse
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Mechanische Trennverfahren
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Dreisdulenzentrifugen
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Zentrifugen; Begriffe
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Darstellung und Kennzeichnung von Trennungen disperser Giiter

Viskositit Newtonscher Fliissigkeiten

Nicht-Newtonsche Fliissigkeiten

Viskosimetrie; Bestimmung der Viskositit

Viskosimetrie; Kapillarviskosimetrie newtonscher Fliissigkeiten
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DIN-Normen fiir emaillierte Rithrbehélter: Tabelle 7.2
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Allgemeintoleranzen fiir Riithrbehélter
Riihrbehilter mit Rithrwerk

Riihrer fiir Rithrbehélter

Riihrwerke; Rithrwellen-Durchmesser
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Riihrbehilter
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Ergiinzungen
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DIN 28001
DIN 28005
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Robhrleitungen verfahrenstechnischer Anlagen

Bildzeichen, Kennbuchstaben und Sinnbilder fiir Messen, Steuern und
Regeln in der Verfahrenstechnik

Nenndurchmesser fiir chemische Apparate

Zulassige Abweichungen fiir Masse ohne Toleranzangabe fiir Behilter
FlieBbilder verfahrenstechnischer Anlagen



VDI-Richtlinien

Hier werden nur die wichtigsten VDI-Richtlinien, die im Zusammenhang mit diesem
Buch von Bedeutung sind, aufgefiihrt. Ein volistindiges Verzeichnis ist beim VDI--
Verlag, Diisseldorf erhiltlich. Die einzelnen Richtlinien kdnnen beim Beuth Verlag,
Berlin/K&ln bezogen werden.

Kennzeichnung von Teilchenschwiirmen

VDI 2031  Priifungen mit Handsieben

VDI 2066  Beladungsmessung im Staub

VDI 2119 Messung partikelférmiger Niederschlige

VDI 2266  Thermalpréizipitator

VDI 2269  Mikroskopische Analyse

VDI 2301  Andreasen-Pippette, Sedimentierzentrifuge

VDI 2463  Messen von Partikeln; Messen der Massenkonzentration
VDI 3491  Kennzeichnung von Partikeldispersionen in Gasen

Zerkleinern

VDI 3735  Emissionskennwerte technischer Schallquellen (Zerkleinerungs-
maschinen)

Mechanische Trennverfahren

VDI 2260 - Technische Gewéhrleistungen fiir Entstauber
VDI 3676  Massenkraftabscheider

VDI 3677  Filternde Abscheider

VDI 3678  Elektrische Abscheider -

VDI 3679  NabBarbeitende Abscheider

VDI 3926  Priifung von Filtermedien

Ergéanzungen

VDI 2263  Staubbrinde und Staubexplosionen
VDI 3673  Druckentlastung von Staubexplosionen
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