






6 Numerische Untersuchungen zum Trocknungsprozess
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Abbildung 6.2: Zeitliche Entwicklung des Strömungsfeldes für Xs = 0.20: Konturen der a) mo-
mentanen Feststoffvolumenanteile und b) momentanen relativen Gasfeuchten
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Abbildung 6.3: Zeitliche Entwicklung der Trocknungsgeschwindigkeit für Xs = 0.20

transport zur Verfügung stehenden Volumens bis die Konzentrationsgrenzfläche die Bett-
oberfläche erreicht hat. Ab etwa 0.5 s bleibt das Niveau der Trocknungsgeschwindigkeit
unverändert. Allerdings treten bis ca. 1 s noch größere Schwankungen im Verlauf der
Trocknungsgeschwindigkeit auf, welche zwar allgemein durch den Bypass–Effekt der Gas-
blasen hervorgerufen werden, aber aufgrund der verhältnismäßig großen Blasendurchmes-
ser und geordneten Bettstruktur während des Anlaufprozesses in diesem Zeitraum stärker
hervortreten.
Insgesamt scheint für den betrachteten Versuchspunkt ein Anlaufzeitraum von etwa 1 s
ausreichend zu sein. Es wird mit 2 s allerdings eine konservative Wahl vorgenommen, um
mit Blick auf die Parametervariation in Abschnitt 6.3 eine Beeinflussung auch für kleine-
re Leerrohrgeschwindigkeiten auszuschließen. Zudem ergibt sich hierdurch eine Reduktion
eventuell weiter bestehender Einflüsse hinsichtlich der Strömung, vgl. Tabelle 5.4.
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6.1 Voruntersuchungen

Die Abhängigkeiten der mittleren Trocknungsgeschwindigkeit und des zeitlichen Tempe-
raturgradienten von der Länge des sich anschließenden Analysezeitraum sind in Abbil-
dung 6.4 für den Prozesspunkt Xs = 0.95 dargestellt.
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Abbildung 6.4: a) Trocknungsgeschwindigkeit und zugehörige Mittelwerte sowie b) Tempera-
turgradient in Abhängigkeit des Analysezeitraumes für Xs = 0.95

Dieser Punkt befindet sich am Beginn des Trocknungsprozesses innerhalb der Abkühlpha-
se (vgl. Abschnitt 1.3), bei welcher die vom Betrage her größten zeitlichen Gradienten von
Wirbelschichttemperatur und Trocknungsgeschwindigkeit auftreten und die stärksten Ein-
flüsse hinsichtlich des Analysezeitraumes zu erwarten sind. Der Verlauf der Trocknungs-
geschwindigkeit in Abbildung 6.4 a) weist mit zunehmender Simulationsdauer ein leichtes
Absinken auf, was anhand der eingetragenen Bereichsmittelwerte erkennbar ist. Die rela-
tive Abweichung der Werte zwischen dem kleinsten (2 s) und größten (16 s) betrachteten
Zeitraum beträgt allerdings nur etwa −3%, weshalb der Einfluss der Simulationsdauer
auf die Trocknungsgeschwindigkeit als gering eingestuft werden kann. Der Temperatur-
gradient in Abbildung 6.4 b), welcher im Gegensatz zur Trocknungsgeschwindigkeit nicht
als Mittelwert, sondern als Differenz (bezogen auf den Beginn des Analysezeitraumes)
gebildet wird, zeigt mit fortlaufender Simulationsdauer tendenziell einen Anstieg. Der
Unterschied zwischen Analysezeiträumen von 2 s und 16 s beträgt hierbei ca. +6%. Zur
korrekten Abbildung des Verhaltens unmittelbar am Prozesspunkt wäre somit eine mög-
lichst kurze Analysezeit zu bevorzugen, um den Einfluss der Prozessentwicklung zu mi-
nimieren. Allerdings sind gerade bei sehr kleinen Zeiträumen starke Schwankungen des
Temperaturgradienten zu beobachten. Diese resultieren aus der Kopplung zur Dynamik
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6 Numerische Untersuchungen zum Trocknungsprozess

der Gasblasen, was auch an der korrelierenden Datenreihe in Abbildung 6.4 a) deutlich
wird. Erst bei größeren Zeit- und damit Temperaturdifferenzen schwindet dieser Einfluss
und erlaubt die Berechnung eines statistisch zuverlässigen Temperaturgradienten.

Als Kompromiss zwischen den konkurrierenden Einflüssen wird für die Sensitivitätsana-
lysen ein Zeitraum von 8 s gewählt. Für die zugehörigen strömungstechnisch relevanten
Größen ist dieser Zeitraum zwar nicht optimal, aber dennoch aussagekräftig genug, um
eventuelle Zusammenhänge aufzuzeigen, vgl. Abschnitt 5.1.2. Zur Berechnung der Trock-
nungsverläufe im punktweisen Lösungsverfahren nach [244] ist der sich damit ergebende
Rechenaufwand allerdings inakzeptabel. Daher wird auf die von Szafran und Kmiec [244]
empfohlene mittlere Verweilzeit des Gases im Apparat zurückgegriffen. Unter Berücksich-
tigung des erweiterten Rechengitters (s. Abschnitt 5.2.4) ergibt sich diese für die kleinste
betrachtete Leerrohrgeschwindigkeit zu etwa 2 s. Abbildung 6.5 zeigt, dass der über Zeit
und Querschnitt gemittelte Verlauf der relativen Gasfeuchte nahezu identisch mit denen
deutlich größerer Zeiträume ist und hinsichtlich des Stofftransportes damit eine ausrei-
chende Genauigkeit vorliegt.
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Abbildung 6.5: Mittlere relative Gasfeuchte entlang der Höhenkoordinate in Abhängigkeit des
Analysezeitraumes für Xs = 0.95

6.1.3 Auswahl numerischer Methoden

Zusätzlich zu den in Abschnitt 5.1.3 ausgewählten numerischen Methoden sind für die
Einbeziehung des Wärme- und Stofftransportes die Energiebilanzen, Gleichungen (4.5)
und (4.6), sowie die Skalartransportgleichungen (4.8) und (4.9), welche die Massener-
haltung des in den Phasen mitbewegten Wassers beschreiben, auf dem Rechengitter zu
diskretisieren. Für die Energiebilanzen wird hierfür das in Fluent® 14.5 implementierte
Aufwind–Verfahren zweiter Ordnung verwendet, womit allgemein eine höhere Genauigkeit
erreicht wird als mit Verfahren erster Ordnung, vgl. [6]. Bezüglich der Diskretisierung der
Skalartransportgleichungen zeigten Voruntersuchungen, dass die Nutzung des Aufwind–
Verfahrens zweiter Ordnung die Stabilität des Lösungsprozesses negativ beeinträchtigt
und keine konvergente Lösung erreicht werden kann. Daher müssen die entsprechenden
Gleichungen mit dem Aufwind–Verfahren erster Ordnung diskretisiert werden.
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Als Konvergenzkriterium für die zusätzlichen Erhaltungsgleichungen wird der im CFD–
Code hinterlegte Standardwert von 10−3 verwendet. Die tatsächlich erreichte Genauigkeit
ist allerdings höher, da die Massenerhaltung stets als letzte Größe konvergiert und die
Residuen für die Energieerhaltung dann bereits im Bereich von 10−10 bis 10−11 liegen.
Für die Skalartransportgleichungen werden Größenordnungen von 10−5 bis 10−9 erreicht.

6.2 Sensitivitätsanalysen zum Einfluss von Modell-
parametern

Als Vergleichsbasis für die numerischen Untersuchungen zum Einfluss von Modellpara-
metern werden Daten eines vollständig durchlaufenen Trocknungsexperimentes verwen-
det. Hierfür wurde ein Versuch mit moderaten Werten für Leerrohrgeschwindigkeit und
Temperatur des zuströmenden Gases gewählt. Die betrachteten Prozesspunkte und die
zugehörigen Initialisierungswerte sowie Randbedingungen sind in Tabelle 6.2 dargestellt.
Alle relevanten Stoffeigenschaften wie Partikeldurchmesser, Feststoffdichte etc. ergeben
sich gemäß den im Anhang A.1 dargestellten Korrelationen. Der Umgebungsdruck betrug
bei diesem Versuch pU = 101.5 kPa.

Tabelle 6.2: Simulationsparameter für die Sensitivitätsanalysen zum Trocknungsmodell

Xs Hs,init εs,init ϑinit wg,init v0 ϑg,zu wg,zu

− m − ◦C − m/s ◦C −

0.95 0.110 0.475 23.86 0.018424 0.308 36.93 0.000375
0.90 0.110 0.470 16.67 0.011917 0.311 39.98 0.000355
0.80 0.108 0.466 14.88 0.010659 0.312 40.29 0.000364
0.70 0.105 0.468 15.08 0.010793 0.312 40.31 0.000365
0.60 0.099 0.473 15.48 0.011067 0.312 40.60 0.000369
0.50 0.093 0.479 16.00 0.011431 0.312 40.18 0.000373
0.40 0.087 0.486 16.72 0.011954 0.312 40.40 0.000364
0.30 0.080 0.492 18.40 0.013259 0.312 40.16 0.000362
0.20 0.073 0.496 22.45 0.016942 0.312 40.21 0.000360
0.14 0.069 0.497 28.04 0.023528 0.312 40.37 0.000361

Mit Bezug auf die in den Abschnitten 4.2.3 und 4.2.4 dargestellten Modellparameter
werden ausgehend vom Basismodell in Tabelle 6.1 die folgenden Variationen untersucht.

• Durch die alternative Verwendung einer Sphärizität von φ = 1.00 innerhalb der Glei-
chungen (4.48) und (4.79) wird untersucht, ob die in [132] vorgeschlagene Berück-
sichtigung der durch die Partikelform veränderten Phasengrenzfläche einen Einfluss
auf die Simulationsergebnisse besitzt.

• Weiterhin wird der Einfluss der verwendeten Korrelation für die Wärme- und Stoff-
übergangskoeffizienten untersucht. Neben der für Wirbelschichten mehrheitlich ge-
nutzten Formulierung von Gunn [85] wird die auch gebräuchliche Variante für Ein-
zelpartikel von Ranz und Marshall [197] getestet.

Gemäß den Gleichungen (4.48) und (4.79) ist für beide Variationen im Vergleich zum
Basismodell eine Verringerung des konvektiven Wärmetransportes zwischen den Phasen
sowie des Stofftransportes im ersten Trocknungsabschnitt zu erwarten.
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Abbildung 6.6: Vergleich der Simulationsergebnisse bei Variation der Modellparameter:
a) Trocknungsgeschwindigkeit, b) zeitlicher Temperaturgradient und c) mitt-
lere Temperaturdifferenz zwischen Gas und Feststoff

Abbildung 6.6 zeigt die Simulationsergebnisse bei Variation der Modellparameter. Die be-
rechneten Trocknungsgeschwindigkeiten zeigen für alle Parameterkombinationen nahezu
identische Werte und geben den experimentellen Verlauf qualitativ und überwiegend auch
quantitativ sehr gut wieder. Lediglich die jeweils ersten und letzten Prozesspunkte zeigen
mit ca. −14% bzw. +34% größere Abweichungen zu den Messwerten.
Auch die berechneten Temperaturgradienten weisen keine Sensitivität bezüglich der vari-
ierten Modellparameter auf. Jedoch zeigen die Werte deutliche Abweichungen im Vergleich
zu den Messwerten und zum theoretischen Verlauf. Nach Beendigung der Abkühlphase
liegen die Temperaturgradienten im ersten Trocknungsabschnitt deutlich oberhalb des
theoretischen und gemessenen Verlaufs entlang der Nulllinie. Eine Ursache hierfür könn-
ten die im Mittel um ca. 3% zu geringen Trocknungsgeschwindigkeiten sein. Zum Ende
des Trocknungsprozesses tritt im letzten Prozesspunkt (Xs = 0.14) entgegen Theorie und
Messung sogar ein negativer Temperaturgradient auf. Es ist davon auszugehen, dass dieser
aus der starken Überschätzung der Trocknungsgeschwindigkeit resultiert, welche zu einem
übermäßigen Entzug von Wassermasse und Energie aus der Feststoffphase führt. Eine Kor-
relation zur Trocknungsgeschwindigkeit kann jedoch nur bedingt als Ursache angeführt
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6.2 Sensitivitätsanalysen zum Einfluss von Modellparametern

werden, da diese für Xs = 0.80 und Xs = 0.20 eine nahezu exakte Übereinstimmung mit
dem Experiment zeigen und die Temperaturgradienten dennoch von den experimentellen
Daten abweichen. Eine weitere Ursache wird in den Näherungsgleichungen und Annahmen
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Abbildung 6.7: Verläufe der relativen Gasfeuchte und der
Gastemperatur entlang der Höhenkoordina-
te bei Variation der Modellparameter

zur Bestimmung der Stoffeigen-
schaften, insbesondere der spezifi-
schen Wärmekapazität der Parti-
kel, vermutet. In Abbildung 6.6 c)
sind die mittleren Temperatur-
differenzen zwischen Gas- und
Feststoffphase innerhalb der Wir-
belschicht dargestellt. Beide Va-
riationen zeigen einen deutlichen
Anstieg der Werte im Vergleich
zum Basismodell, wodurch die
erwartete Verringerung des kon-
vektiven Wärmetransportes zwi-
schen den Phasen bestätigt wird.
Die nahezu identische relative Än-
derung korreliert vom Betrage
her in etwa mit der Verringe-
rung des Wärmeübergangskoeffi-
zienten α in Gleichung (4.48), die
aus der veränderten Sphärizität
bzw. Nußelt–Zahl (unter Voraus-
setzung identischer Strömungsbe-
dingungen, vgl. auch Abbildun-
gen 4.2 und 5.28 c)) resultiert.
Zusätzlich zu den globalen Wer-
ten zeigt Abbildung 6.7 die zeit-
lich und über den Querschnitt
gemittelten Profile der relativen
Gasfeuchte und der Gastempera-
tur für ausgewählte Prozesspunk-
te. Die Zunahme der relativen
Feuchte entlang der Höhe weist
für die untersuchten Varianten
keine signifikanten Unterschiede
auf. Lediglich in der ersten Re-
chenzelle nach Gaseintritt liegen
die Werte der Variationsrechnun-
gen im Mittel aller Prozesspunkte
um (11 ± 5)% unter denen des
Basismodells, was im Vergleich
mit den absoluten Schwankungen
im weiteren Verlauf allerdings ver-
nachlässigbar ist. Im Bezug auf
den Stofftransport kann demzufolge auch hier keine wesentliche Beeinflussung durch die
betrachteten Modellparameter festgestellt werden. Anhand der Temperaturverläufe wird

161



6 Numerische Untersuchungen zum Trocknungsprozess

wiederum bestätigt, dass der Wärmeübergang vom Gas an die Partikel direkt oberhalb
des Gaseinlasses für beide Parametervariationen geringer und etwa identisch ausfällt.
Zusammenfassend lässt sich festhalten, dass die Sphärizität und die empirischen For-
mulierungen zur Bestimmung der Wärme- und Stoffübergangskoeffizienten anhand der
betrachteten Werte bzw. Korrelationen keinen signifikanten Einfluss auf den Trocknungs-
prozess besitzen. Zur Bewertung des festgestellten Einflusses auf den konvektiven Wärme-
transport zwischen den Phasen fehlt es an geeigneten experimentellen Vergleichswerten.
Aufgrund der überwiegenden Nutzung der Korrelation von Gunn [85] für dicht gepackte
Wirbelschichten in der Literatur (z. B. [48, 184, 245, 266]) wird an dieser Variante zur
Berechnung der Wärme- und Stoffübergangskoeffizienten festgehalten. Hinsichtlich der
Sphärizität wird für die folgenden Simulationen weiterhin der Wert des strömungsmecha-
nischen Modells φ = 0.60 verwendet, womit die Parameter des Wärme- und Stofftrans-
portmodells gemäß Tabelle 6.1 insgesamt beibehalten wird.

Zur Analyse des Trocknungsprozesses zeigt Abbildung 6.8 abschließend die Konturbilder
der Feststoffvolumenanteile und relativen Gasfeuchten der mit dem Basismodell simu-
lierten Prozesspunkte. Anhand der Abbildungen 6.8 a) und b) ist zu erkennen, dass das
eintretende Gas im ersten Trocknungsabschnitt bei der Durchströmung der Suspensions-
phase sehr schnell den Sättigungszustand erreicht. Der als Bypass–Strömung in Form
von Blasen transportierte Gasanteil zeigt selbiges Verhalten bei der Ausströmung an der
Blasenfront. Das im Nachlauf der Blasen zuströmende Gas, welches im weiteren Auf-
stiegsverlauf gesättigt vorliegt, führt zu einem Anstieg der relativen Feuchte innerhalb
der Blasen. Es ist allerdings ersichtlich, dass während des Aufstiegs aufgrund der geringen
Höhe der Wirbelschicht bei diesen Betriebsparametern meist keine vollständige Sättigung
innerhalb der Blasen erreicht wird, siehe auch Abbildung 6.8 d). Das ungesättigt austre-
tende Gas stellt ungenutztes Potenzial für die Partikeltrocknung dar, vgl. [76, 93].
Im fortschreitenden Trocknungsprozess begünstigt die abnehmende Wirbelschichthöhe
(s. Abbildung 5.28 b)) den Bypass–Effekt, da durch den kürzeren Aufstiegsweg weniger
Zeit (vgl. Abbildung 5.30 b)) für den Austausch des Gases innerhalb der Blasen verbleibt.
Zusätzlich reduziert die stärkere Auflockerung (s. Abbildung 5.28 c)) den Gradienten
der relativen Gasfeuchte. Auch ein Einfluss des sinkenden Widerstandes der Feststoff-
phase gegen die Bewegung der Gasblasen ist denkbar. Am Austritt treten damit immer
geringere relative Gasfeuchten auf, siehe z. B. Xs = 0.50 und Xs = 0.40 in den Abbil-
dungen 6.8 b) und d), obwohl innerhalb der Suspensionsphase weiterhin sehr schnell der
Sättigungszustand erreicht wird und auf Ebene der Partikel daher immer noch vom ersten
Trocknungsabschnitt ausgegangen werden muss. Starke lokale Unterschiede der Feststoff-
feuchte, welche eine partielle Anwesenheit des zweiten Trocknungsabschnittes vermuten
ließen, existieren aufgrund der hohen Durchmischungsraten hierbei nicht [132, 137], was
die Simulationsergebnisse bestätigen.15) Mit den sinkenden relativen Feuchten des Gases
am Austritt geht folglich ein leichter Rückgang der Trocknungsgeschwindigkeit einher, vgl.
Simulation und Experiment in Abbildung 6.6 a). Da im gleichen Maße die über diesen
Gasanteil zugeführte Energie an die Feststoffphase übertragen, aber nicht für den Phasen-
wechsel des Wassers genutzt wird, tritt bereits vor dem eigentlichen Übergang zum zweiten
Trocknungsabschnitt eine leichte Temperaturerhöhung der Wirbelschicht auf, siehe Ab-
bildung 6.6 b) bzw. zeitlicher Verlauf in Abbildung 6.10 b). Die mit der Blasenbewegung
verbundene Bypass–Strömung liefert somit einen Beitrag zu dem scheinbar fließenden

15)Die Spannweite der Feststofffeuchte im Rechengebiet beträgt für die abgebildeten Momentanzustände
bei Xs = 0.95 ca. 0.6 gW/kgtr und fällt im weiteren Verlauf monoton auf 0.01 gW/kgtr bei Xs = 0.14.

162



6.2 Sensitivitätsanalysen zum Einfluss von Modellparametern

a) 0.50

0.45

0.40

0.35

0.30

0.25

0.20

0.15

0.10

0.05

0.00
Xs = 0.95 Xs = 0.90 Xs = 0.80 Xs = 0.70 Xs = 0.60 Xs = 0.50 Xs = 0.40 Xs = 0.30 Xs = 0.20 Xs = 0.14

1

b) 1.0

0.9

0.8

0.7

0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

0.1

0.0
Xs = 0.95 Xs = 0.90 Xs = 0.80 Xs = 0.70 Xs = 0.60 Xs = 0.50 Xs = 0.40 Xs = 0.30 Xs = 0.20 Xs = 0.14

1

c) 0.50

0.45

0.40

0.35

0.30

0.25

0.20

0.15

0.10

0.05

0.00
Xs = 0.95 Xs = 0.90 Xs = 0.80 Xs = 0.70 Xs = 0.60 Xs = 0.50 Xs = 0.40 Xs = 0.30 Xs = 0.20 Xs = 0.14

1

d) 1.0

0.9

0.8

0.7

0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

0.1

0.0
Xs = 0.95 Xs = 0.90 Xs = 0.80 Xs = 0.70 Xs = 0.60 Xs = 0.50 Xs = 0.40 Xs = 0.30 Xs = 0.20 Xs = 0.14

1

Abbildung 6.8: Konturen der a) momentanen Feststoffvolumenanteile, b) momentanen relati-
ven Gasfeuchten, c) zeitlich gemittelten Feststoffvolumenanteile und d) zeitlich
gemittelten relativen Gasfeuchten für die betrachteten Prozesspunkte

Übergang zwischen erstem und zweitem Trocknungsabschnitt, der sich auf Prozessebene
sowohl im Experiment als auch in der Simulation einstellt und im Kontrast zur zugrunde
liegenden Modellvorstellung der Einzelpartikeltrocknung steht, vgl. Abbildung 1.7 c).
Die zwei letzten Prozesspunkte in Abbildung 6.8 lassen sich aufgrund der deutlich klei-
neren Gradienten der relativen Gasfeuchte sowie des Ausströmens des Gases aus der Sus-
pensionsphase im überwiegend ungesättigten Zustand eindeutig dem zweiten Trocknungs-
abschnitt zuordnen. Vereinzelt tritt jedoch eine lokale Sättigung des Gases auf, weshalb
seitens der Berechnung in der näheren Umgebung dieser Bereiche von einer Koexistenz
des ersten und zweiten Trocknungsabschnittes ausgegangen werden kann.
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Bei vergleichender Betrachtung der zeitlich gemittelten Werte in den Abbildungen 6.8 c)
und d) wird deutlich, dass sich die mittleren Aufstiegswege der Blasen (Bereiche niedri-
ger Feststoffvolumenanteile im Bett) auch in den Feldern der relativen Feuchte des Gases
widerspiegeln. Die Bereiche höherer Feststoffkonzentrationen in Wandnähe weisen bis in
den zweiten Trocknungsabschnitt hinein jeweils größere relative Gasfeuchten auf, wodurch
die höhere Intensität des Trocknungsprozesses an diesen Stellen verdeutlicht wird.

6.3 Bewertung des Trocknungsmodells

6.3.1 Ergebnisse der Simulationen

Die in den experimentellen Voruntersuchungen (s. Kapitel 3) aufgezeichneten Trocknungs-
verläufe wurden nun mittels des parametrierten Gesamtmodells und unter Nutzung des
punktweisen Lösungsverfahrens von Szafran und Kmiec [244] approximiert. Für die An-
wendung dieses expliziten Vorwärtsverfahrens gemäß den Gleichungen (4.94) und (4.95)
sind die makroskopischen Zeitschritte ∆t zu definieren, siehe Abschnitt 4.3.1. Szafran und
Kmiec [244] schlagen hierfür die willkürliche Festlegung von Prozesspunkten in Form von
Werten der Feststofffeuchte vor. Weiterhin argumentieren sie, dass eine Mindestanzahl von
vier Punkten ausreichend sei, um die zwei Geraden zu approximieren, welche den ideali-
sierten Trocknungsverlauf in Abbildung 4.4 a) beschreiben. Die vorangegangene Analyse
des Trocknungsprozesses in Abschnitt 6.2 zeigte allerdings, dass das Prozessverhalten
bei der Trocknung in einer blasenbildenden Wirbelschicht deutlich von dieser Modellvor-
stellung abweicht. Zusätzlich zeigen die experimentellen Verläufe eine Abkühlphase zu
Beginn des Prozesses, welche das CFD–Modell ebenfalls abzubilden vermag, vgl. Abbil-
dung 6.6. Zur Approximation der gesamten Trocknungsverläufe wird daher eine deutlich
größere Anzahl an Prozesspunkten benötigt. Da Szafran und Kmiec [244] für das von ihnen
vorgeschlagene Verfahren kein Stabilitätskriterium definiert haben, wurde in Anlehnung
an ihre Validierungssimulationen zunächst eine Schrittweite von ∆Xs = 0.025 gewählt.
Hierdurch ergeben sich für die vorliegenden Experimente bereits 32 bis 34 Prozesspunkte
je Versuchsreihe.16) Allerdings führt die konstante Schrittweite in Verbindung mit der sin-
kenden Trocknungsgeschwindigkeit beim Wechsel vom ersten in den zweiten Trocknungs-
abschnitt und insbesondere in Letzterem gemäß Gleichung (4.94) zu einem fortlaufenden
Anwachsen der Zeitschrittweite ∆t. Die hiermit durchgeführten Simulationsreihen zeig-
ten durch die Einbeziehung von Gleichung (4.95) ein Anfachen der Ungenauigkeiten der
vorhergesagten Temperaturgradienten, woraus ein instabiles Lösungsverhalten resultierte
und schließlich unrealistische Ergebnisse erzielt wurden. Teilweise mussten die Simula-
tionsreihen daher vor Erreichen der experimentellen Restfeuchte abgebrochen werden.
Mit Ausnahme einer Versuchsreihe wurde für alle nachfolgend dargestellten Ergebnisse
eine pauschale Verringerung der Schrittweite auf ∆Xs = 0.0125 vorgenommen, sobald die
vorangegangenen Ergebnisse deutliche Oszillationen aufwiesen. Hiermit konnte in allen
Fällen eine Reduktion bzw. sogar ein rasches Abklingen des Fehlers erreicht werden. Die
Anzahl der simulierten Prozesspunkte erhöhte sich damit allerdings auf 36 bis 42, was eine
deutliche Steigerung des ohnehin enormen Zeitaufwands für die Berechnung nach sich zog.
Eine Reduzierung der Anzahl auf die tatsächlich notwendigen Prozesspunkte ist durch die
Nutzung eines geeigneten Stabilitätskriteriums für dieses explizite Verfahren möglich. Die
16)Die Anzahl schwankt aufgrund der jeweils unterschiedlichen Restfeuchten bei Beendigung der Versuche,

vgl. Tabelle 6.4.
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6.3 Bewertung des Trocknungsmodells

Entwicklung eines solchen Kriteriums sollte für zukünftige Arbeiten in höchstem Maße
priorisiert werden. Eine Basis hierfür könnte beispielsweise eine normierte, maximal zu-
lässige Temperaturänderung je Zeitschritt sein.
Die für das Lösungsverfahren essentiellen Temperaturgradienten der Feststoffphase so-
wie deren Zusammenhang zur Trocknungsgeschwindigkeit wurden in der Publikation von
Szafran und Kmiec [244] nicht explizit analysiert, wodurch kein Vergleich zu diesen Er-
gebnissen vorgenommen werden kann. Dem Autor sind auch keine weiteren Studien unter
Nutzung dieses Verfahrens bekannt, obgleich es bereits in Übersichtsartikeln [111, 170]
vorgestellt wurde. Die Zusammenhänge werden daher nachfolgend näher erläutert.

Um eine direkte Vergleichbarkeit zwischen Simulation und Experiment zu gewährleisten,
wurden für die nachfolgend dargestellten Validierungssimulationen Geschwindigkeit, Tem-
peratur und Wassergehalt des Gases am Einlass für die jeweiligen Prozesspunkte anhand
der experimentellen Daten gewählt, da diese geringfügige Schwankungen um den Sollwert
aufweisen.

Abbildung 6.9 zeigt die Verläufe von Trocknungsgeschwindigkeit und Temperaturgradient
entlang der Gutsfeuchte vergleichend zwischen Simulation und Experiment für die drei
betrachteten Leerrohrgeschwindigkeiten.
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Abbildung 6.9: Simulationsergebnisse von a) Trocknungsgeschwindigkeit und b) zeitlichem
Temperaturgradienten im Vergleich mit den experimentellen Daten und unter
Variation der Leerrohrgeschwindigkeit bei ϑg,zu = 40 ◦C

Die Korrelation von Trocknungsgeschwindigkeit und Temperaturgradient, die den zu-
grunde liegenden Mechanismus des Lösungsverfahrens beschreibt, ist deutlich zu erken-
nen. Hinsichtlich der zuvor diskutierten Stabilität des Lösungsverfahrens zeigt sich in
den Verläufen, dass eine etwas zu hoch vorhergesagte Trocknungsgeschwindigkeit eine
zu geringe Temperatur im nächsten Prozesspunkt verursacht, da dem Feststoff mit dem
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größeren Wassermassenstrom auch ein zu großer Energiestrom entzogen wird, vgl. auch
Gleichung (4.6). Folglich stellt sich in diesem Prozesspunkt eine zu geringe Trocknungs-
geschwindigkeit ein, die wiederum einen zu großen Temperaturgradienten verursacht. Für
zu große Zeitschritte wachsen die Beträge dieser Oszillationen an, was vor allem in Ab-
bildung 6.9 b) deutlich wird. Für v0 = 0.31 m/s und v0 = 0.39 m/s zeigen sich sogar nach
der Halbierung der Schrittweite noch relativ große Schwankungen und in Verbindung mit
den weiter steigenden Zeitschritten ein erneutes Anwachsen dieser.
Unabhängig davon werden die Verläufe der Trocknungsgeschwindigkeit und des Tempera-
turgradienten im Vergleich zum Experiment für v0 = 0.23 m/s und v0 = 0.31 m/s im Mittel
insgesamt sehr gut wiedergegeben. Lediglich an zwei Stellen treten erkennbare Abwei-
chungen auf. Dies betrifft einerseits die Abkühlphase zu Beginn des Prozesses, in welcher
das System einer sehr starken Dynamik unterliegt und kleinerer makroskopischer Schritt-
weiten bedurft hätte. Die Trocknungsgeschwindigkeit fällt für den zweiten und dritten
Prozesspunkt hierdurch jeweils zu gering aus, woraus entsprechend zu große Tempera-
turgradienten resultieren. Dies führt zu einer geringfügig höheren Kühlgrenztemperatur,
siehe Abbildung 6.10 b), welche die um bis zu 5% zu hohen Trocknungsgeschwindigkeiten
im ersten Trocknungsabschnitt verursacht. Die zugehörigen Temperaturgradienten zeigen
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Abbildung 6.10: Rekonstruierte zeitliche Verläufe von a) Feststofffeuchte und b) Wirbelschicht-
temperatur im Vergleich mit den experimentellen Daten und unter Variation
der Leerrohrgeschwindigkeit bei ϑg,zu = 40 ◦C

allerdings eine gute Übereinstimmung mit dem theoretischen und experimentellen Verlauf
entlang der Nulllinie, was für v0 = 0.31 m/s im Vergleich zu den Sensitivitätsanalysen einer
deutlichen Verbesserung entspricht. Da Temperatur und Trocknungsgeschwindigkeit in
diesem Bereich weitgehend konstant bleiben, ist davon auszugehen, dass die sich einstel-
lende Kühlgrenze einen globalen Versatz zum realen Wert aufweist. Die Ursache hierfür
wird in den Approximationen der zugehörigen Stoffeigenschaften vermutet. Des Weiteren
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zeigen die simulierten Datenreihen für v0 = 0.23 m/s und v0 = 0.31 m/s zum Ende des Pro-
zesses eine Überschätzung der Trocknungsgeschwindigkeit um 30% bzw. 25%. Verglichen
mit den Sensitivitätsanalysen ist dies für die mittlere Leerrohrgeschwindigkeit jedoch eine
deutliche Verbesserung. Auch die zugehörigen Temperaturgradienten liegen im Mittel nur
leicht unter den experimentellen Verläufen.
Demgegenüber weicht der Verlauf der Trocknungsgeschwindigkeit der Simulationsreihe für
v0 = 0.39 m/s in Abbildung 6.9 deutlich von den experimentellen Werten ab. Es werden
insgesamt zu geringe Trocknungsgeschwindigkeiten berechnet; der Übergang vom ersten
in den zweiten Trocknungsabschnitt verläuft in dieser Darstellungsform zu steil; im zwei-
ten Trocknungsabschnitt ist der Verlauf folglich zu flach. Als Ursache hierfür können
die zunehmenden Abweichungen seitens der simulierten Strömung angesehen werden, aus
denen eine zu große Bypass–Strömung des Trockenmittels durch die Wirbelschicht re-
sultiert. Hierauf wird in Abschnitt 6.3.2 näher eingegangen. Eine vom zeitlichen Verlauf
unabhängige Bewertung der berechneten Temperaturgradienten ist aufgrund der starken
Schwankungen für diese Reihe schwierig.
Die in Abbildung 6.10 dargestellten Verläufe der Feststofffeuchte und -temperatur ent-
lang der Zeit, welche auf Basis der Simulationsergebnisse in Abbildung 6.9 rekonstruiert
wurden, zeigen für v0 = 0.23 m/s und v0 = 0.31 m/s qualitativ und quantitativ sehr gu-
te Übereinstimmungen mit den experimentellen Daten. Lediglich die Temperaturen zum
Prozessende werden nicht erreicht, was jedoch mit den zugehörigen Trocknungsgeschwin-
digkeiten und Temperaturgradienten in diesem Bereich korrespondiert. Der zunehmend
vom Experiment abweichende Verlauf der Feststofffeuchte für v0 = 0.39 m/s entspricht
den vorherigen Analysen in der zeitfreien Darstellung. Der Temperaturverlauf weist ein
insgesamt etwas zu hohes Niveau auf. Dieses Verhalten zeigt jedoch, dass das Modell hin-
sichtlich des Wärme- und Stofftransports in sich schlüssig ist.
Zusammenfassend kann somit festgehalten werden, dass das Gesamtmodell die Trock-
nungverläufe bei geringen und mäßigen Leerrohrgeschwindigkeiten mit einer überwiegend
hohen Genauigkeit abbilden kann. Auch der offenkundige globale Zusammenhang, dass
eine Steigerung des Gasdurchsatzes zu einer höheren Trocknungsgeschwindigkeit im ersten
Trocknungsabschnitt führt (vgl. z. B. [128, 132, 137]), wird durch das Modell erfasst. Dies
gilt bedingt auch für die höchste betrachtete Leerrohrgeschwindigkeit, da die berechne-
ten Trocknungsgeschwindigkeiten zu Prozessbeginn etwa das Niveau der experimentellen
Werte widerspiegeln und erst im weiteren Verlauf zu geringe Werte vorhergesagt werden.

Die Variation der Gaseintrittstemperatur wurde experimentell nur für die höchste Leer-
rohrgeschwindigkeit von v0 ≈ 0.39 m/s untersucht. Gemäß den vorangegangenen Ergebnis-
sen sind für die zugehörigen Simulationen daher bereits im Vorhinein größere Abweichun-
gen von den experimentellen Daten zu erwarten.
In Abbildung 6.11 sind die experimentellen und berechneten Verläufe der Trocknungs-
geschwindigkeiten und Temperaturgradienten entlang der Gutsfeuchte gegenübergestellt.
Die Simulationsreihe mit einer Gaseintrittstemperatur von 24 ◦C musste bei Xs = 0.525
abgebrochen werden, da aufgrund der Kombination aus den ohnehin sehr geringen Trock-
nungsgeschwindigkeiten bei dieser Temperatur mit deren zu geringen Vorhersagen auf-
grund der hohen Leerrohrgeschwindigkeit bereits sehr früh im Trocknungsprozess sehr
große Zeitschritte vorlagen und zur Instabilität des Lösungsprozesses führten. Dies wird
sowohl an den berechneten Temperaturgradienten in Abbildung 6.11 b) als auch an der
absoluten Temperaturänderung von fast 10 K im letzten dargestellten Intervall in Abbil-
dung 6.12 b) deutlich.
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Abbildung 6.11: Simulationsergebnisse von a) Trocknungsgeschwindigkeit und b) zeitlichem
Temperaturgradienten im Vergleich mit den experimentellen Daten und unter
Variation der Gaseintrittstemperatur bei v0 ≈ 0.39 m/s
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Abbildung 6.12: Rekonstruierte zeitliche Verläufe von a) Feststofffeuchte und b) Wirbelschicht-
temperatur im Vergleich mit den experimentellen Daten und unter Variation
der Gaseintrittstemperatur bei v0 ≈ 0.39 m/s
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Eine Fortsetzung des punktweisen Lösungsverfahrens mit kleineren makroskopischen Zeit-
schritten konnte für diese Reihe nicht vorgenommen werden, da die Oszillationen bereits
deutlich früher im Prozess auftraten als bei den anderen Reihen und eine Nutzung der klei-
neren Schrittweite somit eine Berechnung von insgesamt 54 Prozesspunkten erforderlich
gemacht hätte. Der Zeitaufwand für eine solche Berechnung ist schlichtweg inakzeptabel.
Die übrigen Simulationsreihen gingen mit reinen Rechenzeiten von drei bis vier Wochen
bereits deutlich über das für ingenieurtechnische Anwendungen vertretbare Maß hinaus.
Zudem ist ohne ein zuverlässiges Stabilitätskriterium unsicher, ob die Stabilität des Ver-
fahrens mit dieser Schrittweite auch bis zum Ende des Prozesses gewährleistet ist, zumal
bei v0 = 0.39 m/s bzw. ϑg,zu = 40 ◦C die Schwankungen in diesem Bereich wieder anstei-
gen. Die Simulationsreihen mit ϑg,zu = 40 ◦C und ϑg,zu = 60 ◦C wurden unter Nutzung der
kleineren Schrittweite ab Xs = 0.3625 bzw. Xs = 0.2625 dagegen vollständig durchlaufen.
Der Vergleich von Simulation und Experiment in Abbildung 6.11 a) zeigt, dass auch hier
die Niveaus der Trocknungsgeschwindigkeiten zu Prozessbeginn korrekt wiedergeben wer-
den und das Modell damit die grundlegende Abhängigkeit vom Trocknungspotenzial des
zuströmenden Gases richtig abbildet. Während in den weiteren Verläufen für ϑg,zu = 24 ◦C
und ϑg,zu = 40 ◦C zunehmend zu geringe Trocknungsgeschwindigkeiten vorhergesagt wer-
den, wird für ϑg,zu = 60 ◦C ein insgesamt zufriedenstellender Verlauf berechnet. Letzterer
weist im ersten Trocknungsabschnitt und im Übergangsbereich zum zweiten Trocknungs-
abschnitt im Mittel um ca. 6% zu hohe Werte auf. Während die Abweichungen zu Beginn
des zweiten Trocknungsabschnittes sinken, tritt zum Ende hin eine erneute Überschätzung
der Trocknungsgeschwindigkeit um bis zu 16% im letzten Prozesspunkt auf. Die Ursache
für den deutlich besser wiedergegebenen Verlauf der Simulationsreihe bei ϑg,zu = 60 ◦C
im Vergleich zu den beiden anderen ist auch an dieser Stelle im Einfluss der Leerrohr-
geschwindigkeit zu finden. Einerseits wurden bereits im Experiment nicht exakt gleiche
Werte der Leerrohrgeschwindigkeit erzielt, sodass für diese Reihe am Einlass ein geringe-
rer Gasdurchsatz vorliegt, siehe zweite Spalte in Tabelle 6.3. Des Weiteren verursacht die

Tabelle 6.3: Einfluss von Gaseintritts- und Wirbelschichttemperatur auf die effektive Leerrohr-
geschwindigkeit

Einlass Wirbelschicht
ϑg,zu v0 v0,eff,Exp v0,eff,Sim

◦C m/s m/s m/s

24 0.40 0.379 0.379
40 0.39 0.358 0.360
60 0.37 0.327 0.329

rasche Abkühlung des Gases innerhalb weniger Millimeter oberhalb des Einlasses (vgl.
z. B. Abbildung 6.1 sowie [76]) einen Anstieg seiner Dichte. Hieraus resultiert eine effek-
tiv geringere Leerrohrgeschwindigkeit für den verbleibenden Bereich der Wirbelschicht.
Die Dichteänderung steigt dabei mit zunehmender Temperaturänderung und erreicht ihr
Maximum im ersten Trocknungsabschnitt mit der sich in der Wirbelschicht einstellen-
den Kühlgrenztemperatur. Tabelle 6.3 zeigt die zu diesem Zustand zugehörigen Werte
der effektiven Leerrohrgeschwindigkeit, welche aus den experimentell gemessenen und si-
mulierten Kühlgrenztemperaturen resultieren.17) Es ist ersichtlich, dass für ϑg,zu = 60 ◦C
17)Die entgegengesetzt gerichtete Wirkung der (deutlich langsamer) zunehmenden Wasserdampfbeladung

auf die Dichteänderung wurde bei der Berechnung vernachlässigt. Diese beträgt bei einer Steigerung
von ϕg = 0 auf ϕg = 1 hier allerdings nur ca. 1%.
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innerhalb der Wirbelschicht eine deutlich geringere effektive Leerrohrgeschwindigkeit er-
reicht wird, die näherungsweise nur dem Doppelten der Lockerungsgeschwindigkeit ent-
spricht, vgl. Tabelle 3.1. Die seitens des strömungsmechanischen Modells auftretenden
Abweichungen vom Experiment fallen damit deutlich geringer aus (s. Abschnitt 5.3) und
ermöglichen somit eine bessere Vorhersage des Trocknungsverlaufs. Dieser Zusammenhang
wird auch dadurch bestätigt, dass die mittleren relativen Abweichungen der simulierten
von den experimentellen Trocknungsgeschwindigkeiten in dem direkt vergleichbaren Be-
reich von ca. −11% bei ϑg,zu = 40 ◦C auf −17% bei ϑg,zu = 24 ◦C betragsmäßig steigen.
Mit der Temperaturzunahme des Feststoffes im zweiten Trocknungsabschnitt schwindet
dieser Effekt, was allerdings von geringer Bedeutung ist, da ohnehin ein ausreichendes gas-
seitiges Trocknungspotenzial vorliegt und der Trocknungsprozess durch den Stofftransport
innerhalb der Partikel dominiert wird.
Die berechneten Temperaturgradienten in Abbildung 6.11 b) geben den experimentellen
Verlauf tendenziell richtig wieder. Auch die für die Gaseintrittstemperaturen verschiede-
nen Anstiege zum Ende des Prozesses werden für die beiden vollständigen Reihen durch
die Simulationsergebnisse im mittleren Verlauf annähernd abgebildet, wie auch der Ver-
gleich mit Abbildung 6.12 b) zeigt. Insgesamt weisen die berechneten Temperaturgradi-
enten auch hier einen stark oszillierenden Verlauf entlang der experimentellen Daten auf.
Der Zusammenhang zur makroskopischen Zeitschrittweite zeigt sich hierbei insbesondere
durch den Vergleich der drei Reihen anhand einiger Punkte nach Prozessbeginn.
Die rekonstruierten Verläufe von Feststofffeuchte und Wirbelschichttemperatur in Abbil-
dung 6.12 entsprechen den Erwartungen gemäß den vorangegangenen Ergebnissen. Für
ϑg,zu = 24 ◦C und ϑg,zu = 40 ◦C führen die zu geringen Trocknungsgeschwindigkeiten
zu einer zeitlichen Verzögerung im Verlauf der Feststofffeuchte. Aufgrund der nur leicht
erhöhten Trocknungsgeschwindigkeiten bei ϑg,zu = 60 ◦C wird das Ende des Trocknungs-
prozesses hier nur etwas früher vorhergesagt. Die Endtemperatur wird für diese Reihe
analog zu den gut abgebildeten Reihen in Abbildung 6.10 aufgrund der etwas zu geringen
Temperaturgradienten im zweiten Trocknungsabschnitt nicht erreicht.

Abschließend zeigt Tabelle 6.4 vergleichend für alle durchgeführten Simulationen und Ex-
perimente die absoluten Trocknungszeiten der jeweiligen Versuchsreihen ausgehend von
der einheitlichen Startfeuchte Xs = 0.95 bis zur jeweiligen Restfeuchte Xs,end.

Tabelle 6.4: Abweichungen der Trocknungsdauer von Simulation zu Experiment

Variation v0 Variation ϑg,zu
0.23 m/s 0.31 m/s 0.39 m/s 24 ◦C 40 ◦C 60 ◦C

Xs,end 0.12 0.14 0.15 (0.525) 0.15 0.18
tend,Exp in s 10370 7840 5725 (3965) 5725 4345
tend,Sim in s 10054 7683 7182 (4648) 7182 4140
rel. Abw. in % −3.0 −2.0 +25.4 (+17.2) +25.4 −4.7

Die relative Abweichung von Simulation zu Experiment kann als Maß für die Güte der
vorhergesagten mittleren Trocknungsgeschwindigkeit des gesamten Verlaufs betrachtet
werden.18) Für alle Simulationen mit geringen bis mäßigen effektiven Leerrohrgeschwin-
digkeiten ergeben sich betragsmäßige Abweichungen von unter 5%, was einer sehr guten
Vorhersage entspricht. Für die Varianten mit hohen effektiven Leerrohrgeschwindigkei-
18)Hierin ist die teilweise Kompensation der Abweichungen der Trocknungsgeschwindigkeiten in verschie-

denen Bereichen des Trocknungsverlaufs eingeschlossen.
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ten treten hingegen deutlich zu große und durchweg positive Abweichungen auf. Der in
Klammern angegebene Zustand des Simulationsabbruchs bei ϑg,zu = 24 ◦C weist bereits
eine höhere Abweichung auf als die Simulationsreihe für v0 = 0.39 m/s bzw. ϑg,zu = 40 ◦C
mit ca. +11% bei vergleichbarer Feststofffeuchte. Dies entspricht betragsmäßig den zuvor
angegebenen mittleren Fehlern der Trocknungsgeschwindigkeitsvorhersagen.

6.3.2 Diskussion der Abweichungen zwischen Simulation und Ex-
periment

Die im vorherigen Abschnitt dargestellten Ergebnisse der Simulation langwieriger Trock-
nungsprozesse im punktweisen Lösungsverfahren zeigen je nach den vorliegenden Betriebs-
parametern unterschiedliche Übereinstimmungen mit den experimentellen Daten. Für ge-
ringe bis mäßige effektive Leerrohrgeschwindigkeiten werden die experimentellen Verläufe
sehr gut wiedergegeben. Mögliche Ursachen für kleinere Abweichungen hierbei sowie für
die deutlich größeren Abweichungen bei höheren Leerrohrgeschwindigkeiten werden nach-
folgend diskutiert.

Bei einer Steigerung des Gasdurchsatzes ergeben sich gemäß den experimentellen Daten in
Abbildung 6.9 grundsätzlich höhere Trocknungsgeschwindigkeiten im ersten Trocknungs-
abschnitt. Zeitgleich treten dabei allerdings auch größere Blasendurchmesser auf, vgl.
z. B. [123, 139, 275] sowie die experimentellen Ergebnisse in den Abbildungen 5.30 a) und
c), wodurch die Bypass–Strömung des ungesättigten Gases durch die Wirbelschicht prin-
zipiell erhöht wird und die Zuwachsrate der Trocknungsgeschwindigkeit folglich abnimmt.
Die Simulationsergebnisse in Abschnitt 6.3.1 zeigen, dass das Modell diesen Zusammen-
hang im Vergleich mit den experimentellen Daten grundlegend widerspiegelt, jedoch bei
hohen effektiv in der Wirbelschicht vorliegenden Leerrohrgeschwindigkeiten zu geringe
Trocknungsgeschwindigkeiten vorhergesagt werden. Als Hauptursache hierfür können die
zunehmenden Abweichungen des strömungsmechanischen Modells bei einer Steigerung
der Leerrohrgeschwindigkeit angeführt werden.
Wie bereits anhand von Abbildung 5.30 a) festgestellt wurde, führen die Simulationen
bei der höchsten untersuchten Leerrohrgeschwindigkeit zu einer Überbewertung der Ge-
samtintensität der Druckfluktuationen und somit der Blasengrößen. Dies ist in zweierlei
Hinsicht von Relevanz.
Einerseits zeigt sich bei weiterer Betrachtung von Abbildung 5.29, dass die Spektren für
die höchste Leerrohrgeschwindigkeit tendenziell einen komplexeren Strömungszustand wi-
derspiegeln als jene für kleinere Leerrohrgeschwindigkeiten, welche sich durch die höhere
Periodizität stärker dem im Experiment beobachteten Einzelblasenregime annähern. Das
Vorhandensein zahlreicher Blasen führt in Kombination mit deren zu groß berechneten
Durchmessern im Mittel zu geringeren Abständen zwischen diesen, wodurch für das an der
Blasenfront ausströmende Gas eine kürzere Verweilzeit innerhalb der Suspensionsphase
bis zum Einströmen in die vorauslaufende Blase resultiert und die Bypass–Strömung des
ungesättigten Gases begünstigt wird. Zusätzlich liegt hierbei eine erhöhte Wahrscheinlich-
keit für die Koaleszenz von Blasen vor, wodurch die Durchströmung der Suspensionsphase
vereinzelt sogar umgangen wird. Abbildung 6.13 zeigt derartige Zustände beispielhaft für
zwei verschiedene Feststofffeuchten im Vergleich zu den anderen Leerrohrgeschwindigkei-
ten. Durch den bei Xs = 0.75 unmittelbar bevorstehenden Druckabfall bei der Eruption
werden entsprechend zu große Gasvolumen mit zu geringer relativer Feuchte freigesetzt. In
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Abbildung 6.13: Konturen der a) momentanen Feststoffvolumenanteile und b) momentanen re-
lativen Gasfeuchten vergleichend für verschiedene Leerrohrgeschwindigkeiten
und Feststofffeuchten

Abbildung 5.29 deuten insbesondere die verhältnismäßig hohen Amplituden der Frequen-
zen unterhalb der jeweiligen Hauptfrequenzen darauf hin, dass hier in unregelmäßigen
sowie etwas größeren Zeitintervallen Eruptionen hoher Intensitäten auftreten, welche nur
durch die derartige Koaleszenz mehrerer Blasen bedingt sein können.
Andererseits zeigt sich für die höchste untersuchte Leerrohrgeschwindigkeit in Abbil-
dung 5.31 auch eine Überbewertung kleinerer mesoskopischer Strukturen, was im Wesent-
lichen mit den vielzähligen sehr kleinen Blasen bzw. heterogenen Bereichen unmittelbar
oberhalb des Düsenbodens zu assoziieren ist. Durch die zu groß vorhergesagten Abmes-
sungen dieser stellen sich bereits hier zu geringe Gradienten der relativen Gasfeuchte ein,
was den zuvor beschriebenen Effekt weiter verstärkt.
Sowohl die relativen Abweichungen der Gesamtintensität der Druckschwankungen in Ab-
bildung 5.30 a) als auch die eher qualitativ zu betrachtenden Abweichungen in den
Amplituden- und Leistungsdichtespektren nehmen für die höchste untersuchte Leerrohr-
geschwindigkeit mit sinkender Feststofffeuchte zu. Die Abweichungen der Trocknungs-
geschwindigkeit in Abbildung 6.9 zeigen selbiges Verhalten, wodurch die vorgenannten
Zusammenhänge bekräftigt werden.
Weiterhin fällt auf, dass sich die Auswirkungen bis in einen Bereich der Feststofffeuchte
erstrecken, in welchem auf Seiten des Experiments bereits der zweite Trocknungsabschnitt
vorliegt und ein rückläufiger Einfluss der Bypass–Strömung zu erwarten gewesen wäre. Es
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ist zu vermuten, dass dies auf der Historie des Prozesses basiert, da die permanent zu ge-
ring vorhergesagten Trocknungsgeschwindigkeiten zu einem zu hohen Temperaturniveau
führen, wodurch das Einsetzen der limitierenden Mechanismen des zweiten Trocknungs-
abschnittes verzögert bzw. verhindert wird. Dies zeigt sich insbesondere im direkten Ver-
gleich zur mittleren Leerrohrgeschwindigkeit, bei welcher in diesem Bereich ebenfalls zu
große Blasen berechnet werden, vgl. Abbildung 5.30 a), aber aufgrund des gut wiederge-
gebenen Temperaturverlaufs der Übergang zum zweiten Trocknungsabschnitt wie im Ex-
periment erfolgt, siehe Abbildung 6.9. Durch die Dominanz des Feuchtigkeitstransportes
im Partikelinneren rückt der Einfluss der Bypass–Strömung dann in den Hintergrund.
Ergänzend sei angemerkt, dass die leichte Unterbewertung der Blasengrößen bei hohen
Feststofffeuchten im Falle der kleinsten untersuchten Leerrohrgeschwindigkeit offenbar
keinen Einfluss auf den Trocknungsprozess besitzt. Da in diesem Bereich der simulier-
te und experimentelle Trocknungsverlauf weitgehend übereinstimmen, kann anhand der
Simulationsergebnisse davon ausgegangen werden, dass die Blasen bei der Eruption hier
vollständig gesättigtes Gas enthalten, vgl. Abbildung 6.13, und die Bypass–Strömung erst
im weiteren Verlauf einsetzt.
Mit Bezug auf die insgesamt zu gering berechneten Blasenaufstiegsgeschwindigkeiten ge-
mäß den Abbildungen 5.29 und 5.30 b) und der damit verbundenen Vermutung eines inten-
siveren Austauschprozesses des in den Blasen enthaltenen Gases sei darauf hingewiesen,
dass für die höheren Aufstiegsgeschwindigkeiten im Experiment gemäß dem Davidson–
Modell (s. [139]) höhere Zirkulationsraten innerhalb der Blasen vorliegen, wodurch der
Einfluss der absolut verfügbaren Aufstiegszeit offenbar kompensiert wird.

Ein weiterer Einfluss für Abweichungen im Trocknungsverlauf basiert auf der zweidimen-
sionalen Abbildung der Wirbelschicht in Verbindung mit der beschriebenen Datenerfas-
sung sowie der für die Auswertung angewandten Korrektur nach Gleichung (4.97). Die
hiermit erfasste Wassermasse im Feststoff, welche die Grundlage zur Berechnung der
Trocknungsgeschwindigkeit darstellt, beruht im Vergleich zur realen, dreidimensionalen
Geometrie auf einer verfälschten Wichtung der Bereiche entlang der Radialkoordinate des
Behälters. Dies äußert sich insbesondere im zweiten Trocknungsabschnitt aufgrund der
wesentlich heterogeneren Verteilung der relativen Gasfeuchte in radialer Richtung. Der
Einfluss der wandnahen Bereiche hoher Feststoffkonzentrationen, welche gerade hier noch
der Durchströmung mit erhöhten relativen Gasfeuchten unterliegen (vgl. Abbildung 6.8)
und folglich lokal geringere Trocknungsgeschwindigkeiten aufweisen, wird demzufolge un-
terschätzt. Ein Teil der zu groß wiedergegeben, globalen Trocknungsgeschwindigkeit, wel-
che die zu geringen Temperaturgradienten und Endtemperaturen verursacht, könnte daher
hierauf zurückzuführen sein. Für zukünftige Untersuchungen sind eine Datenerfassung mit
separaten Bereichen in radialer Richtung und die Auswertung dieser mit entsprechenden
Wichtungsfaktoren zu empfehlen.

Weiterhin stellt der experimentell bestimmte, effektive Diffusionskoeffizient der Feuchtig-
keit im Partikel (vgl. Abschnitt 3.3.2) einen potenziellen Einflussfaktor auf die zunehmen-
den Abweichungen der Trocknungsgeschwindigkeiten im zweiten Trocknungsabschnitt dar.
Durch ergänzende Messungen könnten zusätzliche Stützstellen für eine genauere Approxi-
mation des temperaturabhängigen Verlaufs gewonnen werden.
Zusätzlich ist für fortführende Untersuchungen zu prüfen, inwieweit das verwendete Mo-
dell des zweiten Trocknungsabschnittes optimiert werden kann. Dies betrifft einerseits
die hier ausschließlich betrachtete Temperaturabhängigkeit des effektiven Diffusions-

173



6 Numerische Untersuchungen zum Trocknungsprozess

koeffizienten. Diese könnte in Anlehnung an die Erkenntnisse aus [182] um eine Kon-
zentrationsabhängigkeit erweitert werden, um der komplexen Porenstruktur der kapillar-
porösen Braunkohlepartikel gerecht zu werden. Neben experimentellen Studien ist hierbei
die Verwendung von Porennetzwerkmodellen (siehe z. B. [241, 259]) zur Berechnung des
mikroskaligen Feuchtigkeitstransportes in den Partikeln denkbar, woraus die Abhängig-
keiten des effektiven Diffusionskoeffizienten auf Basis von Parameterstudien abgeleitet
werden können. Des Weiteren ist eine Anpassung des Modells des zweiten Trocknungs-
abschnittes hinsichtlich der nichtsphärischen Form der Partikel zu empfehlen, woraus
ebenfalls eine genauere Abbildung des realen Desorptionsverhaltens resultiert.

Abschließend sei in Fortführung der einleitenden Diskussion in Abschnitt 6.3.1 eine An-
merkung zur Genauigkeit der Trocknungsverlaufapproximationen mit dem punktweisen
Lösungsverfahren nach [244] gegeben. Da sich die Berechnungen mit den gewählten
Schrittweiten der Feststofffeuchte grundsätzlich nahe an der Stabilitätsgrenze bewegen
bzw. beim Wechsel in den zweiten Trocknungsabschnitt sogar eine Anpassung erfordern,
ist davon auszugehen, dass die makroskopischen Zeitschrittweiten in Relation zur Stabili-
tätsgrenze insgesamt verhältnismäßig groß sind. Dies wirkt sich gemäß [69] negativ auf die
Genauigkeit der numerischen Lösung aus. Beispielhaft sei dafür erneut die Abkühlphase
angeführt, in welcher das System eine sehr starke Dynamik aufweist und die Verläu-
fe der Variablen nicht korrekt abgebildet werden können. Da dieser Zeitabschnitt im
Vergleich zum restlichen Trocknungsverlauf jedoch kurz ist, wirkt sich der entstandene
Fehler nur geringfügig auf die rekonstruierten Feuchte- und Temperaturverläufe aus.
Zudem tritt eine Kompensation durch andere Fehlerquellen im weiteren Verlauf auf. Im
zweiten Trocknungsabschnitt führen die sinkenden Trocknungsgeschwindigkeiten gemäß
Gleichung (4.94) zu zunehmenden Zeitschrittweiten, woraus folglich eine abnehmende Ge-
nauigkeit resultiert. Eine Kompensation durch Beibehaltung einer konstanten Zeitschritt-
weite ist aus Gründen des drastisch steigenden Rechenaufwands aber nicht vertretbar.
Insgesamt haben die Untersuchungen gezeigt, dass das punktweise Lösungsverfahren von
Szafran und Kmiec [244] eine geeignete Methode darstellt, um das implementierte Wärme-
und Stofftransportmodell anhand makroskopischer Verläufe chargenweiser Trocknungs-
prozesse zu validieren. Für die zugrunde liegende Anwendung der Dampfwirbelschicht-
trocknung ist es allerdings nicht nutzbar, da es sich hierbei um einen kontinuierlichen
Trocknungsprozess handelt. Für die Untersuchung anderer diskontinuierlicher Trock-
nungsprozesse sei erneut auf die Notwendigkeit eines Stabilitätskriteriums hingewiesen.
Außerdem ist für praktisch relevante Variationsrechnungen von einem sehr hohen Re-
chenaufwand auszugehen. Für die bloße Vorhersage von Trocknungszeiten sind einfachere,
makroskopische Modelle besser geeignet, z. B. [93, 191].

Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass das Gesamtmodell — eine Kombi-
nation aus der TFM–KTGF–Simulation der Strömung auf Prozessebene mit der auf
Partikelebene modellierten Trocknungskinetik — den Trocknungsprozess von Braunkohle-
partikeln in einer blasenbildenden Wirbelschicht für den Bereich praktisch relevanter
Leerrohrgeschwindigkeiten qualitativ und quantitativ sehr gut widerspiegelt. Kleinere
Abweichungen werden hierbei durch die zweidimensionale Abbildung, den einfachen Dif-
fusionsansatz, approximierte Stoffeigenschaften sowie durch das zur Validierung herange-
zogene Lösungsverfahren auf makroskopischer Zeitskale verursacht. Die deutlich größeren
Abweichungen bei höheren Leerrohrgeschwindigkeiten sind vorrangig auf stärker fehler-
behaftete Vorhersagen seitens des strömungsmechanischen Modells zurückzuführen.
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Durch die Implementierung des Stofftransportes einschließlich der physikalisch fundierten
Trocknungskinetik sowie durch die optimierte Parameterkonfiguration des strömungsme-
chanischen Modells steht nun ein Gesamtmodell zur Verfügung, das im beschriebenen
Parameterbereich für Detailuntersuchungen verwendet werden kann. Weiterer Optimie-
rungsbedarf besteht hinsichtlich

• der Vorhersagen des strömungsmechanischen Modells gemäß Abschnitt 5.3.2,
• Detailfragen zum Wärmetransport, insbesondere im Zusammenhang mit der Auflö-

sung des Temperaturprofils am Einlass sowie dem Einfluss der zugehörigen Modell-
parameter,

• einer Anpassung des Diffusionsansatzes für nichtsphärische Partikel sowie
• der Verwendung genauerer Korrelationen für die Stoffeigenschaften (insbesondere

Diffusionskoeffizient und spezifische Wärmekapazität der Partikel sowie Sättigungs-
partialdruck des Wasserdampfes).
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7.1 Zusammenfassung
In der vorliegenden Arbeit wurden die Modellierung und die numerische Simulation
von Strömung, Wärme- und Stofftransport zur Abbildung des Trocknungsprozesses von
Braunkohlepartikeln in einer blasenbildenden Wirbelschicht behandelt. Es erfolgte eine
Erweiterung des von Schreiber [226] auf Basis eines TFM–KTGF–Ansatzes vorgeschlage-
nen Modells um eine Parameterkonfiguration, welche die strömungstechnisch relevanten
Veränderungen im Trocknungsprozess erfasst, sowie um ein Teilmodell zur Beschreibung
des Stofftransportes einschließlich einer physikalisch fundierten Trocknungskinetik. Beide
Aspekte wurden getrennt voneinander untersucht, wobei die Simulationen des Trock-
nungsprozesses auf den Ergebnissen der strömungstechnischen Untersuchungen aufbauen.

In einem Überblick zum aktuellen Stand der Forschung wurde zunächst auf die unter-
schiedlichen Modellierungsansätze für Gas–Feststoff–Strömungen eingegangen. Anschlie-
ßend erfolgte für den Euler–Euler–Ansatz, welcher für die Abbildung eines Wirbelschicht-
trocknungsprozesses im technisch relevanten Maßstab großes Potenzial besitzt, eine de-
tailliertere Betrachtung verschiedener Teilaspekte mit Bezug auf den zugrunde liegenden
Anwendungsfall der Dampfwirbelschichttrocknung von Braunkohlepartikeln. Ausgehend
vom dargestellten Wissensstand wurde der oben genannte Entwicklungsbedarf für die
vorliegende Arbeit abgeleitet und eine Abgrenzung der Untersuchungen zu anderen The-
menkomplexen vorgenommen. Zusätzlich wurde ein Überblick zu Messmethoden für die
Charakterisierung von Wirbelschichtsystemen geben, welcher als Basis für die experimen-
tellen Begleituntersuchungen dieser Arbeit fungiert.

Der Versuchsaufbau der verwendeten Wirbelschichtanlage und deren Instrumentierung
wurden ausführlich beschrieben. Die durchgeführten Experimente bilden die Datengrund-
lage zur Validierung der Simulationen. Die Versuchsergebnisse zur strömungstechnischen
Charakterisierung, welche neben den üblichen, makroskopischen Eigenschaften die Be-
wertung meso- und mikroskopischer Prozesse mittels der Analyse von Druckfluktuationen
einschließen, zeigen einen signifikanten Zusammenhang mit dem Fortschritt des Trock-
nungsprozesses. Die Trocknungsverläufe wurden unter Variation der Betriebsparameter
für mehrere Chargen aufgezeichnet. Zusätzlich wurden Desorptionsmessungen an sehr
kleinen Proben ausgewertet, um den effektiven Diffusionskoeffizienten der Feuchtigkeit in
den Partikeln zu bestimmen.

Nach der detaillierten Vorstellung der Bilanz- und Schließungsgleichungen des Modells
sowie der Methodik zur numerischen Lösung wurden in einem ersten Untersuchungs-
schwerpunkt strömungstechnische Aspekte der Wirbelschichtsimulation betrachtet. Zu-
nächst erfolgten hierbei Voruntersuchungen zur Auswahl eines geeigneten Rechengitters,
angemessener Zeiträume für die Datenaufzeichnung sowie numerischer Methoden und Pa-
rameter, womit negative Einflüsse auf die Genauigkeit der Ergebnisse minimiert werden
konnten. Im folgenden Schritt wurden umfangreiche Sensitivitätsanalysen durchgeführt,
um die Einflüsse verschiedener Modellparameter und Submodelle auf die Simulations-
ergebnisse zu bewerten. Dabei wurden der Restitutionskoeffizient, die Packungsgrenze, der
Reibungsschwellwert und der innere Reibungswinkel betrachtet, welche das Fließverhal-
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ten der Feststoffphase charakterisieren. Des Weiteren wurden die Impulsaustauschfunktion
einschließlich des Einflusses der Partikelsphärizität, der Spekularitätskoeffizient der Wand-
randbedingung sowie verschiedene Varianten von Gaseinlassrandbedingungen untersucht.
Im Gegensatz zu zahlreichen anderen Studien erfolgte mit Bezug zum zugrunde liegen-
den Anwendungsfall hierbei eine Fokussierung auf die charakteristischen Eigenschaften
von Braunkohlepartikeln sowie erstmalig eine Betrachtung einzelner Prozesspunkte eines
Trocknungsverlaufs, um die experimentell beobachteten Veränderungen der Strömung zu
berücksichtigen. Auf Basis der Sensitivitätsanalysen sowie weiterführender Simulationen
zur Justierung einiger konkurrierender, rheologisch relevanter Parameter wurde anschlie-
ßend eine entsprechende Parameterkonfiguration vorgeschlagen, siehe Tabelle 5.13.
Die hiermit erzielten Simulationsergebnisse zeigen im Vergleich zu den experimentellen
Daten eine insgesamt zufriedenstellende Übereinstimmung. Weiterhin wird deutlich, dass
gerade die Veränderungen im Trocknungsprozess qualitativ und überwiegend auch quanti-
tativ korrekt wiedergegeben werden. Jedoch sind auch Unzulänglichkeiten wie die Vorher-
sage eines Mehrblasenregimes statt dem experimentell beobachteten Einzelblasenregime
erkennbar, woraus teils deutliche Abweichungen für die zugehörigen Kennwerte resultie-
ren. Tendenziell wird diesbezüglich bei kleineren, praxisrelevanten Leerrohrgeschwindig-
keiten eine bessere Übereinstimmung erzielt. Wesentliche Ursachen für die bestehenden
Abweichungen wie die Verwendung eines zweidimensionalen Rechengitters sowie das Un-
vermögen des standardmäßigen KTGF–Modells zur Abbildung von Kohäsion und rauer
Partikeloberflächen wurden eingehend diskutiert.

Im zweiten Untersuchungsschwerpunkt wurden unter Verwendung des eigens implemen-
tierten Trocknungsmodells Wärme- und Stofftransportmechanismen analysiert. In Ana-
logie zum vorangegangenen Kapitel erfolgten hierbei zunächst Vorbetrachtungen zum
Rechengitter, zur Lage und Länge des Analysezeitraumes sowie zur numerischen Lösung.
Anschließend wurden Sensitivitätsanalysen zum Einfluss der Sphärizität der Partikel
sowie zweier verschiedener Korrelationen zur Berechnung der Wärme- und Stoffüber-
gangskoeffizienten durchgeführt. Hierfür wurden zehn Prozesspunkte eines ausgewählten
Wirbelschichttrocknungsexperimentes zugrunde gelegt. Es konnte kein erkennbarer Ein-
fluss der Parameter auf den Stofftransport festgestellt werden. Für eine Bewertung der
beobachteten Unterschiede beim konvektiven Wärmetransport zwischen den Phasen,
welche unmittelbar oberhalb des Düsenbodens in Erscheinung treten, mangelt es an ge-
eigneten, experimentellen Vergleichsdaten. Auf Basis der favorisierten Modellparameter
folgte eine Analyse des chargenweisen Trocknungsprozesses, wobei insbesondere auf den
Einfluss der Strömung auf den Stofftransport eingegangen und damit der Unterschied
zum zugrunde liegenden Modell der Einzelpartikeltrocknung verdeutlicht wurde.
Im Anschluss wurde das in [244] vorgeschlagene, explizite Vorwärtsverfahren genutzt, um
die kontinuierlichen Trocknungsverläufe auf Basis punktueller Simulationsergebnisse auf
makroskopischer Zeitskale zu approximieren. Hiermit wurde der direkte Vergleich mit
den experimentellen Daten ermöglicht, wodurch eine Validierung des Gesamtmodells für
die betrachteten Leerrohrgeschwindigkeiten und Gaseintrittstemperaturen vorgenommen
werden konnte. Es zeigte sich eine insgesamt sehr gute Wiedergabe der zeitlichen Entwick-
lung der Feststofffeuchte und der Wirbelschichttemperatur, sofern kleine bis mäßige Leer-
rohrgeschwindigkeiten vorliegen. Für höhere Leerrohrgeschwindigkeiten ergeben sich im
Zeitverlauf hingegen zunehmende Abweichungen, was auf die ungünstigeren Vorhersagen
seitens des strömungsmechanischen Modells zurückgeführt wurde. Für die verschiede-
nen Gaseintrittstemperaturen ergaben sich entsprechende Resultate, da hier die rasche
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Temperaturänderung des Gases am Eintritt zu einer Dichteänderung führt, welche die
effektive Leerrohrgeschwindigkeit beeinflusst. Zusätzliche Fehlerquellen sowie Schwierig-
keiten in der Anwendung des Lösungsverfahrens nach [244] wurden ausgiebig diskutiert.

7.2 Ausblick
Die vorliegenden Untersuchungen haben gezeigt, dass der verwendete, standardmäßige
TFM–KTGF–Ansatz bei der Abbildung der Strömung einer blasenbildenden Wirbel-
schicht aus Braunkohlepartikeln teilweise an seine Grenzen stößt. Auf Basis der gewon-
nenen Erkenntnisse lässt sich für zukünftige Arbeiten der folgende Entwicklungsbedarf
ableiten, welcher auch für andere Anwendungsgebiete von Bedeutung ist.

• Bei der Beschreibung des Fließverhaltens der Feststoffphase sollten Oberflächen-
kräfte zwischen Partikeln stärker berücksichtigt werden. Dabei sind insbesondere
die Reibung aufgrund der Oberflächenbeschaffenheit sowie die Kohäsion aufgrund
von Flüssigkeitsfilmen, welche die Übertragung von Zugspannungen begünstigen, zu
erfassen. Zur Ableitung physikalisch begründeter Modelle sollten hierfür generische
Experimente mit verschiedenen Partikelmaterialien zugrunde gelegt werden. Ent-
sprechende Erkenntnisse sollten anschließend vorzugsweise mittels DPM–Studien
getestet werden, bevor auf deren Basis optimierte Submodelle oder Erweiterungen
für die TFM–KTGF–Simulation abgeleitet werden können. Einen vielversprechen-
den Ansatz zur Berücksichtigung rauer Partikeloberflächen stellen Zhao et al. [292]
vor. Zur Einbeziehung von Kohäsion ist die Anwendung verallgemeinerter Fließ-
modelle denkbar. Die Berücksichtigung solcher Effekte auf physikalisch fundierter
Basis hätte den Vorteil, dass zugleich das Verhalten von Partikeln des technisch
interessanten Geldart A und Geldart C Bereichs mit abgebildet werden könnte.

• Weiterhin sollten fortführende Untersuchungen zur Auflösung der realen Düsen-
bodengeometrie innerhalb der Simulationen erfolgen. Durch eine detailliertere Ab-
bildung der Blasenentstehung können weitere Genauigkeitsgewinne erzielt werden.
Zur Bewertung dieser Prozesse sollten fortschrittliche, bildgebende Messverfahren
wie z. B. die Ultraschnelle Elektronenstrahl–Röntgencomputertomographie einge-
setzt werden. Derartige Untersuchungen sind auch für praktisch übliche Ausführun-
gen der Gaszufuhr wie z. B. Glockenböden durchzuführen.

• Es sollten zusätzliche Experimentalstudien durchgeführt werden, in denen die Beein-
flussung der Strömung durch Faserxylit quantifiziert wird. Ggf. sollte eine separate
Betrachtung dieses Anteils als zweite Feststoffphase innerhalb eines MFM erfolgen.

Mit Bezug auf die Untersuchungen zum Wärme- und Stofftransport ist Optimierungs-
potenzial hinsichtlich folgender Aspekte vorhanden.

• In fortführenden Arbeiten sollte eine genauere Betrachtung des konvektiven Wärme-
übergangs zwischen Gas und Partikeln unmittelbar nach dem Gaseintritt erfolgen.
Hierzu sind geeignete Messmethoden zu entwickeln und experimentelle Studien für
diverse Düsenbodengeometrien durchzuführen.

• Der Diffusionsansatz zur Beschreibung des zweiten Trocknungsabschnittes ist für
nichtsphärische Partikel zu erweitern. Für den zugehörigen, experimentell zu be-
stimmenden Diffusionskoeffizienten ist in Anlehnung an [182] eine zusätzliche Be-
rücksichtigung einer Abhängigkeit von der Partikelfeuchte zu empfehlen.
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7 Zusammenfassung und Ausblick

Hinsichtlich der Nutzung des Simulationsmodells für den Anwendungsfall der kontinu-
ierlichen (D)DWT im Mischbettverfahren (vgl. [131]) sind zusätzlich die nachfolgenden
Schritte erforderlich.

• Implementierung der vorgeschlagenen Parameterkonfiguration des strömungsmecha-
nischen Modells in Abhängigkeit des Skalars Feststofffeuchte

• Verwendung von Wasserdampf als Fluidisierungsmedium und Verzicht auf Glei-
chung (4.8)

• Überführung des Stoffübergangs im ersten Trocknungsabschnitt in ein Wärmetrans-
portproblem und Ergänzung des nullten Trocknungsabschnittes, z. B. analog zu [284]

• Erweiterung der approximierten Temperaturabhängigkeit des effektiven Diffusions-
koeffizienten für den relevanten Temperaturbereich durch zusätzliche Desorptions-
experimente

• Berücksichtigung der druck- und temperaturabhängigen Sorptionsgleichgewichte,
z. B. nach [94]

Wie aus dem Überblick zum Stand der Forschung in Abschnitt 2.2 hervorgeht, besteht
jedoch grundsätzlich weiterer Entwicklungsbedarf bezüglich übergeordneter Fragestellun-
gen, die auf grundlegende Probleme der Simulation realer Wirbelschichtsysteme mit dem
Eulerschen Ansatz abzielen:

• Berücksichtigung polydisperser Partikelkollektive, wobei DQMOM–MFM als viel-
versprechende Variante erscheint

• Entwicklung von Sub Grid Models für Grobgittersimulationen (unter Berücksichti-
gung von Oberflächenkräften zwischen Partikeln bei lokal hohen Feststoffkonzentra-
tionen), um in einen Bereich technisch interessanter Anlagenmaßstäbe vorzudringen

• Modifikation von Wärme- und Stofftransportmodellen zur Berücksichtigung der
nicht aufgelösten Heterogenität in Grobgittersimulationen

• Kopplung obiger Aspekte innerhalb einer Simulationsumgebung

Abschließend sei erneut die Notwendigkeit zur Weiterentwicklung der Rechentechnik an-
geführt, welche für diverse ingenieurtechnische Simulationsanwendungen eine wesentliche
Voraussetzung darstellt, um komplexe und gekoppelte physikalische Prozesse in großen
Gebieten effizient berechnen zu können.
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A Anhang

A.1 Verwendete Stoffdaten
Im Folgenden sind die in dieser Arbeit verwendeten Korrelationen zur Berechnung der
Stoffdaten angegeben. Die Eigenschaften der Braunkohle sind im Wesentlichen von deren
Feuchte bzw. Wassergehalt abhängig. Die Eigenschaften von Stickstoff und Wasserflüssig-
keit sowie Wasserdampf werden hier maßgeblich in Abhängigkeit der Temperatur betrach-
tet, da die Untersuchungen bei etwa atmosphärischem Druck durchgeführt wurden.

A.1.1 Braunkohle

Der Verlauf des Partikeldurchmessers der Braunkohle in Abhängigkeit der Feuchte wird
anhand eigener Messdaten approximiert. Für 0 ≤ Xs ≤ 1.0 gilt näherungsweise der fol-
gende lineare Zusammenhang.

dp(Xs) = dp,0 (k0 + k1Xs) (A.1)
mit
dp,0 = dp(Xs = 1.0)
k0 = 0.772
k1 = 0.236

Die Rohdichte der Braunkohle wird nach [57] durch die nachfolgende Formel in Abhän-
gigkeit der Feuchte Xs angegeben. Die Korrelation bezieht sich auf Werte aus [21].

ϱs(Xs) = (1 + Xs) (k0 + k1Xs + k2X
2
s + k3X

3
s ) (A.2)

mit
k0 = 916.481 kg/m3

k1 = −933.945 kg/m3

k2 = 797.781 kg/m3

k3 = −257.602 kg/m3

Die Schüttdichte der Braunkohle wird auf Basis eigener experimenteller Daten im Bereich
0 ≤ Xs ≤ 1.0 durch den nachfolgenden Zusammenhang approximiert.

ϱFB(Xs) = ϱFB,0 + k0Xs + k1X
2
s + k2X

3
s (A.3)

mit
ϱFB,0 = 453 kg/m3

k0 = 26.6 kg/m3

k1 = −205.4 kg/m3

k2 = 228.6 kg/m3
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Die Packungsgrenze der verwendeten Kohlepartikel wurde experimentell bestimmt. Die
lose Kohleschüttung wurde hierzu verdichtet, ohne eine Umformung der Partikel zuzu-
lassen. Die für die Simulationen relevante Packungsgrenze wird im Bereich 0 ≤ Xs ≤ 1.0
durch folgende Funktion wiedergegeben.

εs,max(Xs) = εs,0 + k0Xs + k1X
2
s (A.4)

mit
εs,0 = 0.59
k0 = 0.002
k1 = −0.066

Die stoffliche Wärmeleitfähigkeit der Braunkohle wird nach Daten aus [129]
in Abhängigkeit von Feuchte und Temperatur für die Bereiche 0 ≤ Xs ≤ 1.5 und
273.15 K ≤ Ts ≤ 373.15 K folgendermaßen beschrieben.

λpm(Xs, Ts) = λpm,0(Xs)
[
1 + 0.002 (Ts − 293.15 K)

]
(A.5)

mit

λpm,0(Xs) =
⎧⎨⎩k0 + k1Xs + k2X

2
s für Xs ≤ 0.25

k3X
k4
s für Xs > 0.25

und
k0 = 0.157 W/m K

k1 = −0.037 W/m K

k2 = 0.832 W/m K

k3 = 0.348 W/m K

k4 = 0.391

Für die spezifische Wärmekapazität der Braunkohle wird im Bereich der untersuchten
Wassergehalte Gleichung (A.6) angewendet.

cp,s(ws) = (1 − ws) cp,s,tr + wscp,W (A.6)
mit
cp,s,tr = cp,s(ws = 0) = 1300 J/kg K nach [129, 226]
cp,W = 4180 J/kg K nach [264]
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Die Temperaturabhängigkeit des effektiven Diffusionskoeffizienten der Feuchtigkeit in den
Kohlepartikeln wird durch die Arrhenius–Gleichung beschrieben. Für den betrachteten
Temperaturbereich werden folgende Koeffizienten verwendet, vgl. Abschnitt 3.3.2.

Ds(Ts) = Ds,0 exp
(

− Γ
R∗ Ts

)
(A.7)

mit
Ds,0 = 5.756 · 10−6 m2/s

Γ = 35.523 kJ/mol

A.1.2 Stickstoff

Die dynamische Viskosität von Stickstoff bei p = 1 bar wird nach Daten aus [256] in
Abhängigkeit der Temperatur für 273.15 K ≤ Tg ≤ 373.15 K durch ein Polynom zweiten
Grades approximiert.

ηg(Tg) = k0 + k1Tg + k2T
2
g (A.8)

mit
k0 = 1.162 · 10−6 Pa s
k1 = 6.570 · 10−8 Pa s/K

k2 = −3.300 · 10−11 Pa s/K2

Die Dichte des Gasgemisches aus Stickstoff und Wasserdampf wird in Abhängigkeit seiner
Temperatur Tg, des Drucks p und der Beladung mit Wasserdampf Xg durch folgende
Rechenvorschrift bestimmt.

ϱg(Tg, p, Xg) = 1 + Xg
Tg

p

(
RN2 + XgRW

) (A.9)

mit
RN2 = 296.81 J/kg K

RW = 461.53 J/kg K

Die Berechnung des Diffusionskoeffizienten Dg von Wasserdampf in Stickstoff wird nach
der in [132] und [137] dargestellten Gleichung für Wasserdampf–Luft–Gemische vorge-
nommen.

Dg(Tg, p) = Dg,0

(
Tg

273 K

)1.81 1 bar
p

(A.10)

mit
Dg,0 = 2.26 · 10−5 m2/s
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Die Wärmeleitfähigkeit von Stickstoff wird nach Daten aus [256] im Temperaturbereich
273.15 K ≤ Tg ≤ 373.15 K mit folgender Funktion approximiert.

λgas(Tg) = k0 + k1Tg (A.11)
mit
k0 = 6.501 · 10−3 W/m K

k1 = 6.500 · 10−5 W/m K2

Die spezifische isobare Wärmekapazität des Stickstoffes weist für die betrachteten Bereiche
von Temperatur und Druck einen etwa konstanten Wert von cp,g,tr = 1041 J/kg K auf,
vgl. [256]. Aufgrund der geringen Beladungen mit Wasserdampf (Xg ≪ 1) wird dessen
Einfluss im Gemisch vernachlässigt:

cp,g ≈ cp,g,tr = 1041 J/kg K (A.12)

A.1.3 Wasser

Die Dichte von (inkompressibler) Wasserflüssigkeit wird nach Werten der IAPWS–
IF97 [264] in Abhängigkeit der Temperatur im Bereich 273.15 K ≤ T ≤ 473.15 K durch
ein Polynom vierten Grades approximiert.

ϱW(T ) = k0 + k1T + k2T
2 + k3T

3 + k4T
4 (A.13)

mit
k0 = −71.081 kg/m3

k1 = 10.917 kg/m3 K

k2 = −3.983 · 10−2 kg/m3 K2

k3 = 6.269 · 10−5 kg/m3 K3

k4 = −3.897 · 10−8 kg/m3 K4

Die spezifische Verdampfungsenthalpie von Wasser kann nach Werten der IAPWS–
IF97 [264] für 273.15 K ≤ T ≤ 373.15 K durch eine lineare Funktion beschrieben werden.

∆hW(T ) = k0 + k1T (A.14)
mit
k0 = 3167291.01 J/kg

k1 = −2433.89 J/kg K
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Die Abhängigkeit des Sättigungsdrucks bzw. Sättigungspartialdrucks des Wasserdampfes
von der Temperatur wird in Anlehnung an [266] durch eine modifizierte Version der
Antoine–Gleichung beschrieben. Unter Nutzung der angegebenen Koeffizienten werden
im Bereich 273.15 K ≤ T ≤ 373.15 K gute Übereinstimmungen mit den Werten nach
IAPWS–IF97 [264] erzielt.

pD,sat(T ) = k0 exp(k1 + k2/T ) (A.15)
mit
k0 = 100000 Pa
k1 = 13.869
k2 = −5173 K
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A.2 Kalibrierung der Feuchtemessung und Replika-
tionsexperiment

Das in Abschnitt 3.3.1 vorgestellte Verfahren zur Bestimmung des Trocknungsverlaufs
der Partikelschüttung basiert gemäß den Gleichungen (3.13) und (3.14) auf einer konti-
nuierlichen Messung der relativen Gasfeuchten ϕg,zu und ϕg,ab am Ein- bzw. Austritt der
Wirbelschichtanlage. Da die verwendeten Sensoren im Bereich sehr kleiner und sehr großer
relativer Gasfeuchten steigende Messungenauigkeiten aufweisen, wurde der aufgezeichnete
Trocknungsverlauf Xs(t) eines ersten Versuchs zunächst mittels feststoffseitiger Kontroll-
messungen überprüft. Hierzu wurde die Anlage während des Betriebs mehrfach kurzzeitig
abgeschaltet, um jeweils sehr geringe Probenmengen des Feststoffes zu entnehmen. Deren
Feuchten wurden jeweils umgehend mittels Feuchteanalysator (gemäß DIN 51718, [50])
bestimmt und den jeweiligen Entnahmezeitpunkten zugeordnet. Abbildung A.1 a) zeigt
eine im zeitlichen Verlauf zunehmende Abweichung zwischen dem aufgezeichneten Verlauf
(Versuch 1 (Rohdaten)) und den zugehörigen Kontrollmessungen.

0.0
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0.8
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X
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−
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−
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Versuch 1 (kalibriert)
Versuch 2 (kalibriert)

Abbildung A.1: Kalibrierung mittels Kontrollmessungen sowie Replikationsexperiment: a) zeit-
liche Trocknungsverläufe und b) zugehörige Trocknungsgeschwindigkeiten der
kalibrierten Messungen

Durch Einführung einer Korrekturfunktion für den Messwert des am Eintritt befindli-
chen Sensors, welcher ausschließlich im Bereich sehr geringer relativer Gasfeuchten misst,
konnte eine hervorragende Übereinstimmung mit den Kontrollmessungen realisiert wer-
den, vgl. Datenreihe Versuch 1 (kalibriert). Die Korrekturfunktion wurde für alle anderen
Versuche beibehalten und zusätzlich jeweils eine Kontrollmessung nach Beendigung des
Experiments durchgeführt. Hierbei wurden für die verbleibende Restfeuchte durchweg
gute Übereinstimmungen erzielt. Für den Messwert der relativen Gasfeuchte am Austritt
erfolgte keine Anpassung.
Des Weiteren wurde die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse beispielhaft für die Betriebs-
parameter v0 = 0.31 m/s und ϑg,zu = 40 ◦C überprüft. Abbildung A.1 a) zeigt, dass für das
Replikationsexperiment (Versuch 2) im Vergleich zu Versuch 1 ein sehr ähnlicher Trock-
nungsverlauf erzielt wird. Die in Abbildung A.1 b) dargestellten Trocknungsgeschwindig-
keiten weisen nur zu Beginn einen deutlichen Unterschied auf, welcher durch eine um
3.7 K höhere Anfangstemperatur von Versuch 2 bedingt ist. Die verbleibende Differenz im
weiteren Verlauf muss durch die Heterogenität der Proben verursacht sein.
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A.3 Massen- und Impulstransport im Gasversorgungs-
system

Nachfolgend wird das in den Randbedingungen RB2 und RB4 verwendete Modell vorge-
stellt, das zur Beschreibung der einphasigen Strömung19) im Gasversorgungssystem dient
und dem genutzten Softwarepaket im Rahmen der Arbeit per UDF hinzugefügt wurde.
Eine ausführliche Herleitung kann in [118] und [207] nachvollzogen werden.

Im als räumlich eindimensional interpretierten Rohrsystem entlang einer Koordinate
x sind zur Beschreibung der instationären Gasströmung die Größen p = f(x, t) und
ṁ = f(x, t) erforderlich. Diese sind durch die Massen- und Impulserhaltung in einem
solchen System miteinander verknüpft.
Die Kontinuitätsgleichung für eindimensionale Strömungen konstanter Querschnittsfläche

∂ϱ

∂t
+ ∂(ϱv)

∂x
= 0 (A.16)

wird mit v = ṁ

ϱA
und a2 = dp

dϱ
zu Gleichung (A.17).

∂p

∂t
+ a2

A

∂ṁ

∂x
= 0 (A.17)

Die Impulsbilanz der Gasströmung lautet unter Vernachlässigung der Gravitation:

∂(ϱv)
∂t

+ v
∂(ϱv)

∂x
= −∂p

∂x
+ ∂pVerl

∂x
(A.18)

Bei Berücksichtigung der Verluste pVerl durch Wandreibung (unter Annahme jeweils kon-
stanter Rohrreibungskoeffizienten λ für eine turbulente Strömung durch hydraulisch glatte
Rohre) sowie der Annahme kleiner Deformationen des Fluids (zur Vernachlässigung des
konvektiven Terms) [118] erhält man:

∂p

∂x
+ 1

A

∂ṁ

∂t
+ λṁ2

2dA2ϱ
= 0 (A.19)

Die Gleichungen (A.17) und (A.19) bilden ein System gekoppelter, quasi–linearer, hy-
perbolischer, partieller Differentialgleichungen, für das keine generelle Lösung verfügbar
ist [207]. Es kann allerdings zu einem System gewöhnlicher Differentialgleichungen trans-
formiert werden, welches mit der Methode der Charakteristiken gelöst werden kann. Man
erhält zwei Gleichungen, die entlang der charakteristischen Linien ∆x/∆t = ±a im x–t–
Bereich gültig sind. Die c+–Charakteristik besitzt die folgende Form.

A

a

dp

dt
+ dṁ

dt
+ λṁ2

2dAϱ
= 0 für dx

dt
= +a (A.20)

19)Hinweis: In den Abschnitten 5.2.4 und A.3 werden zur Beschreibung der einphasigen Gasströmung vor
Eintritt in die Wirbelschicht die Symbole ṁ und λ abweichend von der Nomenklatur mit folgenden Be-
deutungen und Einheiten verwendet. Der Massenstrom des Gases ṁ besitze die Einheit kg/s. Weiterhin
sei λ die dimensionslose Rohrreibungszahl zur Beschreibung des Druckverlustes bei Durchströmung
eines geraden Rohres, siehe z. B. [231].
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Die c−–Charakteristik ist:

A

a

dp

dt
− dṁ

dt
− λṁ2

2dAϱ
= 0 für dx

dt
= −a (A.21)

Hieraus folgen nach Integration über einen endlichen Zeitschritt ∆t für c+

ṁx,t = ṁx−∆x,t−∆t + A

a
px−∆x,t−∆t − λ ∆t

2dAϱ
ṁ2

x−∆x,t−∆t  
C1

− A

a
C2

px,t (A.22)

und für c−

ṁx,t = ṁx+∆x,t−∆t − A

a
px+∆x,t−∆t − λ ∆t

2dAϱ
ṁ2

x+∆x,t−∆t  
C3

+ A

a
C2

px,t . (A.23)

Mit diesen Gleichungen ist eine analytische Lösung als Anfangswertproblem mit Rand-
bedingungen möglich. Die Werte Ci sind jeweils aus dem vorherigen Zeitschritt bekannt.
Abbildung A.2 verdeutlicht das Verfahren grafisch.

x x + ∆xx − ∆x

t

t − ∆t

c+ c−

Abbildung A.2: Schemtatische Darstellung der Charakteristiken im x–t–Bereich. (adaptiert
nach [118])

Die gesuchten Größen p = f(x, t) und ṁ = f(x, t) lassen sich somit für jeden Punkt im
eindimensionalen Rechengebiet unter Nutzung der jeweils zugehörigen Charakteristiken
c+ und c− aus den Daten des vorherigen Zeitschrittes ermitteln. Ausnahme bilden die
Ränder, an denen jeweils nur ein benachbarter Punkt im Raum verfügbar ist. Für x = 0
kann nur c− angewendet werden, während für x = l die c+–Charakteristik genutzt wird.
Um das Gleichungssystem zu schließen, ist die Vorgabe jeweils einer der Größen p oder
ṁ an den Rändern erforderlich. Folgende Randbedingungen wurden gewählt.

• Am Austritt des Massenstromreglers bzw. am Eintritt in das Leitungssystem wurde
ein konstanter Druck px=0 vorgegeben, welcher sich durch die Summation der Druck-
verluste aller Leitungskomponenten bei dem mittleren Gasmassenstrom ṁ ergibt.20)

Für den Druckverlust der Wirbelschicht wurde hierbei das aus der TFM–Simulation
verfügbare arithmetische Mittel des Druckes oberhalb des Düsenbodens innerhalb
t = (0.5 . . . 1.0) s verwendet.

20)Anmerkung: Voruntersuchungen mit der Randbedingung eines konstanten Massenstromes ṁx=0 zeigten
keine erkennbaren Unterschiede in den Ergebnissen.
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• Für das Ende des Gasversorgungssystems wurde ein zeitlich variabler Druck px=l

unterhalb des Düsenbodens gewählt. Dieser wird in Abhängigkeit des aktuellen
Wirbelschichtzustandes und des Druckverlustes über den Düsenboden bestimmt,
wodurch die Kopplung von Wirbelschicht und Gasversorgungssystem realisiert wird:
px=l = ∆pWS + ∆pDB
Dabei gilt gemäß der experimentell bestimmten Kennlinie ∆pDB = f(ṁx=l), wo-
durch beide gesuchten Größen miteinander verknüpft sind. Deren Bestimmung muss
somit in Verbindung mit der c+–Charakteristik durch die Lösung des entstehenden
Gleichungssystems erfolgen.

Die einzelnen Abschnitte des Gasversorgungssystems (Schlauch, Stutzen und Plenum, vgl.
Abbildung 5.24) werden ihren realen Abmessungen entsprechend in der Berechnung be-
rücksichtigt. Der am Ende des Schlauchs angebrachte Lufterhitzer wird ohne räumliche
Ausdehnung als zusätzlicher Strömungswiderstand bzw. interner Druckverlust mittels ex-
perimentell bestimmter Kennlinie ∆pLE = f(ṁx=i) in die Berechnung einbezogen.
Die Initialisierung der Startwerte für die Drücke erfolgt völlig analog zur Bestimmung
der Randbedingung px=0. Der oben genannte Vorlaufzeitraum ist erforderlich, um einen
hinreichend genauen Mittelwert für den Druckverlust der Wirbelschicht zu generieren.
Folglich setzt die Einbeziehung des Gasversorgungssystems in die TFM–Simulation erst
zum Zeitpunkt t = 1 s ein. Der bis dahin in die Wirbelschicht eintretende Massenstrom ist
konstant und entspricht dem zur mittleren Leerrohrgeschwindigkeit gehörigen. Zeitgleich
dient dieser als Startwert an allen Stellen x = i im Gasversorgungssystem. Für t < 1 s
erfolgt die Zuströmung in die Wirbelschicht mit einer homogenen Geschwindigkeit, das
heißt im Fall von RB2 wie bei RB0 und im Fall von RB4 wie bei RB3.
Die Aktualisierung des Strömungsfeldes im Gasversorgungssystem sowie der Einlassrand-
bedingung in die Wirbelschicht erfolgen im Abstand von sechs Zeitschritten der TFM–
Simulation. Die resultierende Auflösung von ∆t = 0.6 ms scheint mit Blick auf die Zeit-
skalen der kleinsten mesoskopischen Strömungsstrukturen hinreichend fein zu sein.
Zur Gewährleistung der Stabilität des Lösungsverfahrens ist es essentiell, die Druckrand-
bedingung px=l am Düsenboden mit einem geeigneten Verfahren so zu modifizieren, dass
ein wechselseitiges Aufschwingen der Parameter px=l und ṁx=l aufgrund der schnellen
Reaktion der TFM–Simulation vermieden wird. In der vorliegenden Arbeit wurde hierfür
ein Verfahren implementiert, mit dessen Hilfe aus den aufgezeichneten lokalen Druck-
signalen oberhalb des Düsenbodens jeweils fortlaufende gewichtete Mittelwerte berechnet
werden. Abbildung A.3 zeigt die verwendete Wichtungsfunktion. Hierdurch werden die bei
der Anwendung dieser Einlassrandbedingung künstlich erzeugten hochfrequenten Druck-
schwankungen gedämpft, ohne die tatsächlich aus der Strömungsbewegung resultierenden
Druckänderungen zu beeinflussen. Die Mittelwertbildung erfolgt aufgrund der räumlichen
Auflösung des Düsenbodens für jede Zelle des Rechengitters separat.

211



A Anhang

0.0

0.1

0.2

0.3

0.4

0.000 0.006 0.012 0.018 0.024

W
ich

tu
ng

sfa
kt

or

zurückliegende Zeit t in s

Abbildung A.3: Wichtungsfunktion zur Druckmittelung am Düsenboden
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A.4 Spezifikationen des Attraktorvergleichs
Das in Abschnitt 5.3.1 verwendete Verfahren zur Prüfung der Ähnlichkeit der Dynamik
zweier Systeme basiert auf dem von Diks et al. [52] vorgestellten statistischen Vergleich
von Attraktoren.
Für die Rekonstruktion der Attraktoren werden die Drucksignale in Anlehnung an [175]
zunächst normiert, um den Einfluss der Standardabweichung auszuschließen, siehe Ab-
bildung A.4. Die Einbettungsdimension wird anhand der Zeitfenster–Methode ermittelt,

p

t

x(t)

x(t + τ)

x(t + 2τ)

im Zustandsraum
rekonstruierter AttraktorZeitreihe

des Drucksignals

x

t

Zeitfenster

τ
2τ

normierte
Zeitreihe

xi = pi − p

σ(p)

Abbildung A.4: Schematische Darstellung der Attraktorrekonstruktion, vereinfacht mit einer
Einbettungsdimension von drei. (adaptiert nach [175])

wobei das Zeitfenster gemäß der Empfehlung in [175] als ein Viertel der mittleren Zyklen-
zeit bestimmt wird. Die Verzögerungszeit τ wird nach Empfehlungen in [120] und [289]
anhand der ersten Nullstelle der Autokorrelationsfunktion der normierten Zeitreihe be-
stimmt, da die häufig getroffene Annahme des Wertes des Abtastintervalls zu nicht optimal
entfalteten Attraktoren führt. Für die untersuchten Datenreihen ergeben sich damit Ein-
bettungsdimensionen in einem engen Bereich um zehn. Um eine optimale Nutzung der
Daten aus den relativ kurzen Zeitreihen der Simulationen zu gewährleisten, wird wie in
der ursprünglichen Version von Diks et al. [52] jeder Datenpunkt der normierten Zeitreihe
zur Erstellung eines Verzögerungsvektors genutzt, um den zugehörigen Attraktor zu re-
konstruieren.
Mit der von Diks et al. [52] vorgestellten Methode kann festgestellt werden, inwiefern
sich zwei Attraktoren ähneln bzw. voneinander unterscheiden. In der vorliegenden Arbeit
werden das Drucksignal aus dem Experiment als Referenzreihe sowie das Drucksignal aus
der Simulation als Analysereihe verwendet. Der Attraktorvergleich liefert einen statisti-
schen Wert S, welcher angibt, ob die Dynamik der den Attraktoren zugrunde liegenden
Systeme ähnlich ist, siehe Abbildung A.5. Für den Berechnungsvorgang von S ist die Fest-
legung weiterer Parameter notwendig, welche Auswirkungen auf das Ergebnis des Tests
besitzen. Hierzu zählt die sogenannte Bandbreite, für welche ein Wert von 0.5 angenom-
men wurde. Dieser befindet sich in dem in [175] empfohlenen Bereich für Drucksignale
aus Wirbelschichtsystemen. Für die sogenannte Segmentlänge wurde ein Wert von 1 s
gewählt. Dieser erwies sich als Optimum zur Einhaltung einer Blockanzahl größer acht,
wodurch der Attraktorvergleich gemäß [52] zuverlässige Ergebnisse liefert, und einer zu-
gleich möglichst großen Zahl an Zyklen pro Block, wodurch eine dynamische Korrelation
der benachbarten Blöcke vermieden wird, vgl. [175].
Die entsprechenden Algorithmen zur Rekonstruktion und zum Vergleich der Attraktoren
wurden im Rahmen der Arbeit in MATLAB® implementiert, wodurch eine automatisierte
Durchführung der Tests realisiert werden konnte.

213



A Anhang

p

t

x(t)

x(t + τ)

x(t + 2τ)

Simulation
AnalysereiheReferenzreihe

Experiment

p

t

y(t)

y(t + τ)

y(t + 2τ)

S ≤ 3
S > 3

ähnliche Dynamik
unterschiedliche Dynamik

Abbildung A.5: Schematischer Ablauf des Attraktorvergleichs. (adaptiert nach [179])
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