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Kurzfassung / Abstract

Kurzfassung

Titandioxid ist das meist genutzte Weillpigment weltweit. Die Herstellung erfolgt Uber zwei
Stufen. Zunéachst findet in einem Anreicherungsverfahren eine Erhéhung des TiO,-Gehalts
im Ausgangsstoff, dem limenit, statt. Diesem folgt der Pigmentherstellungsprozess entweder
durch die Sulfat- oder die Chloridtechnologie. Beide Varianten verursachen eine hohe Menge
an Abfallprodukten und stellen eine groRe Umweltbelastung dar.

Diese Arbeit untersucht die Moéglichkeiten, Abfall- und Nebenprodukte aus der Chloridroute
in den Anreicherungsprozess zu integrieren. Anschlieend erfolgt ein Vergleich zwischen
dem kombinierten Verfahren, bei welchem eine Wiederverwertung stattfindet, und der
konventionellen Herstellung. Durch die Ruickfihrung sinken sowohl anfallenden
Deponiemengen als auch die Betriebsmittelkosten. Gleichzeitig verbessert sich das
wirtschaftliche Ergebnis. Eine Betrachtung der Marktsituation zeigt, dass das kombinierte

Verfahren, fir neue Investitionen in Frage kommen kann.

Abstract

Titanium dioxide is the most used white pigment worldwide. The production takes place in
two stages. The first step, an upgrading-process, increases the TiO, content in the feedstock,
the ilmenite. This is followed by the pigment production treatment, either by the sulfate or the
chloride technology. Both variants cause a high amount of landfill waste and lead to a major
environmental impact. This paper investigates the integration of waste and byproducts from
the chloride route in the upgrading-process. Afterwards, a comparison between the
combined process and the conventional pigment production route is made. Due to the
recycling, landfill waste and operational costs decrease. At the same time, the economic
results can be improved. A review of the market situation shows that the combined method is

a possibility for new investments.
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Einleitung

1 Einleitung

Titandioxid-Pigment ist das wichtigste und am oftesten eingesetzte Weilipigment weltweit.
Es findet in Papier, Plastik, Farben, Lacke, Textilien und Kunststoffe, als UV-Blocker in
Sonnencremen und als Lebensmittelzusatzstoff in Zahnpasta und Kaugummis Anwendung.
Die Produktionsmengen an Titandioxid-Pigment sind stetig am wachsen und erreichen 2014
einen Wert von 5,735 Mio [1] Tonnen. Zurzeit dominieren zwei verschiedene Prozesse die
Erzeugung. Diese sind der Sulfat- und der Chloridroute. Beide Verfahren belasten die
Umwelt stark, wobei die Chlroridtechnologie schonender ist. Aus diesem Grund wird der
Anteil der Pigmente, die durch diesen Prozess hergestellt werden, fortlaufend gréRRer, wobei
das Einsatzmaterial synthetischer Rutil ist. Dieser entsteht durch ein Anreicherungsverfahren
aus limenit.

Diese Arbeit befasst sich mit der Kombination beider Verfahren, wodurch eine Optimierung
im Hinblick auf Umweltaspekte und Investitionen stattfinden soll. Zunachst erfolgt eine
ausfihrliche Beschreibung der Technologie anhand entsprechender Literatur und bereits
bestehender FlieRbilder. Der nachste Schritt ist die Aufstellung einer ganzheitlichen Massen-
und Energiebilanz der beschriebenen Teilprozesse. Basierend auf diesen Berechnungen ist
eine Untersuchung der Kombinationsmdglichkeiten der Stufen durchflhrbar. Es folgt ein
Vergleich des kombinierten Verfahrens, welches den gréfiten Vorteil bringt und des getrennt
betrachteten Prozesse. Der Fokus des Vergleichs liegt dabei auf einer wirtschaftlichen
Beschreibung. Fur eine Investitionsbetrachtung erfolgt abschlieend eine Untersuchung der

aktuellen Marktsituation und des Marktpotenzials.




Stand des Wissens

2 Stand des Wissens

Unabhangig voneinander entdeckten der Brite William Gregor 1791 und der Deutsche
Heinrich Klaproth 1795 zum ersten Mal Titandioxid. Dem schwedischen Chemiker J. J.
Brezelius gelang es 1825 das metallische Titan aus Kaliumhexafluorotitanat durch Reduktion
mit Natrium zu gewinnen [2]. 1910 stellte der Amerikaner M. A. Hunter groRere Mengen
reinen Titans (99,9 %), durch Umsetzung von Titantetrachlorid (TiCl,) mit Natrium in
evakuierten Stahlbomben bei 700-800 °C, her. Das heutzutage eingesetzte Verfahren
entwickelte der Luxemburger William Kroll in den 1930er, welches er 1938 patentieren lielR.
Im Kroll-Prozess kommt es zur Verarbeitung von Titandioxid (TiO2) in mehreren
Verfahrensschritten, aus den titanreichen Mineralien, zu Titantetrachlorid (TiCly).
AnschlieRend erfolgt eine Reduktion des Titantetrachlorids mit Magnesium bei 850-950 °C
nach der Reaktion (2-1),

TiCl, + 2Mg - Ti+ 2MgCl, (2-1)
in geschlossenen Reaktoren. Es entsteht ein sogenannter Titanschwamm. Die Raffination
erfolgt durch Vakuumdestillation. Anschliellend findet ein Umschmelzen unter Schutzgas
oder in Vakuumatmosphare im Lichtbogenofen statt. Das entstehende Titanmetall ist leicht,

fest, dehnbar und korrosionsbestandig [3].

2.1 Eigenschaften und Anwendungen von Titan

Die wichtigsten Eigenschaften des Titans sind in Tabelle 2.1 angegeben.

Tabelle 2.1: Physikalische Eigenschaften von Titan [4]

Ordnungszahl: 22 Warmeleitfahigkeit (0° C): | 21,9 W/mK
Dichte (20°C): 4,5 g/cm? Zugfestigkeit (20 °C): 220 MPa
Schmelztemperatur: | 1668 °C Elastizitatsmodul: 116 GPa
Siedetemperatur: 3287 °C Bruchdehnung: 54 %
Schmelzwarme: 15,45 kJ/mol

Bemerkenswert ist die hohe Festigkeit bei einer relativ geringen Dichte. Durch die
zusatzliche hohe Temperaturbestandigkeit bietet sich Ti hervorragend als Werkstoff fir die
Luftfahrtindustrie an. Der Einsatz von Titan und seinen Legierungen ist dabei besonders in
Triebwerken, Turbinen und im Bereich der Tragflachen und Fahrwerken als Ersatz flr
schwere Stahlbauteile gefragt. Durch die hohe Affinitat zu Sauerstoff bildet es an der Luft
eine aulerst bestandige Oxid-Schicht. Aufgrund dieser Passivierung verfugt Titan Uber
hervorragende Korrosionseigenschaften, weshalb es sehr haufig im Bau chemischer

Apparate Einsatz findet. Ein weiteres Anwendungsgebiet ist die Medizintechnik. Die sehr

2
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gute Biokompatibilitat, die hohe Dauerfestigkeit und Elastizitat ermdglichen, zum Beispiel die
Konstruktion von chirurgischen und orthopadischen Implantaten mit einer sehr langen
Lebensdauer. Die Titan-Schwamm-Produktion betrug 2014 weltweit 187.930 Tonnen. [5]

2.2 Titandioxid

Obwohl Titan viele herausragende Eigenschaften besitzt, welche das Metall in einer ganzen
Reihe von Anwendungsgebieten einzigartig macht, verwendet man heutzutage 95-96 % der
geforderten Titanerze fur die Produktion von Titandioxid-Pigmenten [4,6-8].

Titandioxid gilt als das wichtigste WeilRpigment, es ist fur sein brillantes Weil3, seine
Deckkraft, seine toxikologische Unbedenklichkeit, seine chemische Bestandigkeit, seine
Temperaturbestandigkeit und seinen UV-Schutz bekannt [9]. Diese Eigenschaften
ermoglichen den Einsatz bei einer Vielzahl an Anwendungen. Es findet als Pigment
Verwendung in Papier, Plastik, Farben, Lacken, Textilien, Kunststoffen, Kosmetika, als UV-
Blocker in Sonnencremen, als Lebensmittelzusatzstoff in beispielsweise Zahnpasta und
Kaugummis, als Aufheller in Arzneimitteln und als Flussmittel in der Glasherstellung. Des
Weiteren kommt es als Nanopartikel in Photovoltaikzellen, biomedizinischen Produkten und
als Luft-, bzw. Wasserreiniger zum Einsatz [6,10—15]. Sogar die Wirksamkeit als Heilmittel
gegen Krebs untersuchten Lagopati et. al. in einem Forschungsprojekt [16].

Eine vollstandige Streuung des Lichts an den Pigmentteilchen sorgt flr das strahlende Weil}.
Die Streufahigkeit eines Titandioxidteilchens ist proportional zu der Differenz des
Brechungsindex des Pigments zu dem durchschnittlichen Brechungsindex des Mediums, in
dem sich das Pigment befindet [17]. TiO, besitzt, je nach Kristallstruktur, einen
Brechungsindex von 2,4-2,7. Beigemischt zu anderen Materialien verleiht es diesem somit
eine sehr hohe Deckkraft [6]. Der Vergleich des Brechungsindex mit anderen anorganischen
Pigmenten, dargestellt in Tabelle 2.2, zeigt, dass Titandioxid in Form von Anatas und Ruitil,

den hdchsten Index besitzt und somit als wichtigstes Weil3pigment gilt.

Tabelle 2.2: Brechungsindex verschiedener Weillpigmente [18]

Pigment Strukturformel | Brechungsindex
Kaolin AlSisO10(OH)s 1,57
Lithophone BaS0O,/ZnS 1,80
Bleicarbonat (Bleiweil) PbCO, 2,00
Zinkoxid ZnO 2,02
Antimonoxid Sb,0, 2,30
Zinksulfid ZnS 2,37
Anatas TiOy 2,55
Rutil TiO, 2,70

3
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Das produzierte Titandioxid kann, wie zuvor schon erwdhnt, zwei unterschiedliche
Kristallstrukturen besitzen, die Rutil- und die Anatasform. Wie in Abbildung 2.1 dargestellt,
bildet Rutil eine tetragonale, Anatas, in Abbildung 2.2 zu sehen eine tetragonale

holoedrische Kristallstruktur.

Abbildung 2.1: Kristallstruktur von Rutil (
bestehend aus Titan(IV)-Kationen (weif3) und

Oxid-Anionen (rot) [19] Abbildung 2.2: Kristallstruktur von Anatas

bestehend aus Titan(IV)-Kationen (weil’) und
Oxid-Anionen (rot) [20]

Durch die unterschiedliche Struktur kommt es zu verschiedenen physikalischen
Eigenschaften. Die dichtere Struktur besitzt Rutil, dadurch auch die héhere Dichte (4,26
g/cm?), einen héheren Brechungsindex und ist gegeniber dem Anatas, das Uber eine Dichte
von 3,88 g/cm? verflugt, stabiler und abriebbestandiger. Aus diesen Grinden verwendet man
Rutil bevorzugt fur Plastik und Farben im AulRenbereich, Anatas fur feines Papier, Textilien
und als Lebensmittelzusatz [7,8]. 85 % der hergestellten TiO,-Pigmente besitzen eine Rutil-
Kristallstruktur.[1]

2.3 Minerale, Erze

Titan ist mit 0,565 Gew.% das neunthaufigste Element in der Erdkruste [21,21]. Es kommt in
den Mineralen Rutil, Anatas, limenit, seinem eisenarmeren Verwitterungsprodukt Leukoxen,
Perowskit und als Begleitelement in Eisenerzen vor. Tabelle 2.3 zeigt einen Uberblick von
den Mineralen, ihre Zusammensetzung und ihren Titandioxidgehalt.
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Tabelle 2.3: Titan-Minerale und lhr Titandioxid-Gehalt [22]

Mineral Strukturformel | Titanddioxidgehalt in %
Rutil TiO, ~ 95
Anatas TiO, ~ 95
Brookit TiO, ~ 95
[Imenit FeO-TiO, 40-65
Leukoxen Fe,O5nTiO, > 65
Arizonit | Fe;O3-nTiO,mH,0O -
Perowskit CaTiO; -
Geikielit MgTiO3 -
Titanit CaTiSiOs -

Von wirtschaftlicher Bedeutung sind jedoch nur Rutil, llmenit und Leucoxen [22,23]. Rutil
besitzt mit 95 % den hdchsten Gehalt an Titandioxid. Natlrlich vorkommender Rutil enthalt
zusatzlich geringe Mengen Kieselsaure, Eisenoxide, Vanadium, Niob und Tantal. Trotz des
geringen Vorkommens, ist das Mineral aufgrund seines geringen Eisengehaltes und den
wenigen Verunreinigungen, im Vergleich zum limenit das wertvollere [3].

Der Titandioxidanteil von limenit kann von 40 % bis zu 60 % variieren. Der Gehalt ist
abhangig von der Anwesenheit von Begleitelementen innerhalb des limenitkorns und von der
Verwitterung und Oxidation des Eisens [23]. Typische Begleitelemente sind Eisen-,
Magnesium-, Kalzium-, Siliziumdi-, Aluminium-, Chrom(lll)-, und Manganoxid [7,24]. limenit
findet man in der Natur in zwei verschiedenen Ausbildungen. In Gesteinsform, meist in
Verbindung mit Hamatit und Magnetit, oder als Schweresand. Dieser enthalt, abgesehen
vom limenit, noch Rutil, Leukoxen und Zirkon, welches flr die Zirkoniumindustrie von grof3er
Bedeutung ist. Allgemein ist der Schweresand zu bevorzugen, da er billiger und leichter
abzubauen ist [23].

Titanmineralvorkommen finden sich auf der ganzen Welt verteilt wieder. Die grof3ten Mengen
llImenit und Rutil férdern jedoch Australien, China, Kanada, Sidafrika und Vietham. Diese
Lander zusammen sind fur fast 70 % der gesamten limenit-Produktion verantwortlich. Der
restliche Anteil kommt aus anderen Staaten, unter anderen Brasilien, Indien, Madagaskar,
Mozambique, Norwegen, Sri Lanka und Ukraine. Tabelle 2.4 zeigt die limenit- und
Rutilproduktion und -reserven der wichtigsten Staaten im Jahr 2013. Die gréRten Mengen

Rutil werden in Australien und Sierra Leone abgebaut.
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Tabelle 2.4: Produktion und Reserven von limenit und Rutil im Jahr 2013 [25]

limenit Rutil
Produktion in Reserven in Produktion in Reserven in

1000 t 1000 t 1000 t 1000 t
Australien 960 170.000 423 28.000
Brasilien 100 43.000 - -
China 1.020 200.000 - -
Indien 340 85.000 24 7.400
Kanada 770 31.000 - -
Madagaskar 264 40.000 8 Keine Angabe
Malaysia - - 14 Keine Angabe
Mozambique 430 14.000 - -
Norwegen 498 37.000 - -
Sierra Leone - - 81 Keine Angabe
Sri Lanka 32 Keine Angabe - -
Sudafrika 1.190 63.000 59 8.300
Ukraine 150 5.900 50 2.500
Vietnam 720 1.600 - -
Vereintige 200 (zusammen 2.000 (zusammen
Staaten mit Rutil) mit Rutil) ) )
Restl. Welt 60 26.000 8 400
Total 6.734 714.900 667 46.600

2.4 Titandioxid Herstellung

Die kommerziellen Herstellungswege fir Titandioxid beschranken sich zurzeit ausschlief3lich

auf den Sulfat- oder den Chloridprozess. Diese sind die zwei dominierenden Verfahren. Als

Rohstoffe kommen hauptséachlich Rutil und limenit in Frage. Der hohe Titandioxid-Gehalt von

Rutil wirkt sich glnstig auf die Herstellung des Pigments aus und ist dem Ilimenit im

Allgemeinen vorzuziehen. Die geringe Verfugbarkeit des Rutils, bei gleichzeitig wachsendem

Titandioxid-Bedarf, hat jedoch zur Folge, dass die Bedeutung des limenits als Rohstoff

rapide ansteigt. Schon jetzt betragt der Anteil des limenits fiir die gesamte Titanindustrie

91 %, und es gibt keine Zweifel daran, dass dieser Wert in den kommenden Jahren weiter

zunimmt [22]. Der hohe Anteil an Begleitelementen im limenit, vor allem der Eisengehalt,

fuhrt dazu, dass wahrend des Titandioxid-Herstellungsprozesses sehr gro3e Mengen an

Abfallprodukten entstehen.
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Eine Studie von Exxaro konnte nachweisen, dass 13 kg weniger Abfallprodukte fur jeden
Prozentpunkt an TiO,-Gehalt mehr im Ausgangsstoff entstehen. Deshalb ist es meist
notwendig, den TiO,-Anteil im Mineral anzureichern und die Begleitelemente zu minimieren.
Durch verschiedene Teilprozesse entsteht so entweder eine titanreiche Schlacke (75-90 %
TiO,-Gehalt) oder ein synthetischer Rutil (90-95 % TiO,-Gehalt), welche im Sulfat- oder
Chloridprozess als Ausgangsstoffe Anwendung finden.

Eine Ubersichtliche Darstellung der bestehenden Verfahren ist im Anhang D: Ubersicht der
Verfahren abgebildet.

2.4.1 Herstellung einer titanreichen-Schlacke

Eine Methode, um Titandioxid aus dem llmenit zu extrahieren, ist eine karbothermische
Reduktion im Elektrolichtbogen- oder Plasmaofen. Wahrend des Schmelzprozesses
reduziert Kohlenstoff das Eisenoxid zu flissigem Eisen, wahrend sich das Titandioxid in der
Schlacke anreichert. Das reduzierte Eisen dient als Rohstoff in der Stahlindustrie und ist
somit ein wertvolles Nebenprodukt. Als Einsatzmittel findet vor allem limenit in Gesteinsform
Anwendung. Das bevorzugte Reduktionsmittel ist aufgrund des niedrigeren Asche-, Kalzium-
und Schwefelgehalts Anthrazit. Die gebildete Schlacke enthalt, je nach Prozessfihrung,
ungefahr 75-87 % TiO, [26]. Der Titandioxid-Gehalt kann aber durch weitere
Behandlungsschritte auf 96 % steigen [11]. Die Reduktion findet entweder in einem Gleich-
oder Wechselstrom-Ofen bei ungefahr 1650°C, statt [27].
Die zwei Hauptreaktionen sind einerseits die Reduktion des Eisenoxides aus der Schlacke
nach Gleichung (2-2) und (2-3) [28]

FeO+ C - Fe + CO, (2-2)

Fe,05 +3C - 2Fe + 3CO (2-3)

und andererseits kommt es aber auch teilweise zu einer Reduktion des Titanoxides laut
Gleichung (2-4):

2Ti0, +3C - Ti, 05 + CO (2-4)
Eisenoxid ist in der Schlacke unerwinscht, da es in dem weiteren
Pigmentherstellungsprozess stérend wirkt. Jedoch dient FeO als Flussmittel. Mit steigendem
Titandioxid- und sinkendem Eisenoxidgehalt erhéht sich der Schmelzpunkt [29]. Dies hat zur
Folge, dass mehr Energie und Reduktionsmittel erforderlich sind, um die Schlacke flissig zu
halten und die Prozessstabilitdt nicht zu gefahrden. Pistorius hat sich intensiv mit dem
Gleichgewicht zwischen Schlacke und Schmelze bei bestimmten Prozessbedingungen
beschéftigt. Er konnte nachweisen, dass die Zusammensetzung, die Reduktionsmittelmenge,
die Temperatur und die eingesetzte Energie in einem festen Verhaltnis zueinander stehen.

Die Beziehungen sind in Abbildung 2.3 dargestellt.
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Abbildung 2.3: Eisenoxidgehalt in Abhangigkeit von Kohlenstoffbedarf und Energieeintrag [27]

Soll der Eisenoxid-Gehalt in der Schlacke um 0,10 % sinken, steigt der Energieeintrag um
eine Kilowattstunde pro Tonne Ilimenit und der Kohlenstoffbedarf um 0,186 kg pro
Kilowattstunde.
Mit zunehmenden Reduktionsmittelbedarf, kommt es auch vermehrt zur Reduktion von
Begleitelement im limenit nach Gleichung (2-5):

MO, +xC -> M + xCO,(M = Cr,Si,Mn,V) (2-5)
Dies hat zur Folge, dass Metalle, wie Chrom, Silizium, Mangan und Vanadium den Wert der
Eisenschmelze senken und im schlimmsten Fall diese nicht mehr flr die Eisenindustrie
einsetzbar ist. Um einen stabilen Schmelzprozess zu gewahrleisten, sind Resteisenoxid-
Gehalte von 8-10 % in der Schlacke Ublich [30].
Die Reduktion des limenits im Elektro-Ofen findet ohne Einsatz von Flussmitteln statt. Dies
ist fir einen Schmelzprozess uniblich, jedoch wirken sich hohe Gehalte von zum Beispiel
Magnesium- und Kalziumoxid negativ auf die weitere Pigmentherstellung aus. Die Qualitat
des Erzes und des Reduktionsmittels ist maRgeblich fir die Qualitdt der Schlacke
verantwortlich. In Tabelle 2.5 ist die Zusammensetzung einer typischen Schlacke zu sehen,

welche anschlieRend im Chloridprozess als Ausgangsstoff Anwendung findet.
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Tabelle 2.5: Zusammensetzung einer Schlacke fir den Chloridprozess [27]

Verbindung Gehalt in %
TiO, (inklusive Ti,03) > 85,0
FeO <12,0
SiO; <20
AlLO, <15
CaO <0,13
MgO <1,2
MnO <20
Cr03 <0,25
V,05 <0,60

Magnesium- und Kalziumoxid reagieren wahrend des Chloridprozesses zu ihren jeweiligen
Chloriden. Die Siedepunkte von diesen (MgCl,: 1412 °C, CaCl,: 1935 °C) liegen jedoch Uber
der Prozesstemperatur (~1100 °C) und stéren somit die Stabilitit des Verfahrens. Aus
diesem Grund ist der Gehalt an MgO und CaO niedrig zu halten.

Eine Moglichkeit den Schmelzprozess zu entlasten ist, den limenit einer Vorbehandlung zu
unterziehen. In einem Drehrohrofen findet durch Einsatz eines festen oder gasférmigen
Reduktionsmittels eine ,Vorreduktion“ und ein Vorwarmen statt. Dies fiihrt dazu, dass der
Schmelzprozess weniger Energie bendétigt, dieser einfacher zu flhren und der
Elektrodenverbrauch geringer ist. Alternativ kann die Vorbehandlung auch in einem
Wirbelschichtofen durchgeftihrt werden [31].

Um den Titandioxidgehalt der Schlacke weiter auf bis zu 95 % zu steigern, gibt es
verschiedene Nachbehandlungsméglichkeiten, zum Beispiel den UGS-Prozess (Upgraded
titanium slag) der Firma QIT-Fer et Titane. Diese Techonlogie ist vor allem fir Schlacken mit
fur die Chloridtechnologie zu hohen Magnesium- und Kalziumgehalt bestimmt. Der erste
Schritt des Verfahrens besteht aus einer Oxidation der zerkleinerten Schlacke in einem
FlieRbettreaktor bei ungefahr 1025 °C. Dabei kommt es zur Umwandlung von dreiwertigem
in vierwertiges Titan und von zweiwertigem in dreiwertiges Eisen. Gleichzeitig tritt ein Zerfall
von silikathaltigen Glasphasen in hauptsachlich Wollastonit (CaSiO3;) und Siliziumdioxid
(SiO,) auf, wodurch spater wahrend der Laugung das Ldésen von Kalzium moglich ist.
AnschlieBend erfolgt bei ca. 800-850°C eine Reduktion. Als Reduktionsmittel kann
Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff oder eine Mischung von beidem dienen. In einem
FlieBbettreaktor reduziert dreiwertiges Eisen zurlick zu zweiwertigem. Der nachste Schritt
umfasst eine Drucklaugung bei 145-155 °C mit 18-20%iger Salzsaure. Alternativ findet die
Laugung auch mit 30-35%iger Schwefelsaure statt. Die Saure |6st die Verunreinigungen,

wahrend die titanreiche Fraktion im Filterkuchen zurlckbleibt. Eine Pyrohydrolyse-
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Behandlung regeneriert die Saure und gewinnt die Verunreinigungen als Metalloxide. Nach
dem Waschen erfolgt eine Kalzinierung des Filterkuchens bei 600-800 °C. Dieses Verfahren
kann den Groliteil der unerwinschten Verunreinigungen wie Mangan, Aluminium, Vanadium,
Chrom, Magnesium, Kalzium, Strontium und Barium entfernen, den Titandioxid-Gehalt auf
bis zu 95 % steigern und somit die Schlacke als Ausgangstoff fir den Chloridprozess nutzbar

machen [32].

2.5 Herstellung eines synthetischen Rutils

Um den TiO,-Gehalt von sandféormigem Ilimenit zu steigern, gibt es verschiedene
Maoglichkeiten. Die unterschiedlichen Prozessschritte bestehen unter anderem aus einer
thermischen  Oxidation, einer Reduktion durch Ro6sten, aus verschiedenen
Laugungsverfahren und physikalischen Trennstufen. Durch die unterschiedlichen
Technologien nimmt der Titandioxid-Gehalt auf bis zu 90 % zu. Das Produkt dieser
Verfahren ist synthetischer Rutil, da die Kristallstruktur ahnlich dem naturlichen ist [33]. Bis
heute sind nur zwei Technologien von kommerzieller Bedeutung: der Becher- und der
Benelite-Prozess. Diese sind in den nachfolgenden Unterkapiteln beschrieben. Es gibt eine
Reihe von alternativen Verfahren, die jedoch meist auf einem der beiden Technologien
basieren. Zu diesen gehoéren, unter anderem, der ERMS-, Murso-, Dunn-, Katakoa-, Laporte-
und Vale-Prozess. Diese Technologien sind im Anhang A: Alternative

Anreicherungsverfahren beschrieben.

2.5.1 Becher-Prozess

Eines der industriell altesten und am haufigsten genutztes Verfahren ist der Becher-Prozess.
Der eingesetzte limenit enthalt ungefahr 40-65 % TiO,. In Abbildung 2.4 ist der schematische
Ablauf dargestellt.

Oz + NH4CI

IITnit C l s J,

Oxidation F—»| Reduktion f—yp| Oxidative L g Fest/Flissig | o o o,

Laugung Trennung
TiO2,
Eisenverunreinigungen
TiO2
Waschen und - Schwefelsaure-
Trocken €—— Fest/Fliissig Trennung |« —— €— H>S0.

1 v

synthetischer Rutil Eisenverunreinigungen

Abbildung 2.4: Schematischer Ablauf des Becher-Prozesses [22]
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Der erste Schritt des Verfahrens ist eine Oxidation des Eisens durch Erhitzen in einem
Drehrohrofen. Dabei lauft folgende Reaktion ab:
4FeTiO3 + 0, - 2Fe,05 - TiO, + 2Ti0, (2-6)

Die Reduktion des Eisens erfolgt in einem weiteren Drehrohrofen bei ca. 1200 °C, wobei
Kohle als Reduktionsmittel dient:

Fe,05 - Ti0, + 3CO - 2Fe + 2Ti0, + 3CO0, (2-7)
Die Zugabe von Schwefel bewirkt, dass Magnesium mit diesem eine Verbindung eingeht und
leichter in den folgenden Prozessschritten entfernbar ist. Siebtrennung sowie magnetische
Separation entfernt nichtreagierte Kohle aus dem reduzierten limenit. Anschliellend findet
eine belilftete Laugung mit Ammoniumchlorid (NH,CI) statt. Dabei fallen Eisen- und
Titandioxide aus. Ein Hydrozyklon trennt das feine Fe,O3; vom etwas gréberen TiO,. Die
Separation von Ubrig geblieben Eisenoxiden erfolgt durch Zugabe von Schwefelsaure. Der
entstehende synthetische Rutil hat einen TiO,-Gehalt von bis zu 93 % [33].

2.5.2 Benelite-Prozess

Neben dem Becher-Prozess gilt jener von Benelite als eines der wichtigsten Verfahren, um
synthetischen Rutil herzustellen. Der schematische Ablauf der Technologie ist in Abbildung
11.5 dargestellt. Bei dem Benelite-Verfahren ist der erste Schritt eine Reduktion des limenits
durch Schwerdl in einem Drehrohrofen bei ca. 850 °C, wobei aus dem dreiwertigen Eisen
zweiwertiges entsteht. Anschlieend folgt eine Drucklaugung mit 18-20%iger Salzsaure bei
145 °C. Durch eine Pyrohydrolyse-Behandlung findet die regenerierte Saure im Prozess
erneut Einsatz und das gebildete Eisenoxid wird endgelagert [34]. Der Laugenrickstand
durchlauft eine Kalzination bei ca. 850 °C. Es entsteht schlussendlich der synthetische Rutil
mit einem TiO,-Gehalt von bis zu 95 % [33].

limenit, a?]% <f—— Pyrohydrolyse
Schwerdl

l l Tuerbrauchte Saure

E .
Reduktion = Lavgung est/Fiiissig — Kalzination

Trennung

synthtischer Rutil

Abbildung 2.5: Vereinfachte Darstellung des Benelite-Prozesses [33]

2.6 Herstellung des Titandioxid-Pigments

Die Produktion des Pigments aus dem angereicherten TiO,-Rohstoff erfolgt heutzutage

hauptsachlich tGber den Sulfat- oder den Chloridprozess. Es gibt eine Reihe von alternativen
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Verfahren, welche aber noch nicht von industrieller Bedeutung sind. Einer dieser Prozesse

ist die ARTS-Technologie, welche im Anhang B: ARTS-Prozess beschrieben ist.

2.6.1 Sulfatprozess

Der Sulfatprozess war der erste kommerzielle Herstellungsweg von Titandioxid-Pigmenten.
Als Ausgangsstoffe dienen limenit oder titanreiche Schlacke. Einsatzstoffe mit einem hohen
Titandioxid-Gehalt sind nicht geeignet, da ein wesentlicher Anteil des Titans in einer Form
vorliegt, die mit Schwefelsaure nur schwach reagiert [35]. Bei dem Sulfatprozess kommt es
zu einem Aufschluss des getrockneten, feingemahlenen Einsatzstoffes mit konzentrierter
Schwefelsdure. Je nach Zusammensetzung betragt die Konzentration der Saure 85-
92 % [18]. Das Losen findet entweder kontinuierlich oder diskontinuierlich statt. Die
Einsatzstoffe werden gemischt und auf ca. 100 °C erhitzt, bis eine exothermische Reaktion
stattfindet. Je nach Ausgangsstoff lauft die Reaktion laut Gleichung (2-8) oder Gleichung
(2-9) ab. Ist der Einsatzstoff lImenit, kommt es zu folgender Reaktionsgleichung:
FeTiO; + 2H,S0, — Ti0OSO, + FeSO, + 2H,0 (2-8)
Titanreiche Schlacke reagiert nach folgender Gleichung:
8Ti0, + T,05 + FeO + 12H,S0, — 8Ti0S0, + Ti,(S0,)3 + FeSO, + 12H,0 (2-9)
Es entsteht ein fester, wasserldslicher Reaktionskuchen (Sulfatkuchen), der hauptsachlich
Titanyl- und Eisen(ll)sulfat enthalt. AnschlieRend erfolgt eine Laugung des Filterrickstands
mit Wasser und mit aus der Hydrolyse recycelter Saurelésung. Es kdnnen sich nun noch
Restmengen an dreiwertigem Eisen in der Losung befinden. Durch den Einsatz von
Eisenschrott kommt es zu einer Reduktion zu zweiwertigem Eisen nach folgender Gleichung:
Fe,(50,); + Fe = 3FeS0, (2-10)
Es folgt eine Reihe von Sedimentations-, Kristallisations- und Filtrationsschritten, um
unerwlnschte Begleitelemente zu entfernen. Unter anderem findet die Kristallisation und
Entfernung des Eisensulfats, welches zu dem sogenannten Grinsalz (FeSO,4 7H,0) reagiert,
durch Abklhlen der Lésung statt. Danach erfolgt eine Hydrolyse der Lésung, wobei das
Titanylsulfat zu Titandioxidhydrat nach Gleichung (2-11) reagiert:
Ti0SO, + H,0 = TiO,n - H,0 + H,S0, (2-11)
Der nachste Schritt ist die Trennung des ausgefallten Titandioxidhydrats aus der Ldsung
durch Filtration. Durch Kalzinieren des Titandioxidhydrats entsteht schlussendlich Titandioxid
nach Gleichung (2-12):
TiO,n - Hy,0 — TiO, + nH,0 (2-12)
In Abhangigkeit von der Temperatur und des Einsatzes bestimmter Keime, entsteht
entweder TiO, mit Rutil- oder Anatas-Kristallstruktur. In einem Temperaturbereich von 700-
900 °C findet die Phasentransformation vom Anatas zu Rutil statt. Die Transformationsrate

hangt dabei stark von der Mobilitdt des Sauerstoffs im Kristallgitter ab. Reduzierende
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Bedingungen oder die Anwesenheit von lonen mit einer Valenzelektronenanzahl kleiner 4,
wie zum Beispiel Lithium, Kalium, Natrium, Eisen, Kupfer oder Mangan, beschleunigen die
Umwandlung, wahrend sulfidische, phosphatische und fluoridische lonen als Inhibitor
wirken [36].

Die Nachbehandlungen durch geeignete Mahl-, Wasch- und Trockenschritte bestimmen die
endgultigen Eigenschaften des fertigen Titandioxid-Pigments.

Der Prozess ist in Abbildung 2.6 zusammengefasst.

Iimenit,

TiSchlacke Wasser/_ Regeneration ‘S\mweusaurereﬁe
i Eisensulfat,
Titansulfat Ahkuhlen
Aufldsen, i T i
— Hydrolyse | Kalziniation
Laugung f—— e i Kristallisation yaroly

0 v v

Schwefelsdure Griinsalz Figment

Abbildung 2.6: Darstellung des Sulfatprozesses

Vorteile des Sulfatprozesses sind die niedrigen Investitionskosten, eine leichte
Prozessfiuhrung und die hohe Flexibilitdt bei der Auswahl der Einsatzstoffe. AuRerdem kann
das Sulfatverfahren, im Gegensatz zum Chloridprozess, sowohl Pigmente in Rutil-, als auch
in Anatasform produzieren. Demgegeniber stehen allerdings hohe Betriebskosten und eine
starke Umweltbelastung. Aus 0Okologischer Sicht beinhaltet die Sulfattechnologie einige
kritische Punkte. Wahrend des Prozesses fallt eine erhebliche Menge von Reststoffen und
Abfallprodukten an. Vor allem die Schwefelsaurertickstdnde aus der Hydrolyse (Gleichung
(2-11)), die schwefelhaltigen Abgase der Kalzination oder das als Grunsalz auskristallisierte
Eisensulfat bendtigen besondere Aufmerksamkeit. Filter und Gaswascher sind nach den
Drehrohréfen geschalten, welche die schwefelhaltigen Abgase der Kalzination in
Schwefelsdure umwandeln, die wiederum in den vorhergehenden Teilprozessen Einsatz
finden. Fur das Grunsalz gibt es verschiedene Wiederverwertungsmaoglichkeiten. Zum einen
findet es Verwendung in der Wasseraufbereitung und zum anderen kann es, zersetzt in
Sulfat und Eisendioxid, in der Bauindustrie angewendet werden. Am haufigsten erfolgt

jedoch die Endlagerung auf Deponien.

Forscher des Unternehmens BHP Billiton beschaftigten sich mit der Verbesserung des
Sulfatprozesses und fanden einige Mdglichkeiten, um das Verfahren effizienter und
umweltfreundlicher zu gestalten [22,37—40]:
e Um den Saureverbrauch insgesamt zu senken, gibt es die Mdglichkeit, als
Reduktionmittel, neben dem Metallschrott, dreiwertige Titansalze, Schwefeldioxid,

Zinkstaub oder Thiosulfate zu verwenden. Eine Alternative, um das dreiwertige Eisen
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zu reduzieren ist, das Erzkonzentrat vor der Schwefelsdurebehandlung mit einem
reduzierenden Gas zu résten. Durch diese Vorbehandlung sinkt der Saureverbrauch,
bei gleichzeitig verbessertem Auflosevermogen. Allerdings ist diese Vorbehandlung
auf Grund des hohen Energiebedarfs fragwurdig.

e Neueste Untersuchungen zeigen, dass die Anwesenheit von Titanylsulfat flr die
schwache Extraktionsrate wahrend des Auflésens (Gleichung (2-8)) verantwortlich ist.
Eine kontinuierliche Entfernung der gebildeten Titanylsulfate kann die Extraktionsrate
verbessern und den Saureverbrauch verringern.

e Um ein reineres Produkt herzustellen, bietet sich eine Solventextraktion mit
Trioctylphosphinoxid oder Butyldibutylphosphonaten an, damit das Titandioxid von
eisen-, chrom-, mangan- und niobhaltigen Verunreinigungen abgetrennt werden
kann.

Diese Malnahmen reduzieren zwar die Abfallprodukte und erhéhen die Qualitat des

Produkts, allerdings gestalten sich dadurch die Prozesse wesentlich komplexer.

2.6.2 Chloridprozess

Der zweite kommerzielle Weg um Titandioxid-Pigmente zu erzeugen, ist der Chloridprozess.
Diese Technologie bendtigt ein Ausgangsmaterial, welches einen hohen Anteil an
Titandioxid aufweist, das sind Rutil, synthetischer Rutil und titanreiche Schlacke. limenit ist
allerdings aufgrund des zu niedrigen Gehalts als Rohstoff ungeeignet.
In einem Wirbelschichtofen reagiert der titanreiche Einsatzstoff mit dem eingeleiteten
Chlorgas, bei 900-1000 °C, zu Titantetrachlorid (TiCl;). Als Reduktionsmittel dient Koks.
Dabei lauft folgende Reaktion ab:

Tio, + C + 2Cl, - TiCl, + CO, (2-13)
Das Reaktionsgas enthalt neben Titantetrachlorid und Kohlenstoffdioxid auch die
metallischen Verunreinigungen in Form von Chloriden. Die Karbochlorierung stellt einen
kontinuierlichen Prozess dar. Im nachsten Schritt erfolgt eine Abklhlung des entstandenden
Gasstroms auf eine Temperatur knapp Uber dem Siedepunkt des Titantetrachlorids
(Ts=136 °C). Dabei kondensieren die Metallchloride mit hoheren Siedepunkten und es ist
moglich, diese abzuscheiden. Um das Titantetrachlorid von dem restlichen Abgas zu
trennen, erfolgt ein weiteres Abkuhlen auf ca. 0 °C. Das TiCl, liegt nun flissig vor und ist
leicht vom Abgas, welches hauptsachlich aus CO,, CO und N, besteht, zu separieren.
Der letzte Prozessschritt umfasst eine Erhitzung des Titantetrachlorids zusammen mit
Sauerstoff auf Uber 1500 °C. Dabei reagiert das Chlorid zu Titandioxid, nach folgender
Gleichung:

TiCl, + 0, = 2Cl, + TiO, (2-14)
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Die hohen Temperaturen, welche flr die Reaktion notwendig sind, werden entweder in
einem Plasmaofen oder in einem mit Toluol befeuerten Aggregat erreicht. Das gebildete
Chlorgas findet im Chlorierungsprozess (Gleichung (2-13)) erneut Verwendung. Die
entstehenden TiO,-Pigmente erfahren noch eine Reihe von Nachbehandlungsschritten, zum
Beispiel Oberflachenbearbeitung, Waschen, Trocknen und Schleifen, bevor sie verkaufsfahig
sind. Eine detaillierte Beschreibung des Chloridprozesses, welchen die Firma Ti-Cons
anwendet, folgt in Kapitel 3.2.

Verglichen mit dem Sulfatprozess gibt es einige Punkte, in denen sich die Chloridtechnologie
sowohl positiv als auch negativ unterscheidet. Obwohl mit dem Verfahren keine TiO,-
Pigmente mit Anatas-Kristallstruktur herstellen lassen, besitzen die rutilférmigen eine weitaus
bessere Qualitat als jene des Sulfatprozesses. Ein grofl3er Vorteil der Chloridtechnologie ist
aulerdem die bessere Umweltvertraglichkeit. Abfallprodukte, welche wahrend des
Prozesses entstehen, sind nichtreagierte Kohle oder Erz, mit Kalk neutralisierte
Metallchloride und Salzsaure. Die Menge der Abfallprodukte ist weitaus kleiner als jene des
Sulfatprozesses. Lediglich die hohe Menge CO,, welche wahrend der Karbochlorierung
(Gleichung (2-13)) auftritt, ist 6kologisch bedenklich. So entstehen pro Tonne TiO,, 550 kg
CO, [11]. Von Nachteil sind die, verglichen mit dem Sulfatprozess, hoheren
Investitionskosten und die schwierige Prozessflihrung. Aullerdem besteht nicht die gleiche
Flexibilitat in der Auswahl der Ausgangsstoffe. Die meisten der neu gebauten Anlagen
basieren auf Grund der Vorteile gegenlber dem Sulfatprozess auf dem Chloridverfahren.
Heutzutage werden ca. 60 % der Pigmente durch die Chloridtechnologie hergestellt [7]. Die
schwierige Prozessfuhrung und das fehlende Know-How ist ausschlaggebend dafur, dass in

China die Sulfattechnologie nach wie vor das dominierende Verfahren ist [41].

2.7 Kombinierte Verfahren

Kombinierte Prozesse bendtigen keine separate Anreicherung des Titandioxid-Gehalts in
einem Upgrading-Verfahren. Die Herstellung des Pigments erfolgt direkt aus dem Rohstoff.
Als Beispiel ist nachfolgend die Altair- und Argex-Technologie beschrieben. Im Vergleich zu
der Sulfat- und Chloridroute, finden die kombinierten Verfahren noch keine industrielle

Anwendung.
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3 Technische Aspekte des kombinierten Verfahrens

Die kombinierte Technologie setzt sich aus einem Prozess zur Herstellung von
synthetischem Rutil von limenit, dem Upgrading-Verfahren und der Pigmentherstellung
zusammen. Der Upgrading-Prozess, entworfen von CMI, basiert auf jenem von Benelite
(beschrieben in Kapitel 2.5.2). Bei dem anschlieienden Pigmentherstellungsprozess erfolgt
die Produktion der TiO,-Pigmente Uber ein Chloridverfahren, entwickelt von der Firma Ti-
Cons. Wie in Kapitel 2.4 erwahnt, ist eine Aneinanderreihung beider Prozesse heutzutage
ublich. Das Besondere an der kombinierten Technologie ist die Integration der Abfall- und
Nebenprodukte des Chloridverfahrens in den Upgrading-Prozess. Ziel dieser Arbeit ist es,
herauszufinden, bei welchen Abfall- und Nebenstromen eine Rulckfiuhrung moglich ist. In
Abbildung 3.1 ist die kombinierte Technologie schematisch dargestellt. Die gestrichelten

Linien kennzeichnen die moglichen Routen fir eine Integration.

limenit ——3»| Oxidation |———»| Reduktion

v

' Filtern j€———— Laugung
verbrauchte
Saure
Regenerierte HCI
Wasch Sé ti
aschen P»| Saureregeneration Eisenoxide
v A A A
Kalzinieren : E E
Synthetischer Rutil  * : :  Upgrading-Prozess
Chlorierung ;) Kondensation —") TiCls-Reinigung

v

TiOz-Pigment € TiCls-Verbrennung

Pigmentherstellungs-Prozess

Abbildung 3.1: Schematisch und vereinfachte Darstellung des kombinierten Verfahrens
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3.1 Vom limenit zum synthetischen Rutil (CMI)

Das Verfahren zur Herstellung des synthetischen Rutils ist aus den Prozessschritten
Oxidation, Reduktion, Laugung, Filtern, Waschen und Kalzinieren aufgebaut. Der Prozess

der Saureregeneration ist eine parallel laufende Technologie.

3.1.1 Oxidation

Der erste Prozessschritt findet bei 800-900 °C in einem Drehrohrofen statt. Die Luft, welche
fur die Oxidation zur Verfigung steht, stammt aus dem nachgeschalteten Kuhler und ist
vorgeheizt. Ein Heizblbrenner liefert die zusatzliche Energie, um die Prozesstemperatur zu
erreichen. Viele Wissenschaftler haben sich in der vergangenen Zeit mit den Reaktionen,
welche wahrend der Oxidation stattfinden, beschaftigt und in verschiedenen
wissenschaftlichen Artikeln verdffentlicht [42—48]. Unterschiedliche Maoglichkeiten von
Reaktionen, die bei bestimmten Temperaturen auftreten, zeigen Gleichungen (3-1)-(3-4). Bei
einem Wert zwischen 500-750 °C findet vor allem die Umwandlung des limenits zu Hamatit
und Rutil geman folgender Reaktion statt [44,45]:

1
2FeTi03 +5 0, = Fey 03 2Ti0; (3-1)

Dabei stellen die Produkte nicht zwei klar voneinander getrennte Minerale dar, sondern eine
intermetallische Phase. Ab einer Temperatur von 750 °C erfolgt die Umwandlung nach
Gleichung (3-2):

3 1
3FeTiO; + ZOZ - Fe,Tiz04 + EFe203 (3-2)
Uber einer Temperatur von 800-900 °C sind vor allem Reaktionen (3-3) und (3-4)
vorherrschend:
1
2FeTi0; +5 0, > Fe;TiOs + Ti0, (3-3)
FezTi309 + 2F€203 - 3F€2Ti05 (3'4)

Die Gleichungen (3-1)-(3-4) reprasentieren strukturelle Umwandlungen. Auch sind die
Ubergéange der verschiedenen Reaktionen nicht klar definiert, weshalb diese oft parallel
auftreten. Die Eisen- und Titankationen besitzen eine hohe Affinitat zu Sauerstoff. Es folgt
eine Diffusion der Kationen an die Korngrenzen, wo es zur Oxidation kommt. Wobei die
Mobilitat von jenen des Titans stark eingeschrankt ist. Die Eisenkationen kénnen schneller
diffundieren. Dies fuhrt dazu, dass es zu einer Entmischung und der Ausbildung einer Fe,05-
Schicht um den titanreichen Kern kommt. Dieses Phanomen ist in Abbildung 3.2 dargestellt.
Erst ab einer Temperatur Uber 900 °C erhdht sich auch die Mobilitat der Titankationen, so

dass diese vermehrt an der Oberflache des Korns oxidieren [45].
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R SaccY SpotMagn Det WO 1 10

260KV 30 3000x BSE 100

Abbildung 3.2: Hamatit-Schicht (1) um einen titanreichen Kern (2) [48]

Durch die hohen Temperaturen, der kontinuierlichen Bewegung des Drehrohrofens und die
Strukturumwandlungen kommt es vermehrt zur Bildung von Rissen, wie in Abbildung 3.3
dargestellt. Diese haben einen positiven Effekt fur die spatere Laugung, da sie die

Oberflache des Korns vergroéf3ern.

Abbildung 3.3: Bild eines oxidierten limenit Kerns [45]

Neben der Oxidation des limenits kommt es auch zur Umwandlung von zwei- zu

vierwertigem Mangan, gemaf Gleichung (3-5):

1
MnO + 502 - MnO, (3-5)

Nach ca. 120 min gelangt das oxidierte Material in ein Kihlrohr. Dort sinkt die Temperatur
auf 50-60 °C, wobei die Kihlung durch Luft erfolgt. Die aufgeheizte Luft, welche das Kiihlrohr
verlasst, findet Einsatz im Oxidationswalzrohr. Der oxidierte Einsatzstoff gelangt in den

nachsten Prozessschritt, die Reduktion.
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3.1.2 Reduktion

Die Reduktion des Ilimenits findet in einem weiteren Drehrohrofen statt, wo das
Reduktionsmittel Koks zum Einsatz kommt. Als alternative Kohlenstofftrager kénnen Brenndl,
Kohle oder reduzierende Gase dienen. In dem Drehrohrofen erwarmt sich das limenit-Koks-
Gemisch auf 800-900 °C. Eine Reduktion des limenits durch Kohle ist bei einer Temperatur
unter 800 °C nicht moglich. [49]
Ein Heizgasbrenner sorgt fur diese hohen Temperaturen. Wahrend dieses Prozessschrittes
kommt es zur Reduktion des Eisens in zwei Stufen, wobei in der ersten das dreiwertige
Eisen mit dem zugeflgten Kohlenstofftrager zu zweiwertigem reagiert. Durch die Reduktion
des nach Gleichung (3-3) und (3-4) gebildeten Pseudobrookit (Fe,TiOs) aufgrund von Koks
bildet sich zweiwertiges Eisen und Rutil, siehe Reaktionsgleichung (3-6) [49].
Fe,TiOs + C — 2Fe0 + CO + TiO, (3-6)
Das entstehende Kohlenmonoxid kann wiederum mit dem Pseudobrookit (Fe,TiOs), ahnlich
wie in Gleichung (3-8) zu Eisenoxid und Rutil reagieren
Fe,TiOs + CO — 2Fe0 + CO, + TiO, (3-7)
oder mit nach Gleichung (3-2) gebildetem Pseudorutil (Fe,TisOg), gemal Reaktionsgleichung
(3-8), zu llmenit und Rutil:
Fe,Ti3;04(s) + CO(g) —» 2FeTiOz(s) + Ti0O,(s) + CO,(g) (3-8)
In der zweiten Stufe der Reduktion reagiert limenit und Pseudobrookit mit Kohlenstoff
entsprechend den Gleichungen (3-9) und (3-10) zu metallischem Eisen:
Fe,05 - 3Ti0, + 3C — 2Fe + 3Ti0, + 3CO (3-9)
FeO -TiO, + C —» Fe + TiO, + CO (3-10)
Die Bildung des metallischen Eisens findet allerdings nur bei erhdhten Temperaturen ab
1100 °C statt, weshalb die Reduktionsreaktionen (3-9) und (3-10) eher selten bei den
bestehenden Prozesstemperaturen von 800-900 °C auftreten [49,50]. Durch den
Reduktionsschritt liegen 80-95 % des Eisens zweiwertig vor [33]. Dies beeinflusst die
anschlieBende Laugung sehr positiv, da das Auflésen von zweiwertigem Eisen wesentlich
leichter ablauft als von dreiwertigem.
Das zuvor gebildete Mangandioxid reduziert zum Teil wieder zuriick zu Manganoxid, nach
Gleichung (3-11) und (3-12):
MnO, + C - MnO + CO (3-11)
Mn0, + CO - MnO + CO, (3-12)
Nach 120 Minuten verandert sich die Zusammensetzung des Eintrags nur noch geringflgig
und der reduzierte limenit verlasst das Drehrohr [50]. Um das Material vor Reoxidation zu
schitzen, ist es notwendig, die Temperatur des limenits so schnell wie mdglich unter 260 °C
zu senken. Solange die Temperatur Uber diesem kritischen Wert liegt, muss der Kontakt mit

Luft vermieden werden. Die Kuhlung findet in einem anschlielenden Drehrohr indirekt durch

19



Technische Aspekte des kombinierten Verfahrens

den Einsatz von Wasser statt, welches eine Temperatur von 35 °C hat. Innerhalb von 60 min
kann es auf 50 °C gesenkt werden. Das Abgas, welches bei der Reduktion entsteht, kann
Kohlenmonoxid enthalten. Durch eine Nachverbrennung des Abgases erfolgt die

Umwandlung in Kohlendioxid, welches weniger schadlich fur die Umwelt ist.

3.1.3 Einsatz eines Wirbelschichtreaktors fir die Oxidation und
Reduktion

Der Einsatz eines Wirbelschichtreaktors anstelle der Drehrohréfen fur die Oxidation und
Reduktion bringt einige Vorteile mit sich. Auf der einen Seite ist der Wirbelschichtreaktor
gunstiger in der Anschaffung und platzsparender, auf der anderen Seite ist die Reaktionsrate
viel hoher. In der Praxis konnte der Wirbelschichtreaktor jedoch bislang nicht die selben
Produktqualitaten wie der Drehrohrofen erzielen und somit noch nicht erfolgreich eingesetzt
werden. Momentan finden einige Forschungsarbeiten statt, welche sich mit diesem Thema

befassen.

3.1.4 Laugung

Der nachste Herstellungsschritt umfasst eine Laugung mit 18-20%iger Salzsaure bei 80 °C
fir 2-4 Stunden. Salzsaure mit hoherer Konzentration wiirde zu viel Titan 10sen, welches die
Regeneration der Saure behindert. Die Laugung ist ein kontinuierlicher Prozess und findet in
rotierenden, kugelférmigen Kesseln statt. Die Reaktion zwischen der Saure und dem limenit
ist exotherm, jedoch reicht die freiwerdende Energie nicht aus, um die Temperatur hoch
genug zu halten. Aus diesem Grund wird dampfférmige Salzsaure in die Kessel geleitet,
welche kondensiert und den fehlenden Energieeintrag liefert. Die Durchflussrate der
dampfférmigen Salzsadure ist fir die Prozesstemperatur bestimmend. Wa&hrend des
Laugungsverfahrens gehen Eisen und andere Verunreinigungen wie Kalzium, Magnesium,
Aluminium und Vanadium in Lésung und hinterlassen eine titan- und siliziumreiche Rutil-
Phase. Das Auflésen der Elemente beschreiben die Gleichungen (3-13)-(3-19):

Das zweiwertige Eisen geht gemafn Gleichung (3-13) in Losung:

FeO + 2HCl — FeCl, + H,0 (3-13)
Die Begleitelemente verhalten sich ahnlich:
Fe,0; + 6HCl - 2FeCl; + 3H,0 (3-14)
MgO + 2HCl - MgyCl, + H,0 (3-15)
Ca0 + 2HCL - CaCl, + H,0 (3-16)
Al,05 + 6HCL = 2AICl; + 3H,0 (3-17)
V,05 + 6HCL - 2VCl; + 3H,0 + 0, (3-18)
MnO, + 4HCl - MnCl, + Cl, + 2H,0 (3-19)
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Rutil kann mit Salzsaure nach folgender Gleichung (3-20) reagieren:

FeTiO; + 4HCl - TiOCl, + FeCl, + H,0 (3-20)
Anschlie3end fallt das Titan nach einer Hydrolyse gemaR Gleichung (3-21) aus:
TiOCl, + H,0 - Ti0, L +2HCI (3-21)

Dies gilt jedoch nicht fur das gesamte geloste TiOCl,, ein Teil des Titans geht in der Losung
verloren. Durch den Einsatz von Oxidations- und Reduktionsprozessen bleibt der Gehalt der
ilmenitischen Phase jedoch im Erz gering und vermindert so die Verluste [51]. Neben der
Saurekonzentration und der Temperatur haben zusatzlich die KorngroRRe, die Badbewegung,
der Druck und die Verwendung von Zusatzen einen erheblichen Einfluss auf die
Laugungsrate [52]. Nach der Laugung setzt sich der Filterkuchen im Settler ab. Es erfolgt
eine erste Trennung des verbrauchten Laugungsmittels von der festen Fraktion.
AnschlieRend findet ein Verdinnen des Filterkuchens mit Wasser statt. Danach kommt es zu
einer neuerlichen Trennung der festen von den flissigen Bestandteilen auf einem
Vakuumbandfilter. Der Filterkuchen wird dabei zusatzlich mit Wasser gewaschen, um die
Saureruckstdnde moglichst komplett zu entfernen. Die Kalzinierung ist der letzte
Prozessschritt. Typische Eisenextraktionsraten sind 90-95 %, wahrend 95-98 % TiO,
zurickbleiben [53]. Die verbrauchte Saure enthalt hauptsachlich Eisenchloride, sowohl in
zwei- als auch dreiwertigem Zustand, sowie kleine Mengen ,freier” Salzsaure. Zusammen
mit dem Waschwasser, welches auch groRe Mengen an chloridhaltigen Komponenten
beinhaltet, gelangt das verbrauchte Laugungsmittel in die Saureregeneration. Eine

detaillierte Beschreibung des Prozesses folgt in Kapitel 3.1.6.

3.1.5 Kalzinieren

Im letzten Prozessschritt der Herstellung des synthetischen Rutils findet eine Kalzinierung in
einem Drehrohrofen bei ca. 900 °C statt. Dabei erfolgt eine Umwandlung der Metallchloride,
deren Abtrennung durch Vakuumbandfilter nicht moglich war. Der Filterkuchen besitzt eine
Restfeuchte von 20-40 %. Dieses Wasser reagiert mit den Metallchloriden zu ihren Oxiden,
gemal den Gleichungen (3-22)-(3-29):

TiOCl, + H,0 — Ti0, + 2HCI(g) (3-22)
FeCl, + H,0 - FeO + 2HCI(g) (3-23)
2FeCl; + 3H,0 — Fe,05 + 6HCI(g) (3-24)
MnCl, + H,0 - MnO + 2HCl(g) (3-25)
MgCl, + H,0 - MgO + 2HCI(g) (3-26)
24ICl; + 3H,0 — Al,05 + 6HCI(g) (3-27)
2CrCls + 3H,0 — Cry05 + 6HCI(g) (3-28)
CaCl, + H,0 = CaO + 2HCl(g) (3-29)
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Ubrig bleibendes Wasser verdampft. Die Salzsdure aus dem Reaktionsgas gelangt ebenfalls
in die Saureregeneration und findet als Laugungsmittel erneut Einsatz. Nach 100 Minuten im
Drehrohrofen kuhlt ein nachgeschaltetes Kuhlrohr den synthetischen Rutil durch Luft in 60
min auf 65 °C ab. Die sich dabei erwarmende Luft liefert zusatzlich zu einem Heizgasbrenner
Energie fur den Kalzinierungsprozess. Das Endprodukt ist ein synthetischer Rutil, mit einem
Titandioxidgehalt von bis zu 95 %. Dieser dient als Ausgangsstoff fur den Chloridprozess fur
die Herstellung von TiO,-Pigementen. Dieses Verfahren, welches die Firma Ti-Cons einsetzt,

ist in Kapitel 3.2 ausflihrlich beschrieben.

3.1.6 Saureregeneration

Der bei der Laugung entstehende Saurerlckstand stellt eine erhebliche Umweltbelastung
dar. Der hohe Gehalt an Metallchloriden verhindert einen neuerlichen Einsatz und erfordert
eine kontrollierte Endlagerung. Dabei liegen vor allem die Chloride des Eisens vor, es sind
aber auch geringe Mengen an Aluminium-, Magnesium- und Kalziumchloride méglich. Durch
die Umwandlung der Metallchloride in ihre Oxide kann, diese aus der Saure entfernt werden.
Dieser Schritt erlaubt den neuerlichen Einsatz in der Laugungsstufe. Fur die
Saureregeneration stehen zwei verschiedene Aggregate zur Verfigung. In Abhangigkeit von
den gewulnschten Eigenschaften der Endprodukte finden vor allem der Spruhrdster und der
FlieRbettreaktor Einsatz. Wahrend beim ersten Aggregat ein feines Pulver vorliegt, treten

beim zweiten die Oxide als Granulat auf (siehe Abbildung 3.4).

Regenerierte Sdure®

p— sdurehaltiges
Wasser

sdurehaltiges
Wasser

Abwasser

Waszer

Eizenoxide

b Waszer

— . « werbrauchte Sdure

Abbildung 3.4: Schematische Darstellung der Sdureregeneration [54]
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Die Ausgangsstoffe der Regeneration sind Erdgas, Luft und die verbrauchte Saure. Eine
optimale Prozessfuhrung ist bei einer Metallkonzentration von 110-130 g/L Saure mdglich.
Wird dieser Wert wesentlich Uberschritten, ist es notwendig, die Saure mit Wasser zu
verdunnen. Dabei ist jedoch zu beachten, dass ein hoherer Wassergehalt einen hoheren
Energieverbrauch mit sich bringt. Als Energiequelle dient Erdgas. Alternative Energietrager
kénnen flussige Brennstoffe, Koksofenabgase oder Hochofenabgase sein. Bei einer
Temperatur von 850 °C sind die Reaktionen (3-30)-(3-33) vorherrschend:

2FeCl; — 2FeCl, + Cl, (3-30)

2FeCly + 3H,0 — Fe,05 + 6HCl (3-31)
4FeCly + 4H,0 + 0, — 2Fe,05 + 8HCI (3-32)
2Cl, + 2H,0 - 2HCL + 0, (3-33)

Es entsteht ein Metalloxid-Granulat mit einer schichtférmigen Struktur, dargestellt in
Abbildung 3.5.

Abbildung 3.5: Aufbau eines Eisenoxid-Granulats [55]

Wie es zu dieser Struktur kommt, ist in Abbildung 3.6 dargestellt. Die verbrauchte Saure
bildet um ein bestehendes Oxidteilchen einen Flussigkeitsfilm aus. Dabei verdampft bei
steigender Temperatur das in der Saure enthaltene Wasser und freies HCI, wahrend eine
Metallchlorid-Schicht auf dem Oxid verbleibt. Diese Schicht reagiert gemaR Reaktion (3-31)

und (3-32), wodurch eine Metalloxid-Schicht um den bestehenden Oxid-Kern entsteht.
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Verbrauchte Sadure

T
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lissigkeitsfilm H.0+0,

Abbildung 3.6: Chemischer Ablauf der Saureregeneration [55]

Das Reaktionsgas, bestehend aus den Verbrennungsabgas, nicht reagierter Luft, HCI und
Wasserdampf verlasst den Reaktor Uber einen Abzug. Ein nachgeschalteter Zyklonscheider
trennt die gasférmigen Komponenten von mitgerissenen festen Oxidteilchen, welche zuriick
in den FlieRbettreaktor gelangen. Durch eine Reihe von Absorbern entsteht aus dem
gasformigen HCI zusammen mit Wasser eine 18-20%ige Salzsaure. Diese enthalt nur noch

geringe Anteile an Metallchloriden und findet erneut als Laugungsmittel Einsatz.

3.2 Ti-Cons-Verfahren

Der Pigment-Herstellungsprozess von Ti-Cons basiert auf dem Chloridverfahren. Die
Prozessschritte lauten Chlorierung, Kondensation, TiCls;-Reinigung und TiCl,-Verbrennung.
Als Ausgangsstoff dient dabei der entstehende synthetische Rutil aus dem Upgrading-

Prozess.

3.2.1 Chlorierung

Der erste Schritt des Chloridprozesses ist die Metallchlorierung. Ausgangstoffe sind der
synthetische Rutil, Sauerstoff (0,), Koks (C), Chlor (Cl;), Chlorwasserstoff (HCI),
Kohlenstoffdioxid (CO,), Stickstoff (N,) und Natriumchlorid (NaCl). Die Chlorierung der
Metalle findet in einem Wirbelschichtreaktor statt. Die Vorteile eines FlieBbettes sind die
aufgrund der guten Durchmischung schnelle Reaktionszeit und ein homogenes
Temperaturfeld. Der Eintrag der festen Rohstoffe erfolgt seitlich, der des Reaktionsgases
von unten im Reaktor. Der Prozess verlauft kontinuierlich. Die fur die Chlorierung des
Titanoxids verantwortlichen Hauptreaktionen sind:

TiO,(s) + 2Cl,(g) + C(s) = TiCl,(g) + CO,(g) (3-34)

TiO,(s) + 2Cl,(g) + 2C(s) = TiCl,(g) + 2C0(g) (3-35)
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und

C0,(g) +C(s) < 2C0(9) (3-36)
Gemall dem Boudouard-Gleichgewicht sind die Gehalte an Kohlenstoffmonoxid und
Kohlenstoffdioxid sehr stark temperaturabhangig. Mit steigender Temperatur verschiebt sich
das Gleichgewicht von Reaktion (3-36) auf die rechte Seite und die Bildung von
Kohlenstoffmonoxid ist wahrend des Prozesses bevorzugt. Reaktion (3-34) und (3-35) sind
exotherm, Gleichung (3-36) endotherm. Die Summe aller Reaktionen, welche wahrend des
Chlorierungsverfahrens auftreten, ist exotherm. Doch der Warmeverlust ist vor allem bei
kleineren Reaktoren so hoch, dass das Beimischen von Sauerstoff zu dem Reaktionsgas
notwendig ist, um die gewlinschte Prozesstemperatur aufrecht erhalten zu kénnen. Der
Sauerstoff verbrennt, je nach Temperatur, gemafR Reaktion (3-37):

C(s) + 02(g9) — €O2(9) (3-37)

und Reaktion (3-38)

1 -
C(s) +302(9) = CO() (599

und liefert so zusatzliche Energie.
Zusatzlich zu den oben genannten Reaktionen (3-34) und (3-35) kann Titandioxid auch
anders reagieren. Der Einsatz von Chlorwasserstoff (HCI) im Reaktionsgas beglinstigt die

sonst so schwer ablaufende Reaktion zum Titanoxychlorid, nach Gleichung (3-39):

1 -
Ti04(s) + Cla(g) = TiOCly(g) +02(9) (539

Das gebildete Oxichlorid reagiert anschlief’end weiter zu Titantetrachlorid nach Reaktion:

1 -
TioCl,(g9) + Cl,(g) - TiCl,(g) + 502(9) (3-40)

oder nach Reaktion:
TiOCl,(g) + Cl,(g) + C(s) = TiCly(g) + CO(s) (3-41)

Durch den steigenden Kohlenmonoxid-Gehalt ist auch die Reaktion von Titandioxid nach
Gleichung (3-42):

TiO,(s) + 2Cl,(g) + 2C0(g) — TiCly(g) + 2C0,(g) (3-42)
moglich.
Wahrend des Chlorierungsprozesses kommt es zur Reaktion der Begleitelemente mit dem
Chlor, nach den Gleichungen (3-43)-(3-57).

FeO(s) + Cl,(g) + C(s) = FeCl,(1) + CO(g) (3-43)
FeO(s) + 1,5Cl,(g) + C(s) = FeCl3(g) + CO(g) (3-44)
MgO(s) + Cl,(g) + C(s) =» MgCl,(1) + CO(g) (3-45)
Al,03(s) + 3Cl,(g) + 3C(s) = 24lCl;3(g) + 3C0(9) (3-46)
Cry03(s) + 3Cl,(g) + 3C(s) = 2CrCl3(g) + 3C0(g) (3-47)
Si0,(s) + 2CL,(g) + 2C(s) = SiCl,(g) + 2C0(g) (3-48)
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CaO(s) + Cl,(g) + C(s) = CaCly(1) + CO(g)
Fe,03(s) + 2Cl,(g) + 3C(s) = 2FeCl, (1) + 3C0(g)
Fe,03(s) + 3Cl,(g) + 3C(s) = 2FeCl;(g) + 3CO(g)
V,05(s) + 3Cl,(g) + 3C(s) = 2VOCl3(g) + 3C0(g)

V,05(s) + 4Cl,(g) + 5C(s) = 2VCly(g) + 5C0(g)
MnO,(s) + Cly(g) + 2C = MnCl,(1) + 2C0(g)
Zr0,(s) + 2Cl,(g) + 2C(s) = ZrCly(g) + CO(g)
Nb,0s5(s) +5Cl,(g) + 5C(s) = 2NbCls5(g) + 5C0(g)
P,05(s) + 3Cl,(g) + 3C(s) = 2P0Cl3(g) + 3C0(g)

Das thermodynamische Gleichgewicht der betrachteten Reaktionen der Verunreinigungen

(3-49)
(3-50)
(3-51)
(3-52)
(3-53)
(3-54)
(3-55)
(3-56)
(3-57)

(3-43)-(3-57) unter den vorherrschenden Temperaturen liegt auf der Seite der Produkte.

Diese verlassen zusammen mit den anderen Reaktionsprodukten und den

Bestandteilen den Reaktor durch die Abgasabsaugung.

inerten

Ein Aerozyklon trennt die gasféormigen von den nichtgasférmigen Reaktionsprodukten. In

Tabelle 3.1 sind die Schmelz- und Siedepunkte der entstehenden Metallchloride angeflhrt.

Aus dieser Liste ist zu entnehmen, dass bei einer Prozesstemperatur von ca. 750 °C SiCly,
POCI;, VOCI3, TiCly, VCl4, NbCls, FeCl,, ZrCl, und AICI; gasférmig vorliegen.

Tabelle 3.1: Schmelz- und Siedetemperaturen der auftretenden Chlorverbindungen [56]

Komponente | Schmelztemperatur in °C | Siedetemperatur in °C
SiCly -69 58
POCI; 1,25 107
VOCiI; -79 127
TiCl, -25 136
VCl, -28 148
AICI, 193 (*) 180
NbCls 204,7 254
FeCl, 304 316
ZrCly 437 331
FeCl, 677 1023
MnCl, 652 1190
CrCls 1152 1300
MgCl, 714 1412
CaCl, 772 1935

(*) sublimiert bei 180 °C
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Die héher siedenden Chloride scheiden sich zusammen mit dem inerten und nichtreagierten
Material im Aerozyklon von der gasformigen Fraktion ab. Die Firma Ti-Cons geht davon aus,
dass 4,5 % des eingebrachten Titan und 90 % des Siliziumdioxids nicht reagiert und im
festen Zustand verbleibt. Abbildung 3.7 zeigt den schematischen Ablauf des
Metallchlorierungsprozesses. Die Darstellung erlautert, welche Materialien als Rohstoffe
dienen und welche Produkte gasformig, oder nicht gasformig anfallen.

Gasférmig

A

—» Aerozyklon

!

Wirbelschichtreaktor Fest/Flissig
Erz, Koks, NaCl
B .

Metallchlorierung

Prozessgas

>

Abbildung 3.7: Schematische Darstellung der Metallchlorierung

Die gasformige Fraktion gelangt in den néachsten Prozessschritt, die Kondensation
(beschrieben in Kapitel 3.2.2).

Eine Behandlung der nichtgasférmigen Fraktion ist auf Grund der chloridhaltigen
Bestandteile notwendig. Die Firma Ti-Cons bietet dafir verschiedene Mdoglichkeiten an.
Diese basieren auf der Neutralisation der metallchloridreichen Flissigkeit durch
Kalziumhydroxid und verschiedenen Wasch- und Filterstufen. Bei einer Variante erfolgt
zunachst durch Zugabe von Wasser das Losen einiger Komponente. Eine Filtrierung trennt
nun die festen von den flissigen Bestandteilen. Der Filterkuchen enthalt hauptsachlich
Kohlenstoff und Siliziumdioxid. Ist der Gehalt an SiO, nicht zu hoch, ist ein Einsatz des
Filterkuchens in der Stahlindustrie moglich. Durch Zugabe von Kalzium- und
Natriumhydroxid erfolgt eine Neutralisation des Ubrig gebliebenen Filtrats. AnschlieRend
findet erneut eine Filtration statt. Ubrig bleibt eine neutralisierte Lésung, welche in das

Abwasser gelangt und ein unldslicher Filterkuchen, der deponiert wird.

3.2.2 Kondensation

In einer ersten Direkt-Kondensation hat das gasférmige Produkt der Metallchlorierung die
Mdglichkeit zu verflissigen. Jene Bestandteile, welche nicht kondensieren, gelangen in das
Tieftemperatur-Kondensationsaggregat. Ein KuhImittel kuhlt dieses Aggregat auf eine
Temperatur knapp unterhalb des Siedepunktes von Titantetrachlorid. Das Kondensat,
nachfolgend als Roh-TiCl, bezeichnet, bestehend aus TiCl,, VOCI3, VCI4,NbCls, ZrCl,, AICI3

und FeCl; kommt in den Roh-TiCl,-Tank, von dem es weiter in die Kapitel 3.2.3
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beschriebene TiCl,;-Reinigung geht. In Abbildung 3.8 ist der Prozessschritt ,Kondensation*

dargestellt.
Abgas
noch nicht kondensiert ¢
gasformige Produkte Tietemperatur-
der Metallchlorierung ) Direkt- Kondensation Kihlmittel-
Kondensation > kreislauf

I < !

Kondensat
Abbildung 3.8: Schematische Darstellung der Kondensation

Jene Bestandteile, welche nicht kondensieren, verlassen Uber das Abgas das
Tieftemperatur-Kondensationsaggregat. Das Abgas besteht vorwiegend aus CO, CO,, N,,
HCI, und SiCl,. Des Weiteren geht die Firma Ti-Cons davon aus, dass 0,2 % des TiCl, nicht

kondensieren und in der gasformigen Phase verbleiben.

Durch eine anschlielliende Abgasreinigung ist die Gewinnung verschiedener Nebenprodukte
moglich. In einem Wascher reagiert das TiCl, mit Wasser zu dem wertvolleren TiOCl, nach
Gleichung (3-58):

TiCl,(g) + H,0(l) - TiOCl, (1) + 2HCl(g) (3-58)
Auf die gleiche Art ist die Trennung des SiCl, aus dem Abgas maoglich:
SiCly(g) + 3H,0(1) = H,Si05(1) + 4HCI(g) (3-59)

Die Gewinnung des Chlorwasserstoffs aus dem Abgas erfolgt in einem HCI-Wascher. Es
entsteht eine 28%iger HCI-LOsung, welche erneut Einsatz finden kann. Durch den hohen

Kohlenmonoxidgehalt ist abschlieRend eine Nachverbrennung nétig.

3.2.3 TiCl;-Reinigung

Der Prozessschritt TiCl,-Reinigung dient dazu, um die restlichen noch vorhandenen
Metallchloride, wie NbCls, ZrCl,, POCI;, AICI;, VOCI; und VCl,4, zu entfernen. Ausgehend von
einem vanadiumhaltigen synthetischen Rutil entstehen bei der Metallchlorierung nach
Gleichung (3-52) und (3-53) VOCI; und VCl,, welche, wie in Tabelle 3.1 abzulesen, einen
ahnlichen Siedepunkt wie Titantetrachlorid besitzen und deshalb sehr schwer von diesem
abzutrennen sind. Aus diesem Grund ist es notwendig, die Chloride des Vanadiums in eine
Verbindung zu Uberfuihren, welche leichter vom TiCl, herauszuldsen ist. Dies geschieht
durch die Zugabe des Reduktionsmittels Schwefelwasserstoff (H,S). Dieser reagiert mit

VOCI; und VCI4 nach folgenden Gleichungen:
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2VO0Cl; (1) + H,S(g) = 2VOCL, (D) + 2HCL(g) + S(s) (3-60)

2VCL () + Hy,S(g) = VCI3(1) + 2HCl(g) + S(s) (3-61)

Die dabei entstehenden Stoffe, VOCI, und VCI; sieden wesentlich hoher als deren Edukte
und konnen dadurch einfacher vom Titantetrachlorid abgetrennt werden. Eine nahezu
vollstdndige Entfernung des Vanadiums ist notwendig, da bereits ein geringer Gehalt zu
einer Gelbfarbung des Pigmentes flihrt [57]. Ist der synthetische Ruitil frei von Vanadium,

kann auf diesen Behandlungsschritt verzichtet werden.

Das Roh-TiCl, gelangt zuerst in den Verdampfer. Dort findet eine vollstandige Uberfiihrung
des Einsatzstoffes in die Gasphase statt. In der Rektifikationskolonne kommt es zu einer
selektiven Destillation der Metallchloride NbCls, ZrCl,, AICIl;, VCIl; und VOCI,. Das
Titantetrachlorid besitzt als einzige Komponente einen wesentlich niedrigeren Siedepunkt
und verbleibt in der Gasphase. Die Verflissigung des reinen TiCl, findet durch den Kontakt
des mit im Kreislauf geflihrten, gekuhlten Titantetrachlorids, in einem nachgeschalteten
Aggregat statt. Abbildung 3.9 stellt schematisch den Ablauf des Reinigungsprozesses dar.

Das reine Titantetrachlorid gelangt anschlielend in den letzten Prozessschritt, die TiCl,-

Verbrennung.
| TiClq »| Kondensation |€—
flussige :
Phasen Rektifikations- ic
kolonne TiCls Kahler

T Rein-TiCls-Tank

Konden_)sat Verdampfer

Y TiCls

Abbildung 3.9: Darstellung des Reinigungsprozesses des Titantetrachlorids

3.2.4 TiCl;-Verbrennung

Der abschlieliende Prozessschritt umfasst die Oxidation des Titantetrachlorids zu Titandioxid
nach Gleichung (3-62):

TiCl,(g) + 0,(g) — 2Cl, + Tio, (3-62)
Dieser Oxidationsreaktion gehen einige Vorbehandlungsschritte voraus. Um die fir die
Reaktion (3-62) notwendige Temperatur von mindestens 1650 °C zu erlangen, werden die
beiden Ausgangsstoffe, Titantetrachlorid und Sauerstoff, getrennt voneinander vorbehandelt.

In Abbildung 3.10 ist schematisch der Verlauf der TiCl,-Verbrennung dargestellit.

29



Technische Aspekte des kombinierten Verfahrens

In einem TiCly-Erhitzer erreicht das Titan durch die indirekte Beheizung mit einer
Erdgasflamme eine Temperatur von ca. 800 °C. Das vorgeheizte TiCl, gelangt anschliel3end
in den AICI;-Generator, in dem eine Vermischung mit Aluminiumtrichloriden stattfindet. Die
Aluminiumtrichloride entstehen durch die Reaktion von feinem Aluminiumpulver mit Chlorgas
gemal folgender Gleichung:
241 (s) + 3Cl,(g) = 24lCl, (3-63)
Es ist bekannt, dass Aluminium in Form von AICl; wahrend der Verbrennung als
Rutilisierungspromotor wirkt, somit die Grofienverteilung der Teilchen positiv beeinflusst und
die anwendungstechnischen Eigenschaften verbessert [58]. Alkali- oder Erdalkalimetallsalze
Uben ahnlich positive Effekte aus. Die Anwesenheit dieser Zusatzelemente bewirkt eine
Verminderung der Korngrdlle und eine gleichmaRigere Verteilung der Korner des
Titandioxids. Aus diesem Grund setzt Ti-Cons Kaliumchlorid ein, um die Eigenschaften des
Pigments zu verbessern. Der Eintrag des Salzes erfolgt allerdings getrennt, von der AIClI;-
Zugabe, in der sogenannten Vor-Brennkammer. Das TiCl;-AICI;-Gemisch gelangt
anschlie3end in die Hauptbrennkammer, in welcher die Oxidation stattfindet.
Parallel lauft die Vorbehandlung des Sauerstoffs. Hierbei erfolgt die Temperaturerhéhung
des O, ahnlich der Erwarmung des TiCl,, in einem Sauerstoffuberhitzer mittels
Erdgasflamme. Dabei steigt die Temperatur des Sauerstoffs auf 950 °C. Da aber ein Wert
von mindestens 1650 °C notwendig ist, erfolgt eine weitere Erwarmung in der Vor-
Brennkammer, um die verbleibende Energieliicke zu schlieen. In dieser Brennkammer
verdampft und verbrennt anschlielend der eingesetzte Brennstoff Toluol (C;Hg) gemal
folgender Gleichung (3-64):
C7Hg(g) +90,(g) = 7C0,(g) + 4H,0(g) (3-64)
Die dabei freiwerdende Energie erwarmt den Sauerstoff auf bis zu 1700 °C.
In diesem Teilschritt erfolgt auch die Zugabe des Kaliumsalzes fur die Verbesserung der
Produkteigenschaften. Das Chargieren kann in wassriger Form oder zusammen mit
Stickstoff (N;) als Aerosol stattfinden. Die Beimischung des KCI geschieht vor dem Eintritt in
die Vor-Brennkammer, im rechten Winkel zu der Toluol-Leitung. Beide Komponente besitzen
dabei in etwa die gleiche Stromungsgeschwindigkeit. Das anschlieBende Eindlisen erfolgt
zentral in die Vor-Brennkammer. Diese Art der Beimischung fuhrt zu einer sehr
gleichmaRigen Verteilung des Kaliumsalzes. Die hohen Temperaturen bewirken eine
maximale Dissoziation der Losungs- oder Aerosolkomponenten entsprechend Gleichung
(3-65):
KCl - Kt +Cl™ (3-65)
Damit wird auch eine sehr hohe lonenkonzentration erreicht. Aufgrund der Strémung
gelangen die hochaktiven lonen dann rasch in die Reaktionszone der Hauptbrennkammer.

Durch die hohe Temperatur und die zentrale Zugabestelle verteilen sich die reaktiven
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Metallionen sehr homogen im Titantetrachlorid-Sauerstoff-Reaktionsgemisch, wodurch die
beste Wirkung erzielt werden kann. In der Haupt-Brennkammer |auft schlieRlich die
Oxidation des Titantetrachlorids (Gleichung (3-62)) ab. Es liegt eine hohe Reaktionskinetik
vor, gefolgt von einem Heranwachsen der Titandioxid-Keime. Durch die Adsorption der in
Gleichung (3-65) gebildeten Kaliumionen ist das Wachstum und eine Agglomeration der
Pigmente stark eingeschrankt [59]. Ein rasches Abkuhlen unter 600 °C unterstitzt diesen
Effekt. Diese Malnahmen flihren zu einer feinen Kornverteilung und guten
Produkteigenschaften.
Parallel zur Oxidation des Titantetrachlorides kommt es zur Reaktion des
Aluminiumtrichlorids zu Aluminiumoxid nach folgender Gleichung:
4AICl; + 30, = 241,05 + 6Cl, (3-66)
Das Chlorgas reagiert mit dem Wasserdampf, welches wahrend der Toluol-Verbrennung
(Gleichung (3-64)) entsteht, zu Salzsaure nach Gleichung (3-67):
2H,0 + 2Cl, » 4HCl + 0, (3-67)
Die gebildeten Produkte TiO,, Al,O3; und HCI gelangen mit dem brig bleibenden O,, N, und
den Nebenprodukten CO, und Cl, Uber eine Kuhlstrecke in den Sackfilter. Dort erfolgt die
Trennung der festen von den gasférmigen Bestandteilen. Einstrdomendes Stickstoffgas blast
das Produkt der Verbrennung durch einen Filter. Die gasférmige Fraktion, bestehend aus
HCI, Cl;, O, CO; und N,, stromt durch den Filter und findet im ersten Prozessschritt
Chlorierung erneut als Reaktionsgas Anwendung. Die Feststoffe TiO, und Al,O; dringen
nicht durch den Filter und kdnnen abgeschieden werden. Beide dienen als Grundkdrper fir

die Pigmentnachbehandlung.

TiCls-
Uberhitzer —»| AICl-Generator
Abgas
Toluoal, Vor- Haupt- . )
Zusatze P| Brennkammer [ | Brennkammer [ Khistrecke —»{ Sackfilter
T TiO2-Pigment,
Sauerstoff- Al20s
Uberhitzer

Abbildung 3.10: Schematische Darstellung der TiCls-Verbrennung
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4 Berechnung der Massen- und Energiebilanz des

kombinierten Verfahrens

Die Berechnung der Massen- und Energiebilanz erfolgt mit Hilfe von MS-Excel. Bei den
meisten Reaktionen wird idealerweise eine vollstdndige Umsetzung angenommen. FUr
unvollstindig umgesetzte Reaktionen sind, basierend auf Versuchsergebnissen,
Erfahrungen der CMI-Angestellten und der Simulationssoftware HSC Chemistry,
Umsatzfaktoren festgelegt. Die Excel-Tabelle besteht aus mehreren Datenblattern:

o Eingabetabelle®: Hier sind limenitzusammensetzung, samtliche Prozessparameter
und zusatzliche Eintrage angegeben.

o ,Berechnung mol pro s“: In diesem Datenblatt findet die Berechnung der einzelnen
Prozessschritte statt. Die Kalkulation bezieht sich auf die Einheit ,Mol pro Sekunde®.
AusschlieRlich in diesem Datenblatt ist die Eingabe der Umsatzfaktoren moglich.

o ,Warmebilanz*: Hier erfolgt die Berechnung der Energie, welche flr das Erreichen
der erforderlichen Prozesstemperaturen notwendig ist.

e Uberpriifung Massenbilanz‘: Dieses Datenblatt stellt sicher, dass fiir jeden
Prozessschritt, die Summe der Massenbilanz Null ergibt.

e _Verbrauche pro t Pigment®: In diesem Blatt sind einerseits die fur die einzelnen
Prozessschritte notwendigen Betriebsmittel, andererseits die Bei-, Abfall- und
Endprodukte gelistet. Die Einheit ist ,Kilogramm pro Tonne hergestelltem TiO,-
Pigment®. Diesen Daten dienen zur Berechnung der Betriebskosten.

e FlieRbild mit Massenstrom®: Dieses Datenblatt bietet eine graphische Darstellung
des kombinierten Verfahrens mit angegebenen Massenstromen.

o ,Regenerationsstrome” und ,Heizwertberechnung Abgas“: Diese zwei Datenblatter
dienen dazu, um einen Uberblick zu bekommen, fiir welche Strome eine Riickfihrung

in den Prozess sinnvoll ist.

Die Berechnung der Massen- und Energiebilanz des kombinierten Verfahrens erfolgt fur zwei
verschiedene Varianten der Prozessfihrung. Der Unterschied zwischen diesen besteht in
der Rickflihrung der Neben- und Abfallprodukte einzelner Prozessschritte in vorhergehende
Verfahrensablaufe. Variante 1 ist jene Berechnung, bei der keine Verwertung der Neben-
und Abfallprodukte aus der Chloridtechnologie im Upgrading-Prozess stattfindet. Diese
Kalkulation dient zur Ermittlung der Zusammensetzung der Abfallstrome aus dem
Chloridverfahren und als Vergleichsbasis fur Variante 2. Die Zusammensetzung der Strome
ist im Datenblatt ,Regenerationsstrome“ aufgelistet. Eine Darstellung dieses Datenblattes ist
in Abbildung 4.1 zu sehen. Eine Ruckflhrung ist durch den Einsatz in die Saureregeneration

moglich.
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SLL Kalzination Chloridprozess Kondensation Rektifikation Gesamt
geloste Chloride  Filterkuchen Losung
M [g/mol]  keg/h ke/h keg/h ke/h ke/h kg/h ke/h

Rein Elemente i v‘fl
C 12,01 - - 688,99 688,99
HCl in S3ure 36,46 1.723,13 105,03 4819 16,44 155,85 2.045 64
H20 18,02 50.323,67 3.973,17 6.745,20 2.254 53 47495 63.771,53
MNall 5844 - - 3,47 1,16 463
Tio2 79,90 - - - 381,89 3B1,8B9
FeO 71,85 - =
Fe203 159,69 - - - - =
Cr203 151,99
Al203 101,96 - - - - =
MeO 40,32
Cal 56,08 - =
sio2 60,10 - - 575,10 575,10
FeCl2 126,75 10.366,09 384,02 131,70 - 10.891, 81
FeCl3 162,20 165,38 - - - 165,38
CrCi3 158,35 - - - - =
AICIZ 133,34 1.096,06 - - 10,55 1.106,62
MeCl2 95,21 2.122 68 15,32 512 - 2.143,12
CaCl2 110,98 669,94 483 1,62 - 676,39
sici4 169,90 - - - 130,64 - 180,64
TioCl2 134,75 266,70 - - 27,34 28404
Gesamt 66.733,66 4.078,20 7.452,36 411484 838,79 10,55 @ 83.22850,

Abbildung 4.1: Screenshot der Excel-Tabelle der chemischen Zusammensetzungen der
Regenerationsstrome

In Anbetracht der Bestandteile der Abfallstrome ist nur die Ruckfihrung der Neben- und
Abfallprodukte aus dem Prozessschritt der Chlorierung sinnvoll. Der hohe Silizium-Gehalt im
Abgaskondensat verhindert den Einsatz in der Saureregeneration. Das Nebenprodukt der
Rektifikation ist daflir ebenfalls nicht geeignet.

Des Weiteren erfolgt eine Berechnung der Abgaszusammensetzung  der
Kondensationsabgasbehandlung aus dem Chloridprozess. Sie ist im Datenblatt
.Heizwertberechnung Abgas“ aufgelistet. Sie zeigt, dass das Abgas durch den hohen
Kohlenmonoxidgehalt erneut als Heizgas Einsatz finden kann.

Unter Berlcksichtigung der Zusammensetzung der Abfall- und Abgasstrome ergibt sich die
Prozessfuhrung fur Variante 2. Eine schematische Darstellung ist in Abbildung 4.2

ersichtlich.
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Pxidationf—Reduktion || Laugung ——|waschen]~| Kalzinieren —
t 1

| regenerierte Sdure | |verbrauchte Sa'a'urel

[abges |— —
ARP
{Fest/Flissig]*—{Abgas, Staub] | |

synthetischer Rutil
geldste Chloride|

Filterkuchen

| Fest/Fliissig-Behandlung Fest/Fliissig Metallchlorierung |'_

_ Kondensation

Ab
| Abgasbehandlung ! g

| Abgas

_<-| Rektiﬁkationskolonnel
gereinigtes TiCl,

TiO,-Pigment l— Ticl,-verbrennung |~—]ind. Vorwirmen|

Abgas

Abbildung 4.2: Darstellung des kombinierten Verfahrens (Variante 2)

Diese Prozessfuhrung gilt in der dieser Arbeit auch als ,kombiniertes Verfahren®. Dabei
kommt es zur RUckflhrung des Abfallstromes der Chlorierung in die Sdureregeneration und
dem erneuten Einsatz des Abgases der Kondensation als Heizgas wahrend der Reduktion
im Upgrading-Prozess.

Zu beachten ist, dass die Integration der Abfallstrdme entscheidend von ihrer chemischen
Zusammensetzung abhangt. Diese wiederum ist fest an die Bestandteile des eingesetzten
lImenits gebunden. Fur Berechnungen mit einem anderen Rohstoff ist es notwendig, die
Analysen der Regenerationsstrome zu Uberprifen, um sicher zu stellen, dass ein erneuter
Einsatz der verschiedenen Abfall- und Nebenprodukte maoglich ist.

In den folgenden Kapiteln ist die Berechnung der Massen- und Energiebilanz fur die

einzelnen Prozessschritte naher beschrieben.

4.1 Rohstoff

Als Ausgangsmaterial dient ein limenit, zur Verfugung gestellt von Titanium Company of
Panzhihua Steel & Iron Corporation. Die PartikelgroRRe reicht von 10 ym bis 150 um. Die

chemische Zusammensetzung ist in Tabelle 4.1 zu sehen.
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Tabelle 4.1: Zusammensetzung limenit

Bestandteile | Massenprozent in %
TiO, 48,10
FeO 37,54
MnO 0,73
AlL,O3 2,55
MgO 5,47
CaO 2,06
SiO, 3,55

4.2 Oxidation

Die Eingabetabelle fur die Berechnung der Oxidation ist in Abbildung 4.3 zu sehen. Die
Eingabe erfolgt in den orange gefarbten Kastchen. Der Durchsatz an llmenit betragt
20.000 kg/h und die Oxidation lauft bei einer Temperatur von 900 °C ab. Die eingesetzte
Menge Luft setzt sich aus der Menge Sauerstoff, welche fir eine vollstandige Oxidation
notwendig ist, Uberstochiometrisch berucksichtigt mit einem Faktor von 1,1, und die
notwendige Menge an O, fur die Verbrennung des Methans, bei einer Luftzahl A von 1,1
zusammen. Der Anteil des zugeflhrten Erzes, welcher als Staub mit dem Abgas den
Prozess verlasst, ist in dieser Berechnung mit 0 % festgelegt. In der Praxis verlasst eine
gewisse Menge des Einsatzes als Staub das Drehrohr, jedoch trennt eine nachgeschaltete
Filteranlage diesen von dem Abgas und fuhrt sie zurlck in den Prozess. Aus diesem Grund
geht die Massenbilanzberechnung idealerweise von einem Staubanteil von 0 % aus, da kein

Feststoffanteil verloren geht.

Oixidation

Ourchsatz 18.000,00  kgh
Prozesstemperatur J0oo.00 C
Lufteinsatz E.Z67.58 ka'h
Fiir wollstsndige Ozidation bendtigre Luft 321038 kgh
(Uberstéchiometrizch mitl 1.0

Fir CHa Yerbrennung 273615 kath
Lufrzakl: 1,10

Ererqie Bendtigr 240 MwWhik
Methan bendtig 21677 m'h
Methan Einzatz 220,00 m*h
Staubanteil [Einzatz Oxridation] = A
Kiahlen nach Oxidation

Zu kiklende 'Warmemenge 155 Mwhih
Lufteinsatz E.267.558 kg'h
Min. Lufteinzatz bendtig for Ox. E.267.55 kalk

Abbildung 4.3: Screenshot der Eingabetabelle fir den Prozessschritt der Oxidation

Die stattfindenden Oxidationsreaktionen sind in Kapitel 3.1.1 durch die Gleichungen (3-1)-
(3-5) beschrieben. Bei der Berechnung der Massenbilanz ersetzt jedoch die vereinfachte
Reaktion (4-1)
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2Fe0(s) + %02(5) - Fe,05(s) (4-1)

die Oxidationsreaktionen (3-1)-(3-4) von limenit. An den Stoffmengen andert sich dadurch
nichts. Die Oxidation des Manganoxids zu -dioxid verlauft gemaf Gleichung (3-5). Fir die
Massenbilanz ist aulRerdem die Reaktion des Brennstoffes (Erdgas) zur Erhaltung der
Prozesstemperatur notwendig. In der Massenbilanzberechnung besteht das Erdgas
vollstdndig aus Methan. Die dazugehdrige Verbrennungsreaktion [duft gemal Gleichung
(4-2) ab:
CH4(9) + 202(9) = C02(9) + 2H,0(g) (4-2)

Ein Screenshot der Berechnung der Massenbilanz fir den Prozessschritt der Oxidation ist in
Abbildung 4.4 dargestellt. Die griin gefarbte Reihe steht flir den Einsatz, bestehend aus
liImenit, Methan und Luft. Die Kastchen in orange entsprechen der Umsetzungsraten der
Reaktionen. Im Laufe des Prozesses oxidieren 95 % der eingesetzten Menge von MnO und
FeO. Dieser Faktor basiert auf Auswertungen ahnlicher Prozesse und Werten aus der
Literatur und kann im Falle einer Abweichung geandert werden. Die rot hinterlegten Reihen
stehen fur jene Komponenten, welche den Prozess uber das Abgas verlassen. Eine

Filteranlage trennt den Staub vom Abgas und fuhrt ihn zurtick in den Prozess.

Oxidation
Einsatzstoffe Austrag
02 MNeu
Einsatz Einsatz WVerbrauch Umsatz gebildete Oxd.
Gesamt Erz  Zusdtzlich mol/mol [%] Oxide llmenit  Staub Abgas
M [g/mol]

Prozessgas
02 32,00 12,59 - 1,14
N2 28,01 46,93 - 46,93
co2 44,01 0,02 - 2,52
Ar 39,95 0,56 - 0,56
Luft
{trocken) 28,96 60,12
H20 18,02 5,00
Brennstoff
CH4 16,04 2,50 - 2,50
Oxide
Erz 71,88
Tio2 79,90 30,10 30,10 30,10
FeD 71,85 26,12 26,12 0,50 95,00 1,31
Fe203 159,69 - - - 12,41 12,41
MnO 70,94 0,51 0,51 0,50 95,00 0,02
MnO2 86,94 = - - 0,49 0,49
Al203 101,96 1,25 1,25 - 1,25
MgO 40,32 6,78 6,78 - 6,78
Ca0 56,08 1,84 1,84 - 1,84
5102 60,10 2,95 2,95 - 2,95

Abbildung 4.4: Screenshot der Berechnung der Massenbilanz fiir die Oxidation
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Der Methaneinsatz ergibt sich aus der Energie, die notwendig ist, um die Prozesstemperatur
aufrecht zu erhalten. Die Berechnung erfolgt mit Hilfe einer Warmebilanz gemaR Gleichung
(4-3):
Qein = Qaus (4-3)

Die in das System eingehende Warme setzt sich aus der Warmemenge des
Ausgangsmaterials (Qgintrag), der vorgewarmten Luft aus dem Kihlprozess (Qyt, vorgewarmt), der
freiwerdenden Warme durch die ablaufenden Oxidationsreaktionen (Qgreaktionen) UNd dem
Warmeeintrag durch die Erdgasverbrennung (Qgrener) Zusammen. Die Berechnung dieser

Warmeeintrage erfolgt nach den Gleichungen (4-4)-(4-6):

Qkintrag = Meintrag * Cp Eintrag * I Eintrag (4-4)
Qreaktionen = Nreo—Fe,05 " AHR Fe0—Fe,0, T MMno—mno, * AHR Mno-mno, (4-5)
Qprenner = VErdgas ’ HS,Erdgas (4-6)

Die Warmemenge der vorgewarmten Luft berechnet sich aus jener, welche im
nachgeschalteten Kuhlprozess gemaf Gleichung (4-10) aufgenommen wird.

Der Warmeaustrag Qays setzt sich aus der Warmemenge des Feststoffaustrages (Qauystrag),
den Verlusten Uber die Rohrwand (Quenust) Und jener, welche den Prozessschritt Uber das
Abgas verlasst (Qapgas), zusammen. Die Kalkulation der Warmeverluste erfolgt nach
Gleichung (4-7)-(4-9):

QAustrag = Myustrag * Cp,Austrag TAustrag (4'7)

_ 21 Aponrwand * L * (Taugen Rohrwana — Tinnen) (4-8)
QVerlust - T4
In2
Ti

QAbgas = Mypgas * Cp,Abgas TAbgas (4'9)

Nach der Oxidation folgt die Kiihlung in einem nachgeschalteten Drehrohr. Die Luft, welche
den oxidierten limenit auf die gewinschte Temperatur kdhlt, findet als Prozess- und
Verbrennungsluft im Drehrohrofen fir die Oxidation erneut Einsatz. Gleichung (4-10)
berechnet jene Warmemenge Qiuvorgewsrm; Welche die Luft wahrend des Kihlvorgangs
aufnimmt.

Qruftyorgewirmt = BQaustrag—cekinit T Qruftzufunr — Quertust,kinlung (4-10)

QLutt, vorgewarmt S€tzt sich zusammen aus:

AQAustrag—Gekiihlt = Myustrag * Cp,Austrag * (TAustrag - TGekﬁhlt) (4'1 1)
QLuftzufuhr = Mpyuftzufunr " Cp,Luft TLuftzufuhr (4'12)
QVerlust,Kiihlung = (AQAustrag—Gekiihlt + QLuftzufuhr) 0,3 (4'13)

Die Warmemenge Quenust kiinung: Welche tber die Rohrwand verloren geht, betragt 30 % der in
das Drehrohr eingefiihrten Warme. Dieser Wert ist ein Erfahrungswert von CMI und basiert
auf den Prozessparametern von vergleichbaren Drehrohren. Die Variablen der Gleichungen
(4-4)-(4-12) sind in Tabelle 4.2 angegeben.
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Tabelle 4.2: Variablen fur die Berechnung der Warmebilanz der Oxidation

MEintrag = 18.000 kg/h | Cp eintrag = 628,02 J/kgK Teinrag = 25 °C
Maustrag = 18.742 kg/h | Cpaustrag= 628,02 J/kgK Taustag= | 900 °C
Mabgas = 5.669 kg/h | Cpangas = 1145,69 J/kgK(*) | Tapgas = 500 °C
Muttzufuhr = 6.268 kg/h CoLuft = 1002,90 J/kgK Tiore= | 25 °C
NFe0_yFe203 = 12,41 mol/s | AHrFeore203= | 270,36 kJ/mol(**) | Tgekinit = 65 °C
NMnO_Mn0o2 = 0,49 mol/s AHgMnosmno2 = | 131,42 kJ/mol(**) | Arohrwana= | 1,8 W/mK
Tinnen = 900 °C r= 3,75m L= 35 m
Taugen Rohrwand = | 250 °C ra= 4m

(*) Berechnet mit Gleichung (4-14).

(**) Reaktionsenthalpien bei einer Temperatur von 900 °C.

Die spezifische Warmekapazitat des Abgases ergibt sich aus der Zusammensetzung der
spezifischen Warmekapazitat der einzelnen Gaskomponenten, c,;, in Abhangigkeit ihres

Massenanteils, w;, gemaf Gleichung (4-14):
Cp = Z Wi Cpi (4-14)
i

Die spezifischen Warmekapazitaten der einzelnen Gaskomponenten liefert Gleichung (4-15):

T T \? T \3
- (—— )+ (— (L 4-15
cp=ath (1000)+C (1000) +d (1000) (4-15)

unter Berucksichtigung der Koeffizienten aus Tabelle 4.3.

Tabelle 4.3: Koeffizienten fur die Berechnung der spezifischen Warmekapazitat von Gasen

Komponente a b c d

0, 27,960 | 4,180 |-0,167 | 0,000
N, 28,300 | 2,537 | 0,544 | 0,000
CcoO 27,630 | 5,024 | 0,000 | 0,000
CO, 21,570 | 63,740 | -40,530 | 9,684
H,O 30,380 |9,621 |1,185 | 0,000
Ar 20,0786 | 0,000 | 0,000 | 0,000
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Die Zusammensetzung des Abgases aus der Oxidation ist in Tabelle 4.4 angefuhrt.

Tabelle 4.4: Zusammensetzung des Abgases der Oxidation

Komponente | Massenanteil, w; in %
0O, 2,33
CO; 7,04
N, 83,48
H,O 5,72
Ar 1,43
CO 0,00

Aus der Warmebilanz ergibt sich nun ein Energiebedarf von 2,40 MWh/h zur Erhaltung der
Prozesstemperatur. Unter Berlcksichtigung des Brennwertes von Methan von 39,82 MJ/m3,
sind 216,77 m?® CH, pro Stunde erforderlich. Die tatsachlich eingesetzte Menge an Methan ist
der aufgerundete Wert 220,00 m*. Durch die Berlcksichtigung der Warmemenge, Qapgas,
welche durch das Abgas verloren geht, erfolgt die Kalkulation der Brennstoffmenge mit Hilfe
des Brennwertes. Bei der Berechnung der unterschiedlichen Varianten des kombinierten
Verfahrens andern sich die Variablen aus Tabelle 4.2 und somit die Warmebilanz nicht, da
die Integration der Abfallstrome in den Upgrading-Prozess keinen Einfluss auf den

Prozessschritt der Oxidation hat.

4.3 Reduktion

Die Berechnung der Massen- und Energiebilanz des Prozessschrittes der Reduktion erfolgt
ahnlich wie bei der Oxidation. In der Eingabetabelle fur die Reduktion im Datenblatt
,Eingabetabelle sind Prozessparameter, Umsatzfaktoren und zusatzliche Eintrage definiert.
Diese Tabelle ist in Abbildung 4.5 dargestellt.
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Reduktion Kidhlen nach Reduktion

Frocesstemperatar 300,00 °C Zulaihlende ‘W Srmemenge 268 Mwhih
Eirzatz Koks 380,00 kgl Kkl szzenemp. Einlaszs 35 °C
Koks Notwendig 288,33 kath Kihlw assentemp, Auslass 5 C
Enesgie Bendtig 805 Mwhh | |Kihlwassereinsatz 113.461.67 Fh
Methan bendtig TZT54 m'ih

Einsatz Methan T30 mith

Lkt fiar CHY Vedbrenrung 8.253.68 kgl

Eingeszetzte Luft 525368 kgh

Luftzakd 1,00

Machuetbrenmung des CO ja jalnein

Luaft fr Nachuveibrenmiang 133465 kah

C-Reduktionsrate N 90 %]

COlaus Bowud, )-Reduktionsiate o =0 A

Bowdouardie aktion-Limsatz " = h

Bowsdouardgleichgewicht 057

Gesamumsatz Fel03 35,00

Staub anted [Einsatz Beduktion] *

Abbildung 4.5: Screenshot der Eingabetabelle fiir den Prozessschritt der Reduktion

Diese ist ahnlich aufgebaut wie jene in Abbildung 4.3. Zusatzlich gibt es fir die
Eingabetabelle der Reduktion das Feld ,Koks Notwendig“, dieses zeigt jene Menge
Kohlenstoff an, die flr eine vollstandige Reduktion notwendig ist. Das Feld
.Nachverbrennung des CO“, welches durch eine ,Wenn-Dann-Funktion“ die Massenbilanz
mit oder ohne Nachverbrennung des im Abgas enthaltenen Kohlenmonoxids berechnet und
die Felder ,C-Reduktionsrate“ und ,CO(aus Boud.)-Reduktionsrate®, welche die Umsatzrate
der Reduktionsreaktionen bestimmen, sind ebenfalls dargestellt.
Die Reduktionsreaktionen sind bereits durch die Gleichungen (3-7),(3-8) und (3-11),(3-12) in
Kapitel 3.1.2 beschrieben. Anstelle der Ilimenit-Reduktionsgleichungen (3-7) und (3-8)
bezieht sich die Massenbilanzberechnung auf die vereinfachten Gleichungen (4-16) und
(4-17):
Fe,03(s) + C(s) = 2Fe0(s) + CO(g) (4-16)
Fe,05(s) + CO(g) — 2Fe0(s) + C0,(9) (4-17)
Diese Vereinfachung fihrt zu keiner Veradnderung der Stoffmengen der beteiligten
Komponenten. Das Eingabefeld ,C-Reduktionsrate“ bestimmt wie viel Prozent des
vorhandenen Fe,O; und MnO, mit Kohlenstoff, gemall den Reaktionen (4-16) und (3-11),
reagiert. Der Anteil der nun verbleibenden Menge an Fe,O3; und MnO,, welcher nun mit
Kohlenmonoxidgas gemafy den Reduktionsgleichungen (3-12) und (4-17) reagiert, ist durch
den Prozentsatz im Eingabefeld ,CO(aus Boud.)-Reduktionsrate® definiert. Ein grof3er Anteil
des Kohlenmonoxids steht fur die Reduktion nicht zur Verfigung, da dieses im Abgas den
Drehrohrofen frihzeitig verlasst. Das Boudouard-Gleichgewicht, welches sich im Abgas
einstellt, ist in der Eingabetabelle im Feld ,Boudouardgleichgewicht abzulesen. Die
Boudouardreaktion ist durch Reaktion (3-36) beschrieben. Dieses Gleichgewicht lasst sich
bei einer angegebenen Prozesstemperatur von Tp,6ss=900°C durch die Gleichung (4-18)

berechnen:
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; (4-18)
*co, :(2111)_ (2f1) -1

Die Gleichgewichtskonstante K ergibt sich aus Gleichung (4-19):

= e—ﬁgr (4-19)

Gleichung (4-20) beschreibt die Gibbs-Energie:

AGg = AHc¢p, + ASco —AHgo - T (4-20)
Dabei ist R = 8,314 J/molK, AHco, = -395,6 kd/mol, ASco = 0,1679 kJ/mol und AHco =
232,7 kd/mol [60]. Diese ergibt einen Molenbruch von xco = 0,971 und Xco2 = 0,029.
Die Menge an Luft, welche fur eine vollstdndige Nachverbrennung des Kohlenmonoxids im
Abgas erforderlich ist, betragt 1.334,65 kg/h. Die Nachverbrennung lauft gemafy Gleichung
(4-21) ab:

1 -
€O +50;, > CO; (4-21)

In Abbildung 4.6 ist ein Screenshot der Massenbilanzberechnung fur die Reduktion der

Variante 2.0 dargestellt. Die Einheit ist mol/s.

Reduktion
Einsatzstoffe Austrag
Einsatz C Verbre 02 N&tig fur
OX. Kondensati Verbrauch Cbendtigt nnungs C- Boud. Co- Austrag direktes Nachverbren
MI[ g/mol] | Gesamt Ilmenit Zus&tzlich onsabgas mol/mol farRed. produkt Reduktion Reaktion Reduktion fest Abgas  Staub  Abgas nung
Rein
Elemente
C 12,01 8,79 8,79 - 6,67 3,20 0,09 0,09 0,09
Prozessgas
0z 32,00 16,58 - 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2,68
cl2 70,90 -
N2 28,01 61,80 - 61,80 61,80 61,80 61,80 71,79 61,80 9,99
co2 44,01 0,03 - 8,32 13,90 10,79 11,66 17,02 11,66 0,00
HCl 36,46 -
co 28,01 - - - 6,23 5,36 = 5,36
Ar 39,95 0,74 - 0,74 0,74 0,74 0,74 0,86 0,74 0,12
Luft
(trocken) 28,96 79,17 -
H20 18,02 - 16,58 16,58 16,58 16,58 16,58 16,58
Brennstoff
CH4 16,04 8,29 8,29
Oxide
Erz 71,88
Tio2 79,90 30,10 30,10 - 30,10 30,10 30,10 30,10
FeO 71,85 1,31 1,31 - 0,50 23,64 23,64 24,88 24,88
Fe203 159,69 12,41 12,41 - 1,24 1,24 0,62 0,62
MnO 70,94 0,03 0,03 - 1,00 0,03 0,03 0,27 0,27
MnO2 86,94 049 0,49 - 0,49 0,49 0,24 0,24
Al203 101,96 1,25 1,25 - 1,25 1,25 1,25 1,25
MgO 40,32 6,78 6,78 - 6,78 6,78 6,78 6,78
Ca0 56,08 1,84 1,84 - 1,84 1,84 1,84 1,84
5i02 60,10 2,85 2,95 - 2,85 2,95 2,95 2,85

Abbildung 4.6: Screenshot der Berechnung der Massenbilanz der Reduktion

Die Berechnung der Energiebilanz erfolgt ahnlich der des Prozessschritts der Oxidation. Die
in das System eingehende Warme setzt sich aus der Warmemenge des eingetragenen
Ausgangsmaterials  (Qgintrag), der freiwerdenden Warme durch die ablaufenden
Reduktionsreaktionen (Qreaktionen) UNd dem Warmeeintrag aufgrund der Erdgasverbrennung

(Qgrener) und der Verbrennungsluft (Quuszuunr). Die Berechnung der Warmeeintrage Qgintrag Und
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Quuftzurune €rfolgen nach den zuvor schon beschriebenen Gleichungen (4-4) bzw. (4-12)
zusammen. Die Kalkulation der Reaktionswarme zeigt Gleichung (4-22) :

Qreaktionen = NFe,05-Fe0,(C-Red.) " AHR Fe,0,-Fe0,(c~Red)T MFe,05—Fe0,(CO-Red.) * (4-22)

AHR Fe,0,-Fe0,(c0~Red)t MMno,~mno,(c-red)) * AHRMno,~Mno,(c-Red)*
NMpMn0o,-Mno,(co-Red.) * BHR Mno,~Mno,(co-Red.)

Die Reduktion (4-17) ist dabei die einzig exotherme Reaktion. Die anderen Reduktionen sind
endotherm und verursachen dadurch ein negatives Ergebnis der Gleichung (4-22) und somit
einen Warmeverbrauch. Der Kalkulation des restlichen Warmeaustrags Qas erfolgt wie bei
dem vorhergehenden Prozessschritt der Oxidation gemal den Gleichungen (4-7)-(4-9).
Nach der Reduktion findet eine Kihlung durch ein mit Wasser gekiihltes Walzrohr statt.

Dabei lautet die Warmebilanz:

AQkihiwasser = AQ austrag—Gekiinit (4-23)
Sie setzt sich aus der Warmezunahme des Kiuhlwassers nach Gleichung (4-24) zusammen:
AQxiniwasser = Mkiniwasser * (4-24)
(Cp,Wasser,T°c—Ein * Twasser,Ein — Cp,Wasser,T°C—Aus * TWasser,Aus)
und der Warmeabgabe des reduzierten limenits gemaR Gleichung (4-11). Die Variablen zur

Berechnung der Warmebilanz sind in Tabelle 4.5 angegeben.

Tabelle 4.5: Variablen zu Berechnung der Warmebilanz der Reduktion fiir die Variante 1

MEintrag = 19.122 kg/h | CpEintrag = 628,02 J/kgK Teinrag = 50 °C
Maustrag = 18,054 kg/h | Cp austrag = 628,02 J/kgK Tausrag= | 900 °C
Mabgas = 11.136 kg/h | Cp abgas = 1203,38 J/kgK(*) | Tapgas = 500 °C
MLuftzufuhr = 9.588 kg/h  [CoLu= 1002,90 JkgK | Toumuur= |25 °C
Tinnen = 900 °C r= 3,75m L = 35 m
Tauten Rohrwand = [250 °C la= 4,05 m Ao = 1.8 WImK
MKihiwasser = 113.458 kg/h | Cowasser Tcen= |4178,20 JIkgK | Twassoren= |35 °C
Teexni = 65 °C CowasserTcaus = |4182,40 JKkgK | Twasseraus = |55 °C
NFe203.5FeO,(C-Red.) = 22,34 mol AHR Fe203 5 Fe0,(C-Red. /= 170,014
kJ/mol**
N Fe203.5Fe0,(CO-Red.) = 1,24 mol AHR Fe203 5 Fe0,(cO-Red.) = 1.188
kJ/mol**
" Mn02.5 MmO, (C-Red.) = 0 mol AHR M0z 5 Mn0,(C-Red.) = 19,885 kJ/mol**
N Mn02.,MnO,(CO-Red.) = 0,24 mol AHR Mno2_5Mn0,(CO-Red.) = -148,941
kJ/mol

(*) Berechnet mit Gleichung (4-14). Die Gaszusammensetzung ist in Tabelle 4.6, und.
Tabelle 4.7 angegeben

(**) Reaktionsenthalpien bei einer Temperatur von 900 °C.
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Die Zusammensetzung des Abgases aus der Reduktion, nach der Nachverbrennung, ist in

Tabelle 4.6 aufgelistet.

Tabelle 4.6: Zusammensetzung des Abgases aus der Reduktion

Komponente | Massenanteil, w; in %
0O, 0,00
CO; 24,22
N, 65,01
H,O 9,66
Ar 1,11
CO 0,00

Aus der Warmebilanz ergibt sich nun ein Energiebedarf von 8,05 MWh/h zur Erhaltung der
Prozesstemperatur. Dies entspricht der Brennleistung von 727,54 m3/h Methan. Die
tatsachlich eingesetzte Menge an CH, ist der aufgerundete Wert mit 730,00 m3/h.

Durch die Nutzung des CO-reichen Abgases aus dem Chloridprozess ist es bei Variante 2
moglich, den gesamten Energiebedarf der Reduktion zu decken. Die Berechnung erfolgt in
Kapitel 3.2.2. Der Einsatz von 10 m3h Methan garantiert eine vollstandige und stabile
Verbrennung des CO-reichen Abgases.

Die Zusammensetzung nach der Reduktion bei Verwendung des CO-reichen Abgases aus

dem Chloridprozess ist in Tabelle 4.7 angegeben.

Tabelle 4.7: Zusammensetzung des Abgases der Reduktion bei Variante 2

Komponente | Massenanteil, w; in %
0, 0,00
CO, 49,75
N, 49,40
H,O 0,07
Ar 0,78
CO 0,00

4.4 Laugung

Die Eingabetabelle des Prozessschrittes der Laugung ist in Abbildung 4.7 dargestellt. Darin
erfolgt in den orange gefarbten Kéastchen die Festlegung der Prozesstemperatur, der
Saurekonzentration, der Sauremenge und der Filterrestfeuchte. Fur die Waschstufe sind

ebenfalls die Filterrestfeuchte und die Menge an Waschwasser zu definieren.
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Leaching

Prozesstemperatur B0 *C
HCI bendtigt (stdchiometrisch) 11.847.27 kglh
HCl jrein) ben&tigt 1194727 keg/h
Saure Konzentration 18,50 %
33% HCl S&ure bendtigt 31.076,25 L/h
Wasser zum Verdinnen auf 18,5% 28.376,83 L/'h
18,5% Saure bendtigt 50.11196 L/h
Einsatz 18,5% Saure 58.111.96 Lfh
Verhaltnis LaugungsmittelFeedstock 13,07
Filterrestfeuchte 40,00 %
Filterkuchen Waschstufe

Menge Ldsung an Filterkuchen 5.08842 I/h
Waschwasser 50.800,00 1/h
2/3 Prozesswasser Menge flir ARP 50.747.87 I/h
Filterrestfeuchte h 40,00 %

Abbildung 4.7: Screenshot der Eingabetabelle fir den Prozessschritt der Laugung

Das Feld ,HCI bendtigt (stéchiometrisch)“ zeigt, wieviel HCI fir ein vollstandiges Auflosen
der Begleitelemente notwendig ist. Bei der Verwendung von regenerierter Saure beschreibt
das Feld ,HCI (rein) bendtig“ bei einer unzureichenden Menge an Saure, wie viel HCI
zusatzlich bendtigt wird. Fur den Einkauf ist die notwendige Menge an 33%iger Salzsaure
wichtig, da der Zukauf in dieser Konzentration erfolgt. Das Wasser, welches bendtigt wird,
um die gewlnschte Konzentration herzustellen, ist ebenfalls angegeben.
Die Laugungsreaktionen der Begleitelemente sind in Kapitel 3.1.4 durch die Gleichungen
(3-13)-(3-19) beschrieben. Die moégliche Losung von Rutil, nach Reaktion (3-20), ist durch
die Gleichung (4-25) in der Massenbilanz bertcksichtigt.

TiO,(s) + 2HCL(l) - TioCl, (1) + H,0 (4-25)
In Abbildung 4.8 ist der Ausschnitt der Massenbilanzberechnung fir den Prozessschritt der
Laugung dargestellt. In den gelb markierten Kastchen sind die Umsatzfaktoren in Prozent
festgelegt. Die Berechnung erfolgt in der Einheit mol/s. Der feste Austrag gelangt nach der
Waschstufe in  den Prozessschritt ,Kalzinieren®, der flussige Austrag in die

Saureregeneration.
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Leaching
Einsatz Austrag
cl-
Einsatz red. Laugungsmittel Verbrauch Umsatz Filterrest

M [g/mol] gesamt  Ilmenit neu [mol/mol] [%] fest flissig feuchte Fest Flissig
Rein
Elemente
c 12,01 0,09 0,09 0,09 - 0,09
Prozessflis
sigkeiten
HCl in
Sdure 36,46 91,02 91,02 14,38 1,25 1,25 13,13
H20 18,02 811,35 811,35 849,68 73,94 7394 775,74
Oxide
Erz 71,88 - - -
Tio2 79,90 30,10 30,10 29,50 - 29,50
FeO 71,85 24,88 24,88 - -
Fe203 159,69 0,62 0,62 0,47 - 0,47
MRO 70,94 0,27 0,27 0,27 - 0,27
MnO2 86,94 0,24 0,24 0,24 - 0,24
Al203 101,96 1,25 1,25 - -
MgO 40,32 6,78 6,78
Ca0 56,08 1,34 1,84 - -
s5i02 60,10 2,95 2,95 2,95 - 2,95
Chloride
Ticla 189,71 - 4,00 2,00 0,60 - -
Fecl2 126,75 - 2,00 100,00 24,83 2,17 2,17 22,72
FeCl3 162,20 - 6,00 50,00 0,31 0,03 0,03 0,28
MnCI2 125,84 - 4,00 = - - - -
Alcl3 133,34 - 6,00 100,00 2,50 0,22 0,22 2,28
MgCl2 95,21 - 2,00 100,00 6,78 0,59 0,59 6,19
caclz 110,98 - 2,00 100,00 1,84 0,16 0,16 1,68
sicl4 169,90 - 4,00 - - - -
TiDCI2 134,79 - 0,00 0,05 0,05 0,55

Abbildung 4.8: Screenshot der Berechnung der Massenbilanz fiir den Prozessschritt der Laugung

Die Restfeuchte des Filterkuchens ist durch das Feld ,Filterrestfeuchte definiert und betragt
40 %. Der feste Anteil des Filterkuchens liegt bei ms = 9.540,79 kg/h. Die Berechnung der
Masse des Filterkuchens erfolgt gemaf Gleichung (4-26):

mf est
Mrilterkuchen = 1-04 (4-26)

und betragt 15.901,32 kg/h. Der flussige Anteil des Filterkuchens ergibt sich aus der
Differenz von Meiterkuchen UNd Mieest UNA ISt Miissig, Fitterkuchen = 6.360,53 kg/h. Die Summe der
flussigen Reaktionsprodukte entspricht 66.733,66 kg/h. Somit verbleiben 8,70 % der
flissigen Reaktionsprodukte im Filterkuchen. Bevor dieser in den Prozessschritt
.Kalzinieren“ gelangt, ist es erforderlich, den Filterkuchen zu waschen, um die flissigen
chloridhaltigen Bestandteile groRtenteils abzutrennen. Die Menge an Waschwasser ist in der
in Abbildung 4.7 dargestellten Tabelle, im Eingabefeld ,Waschwasser® angegeben und
betragt 50.800 Liter. Die Filterrestfeuchte nach der Waschstufe ist ebenfalls im Eingabefeld

,Filterrestfeuchte“ angefuhrt und entspricht 40 %. Die Berechnung der Menge von dem mit
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Waschwasser verdunnten, flissigen Anteil des Filterriickstandes, welcher als Restfeuchte im
Filterkuchen bleibt, erfolgt ahnlich der Berechnung der Filterrestfeuchte nach der Laugung
und betragt 8,83 %. Der Rickstand gelangt in den nachsten Verfahrensschritt (Kalzinieren).
Die Lésung wird der Saureregeneration zugefuhrt.

Die Energiebilanz fur die Laugung beschrankt sich ausschlieBlich auf die bendétigte

elektrische Energie und ist fur diese Arbeit vernachlassigbar gering.

4.5 Kalzinieren

Die Berechnung der Massen-und Energiebilanz flr den Prozessschritt der Kalzination erfolgt
ahnlich wie die der Oxidation und Reduktion. Die Eingabetabelle, abgebildet in Abbildung
4.9, unterscheidet sich von jener der Oxidation, lediglich durch die Felder ,Zusatzlicher Luft
Eintrag fir C-Verbrennung®, ,Wasser zum Abgas waschen®, ,Anteil Wasserdampf der

kondensiert* und ,HCI-Konzentration des kondensierten Abgases®.

Kalzinieren

Prozesstemperatur 900,00 *C
Energie Benodtigt 966 MWh/h
Methan bendtigt 873,00 m* h
Methan Einsatz BED,00 m*h
Luft fir CH4 Verbrennung 1084461 kgfh
Luftzahl 1,10
Zusatzlicher Luft Eintrag fir C-Verbrennung 4561 kg/h
Staubanteil (Einsatz Kalzinierer) = o)
Wasser zum Abgas waschen 1000 1fh
Anteill Wasserdampf der kondensiert 40 %
HCI-Konzentration des kondensierten Abgases 282 %
Kiihlen nach Kalzinieren

Zu kihlende Warmemenge 1,40 MWh/h
Lufteinsatz 0.930,22 kg/h
Min Luftmenge notig fur Kalzinieren 10.890.22 kegfh

Abbildung 4.9: Screenshot der Eingabetabelle fir den Prozessschritt der Kalzination

Die Reaktionen, welche wahrend der Kalzination ablaufen, sind in Kapitel 3.1.5 durch die
Gleichungen (3-22)-(3-29) beschrieben. Zusatzlich reagiert der nach der Reduktion
verbliebene Kohlenstoff mit Sauerstoff und verbrennt gemaR Gleichung (3-16). In Abbildung
4.10 ist ein Screenshot der Massenbilanzberechnung fir die Kalzination zu sehen. In den
orange gefarbten Kastchen ist die Umsatzrate der jeweiligen Komponenten definiert.

Das entstehende HCI ist der Grund fur die Notwendigkeit einer Abgaswasche. Dabei 16st
sich das HCI im Wasser und ein Teil davon kondensiert im Abgas. Dartber hinaus I8st sich
mitgerissenen Staub aus dem Abgas in der Flissigkeit. Diese Losung gelangt anschlief3end

in die Saureregeneration.
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Kalzinierer Bufbersiten des Kalzinationsabgases
Einsatz Austrag Einsatz Austrag
Verbrauc
Filterkue  zusstzlich  Umstatz h Kalzination Kalzination Zusatzlic Gas FliissigiF e
Mlgimall | Gesamt hen erEintrag [=]1 [molimall  sprodukte Fest  Abgas Staub| sabgas h Férmig st

Rein
Elemente

C 12.01 0.03 0,03

oz 3200 2158 - 135 1.95 1.95

)3 258,01 80,42 - 8042 5042 g0.42

Coz 44,01 0.04 - 330 3.90 3.90

HCl 36,46 - 0.7 0,70 0,70

co 2601 - - =

Ar 3345 0.37 - 037 0.37 037

Lt

[trocken] 28,96 - 103,03 -

HzO 1802 - 35.62 15,16 1516 63.03

Prozessfli

ssighkeiten -

HClin

Sdure 36,46 on on - 0,70
Hz0 1502 9532 95.52 - 15,41 6145
Erennstaff - - -

CH4 16,04 .77 - a7 -

Chide - - -
Tioz 73490 2350 2350 1.00 000 2350 - - - -
F=0 85 - - 1.00 01 013 - - - -
Fe2003 159,69 047 047 300 0,00 047 - - - -
MrO 70,94 027 027 100 - 0.z7 - - - -
MrOZ2 6,94 0.24 0.24 024 - - - -
Al2035 101,36 - - 300 om 0.0 - - - -
Mg 40,32 - - 1.00 00s 005 - - - -
Ca0 5608 - - 1.00 0o 0.0t - - - -
Si0z2 6010 2.95 2.95 - 2495 - - - -
Chloride -

TiCl4 189,71 -

Fell2 126,73 013 013 100,00 - -

FeCl3 62,20 0,00 0,00 100,00 - -

MrCIZ 125,584 - - 100,00 - -

AlCIS 133,34 0.0z 0.0z 100,00 - -

MglClz 35.21 0.05 0.05 100,00 - -

CaCl2 10,35 0.0 0.0 100,00 - -

SiCld 163,30 - - - -

TiOClz 134,73 0,00 0,00 100,00 - -

Abbildung 4.10: Screenshot der Berechnung der Massenbilanz fiir den Prozessschritt der Kalzination

Der feste Austrag der Kalzination gelangt zur Kuhlung mit Luft in ein anschliellendes
Walzrohr. Das fertige Produkt ist ein synthetischer Rutil, welcher im Chloridverfahren als

Ausgangsmaterial Verwendung findet. Die Zusammensetzung ist in Tabelle 4.8 aufgelistet.

Tabelle 4.8: Zusammensetzung des entstehenden synthetischen Rutils

Komponente | Massenprozent in %
Variante 1 | Variante 2
TiO, 88,29 88,38
FeO 0,59 0,51
Fe20; 2,79 2,79
MnO 0,72 0,72
MnO, 0,80 0,80
AlL,O3 0,04 0,04
MgO 0,09 0,08
CaOo 0,03 0,03
SiO; 6,65 6,65
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Die unterschiedliche Zusammensetzung kommt bei Variante 2 aufgrund des vermehrten
Wassereinsatzes in der Waschstufe nach dem Laugungsprozess zustande. Dies wird in
Kapitel 4.4 genauer beschrieben. Die Berechnung der Energiebilanz erfolgt ahnlich wie bei
der Berechnung fur den Prozessschritt der Oxidation durch Gleichung (4-3). Die in das
System eingehende Warme setzt sich aus der Warmemenge des eingetragenen
Ausgangsmaterials (Qginrag), dem Warmeeintrag durch die Erdgasverbrennung (Qgrener) Und
der vorgewarmten Verbrennungsluft (Quutvorgewsrm) zUsammen. Die Berechnung der
Warmeeintrage Qgintrag UNd Qputtvorgewsrmt €folgen ahnlich wie in Kapitel 4.2 und 4.3 nach den
Gleichungen (4-4) bzw. (4-12). Zusatzlich liefert die Verbrennung des Kohlenstoffs Warme,
gemal Gleichung (4-27):

Qc—verbrennung = Nc+0,=co, * AR c+o0,-c0, (4-27)
Die ablaufenden Kalzinationsreaktionen sind endotherm und benétigt Energie. Die
Berechnung der Reaktionswarme (Qgeaktionen) €rfolgt durch Gleichung (4-28) und zahlt neben
dem Warmeaustrag durch den Feststoffaustrag (Qauws), dem Warmeverlust Uber die
Rohrwand (Qvenwst) und der Warme, die das Drehrohr Uber das Abgas verlasst (Qapgas), Zu

dem gesamten Warmeaustrag.

Qreaktionen = Mriocl,»Tio, " AHR Tiocl,»Tio, T Fecl,~Feo * AHR Fect,»Feo T (4-28)
Nrecly—Fe,05 " BHR Fecl—Fe,0,F MMgcl,~Mgo " AHRMgcl,~mgot
Nalcl»AL,05 " AHR a1c1,-41,0, T Ncacl,»cao * AHR cacl,>cao
Tabelle 4.9: Variablen fir die Berechnung der Warmebilanz der Kalzination

MEintrag= 15.901 kg/h | CpEintrag = 962,96 J/kgK Teinrag = 30 °C

Maustrag = 9.619kg/h | Cpaustrag = 962,96 J/kgK Taustrag = 985 °C

Mabgas = 17.734 kg/h | Cp abgas = 1145,69 J/kgK(*) Tabgas = 500 °C

M uftzufuhr = 10.990 kg/h | cp = 1002,90 J/kgK Tiutzutunr= | 25 °C

Ntiociz,tio2= | 0,01 mol/s AHR Tioci2yTi02= | 218,30 kJ/mol(**) Tgekihit = 65 °C

NFecI2yFe0 = 0,24 mol/s AHR,FeCIZ_)FeO = 111,98 kJ/mol(**) ARohrwand = 1,8
W/mK

NreciayFe203 = | 0,00 mol/s | AHg Fecia,Fe203= | 631,273 kd/moI(*™) | Tinnen = 900 °C

Numgcizsmgo = | 0,07 mol/s | AHg mgcizsmgo = | 834,76 kJ/mol(**) r= 3,75m

Nacizsazo3= | 0,01 mol/s | AHraiciz az03= | 2738,77 kd/mol(*™) | ra= 4m

Ncaci2.5Ca0 = 0,02 mol/s | AHRcaci2,ca0 = 94,46 kJ/mol(**) L= 35m

Neycoz = 0,09 molls | AHrc,co2= -394,96 kJ/mol

(*) Berechnet mit Gleichung (4-14).

angegeben.

(**) Reaktionsenthalpien bei einer Temperatur von 900 °C.

Die Gaszusammensetzung ist in Tabelle 4.10
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Tabelle 4.10: Zusammensetzung des Abgases aus der Kalzination

Komponente | Massenanteil, w; in %
0O, 1,30
CO; 9,05
N, 46,79
H,O 42,06
Ar 0,80
CO 0,00

4.6 Saureregeneration

Die Saureregeneration ist jener Prozessschritt, welcher eine Integration der Abfallstrome aus
der Chloridtechnologie in den Upgrading-Verfahren ermdglicht. Die Eingabetabelle fir diese
Stufe ist in Abbildung 4.11 dargestellt.

ARP

Einsatz SLL Austrag RA

Menge SLL 56.666,32 I/h HCI (rein)-Gehalt 11.272,09 kg/h
Metallkonzentration (MeCl) 101,02 g/l Gewilnschte Sdurekonzentration 18,50 %
Wassermenge zum Verdunnen - Ifh Wasser zusatzlich bendtigt 1.380,07 I/h
Menge Verdunnte SLL 56.666,32 1/h Menge RA 55.391,13 I/h
Konzentration Verdlinnte SLL 101,02 g/l Metallkonzentration in RA [MeCl) 745 gl
Methan bendtigt 6.403,29 m*/h Anteil der RA bendtigt fir neuerlichen | 105,99 %
Methan Einsatz 6.450,00 m*/h Oxide [fest) B.557,42 kg/h
Luft fir Werbrennung 83.850,00 m*'h

Luft fUr C/CO Verbrennung - m*h

Luft Einsatz Gesamt B3.850,00 m*/h Abgas

Feststoffgehalt (inkl. C) - kg/h Abgastemperatur BD,00 *C
Kohlenstoffgehalt - kg/h Abgas (ohne H20) 91.452,57 m*h
Prozesswasser flr Absorber/Wascher 76.121,81 I/n Wasserdampf im Abgas 143.041,18 m*/h
Zusatzliches Frischwasser benotigt 2531281 I/h Abgas Gesamt 23448376 m3*/h
elektrischer Strom benotogt 3,97 MWh/h

Abbildung 4.11: Screenshot der Eingabetabelle flir den Prozessschritt der Sdureregeneration

In der Tabelle steht ,SLL* fur ,Spent-Leached-Liquor®. Unter diesen Begriff fallen die
Saurerlckstande aus der Laugung, die Reststoffe aus der Kalzination und im Falle des
kombinierten Prozesses, die chloridhaltigen Materialien aus der Metallchlorierung. Die
Metallkonzentration der verbrauchten Saure ist in der Zeile darunter angegeben. Ist die
Konzentration zu hoch, wird die Zugabe von Wasser notwendig. Dies ist durch das
Eingabefeld ,Wassermenge zum Verdlinnen“ méglich.

Die Saureregeneration ist ein sehr komplexer Prozess. Dadurch ist die Berechnung der
Massen- und Energiebilanz sehr aufwendig. CMI verwendet fur die Kalkulation der
Betriebsmittel verschiedene Berechnungsprogramme. Die Implementierung dieser Software
in die laufende Arbeit wiirde den angestrebten Umfang weit Uberschreiten. Die Bestimmung
der Massen- und Energiebilanz basiert in diesem Fall auf definierte Umrechnungsfaktoren,

welche in Tabelle 4.11 aufgelistet sind
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Tabelle 4.11: Betriebsmittelfaktoren fir die Sdureregeneration

Methangas 0,113 m¥I SLL
Verbrennungsluft 13 m3/m?3 Methan
Wasserdampfverlust 61 Vol.% Abgas
Abgas 2 m3/m?3 Verbrennungsluft
elektrischer Strom 0,07 kwh/I SLL

Diese Werte bieten eine sehr gute Naherung an die exakten Berechnungen und sind fur die
laufende Arbeit ausreichend genau.

Der Feststoffanteil, welcher bei Variante 2 durch die Abfallstréme der Metallchlorierung
hinzukommt, ist in dem Feld ,Feststoffgehalt (inkl. C)* angegeben. Dieser beinhaltet zum
grolten Teil Kohlenstoff, welcher durch die Verbrennung wahrend der Regeneration
zusatzlich Energie in den Prozess einbringt. Die fur die Reaktion bendtigte Luftmenge wird
unter ,Luft fir C Verbrennung“ dargestellt. Das notwendige Wasser ist im Feld
.Prozesswasser fur Absorber/Wascher* angeflihrt und ergibt sich aus der stéchiometrischen
Berechnung der Reaktionsgleichungen (3-30)—(3-33) sowie den Gleichungen (4-29)-(4-31),
die Menge, welche Uber das Abgas in Form von Wasserdampf verloren geht und jene
Menge, welche notwendig ist, um eine recycelte Saure mit einer HCI-Konzentration von
18,50 % zu erhalten.

TioCl,(1) + H,0(g) - TiO,(s) + 2HCl(g) (4-29)
241CL5 (1) + 3H,0(g) = Al,05(s) + 6HCI(g) (4-30)
MgCl,(l) + H,0(g) » MgO(s) + 2HCL(g) (4-31)

Zwei Drittel dieses Prozesswassers finden bereits in der Filterkuchen-Waschstufe Einsatz. In
Abbildung 3.4 wird dieses Wasser als ,Acidic Water* bezeichnet. Der restliche Anteil ist im
Feld ,Zusétzliches Frischwasser benétigt” angegeben.

Der Austrag der Saureregeneration setzt sich aus der regenerierten Saure (RA), den
gewonnenen Oxiden und dem Abgas zusammen. Eine Darstellung der Berechnungstabelle
ist in Abbildung 4.12 zu sehen.

Da es nicht mdglich ist, samtliche Metalle aus der verbrauchten Saure abzutrennen, besitzt
die regenerierte Saure einen gewissen Restgehalt. Diese Metallkonzentration ist im Feld
,Metallkonzentration in RA (MeCl)“ angegeben. Die Umsatzfaktoren der Metallchloride sind
im Datenblatt ,Berechnung mol pro s“ einzugeben. Durch erneuten Einsatz der regenerierten
Saure summieren sich jene Metalle, welche durch die Regeneration nur schwer entfernt
werden kénnen, bis die zu hohe Metallkonzentration eine weitere Verwendung nicht mehr
zulasst. Die Berechnung der Massen- und Energiebilanz bertcksichtigt den Metallgehalt in

der regenerierten Saure allerdings nicht.
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Welchen Anteil die regenerierte Saure an jener hat, welche fir die Laugung notwendig ist,

wird in Tabelle 4.12 sowohl fur Variante 1, als auch fur Variante 2 angefthrt.

Tabelle 4.12: Anteil der regenerierten Saure an die fur die Laugung benétigte Saure

Prozess Bendtigte Saure (18,5 %) in I/h | regenerierte Saure (18,5 %) in I/h | Anteil in %
Variante 1 59.111,96 55.391,13 93,70
Variante 2 59.111,96 57.873,31 97,90

Die ausgetragenen Metalloxide sind in Tabelle 4.13 gelistet.

Tabelle 4.13: Entstehende Oxide aus der Saureregeneration

Oxid | Variante 1 in kg/h | Variante 2 in kg/h
TiO, 171,48 553,60
Fe O, 6.956,32 7.283,82
MnO 0,00 131,40
Al,O; 454,56 455,17
MgO 975,07 984,60
SiO, 0,00 575,10
Gesamt 8.557,42 9.983,69
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4.7 Metalichlorierung

Die Metallchlorierung ist der erste Prozessschritt des Chloridverfahrens. Als Einsatzmaterial
dient synthetischer Rutil mit einer Zusammensetzung laut Tabelle 4.8 aus der
Kalzinationsstufe. Ein Screenshot der Eingabetabelle zur Metallchlorierung ist in Abbildung
4.13 dargestellt.

Metallchlorierung

Prozesstemperatur 750,00 *C
Boudouardgleichgewicht 0,78

Anteil O2 im Prozessgas 500 %
Einsatz N2 6,20 mol/s
Bendtigtes CI2 58,75 mol/s
Einsatz CI2 (muss am Ende der TiCl4-Verbren 58,75 molfs
Bendtigtes Koks r 71,83 maolfs
Eingesetzter Koks 71,83 molfs
Tio2-Verlust in Dust{Einsatz Metallchlorierur 450 %
Si02-Verlust in Dust{Einsatz Metallchlorierur 40,00 %
Koks-Verlust in Dust(Einsatz Metallchlorieru 500 %
HCI-Verlust im Staub 0,50 mol/s

Abbildung 4.13: Screenshot der Eingabetabelle fir den Prozessschritt der Metallchlorierung

Die Werte flr Prozesstemperatur, Anteil an O, im Prozessgas, Einsatz von N,, TiO,-Verlust
im Staub, SiO,-Verlust im Staub, Koks-Verlust im Staub und HCI-Verlust im Staub sind von
der Firma Ti-Cons vorgegeben. Das Prozessgas ist das Abgas aus der letzten
Verfahrensstufe der TiCl,-Verbrennung. In dem letzten Prozessschritt sind die Einsatzstoffe
so gewahlt, dass sie den Bedingungen laut der Eingabetabelle in Abbildung 4.13

entsprechen. Die Zusammensetzung des Prozessgases ist in Tabelle 4.14 angegeben.

Tabelle 4.14: Zusammensetzung des Prozessgases fiir die Metallchlorierung

Bestandteil | Massenanteil, w;, in %
0, 5

Cl, 87

N, 3

CO,

HCI 2

Die Berechnung des Boudouardgleichgewichts erfolgt &hnlich wie beim Prozessschritt
Reduktion in Kapitel 4.1, Gleichung (4-18). Die Menge Chlorgas und Koks, welche flir eine
vollstandige Chlorierung der Metalle notwendig ist, ergibt sich aus der Berechnung der
Reaktionsgleichungen (3-35), (3-43), (3-45), (3-46), (3-48)- (3-50), (3-54). Das fur die
Reaktion notwendige Chlor bildet sich wahrend des letzten Prozessschrittes, der TiCl,-

Verbrennung, gemaf Gleichung (3-62).
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Je nach Siedetemperatur gelangen jene Reaktionsprodukte mit Werten, welche héher als die
Prozesstemperatur ist, in die Fest- oder Flussigbehandlung, und jene mit niedrigeren
zusammen mit dem Abgas zur Kondensation. Das CO/CO.-Verhaltnis ergibt sich aus dem

Boudourdgleichgewicht und der Formel (4-32):

1
T 2. (1 — xCO) *Xco® (nC,Einsatz + Nco,,Einsatz — nc,Verlust)

Nco (4-32)

Xco

Die festen und flissigen Reaktionsprodukte sind in Tabelle 4.15 aufgelistet.

Tabelle 4.15: Auflistung der festen und flissigen Reaktionsprodukte

Bestandteil | Menge in kg/h
C 689,37
TiO, 381,89
HCI 131,26
NaCl 5,09
SiO; 575,10
FeCl, 535,98
MnCl, 233,10
MgCl, 22,51
CaCl, 7,11

Durch die chloridhaltigen Bestandteile ist eine Aufarbeitung dieser Nebenprodukte zwingend
notwendig. Bei Variante 1 findet die in Kapitel 3.2.1 beschriebene Abfallbehandlung statt.
Zunachst erfolgt die Entfernung der festen Bestandteile, Kohlenstoff, Titan- und
Siliziumdioxid durch eine Wasch- und Filterstufe. Die Neutralisation der verbleibenden
flissigen Phase lauft nach den Gleichungen (4-33)-(4-36) ab.

HCI(l) + NaOH(s) —» NaCl(aq) + H,0(1) (4-33)

FeCl,(aq) + Ca(OH),(s) = Fe(OH),(s) + CaCl,(s) (4-34)
MgCl,(aq) + Ca(OH),(s) » Mg(OH),(s) + CaCO05(s) + CaCl,(s) (4-35)
MnCl,(aq) + Ca(OH),(s) + %OZ(g) - Mn0,(s) + CaCl,(s) + H,0(1) (4-36)

Das uberflussige Wasser gelangt mit dem Natriumchlorid in das Abwasser. Die verfestigten
Metallchloride kommen auf die Deponie. Fur die Neutralisation gibt die Firma Ti-Cons einen
Verbrauch von 500 kg/t Pigment Ca(OH),, 25 kg/t Pigment NaOH und 1,33 m?® Wasser/t
Pigment an. Unter Berucksichtigung der Neutralisationsreaktionen entstehen so 4.656,07
kg/h Deponiertickstande.

Bei Variante 2 gelangen die Nebenprodukte in den Saureregenerationsprozess.
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4.8 Kondensation

Die gasférmigen Produkte aus der Metallchlorierung, bestehend aus N,, CO,, HCI, CO, TiCly,
AICI; und SiCl, gelangen anschlielend in die Kondensation. Der genaue Vorgang dieses
Prozesses ist bereits in Kapitel 3.2.2 beschrieben. Dort findet eine Abkihlung auf 100 °C
statt. Ist die Siedetemperatur hdher, verflissigen sich die Komponenten, was fur TiCl, und
AICI; qilt. In der Excel-Tabelle sorgt eine ,Wenn-Dann-Funktion® dafur, dass die
Komponenten, je nach Siedetemperatur, entweder in der Spalte ,Flissig“ oder ,Abgas®
aufscheinen. In Abbildung 4.13 ist ein Screenshot der Excel-Tabelle zu diesem

Prozessschritt zu sehen.

Kondensation
Einsatz Austrag

M [g/mol] Schmelzpunkt [°C] Siedepunkt [°C] | Einsatz Flissig  Abgas
Prozessgas -
02 32,00
Cl2 70,90 -
N2 28,01 8,60 8,60
coz2 44,01 12,35 12,35
HCI 36,46 1,07 1,07
co 28,01 4491 4491
Ar 39,95 - 189,40 - 185,80 -
Chloride
TiCl4 189,71 - 25,00 136,00 28,18 28,12 0,06
FeCl2 126,75 677,00 1.023,00 - -
FeCl3 162,20 304,00 316,00
MnCl2 125,84 652,00 1.190,00 - -
AICI3 133,34 120,00 0,02 0,02
MgCl2 95,21 714,00 1.412,00
Cacl2 110,98 Fr2,00 1.935,00 - -
SicCla 169,90 - 69,00 58,00 0,30 - 0,30
Tiocl2 134,79

Abbildung 4.14: Screenshot der Berechnung des Prozessschrittes der Kondensation

Die Firma Ti-Cons geht von einem TiCl,-Verlust Uber das Abgas von 0,20 % aus. Dieser
Wert und auch die Temperatur sind im Datenblatt ,Eingabetabelle®, abgebildet in Abbildung
4.15, festzulegen. Die Betriebsmittelverbrauche fir den Prozessschritt der Kondensation
werden in Kapitel 3.2.3 erlautert.

Kondensation
Temperatur 00,00 C
TiCld-Yerlust in Abgas [Einsatz Konde 0,20

Abbildung 4.15: Screenshot der Eingabetabelle fir den Prozessschritt der Kondensation

Das Abgas gelangt anschlieRend in die Abgasreinigungsanlage. Diese wascht das TiCl,,

SiCl, und HCI, wie bereits in Kapitel 4.8 beschrieben, aus dem Abgas. Die verflissigten
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Chloride gelangen in die Abfallbehandlung. Die Zusammensetzung des verbleibenden

Abgases ist in Tabelle 4.16 aufgelistet.

Tabelle 4.16: Zusammensetzung des Abgases

Bestandteil | Menge in kg/h | Massenanteil, w; in %
N, 867,29 11,79
CO; 1.957,11 26,62
(6]0) 4.528,98 61,59

Aufgrund der groRen Menge an Kohlenstoffmonoxid ist eine Nachverbrennung zwingend
notwendig. Bei dieser sind, gemaf Gleichung (4-21), 121.179,72 kg/h Luft nétig. Durch den
hohen CO-Gehalt besitzt das Abgas einen beachtlichen Energiegehalt. Der Brennwert von
Kohlenmonoxid betragt Hsco = 10,103 MJ/kg. Bei m¢o = 4.528,98 kg CO sind das 12,71
MWh. Dieser Energiegehalt macht einen Einsatz in dem Prozessschritt der Reduktion

moglich.

4.9 TiCls-Reinigung

Ein Verdampfer Uberfihrt die flissigen Produkte, TiCl, und AICl;, aus dem Prozessschritt der
Kondensation erneut in die Gasphase. Eine Rektifikationskolonne kiihlt die Komponenten auf
150 °C herab. Das AICI; verfllissigt und erméglicht dadurch eine Trennung vom TiCl,. In der
Excel-Tabelle erfolgt die Separation, dhnlich wie bei der Kondensation, durch eine ,Wenn-
Dann-Funktion®, unter Berlicksichtigung der Prozess- und der Siedetemperatur von den
Komponenten. Das verfllssigte Aluminiumchlorid ist fur die Sdureregeneration nicht geeignet
und gelangt in den Abfallaufbereitungsprozess.
Die Firma Ti-Cons gibt fir den Prozessschritt der Kondensation und der TiCl;-Reinigung
einen Kuhimittelverbrauch von 600 kg/t TiO.,-Pigment und einen elektrischen Strom-
Verbrauch von 0,36 MWh/t TiO,-Pigment an.
Die Neutralisation der abgetrennten Aluminiumchloride erfolgt gemafR Gleichung

AlCl;(1) + Ca(OH),(s) = 2AlL(0OH)5(s) + 3CaCl,(s) (4-37)
Auf diese Weise entstehen 42,63 kg/h Deponieabfall.
Im Vergleich dazu fallen bei Variante 2 nur 10,01 kg/h AICIl; an, wodurch sich der

Deponieabfall um 36,71 kg/h senkt.
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4.10 TiCls-Verbrennung

Die Eingabetabelle fir den letzten Prozessschritt der TiO,-Pigment Herstellung, die TiCl,-
Verbrennung, ist in Abbildung 4.16 zu sehen. Die Werte flr den Aluminium-, Stickstoff- und

Toluol-Einsatz sind festgelegte Angaben von der Firma Ti-Cons.

TiCl4-Verbrennung

Al-Einsatz 0,01 mol/molTiCl4
M2-Einsatz 1,20 mol/s

02 -Einsatz 426,27 ke/h

Toluol Einsatz 0.01 mol/molTiCl4
Zusatzliches C12 3.30 molfs

M2 Einsatz fur Sackfilter 1,20 molfs

02 vorwarmen auf 850 *C

TiCl4 vorwarmen auf BOD *C
Energieeinsatz notig fir 02 Vorarmen 0,12 MWh/h
Energieeinsatz natig fur TiCl4 Vorwarmen 3,27 MWh/h
Methan bendtigt 340,12 m*/h

Luft bendtigt fir Verbrennung 3.84551 kg/h
Luftzahl 1

Eingesetzte Luft 3.84551 kg/h

Abbildung 4.16: Screenshot der Eingabetabelle fir den Prozessschritt der TiCl;-Verbrennung

Das eingesetzte Aluminium reagiert zunachst nach Gleichung (3-63) zu AICl; und spater
gemal Gleichung (3-66) weiter zu Al,O;. Der verwendete Sauerstoff setzt sich aus den
bendtigten Mengen fur den Prozessschritt der Metallchlorierung, der Oxidation des TiCly,
nach Gleichung (3-62), der Oxidation des AICI; gemal Gleichung (3-66) und fur die
Verbrennung des Toluols nach Gleichung (3-64) zusammen. Das Toluol verbrennt mit dem
Sauerstoff nach Gleichung (3-64). Der entstehende Wasserdampf reagiert mit dem Chlorgas
gemal Gleichung (3-67) zu HCI. Da die Menge Chlorgas, gebildet durch die Oxidation der
Aluminium- und Titanchloride, nicht fir eine vollstdndige Karbochlorierung im Prozessschritt
der Metallchlorierung ausreichend ist, muss zusatzlich Chlorgas eingefiihrt werden. In dieser
Berechnung sind 3,30 mol/s Cl, notwendig. Abbildung 4.17 zeigt einen Screenshot der

Berechnung der Massenbilanz fur den Prozessschritt der TiCl,-Verbrennung.
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TiCl4 Verbrennung
Einsatz Austrag Produkt 02, TiCl4 Vorwarmen
Einsatz far Abgas
Einsatz Einsatz den {wird Einsatz
M [g/mol] |Gesamt Ticl4 Zusatzlich  Austrag Sackfilter  Fest recycelt) Gesamt Einsatz Abgas
Rein
Elemente
Al 26,98 0,28 0,28
Prozessgas
02 32,00 33,41 33,41 3,70 3,70 10,74
cl2 70,90 3,30 3,30 58,75 58,75
N2 28,01 1,20 1,20 1,20 1,20 2,40 40,02 40,02
co2 44,01 - 1,38 1,38 0,02 5,39
HCI 36,46 - 1,57 1,57
co 28,01 -
Ar 39,95 - 0,48 0,48
Luft
(trocken) 28,96 - 51,27
H20 18,02 10,74
Brennstoff
CH4 16,04 53,37 5,37
C7HE 92,14 0,20 0,20
Oxide
Ti02 79,90 28,12 =
FeQ 71,85
Fe203 159,69
MnO 70,94
MnO2 86,94
Al203 101,96 0,14
MgO 40,32
ca0 56,08
5102 60,10
Chloride
Ticl4 189,71 28,12 28,12

Abbildung 4.17: Screenshot der Berechnung der Massenbilanz fiir den Prozessschritt der TiCly4-
Verbrennung

Auf der rechten Seite in Abbildung 4.16 erfolgt die Berechnung der Massenbilanz fir die
Erwarmung des TiCl, und des Sauerstoffs. Es ist moglich, die Endtemperaturen der
Komponenten in die Tabelle, abgebildet in Abbildung 4.16, einzugeben. Das Vorheizen
erfolgt indirekt durch den Einsatz von Methangas. Dabei wird idealerweise von einem
Wirkungsgrad von 100 % ausgegangen. Die Berechnung jener Warmemenge, die zur
Erwarmung von mo, = 426,27 kg Sauerstoff von Tgit = 25 °C auf Tenge = 950 °C notwendig
ist, erfolgt geman Gleichung (4-38):
Qo2 =My, * (Cp,Ende " Tende — Cp,start * TStart) (4-38)
Die spezifische Warmekapazitat von Sauerstoff betragt 950 °C c,ende = 1025,72 J/kgK, bei
einer Temperatur von 25 °C ¢, st = 912,23 J/kgK. Durch Einsetzen der Variablen ergibt
Gleichung (4-38) eine Warmemenge Qo von 116.350,44 Wh. Jene Warme, welche
notwendig ist, um mricy = 19.204,67 kg TiCl, von 50 °C auf 800°C zu erwarmen, ist durch
Gleichung (4-39) gegeben.
Qrict, = Mrict, * (Cpende * Tende — Cpstart * Tstart) (4-39)
Die spezifische Warmekapazitat von Titantetrachlorid bei einer Temperatur von 800 °C
betragt cpende = 802,72 J/kgK, bei 50 °C ¢, start = 766,69 J/kgK. Gleichung (4-39) ergibt somit
eine Warmemenge Qricis von 3.273.769,77 Wh. Addiert mit Qo entspricht das 3,39 MWh
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bzw. 12.204,43 MJ. Bei einem Heizwert von 35,883 MJ/m? sind somit 340,12 m* Methan
erforderlich. Fur eine Verbrennung von dieser Menge CH, sind 3.845,51 kg Luft notwendig.

Am Ende des Prozesses entstehen in einer Stunde aus 18.000 kg limenit 8.088,41 kg TiO,
Pigment. Dieses gelangt anschlieRend in ein Nachbearbeitungsverfahren, welches sich,
entsprechend dem schlussendlichen Anwendungsgebiet des Pigments, verschieden
gestalten kann. Der Restgehalt von Aluminiumoxid von 0,63 % ist fur die nachfolgende

Behandlung nicht von Bedeutung.

4.11 Vergleich der Verfahren und Vorteile der kombinierten

Technologie

Der grofte Vorteil von Variante 2 im Vergleich zu Variante 1 ist die Wiederverwertung der
Rickstands- und Nebenprodukte und der damit verbundene Wegfall von
Abfallbehandlungen. Einerseits spart dies hohe Kosten, die durch den Einsatz von
Neutralisationsmitteln entstehen und andererseits Anlagenkosten. Die hohe Ruckfuhrrate ist
allerdings mit hoheren Betriebskosten durch die erhdhte Auslastung des Prozessschrittes
der Saureregeneration verbunden. Welche finanziellen Auswirkungen die Vor- und Nachteile
der Variante 2 haben ist in Kapitel 0 beschrieben. In Tabelle 4.17 sind die Betriebsmittel,
berechnet durch die Energie- und Massenbilanz, welche in den Kapitel zuvor beschrieben

sind, fur beide Varianten zusammengefasst.

Tabelle 4.17: Betriebsmittel fir beide Varianten der Pigmentherstellung

Betriebsmittel Variante 1 Variante 2
thermische Energie 53,02 GJ/t 53,70 GJ/t
elektrische Energie 0,85 MWh/t 0,92 MWh/t
Toluol 8,07 kg/t 8,07 kg/t
33 % HCI 0,25 kg/t 0,06 kg/t
Wasser 14,39 m3/t 15,92 m3/t
Kihlwasser 14,03 m3/t 14,03 m3/t
Kihimittel 600 kg/t 600 kg/t
llmenit 2.225,41 kgt 2.225,47 kgt
Koks 430,96 kg/t 420,76 kg/t
Aluminium 3,38 kg/t 3,38 kg/t
NaCl 0,63 kg/t 0,54 kgt
Luft 11.769,20 Nm3/t 12.536,45 Nm?3/t
0O, 36,91 Nm3/t 36,89 Nm?3/t
N, 85,79 Nm3/t 85,80 Nm?3/t
Wasserdampf 500 kg/t 500 kg/t
Chlor 104,13 kg/t 102,53 kg/t
NaOH 25,00 kg/t -
Ca(OH), 500 kgt 1,19 kg/t
KCI 0,05 kg/t 0,05 kg/t

59




Berechnung der Massen- und Energiebilanz des kombinierten Verfahrens

Bezogen auf Tabelle 4.17 fallt auf, dass im Vergleich zu Variante 1 bei 2 manche
Betriebsmittel hdher, andere jedoch niedriger sind. Obwohl bei Variante 2 das CO-haltige
Abgas aus dem Kondensationsprozess als Heizgas fir die Reduktion Wiederverwendung
findet und somit den Energiebedarf flr diesen Prozessschritt um 4,47 GJ/t reduziert, ist der
Bedarf an thermischer Energie hoher als bei Variante 1. Der Grund liegt an dem erhdhten
Energiebedarf fur die Saureregeneration. Durch die Ruckfuhrung zusatzlicher Neben- und
Abfallprodukte steigt die Energiemenge fir diesen Prozess um 5,26 GJ/t. Die notwendige
elektrische Energie nimmt ebenfalls mit der erhéhten Saureregeneration zu. Im Gegensatz
dazu sinkt der Saureverbrauch um 0,19 kg/t durch die gesteigerte Regenerationsrate. Der
liImenitbedarf nimmt um 0,06 kg/t. Der Grund daflr ist, dass bei Variante 2 die Waschstufe
nach der Laugung mehr Wasser bendtigt und somit mehr flissige Titantetrachloride
ausschwemmt, welche bei Variante 1 im Kalzinationsprozess erneut zu TiO, oxidieren. Es
erfolgt aulRerdem vermehrt die Entfernung anderer Chloride, wodurch der Koksbedarf im
Metallchlorierungsprozess sinkt.

Das groRte Einsparungspotenzial gibt es bezlglich den Neutralisationsmittel NaOH und
Ca(OH),. Durch die vermehrte Rickfihrung in die Sdureregeneration sinkt bei Variante 2 der
Bedarf an den Neutralisationsmitteln sehr stark. Einen gro3en Unterschied gibt es auch in

Bezug auf die Deponiemengen der beiden Prozesse, wie sie in Tabelle 4.18 aufgelistet sind.

Tabelle 4.18: Vergleich der Deponiemenge der beiden Verfahren

Variante 1 in kg/t Pigment Variante 2 in kg/t Pigment

Deponiemenge 576,84 1,19
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5 Berechnung der Wirtschaftlichkeit des

kombinierten Verfahrens

Nachdem die Betriebsmittel durch die Massen- und Energiebilanz bekannt sind, ist eine
finanzielle Beschreibung beider Varianten der Prozessfihrung mdglich. Die Betrachtung der
Wirtschaftlichkeit beider Verfahren gliedert sich in eine Untersuchung der Investitions- und
Betriebskosten, der wichtigsten wirtschaftlichen Kennzahlen und der Sensibilitdtsdiagramme.
Die Berechnungen beziehen sich auf eine Kapazitat von 60.000,00 Tonnen TiO,-Pigment pro
Jahr. Die Anlage lauft 7.500 Stunden im Jahr und produziert pro Stunde 8 Tonnen TiO,-

Pigment.

5.1 Investitionskosten

Die Investitionskosten setzen sich aus den Kosten fir die Ausristung, Gebaude, Installation,
Ingenieurstatigkeiten und Sicherheitsreserven zusammen. Fir den Upgrading-Prozess sind
der Aufwand fir die Investitionen beider Varianten gleich gro3. Die Ausristungskosten sind

in Tabelle 5.1 aufgelistet

Tabelle 5.1: Liste der Ausrustungskosten fir den Upgrading-Prozess

Prozessschritt | Ausristungsgegenstand| Kosten in €
Oxidation Drehrohre 3.541.000,00
Abgasbehandlung 100.000,00
Sonstiges 377.550,80
Gesamt 4.018.550,80
Reduktion Drehrohre 4.500.000,00
Abgasbehandlung 133.000,00
Sonstiges 496.500,80
Gesamt 5.129.500,80
Leaching Laugungsbehalter 5.877.000,00
Thickener/Settler 360.000,00
Vakuumbandfilter 610.000,00
Tanklager 2.023.840,76
Sonstiges 867.420,80
Gesamt 9.738.261,56
Kalzination Drehrohre 4.080.000,00
Abgasbehandlung 100.000,00
Sonstiges 314.630,80
Gesamt 4.494.630,80
Saureregeneration | FlieRbettreaktor 17.409.168,00
Gesamt 17.409.168,00
Gesamt 40.790.111,96
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Kosten fir Gebaude, Installation, Ingenieurstatigkeiten und Sicherheitsreserven sind in
Tabelle 5.2 dargestellt.

Tabelle 5.2: Weitere Investitionskosten fiur den Upgrading-Prozess

Anteil an Ausristungskosten
Kostenpunkt Kosten in €
in %
Gebaudekosten 30 12.237.033,59
Installationskosten 30 12.237.033,59
Sicherheitsreserven 15 6.118.516,79
Ingenieurkosten 25 10.197.527,99
Gesamt 40.790.111,96

Somit ergeben sich Investitionskosten fur den Upgrading-Prozess von 81.580.223,92 €. Jene
fir das Chloridverfahren beziffert die Firma Ti-Cons mit 128.660.400,00 €. Bei Variante 2
fallen die Abfallbehandlungsanlagen und somit rund 600.000 € weg. Die
Gesamtinvestitionskosten betragen fir Variante 1 210.240.623,92 € und fur Variante 2
209.640.623,92 €. Der wirtschaftliche Vorteil bezluglich der Investitionskosten von Variante 2

ist minimal.

5.2 Betriebskosten

Die Betriebskosten berechnen sich aufgrund von den in Tabelle 4.17 aufgelisteten
Betriebsmittelverbrauchen. In Tabelle 5.3 sind die Preise zur Berechnung der Betriebskosten

fur beide Varianten aufgelistet sowie jene flr eine Jahresproduktion.
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Tabelle 5.3: Preistabelle fiir Betriebsmittel

Beschreibung Preis Variante 1 in €/a | Variante 2 in €/a
lImenit 131,71 €/t | 17.613.330,13 | 17.613.805,01
Erdgas 0,04 €/Nm? 3.118.211,31 3.158.799,23
Strom 17,59 €/ MWh 1.276.896,06 1.350.766,08
Wasser 0,03 €/m3 47.076,31 49.514,02
Chlorgas 290,20 €/t 1.813.134,36 1.785.274,81
Kihlwasseraufbereitung 0,09 €/m3 23.743,94 23.743,94
Toluol 2462,33 €/t 1.192.262,12 1.192.262,12
Aluminium 1319,11 €/t 267.515,00 267.515,00
Koks 263,82 €/t 6.821.790,82 6.660.332,06
Kuhimittel 0,88 €/t 31.658,58 31.658,58
33 % Salzsaure 82,00 €/t 1.230,00 295,20
NaCl 70,35 €/t 2.659,32 2.279,42
Ca(OH), 114,32 €/t 3.429.679,50 8.162,64
NaOH 50 % 783,33 €/t 1.175.000,00 0
Deponiekosten 150,00 €/t 5.191.560,00 10.710,00
Personalkosten 569.854,44 569.854,44
Wartungskosten 3.153.609,36 3.144.609,36
Versicherungskosten 1.051.203,12 1.048.203,12
Vertriebsgemeinkosten 1.500.000,00 1.500.000,00
Abschreibung 21.024.062,39 | 20.964.062,39
Gesamt 69.304.476,76 | 59.381.847,42
Hinzu kommen Personal-, Wartungs-, Versicherungs-, Vertriebsgemein- und

Abschreibungskosten. Die Berechnung von diesen erfolgt durch die Berlcksichtigung der
Ublichen Faktoren, welche CMI verwendet. Die durchschnittlichen Personalkosten pro
Person belaufen sich auf 5276,43 €/Jahr. Eine Tonne TiO,-Pigment erfordert 0,0018
Personen. Somit betragt diese Position fur ein Jahr 569.854,44 €. Diese Ausgaben sind fur
Variante 1 und 2 gleich. Die Wartungsaufwand betragen 1,5 %, die Versicherungskosten
0,5 % der Investitionsausgaben. Die Vertriebsgemeinkosten sind fur beide Varianten mit
1.500.00,00 € berechnet. Die Lebensdauer einer Maschine sowie ihre Abschreibzeit betragt
10 Jahre.

Abbildung 5.1 vergleicht die Ausgaben der zwei Varianten. Gleichbleibende Kosten sind die
Toluol, Personal und

Aufwande fir Aluminium, Kuihimittel, Kihlwasseraufbereitung,

Vertriebsgemeinkosten. Unter ,Sonstige Kosten®, sind jene Punkte angeflihrt, welche sich
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nur minimal voneinander unterscheiden. Dazu zahlen limenit, Koks, NaCl, Wasser, Wartung,

Versicherung, Chlorgas, thermische und elektrische Energie.

€ 80 000 000,00
€ 70000 000,00 —
I
€60000000,00 — ..
Saure
€50000 000,00 - ® NaOH
H Ca(OH)2
€40 000 000,00 - .
Deponiekosten
€30000 000,00 - m Abschreibung
B Sonstige Kosten
€20000000,00 - _ )
B Gleichbleibende Kosten
€10000 000,00 -
€ - ,
Variante 1 Variante2

Abbildung 5.1: Vergleich der Betriebskosten pro Jahr

Wahrend die Kosten fur elektrische und thermische Energie bei Variante 2 durch die erhdhte
Saureregeneration grof3er sind, ist aufgrund der Einsparungen der Neutralisationsmaterialien
ein  wesentlicher  Kostenvorteil gegeben. Im  Jahr ergeben sich  somit

Betriebskostenersparnisse von 9.922.629,34 €.

5.3 Erlose

Die Einnahmen setzten sich aus den Erldsen des Pigmentverkaufs und dem Verkauf der

Metalloxide zusammen. In Tabelle 5.4 sind die Preise der Produkte aufgelistet.

Tabelle 5.4: Preistabelle der Produkte

Produkt Preis in €/t
TiO,-Pigment 1.758,81
Metalloxid 87,94

Bei Variante 1 erfolgt die Verarbeitung der Metallchloride aus den Neben- und
Abfallprodukten durch Neutralisationsprozesse und einer anschlielenden Deponie. Im
Gegensatz dazu finden bei Variante 2 diese Metallchloride Einsatz in der Saureregeneration,
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wodurch die Gewinnung der Metalloxide mdglich ist, wobei sich diese in den Erlésen, zu
sehen in Tabelle 5.5 und

Tabelle 5.6, widerspiegelt.

Tabelle 5.5: Erlose durch Variante 1

Produkt Menge in t/a Erlés in €
TiO,-Pigment 60.000 105.529.600,00
Metalloxid 63.479.400 5.582.410,18
Gesamt 111.111.010,18

Tabelle 5.6: Erlose durch Variante 2

Produkt Menge in t/a Erlés in €
TiO,-Pigment 60.000 105.529.600,00
Metalloxid 74.061.000 6.512.961,37
Gesamt 112.041.561,37

Der Erl6s bei Variante 2 steigt um 930.551,19 € pro Jahr.

5.4 Wirtschaftliche Kennzahlen

Durch verschiedene wirtschaftliche Kennzahlen ist es mdglich, einen Zusammenhang

zwischen Investitions- und Betriebskosten sowie Erlosen herzustellen, um die
Wirtschaftlichkeit der beiden Varianten genauer zu untersuchen. In dieser Arbeit werden
EBIT, EBITDA, die Amortisationszeit, der Kapitalwert und der interner Zinsfull naher
betrachtet. In Tabelle 5.8 ist eine Zusammenfasssung dargestellt.
EBIT steht fur ,Earnings before interest and taxes” bzw. flr “Gewinn vor Zinsen und Steuern”
und stellt das an Steuern und Zinsen bereinigte jahrliche Betriebsergebnis dar. Die
Berechnung des EBIT erfolgt nach Gleichung (5-1):

EBIT = Erlose — Betriebskosten (5-1)
Unter Berlicksichtigung der Erlése aus Kapitel 5.3 und den Betriebskosten aus Kapitel 5.2
betragt das EBIT fur Variante 1 41.806.553,42 € und das EBIT fur Variante 2
52.659.713,95 €. Die berechneten Werte stellen ein Mafd flr die Profitabilitdt der Varianten
dar.
EBITDA steht fur ,earnings before interest, taxes, depreciation and amortization” oder
,Gewinn vor Zinsen, Steuern, Abschreibungen auf Sachanlagen und Abschreibungen auf

immaterielle Vermogensgegenstande®. Das EBITDA ist das jahrliche Betriebsergebnis,
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bereinigt an Steuern, Zinsen und Abschreibungen. Die Berechnung erfolgt durch Gleichung
(5-2):

EBITDA = Erlése — Betriebskosten (ohne Abeschreibung) (5-2)
Aufgrund des Wegfalls der Abschreibung (aus Tabelle 5.3) sinken die Betriebskosten aus
Kapitel 5.2 auf 48.280.414,37 € pro Jahr flr Variante 1 und auf 38.417.785,03 € pro Jahr flr
Variante 2. Unter Berlcksichtigung der Erlése aus Kapitel 5.3 ergeben sich somit ein
EBITDA fir Variante 1 von 62.830.595,81 € und fiur Variante 2 ein EBITDA von
73.623.776,35 €. Diese Werte stellen ein Mal fur die Rentabilitdt der Varianten dar.
Die Amortisationszeit ist jene Zeit, in der das an die Investition gebundene Kapital durch die

Betriebsergebnisse zurlickgeflossen ist. Diese Zeit ergibt sich aus Gleichung (5-3):

A tisati .+ Investitionskosten (5-3)
mortisationszeit = -
Betriebsergebnis (pro Jahr)

Die Amortisationszeit betragt, unter Berlcksichtigung der Investitionskosten aus Kapitel 5.1
und dem Betriebsergebnis (EBIT) aus Gleichung (5-1), 5,03 Jahre flr Variante 1 und flr
Variante 2 3,98 Jahre. Wird das Betriebsergebnis (EBITDA) aus Gleichung (5-2) mit
einbezogen, andert sich die Amortisationszeit flr Variante 1 auf 3,35 Jahre und fir Variante
2 auf 2,85 Jahre.

Der Kapitalwert (C,) einer Investition ist der mit einem sogenannten Kalkulationszinsfufd (i)
abgezinste Betrag aller mit der Investition verbundenen Ein- und Auszahlungen. In MS-Excel
erfolgt die Berechnung durch die dafir vorgesehene Funktion, basierend auf Gleichung
(5-4).

T

Z

Coli) = —1+2(1 Tl T (5-4)
t=1

Die Investitionskosten (I) sind bereits in Kapitel 5.1 beschrieben. Die Betrachtungsdauer (T)
liegt bei 10 Jahre. Der Chashflow (Z;) ist gleichzusetzen mit EBIT oder EBITDA. Der
Resterlds (L) betragt in diesem Fall 0 €. Der Kalkulationszinsfufd (i) liegt bei 8 %. Dies ist der
Ubliche von CMI verwendete Zinssatz. Der Kapitalwert fir Variante 1 betragt unter
Berlcksichtigung des EBIT 65.078.350,29 € bzw. unter Berlcksichtigung des EBITDA
195.701.655,84 €. Fir Variante 2 belauft sich der Kapitalwert auf 133.065.132,55 € bzw.
263.315.655,79 €.

Allgemein gilt eine Investition als ertragreich, wenn der Kapitalwert grof3er Null ist. Dabei ist
jene Investition am vorteilhaftesten, welche den héheren Wert hat.

Der interne ZinsfulR ermittelt die mittlere jahrliche Rendite, gibt also an, um welchen

Prozentsatz sich die Investition verzinst. Die Berechnung erfolgt gemafR Gleichung (5-5):

T
Ce
CO——I+tzlm—0 (5-5)
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Jener Zinssatz (i), bei dem der Kapitalwert (Cy) gleich Null ist, entspricht dem internen
Zinsful®. Unter Berucksichtigung der Betrachtungsdauer T, des Cashflows C; und des
Kapitalwertes Cq, ist die Ermittlung des internen ZinsfulBes durch eine Excel-Funktion
moglich.

Bezogen auf den Cashflow, berechnet aus dem EBIT, betragt der interne Zinsful® fur
Variante 1 15 % und fir Variante 2 22 %. Bezieht sich der Cashflow auf den EBITDA, so

andert sich der Interne Zinsfuld fiir Variante 1 auf 27 % und fur Variante 2 auf 33 %.

5.5 Sensibilitatsanalyse

Die Sensibilitdtsanalyse ist ein Verfahren, mit dem eine Bewertung der Veranderungen
verschiedener Parameter auf das Betriebsergebnis mdglich ist. Diese Arbeit untersucht
inwieweit die Faktoren limenit (Einkaufspreis), Pigment (Verkaufspreis), Erdgas
(Einkaufspreis), Koks (Einkaufspreis), Chlor (Einkaufspreis), Personalkosten, Metalloxid
(Verkaufspreis) und Deponiekosten, Einfluss auf den internen ZinsfuR und die
Amortisationszeit nehmen. Die Berechnung des internen Zinsfull und der Amortisationszeit
erfolgt unter Beriicksichtigung des EBITDA. Der Rahmen der Anderung der Faktoren hat
eine Spannweite von +/- 25 %. In Abbildung 5.2 und Abbildung 5.3 sind die

Sensibilitatsdiagramme in Abhangigkeit von dem Pigment-Verkaufspreis dargestellt.

50% -
45% - —
40% - _— —
35% - /

30% A /
25% - / Variante 1

0% // e \/ariante 2

15% -

IRR

10% -
-25%  -20% -15% -10%  -5% 0% 5% 10% 15% 20% 25%
Variation des Pigment Verkaufspreis

Abbildung 5.2: Sensibilitdt des internen ZinsfuRes in Abhangigkeit vom Pigment-Verkaufspreis
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Abbildung 5.3: Sensibilitdt der Amortisationszeit in Abhangigkeit vom Pigment-Verkaufspreis

Innerhalb des Untersuchungsbereichs variiert der interne Zinsful’ bei Variante 1 um 29,58 %
und bei Variante 2 um 28,31 %. Die Amortisationszeit andert sich um 3,41 bzw. 2,34 Jahre.
Die Untersuchungen zeigen, dass der interne Zinsfull und die Amortisationszeit am starksten
von dem Pigment Verkaufspreis abhangen. Ein weiterer bedeutender Faktor ist der lImenit-
Einkaufspreis. Die restlichen Parameter haben nur einen geringen Einfluss auf das
Betriebsergebnis. Tabelle 5.7 zeigt eine Ubersicht der verschiedenen Faktoren und ihren

Variationsbereich.

Tabelle 5.7: Schwankungsbreite des internen Zinsfulles und der Amortisationszeit in Abhangigkeit von
verschiedenen Faktoren

Faktor Schwankungsbreite
IRR in % Amortisationszeit in Jahren

Variante 1 Variante 2 Variante 1 Variante 2
Pigment-Verkaufspreis 29,58 28,31 3,41 2,34
limenit-Einkaufspreis 4,84 4,67 0,47 0,34
Erdgas-Einkaufspreis 0,86 0,84 0,08 0,06
Koks-Einkaufspreis 1,87 1,76 0,18 0,13
Chlor-Einkaufspreis 0,50 0,47 0,05 0,03
Personalkosten 0,16 0,15 0,02 0,01
Metalloxid- 1,53 1,73 0,15 0,13
Verkaufspreis
Deponiekosten 1,43 0 0,14 0
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5.6 Zusammenfassung der wirtschaftlichen Betrachtung

Die wichtigsten wirtschaftlichen Kennzahlen aus Kapitel 0 sind in Tabelle 5.8
zusammengefasst. Der wesentliche Vorteil von Variante 2 gegenlber Variante 1 liegt in der
Reduktion der Betriebskosten durch die Einsparung von Deponiekosten und

Neutralisationsmaterialien. Dieser Vorteil spiegelt sich im EBIT, EBITDA, internen Zinsful®

und Kapitalwert wider.

Tabelle 5.8: Zusammenfassung der fur die wirtschaftliche Betrachtung wichtigen Zahlen

Variante 1

Variante 2

Investitionskosten

210.240.623,92 €

209.640.623,92 €

Betriebskosten

69.304.476,76 €

59.381.847,42 €

Erlose

111.111.010,18 €

112.041.561,37 €

EBIT

41.806.553,42 €

52.659.713,95 €

EBITDA

62.830.595,81 €

73.623.776,35 €

Amortisationszeit (basierend

5,03 a 3,98 a
auf EBIT)
Amortisationszeit (basierend

3,35a 2,85a
auf EBITDA)
Interner Zinsful? (basierend

15 % 22 %
auf EBIT)
Interner Zinsful® (basierend

27 % 33 %

auf EBITDA)

Kapitalwert (basierend auf
EBIT)

65.078.350,29 €

133.065.132,55 €

Kapitalwert (basierend auf
EBITDA)

195.701.655,84 €

263.315.655,79 €
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6 Aktuelle Marktsituation und Marktpotenzial

Titandioxid ist das am meisten eingesetzte Weillpigment und findet in den verschiedensten
Bereichen auf der ganzen Welt verteilt Anwendung. Im Jahr 2014 war der Titandioxid-
Pigment-Markt etwa 16-18 Mrd. US$ wert [1,61]. Um eine Aussage fiir das Marktpotenzial
neuer Anlagen treffen zu kénnen, gilt es, verschiedene Faktoren zu beachten. Diese Arbeit
bertcksichtigt die Parameter Preis, Verbrauch, Produzenten, Kapazitatsauslastung und

Prognose.

6.1 Preis

Der Preis fur Titandioxid-Pigment schwankte in den letzten Jahren sehr stark. Wie in
Abbildung 6.1 zu sehen ist, blieb der Wert bis 2010 annahernd konstant. Von 2010 bis 2012

stieg er rasant an, bis 2013 der Einbruch folgte.
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Abbildung 6.1: Zeitlicher Verlauf des limenit und TiO,-Pigment Preises [62,63]

In Abbildung 6.1 sind die Durchschnittspreise der jeweiligen Jahre eingezeichnet. Fur 2015
setzt sich dieser aus jenen von Janner bis April zusammen. Der Preis fur limenit bezieht sich
auf ein in Australien abgebautes Konzentrat mit mindestens 54 % TiO,-Gehalt, frei an Bord.

Bis 2010 sorgten langjahrige Vertrage zwischen Hersteller und Kunden flr eine stabile
Preispolitik. Durch neue Vereinbarungen war es ab 2010 mdglich, den Kurs flexibler zu

gestalten, um sie dem Markt besser anzupassen [64].
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Bruce Griffin, CEO von TZ Minerals International (TZMI), fasste auf der TZMI-Konferenz
2014 in Shanghai den zeitlichen Verlauf des Bedarfs und des Angebots an TiO,-Pigmenten
in einer Ubersichtlichen Graphik zusammen. Diese ist in Abbildung 6.2 zu sehen.
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Abbildung 6.2: Vergleich von Bedarf mit Angebot von TiO,-Pigment [65]

In dieser ist ein steigender Bedarf ab 2009 zu sehen. Der Preis fur TiO,-Pigment passte sich
dieser Anderung an und nahm ebenfalls zu. Im Laufe des Jahres 2011 erhdhte sich
zusatzlich der Preis fur limenit sehr stark, was auch Einfluss auf den Pigmentpreis hatte
[66,67]. Die Angst vor einem weiteren rasanten Preisanstieg flihrte zu einem panischen
Einkauf und einem Aufristen der Kundenlager. Die Hersteller reagierten auf den hohen
Bedarf und erweiterten ihre Kapazitaten. Der hohe Preis, welcher 2012 den Héhepunkt
erreichte, veranlasste die Kunden dazu, auf die Vorrate in ihrem Lager zurtckzugreifen,
anstatt neue TiO,-Pigmente zu kaufen. Dies flhrte zu einem Uberangebot und dem
folgenden Preissturz im Jahr 2013. In Abbildung 6.2 ist zu sehen, dass der Bedarf an TiO,-
Pigmenten 2012 und 2013 klar unter der angebotenen Menge stand. Inzwischen haben die
meisten Kunden ihre Lager abgebaut und der Preis hat sich stabilisiert. Laut einer
Preisanalyse des Industrial Magazin im April 2015 soll der Preis fir Titandioxid-Pigment auch
im Jahr 2015 annahernd stabil bleiben [68,69].

6.2 Verbrauch

Der Pigment-Bedarf betrug im Jahr 2014 ca. 5,735 Mio. Tonnen [1]. In Tabelle 6.1 ist der
Verbrauch von TiO,-Pigmenten nach Regionen aufgelistet.
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Tabelle 6.1: TiO,-Pigment Verbrauch aufgelistet nach Regionen, 2014 [1]

Region TIO-Pigment Anteil in %
Verbrauch in t

China 1.895.000 33,04
Europa 1.148.000 20,02
Nordamerika 1.025.000 17,87
Lateinamerika 420.000 7,32
Ostasien 415.000 7,23
Ozeanien/Sldostasien 275.000 4,80
Mittlere Osten / Afrika 240.000 4,19
Zentral-/Sudasien 210.000 3,66
CIS-Staaten 107.000 1,87
Gesamt 5.735.000

Diese Tabelle zeigt, dass 70 % des weltweiten Titandioxid-Pigment-Verbrauchs in China,
Europa und Nordamerika stattfindet. Laut verschiedener Experten steht der Bedarf pro Kopf
und das Bruttoinlandsprodukt pro Kopf zueinander im Verhaltnis [1,66,70—72]. Dieser
Zusammenhang lasst darauf schlielen, dass mit steigendem BIP auch die bendtigte Menge
an Pigmenten steigt.

In Abbildung 6.3 ist zu sehen, in welche Anwendungsbereiche sich der Titandioxid-Pigment-

Verbrauch aufteilt.
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Abbildung 6.3: Anwendungsbereiche fiir TiO,-Pigment im Jahr 2014 [1]
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6.3

Produzenten

Die funf groRten Pigmenthersteller sind fur mehr als die Halfte der weltweit produzierten

Menge an TiO,-Pigment verantwortlich und dominieren somit den Markt. Zu den

wesentlichen Erzeugern zahlen [1,73]:

DuPont: Mit einer Kapazitat von 1.400.000 Tonnen TiO,-Pigmenten pro Jahr ist der
US-amerikanische Konzern Marktfuhrer. Die Herstellung erfolgt zu 100 % Uber die
Chlorid-Route.

Huntsman: Das international tatige Chemieunternehmen mit Sitz in den Vereinigten
Staaten verfugt Uber eine Kapazitat von 905.000 Tonnen pro Jahr. Die Herstellung
erfolgt gleichermalien sowohl iber die Chlorid- als auch die Sulfat-Technik.

Cristal: Mit Hauptsitz in Saudi Arabien, besitzt Cristal eine Kapazitat von 735.000
Tonnen, vorwiegend hergestellt Uber die Chlorid-Route.

Kronos: Das US-amerikanische Chemieunternehmen verfiigt Uber eine Kapazitat
von 520.000 Tonnen, hergestellt sowohl Gber die Chlorid-, als auch Uber die Sulfat-
Route.

Tronox: Mit einer Kapazitat von 465.000 Tonnen TiO, ist Tronox der fiinftgroflte
Pigmenthersteller weltweit. Die Produktion erfolgt bei dem ebenfalls US-

amerikanischen Chemieunternehmen ausschlielich Uber die Chlorid-Technologie.

Geographisch gesehen besitzt China die grofite Kapazitat. Durch Werke von den funf

groRten Herstellern sowie von sehr vielen kleineren Unternehmen verflgt es 2014 Gber eine

Kapazitat von 2.970.000 Tonnen TiO,-Pigmenten pro Jahr [1]. Reg Adams, Geschaftsflhrer

von ARTIKOL, fasste die Entwicklung der Kapazitaten, gegliedert nach Regionen, in einer

sehr Ubersichtlichen Graphik zusammen, zu sehen in Abbildung 6.4.
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Abbildung 6.4: TiO,-Pigment-Herstellungskapazitaten, gegliedert nach Regionen sowie in
Abhangigkeit von der Technologie [1].
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Die einzelnen Balken stehen fir die jahrlichen Kapazitaten der Jahre 1962, 1972, 1982,
1992, 2002 und 2015. Der grune Anteil reprasentiert die Kapazitat, welche Uber die Chlorid-
Route hergestellt wird, der gelbe Anteil jene Kapazitat, die der Sulfat-Technologie zugrunde
liegt. In China dominiert die Herstellung der Titandioxid-Pigmente mittels Sulfat-Route.

Hauptgrund dafir ist das fehlende Fachwissen bezlglich des Chlorid-Prozesses [73].

6.4 Kapazitatsauslastung

Zurzeit betragt die weltweite Kapazitatsauslastung 65-70 % [74]. Der drastische Einbruch
des Bedarfs im Jahre 2013 und die Auswirkungen davon in den Jahren darauf fuhrten nicht
nur zu einem Uberangebot an TiO,-Pigmenten und somit zu einem Preisverfall, sondern
hatte auch zur Folge, dass viele Unternehmen ihre Produktionsrate stark senken mussten.
Zusatzlich sind in China durch das wachsende Umweltbewusstsein und der Einfiihrung
neuer, umweltfreundlicher Verordnungen viele Produzenten dazu gezwungen, ihre
Produktion stark zu reduzieren, um die gesetzlich geregelte Umweltbelastung nicht zu
Uberschreiten [75,76]. Dies fuhrte zu Erzeugungsraten bei chinesischen Produzenten von
nur 30 % [77]. Vielen Hersteller ist es nicht mehr mdglich, mit diesen Einschrankungen

profitabel zu produzieren und sind daher gezwungen, Werke zu schliel3en.

6.5 Prognose

Der Bedarf soll bis 2020 jahrlich um 4 % auf 7.310.000 Tonnen Pigmente wachsen
[1,71,72,77]. Das gréfite Wachstum soll es in China mit jahrlich 6,2 % geben, gefolgt von
Zentral- und Sldasien mit 5,5 %, Lateinamerika mit 5,2 % und Sltdostasien mit 3,6 % [1,65].
Vor allem die steigende Automobil-, Farb- und Papierindustrie in China, Japan, Stdkorea,
Indonesien und Indien sind wesentliche Faktoren flir einen konstanten Anstieg des Bedarfs
bis 2020 [78].

In Landern mit schnell zunehmendem Bruttoinlandsprodukt ist ebenfalls eine starke
Erhdhung an TiO,-Pigmenten zu erwarten. Laut dem Internationalen Wahrungsfonds sind
dies bis 2020 zum Beispiel Lander wie Indien, Myanmar oder jene aus dem afrikanischen
Subsahara Raum [79].

Der Farbsektor soll weiterhin der dominierende Anwendungsbereich bleiben. Wobei
ebenfalls in den Bereichen Plastik und Papier grolRe Mengen bendtigt werden [1,68,73].
Nachdem der Markt von nichtwettbewerbsfahigen Werken bereinigt ist, folgt ein Anstieg der
Kapazitatsauslastung und der Preis von TiO,-Pigment kann bis Ende 2020 langsam auf
4250 US$/t steigen [1].

Samtliche Hersteller und viele Experten sind sich jedoch einig, dass in Zukunft nur noch

innovative Werke eine Uberlebenschance auf dem Pigmentmarkt haben [68].

74



Aktuelle Marktsituation und Marktpotenzial

Auch in China setzten nun viele Werke vermehrt auf Qualitdt und investieren in die
Forschung und Entwicklung [72,80,81]. 2013 wurden dort 1660 Patente im Bereich der
nichtorganischen Pigmente angemeldet. Im Vergleich zu 2010 ist dies ein Zuwachs von 877
Erfindungen [76]. Desweiteren investieren viele Produzenten auch vermehrt in den
umweltfreundlicheren Chloridprozess [77].

Im Interview mit Industrial Minerals geht Reg Adams davon aus, dass bis 2020 die
Herstellungskapazitat von TiO,-Pigmenten in China auf 4-4,5 Mio. Tonnen pro Jahr wachst
wobei bei 15-20 % der Pigmente die Herstellung Uber die Chlorid-Route erfolgt [73].

6.6 Marktpotenzial und Investitionsvolumen

Laut den Prognosen, beschrieben in Kapitel 6.5, steigt der Bedarf an TiO,-Pigmenten bis
2020 um 1.575.000 Mio. Tonnen. Theoretisch kdonnen rund 26 neue Werke mit dem
kombinierten Verfahren und einer Produktion von 60.000 Tonnen im Jahr diesen Bedarf
decken. Dies entspricht einem Investitionsvolumen von 5,5 Mrd. €.

Experten vermuten allerdings, dass in den folgenden Jahren die Kapazitatsauslastung der
bestehenden Werke steigt und diese somit einen grof3en Teil des Bedarfszuwachses decken
koénnen [1]. Deshalb ist es schwierig vorherzusagen, wie grof der Bedarf an neuen Anlagen
weltweit sein wird.

Eine etwas genauere Aussage lasst sich fur den Raum China treffen. Wie in Kapitel 6.5
beschrieben, soll die Kapazitat 2020 in diesem Land auf 4-4,5 Mio. Tonnen Pigmente pro
Jahr wachsen. Dabei erfolgt 2020 bei 15-20 % die Herstellung Uber die Chlorid-Route.
Demzufolge wachst die Kapazitdt jener Werke, welche auf das Chloridverfahren
zurickgreifen, um 300.000-600.000 Tonnen. Dies entspricht 5-10 neuen Anlagen und einem
Investitionsvolumen von 1,1-2,2 Mrd. Euro.

Ein positiver Aspekt fir das Marktpotenzial neuer Anlagen ist, dass einige, vor allem altere
Werke, welche den Umweltstandards nicht mehr entsprechen oder aufgrund von neuen
Verordnungen nicht mehr profitabel produzieren kdnnen, schlielen und somit den neuen

Produktionsstatten weichen mussen.
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7 Zusammenfassung

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit erfolgte eine ausfuhrliche Literatur- und Patentrecherche
Uber die Herstellungstechnologie fir TiO,-Pigmente, wobei die Produktion in zwei
wesentlichen Schritten stattfindet. Zunachst wird eine Anreicherung des Titandioxid-Gehalts
im Ausgangsstoff, dem limenit, durchgefuhrt. Dies geschieht Uber den Becher- oder Benelite-
Prozess oder durch die Herstellung einer titanreichen Schlacke. Im zweiten Schritt entsteht
das Pigment aus dem angereicherten Titandioxid-Konzentrat, entweder Uber die Sulfat- oder
Chloridroute. Beide Varianten fuhren zu hohen Abfallmengen und sind Okologisch
bedenklich. Durch steigende Umweltstandards und strenger werdenden Auflagen sind viele
Produzenten bemuht, neue innovative und schonendere Herstellungstechnologien zu finden.
Bis heute konnte allerdings noch keine alternative Technik industrielle Bedeutung gewinnen.
Eine Variante, die Produktion umweltfreundlicher zu gestalten, ist die Einfuhrung einer
kombinierten Technologie, durch die Wiederverwertung der Neben- und Abfallprodukte des
Chloridprozesses im Anreicherungsverfahren. Diese Malnahme soll die anfallende
Deponiemenge wesentlich verringern und die Wirtschaftlichkeit erhéhen.

Im Zuge dieser Arbeit erfolgte die besonders intensive Betrachtung eines
Anreicherungsverfahrens, entwickelt von der Firma CMI UVK, und eines Chloridprozesses,
welcher von der Firma Ti-Cons angewendet wird. Durch die Berechnung der Massen- und
Energiebilanz konnte dargestellt werden, dass der Grofteil der Abfall- und Nebenprodukte
aus Metallchloriden besteht. Diese erfordern erhebliche Mengen an Neutralisationsmitteln
(CaOH, Na(OH),) und verursachen hohe Deponiekosten. Eine genaue Analyse der
Abfallstrome zeigt, dass die meisten von ihnen in den Saureregenerationsprozess des
Anreicherungsverfahrens eingesetzt werden kdénnen. Durch eine Pyrohydrolyse in einem
Wirbelschichtreaktor entstehen aus den Metallchloriden Metalloxide, welche verkaufbar sind
und Salzsaure, die im Anreicherungsprozess Verwendung findet.

Durch die Berechnung der Massen- und Energiebilanz des kombinierten Verfahrens konnte
dargestellt werden, dass im Vergleich zur konventionellen Herstellung, die Deponiemenge
und der Neutralisationsmittel- und der Saurebedarf stark sinken. Der grofRte Vorteil ist die
Verringerung der Abfalle des Chloridprozesses um 99,79 %. Durch den Wegfall der
Ruckstandbehandlung ergeben sich geringere Betriebsmittel- und Investitionskosten.
Gleichzeitig kdnnen die Erlése durch die grolReren Mengen Metalloxiden erhoht werden.

Eine wirtschaftliche Betrachtung des kombinierten Verfahrens =zeigt, dass durch die
Integration der Abfallstrdme der Chloridtechnologie in den Saureregenerationsprozess, EBIT,
EBITDA, Amortisationszeit, Kapitalwert und der interne Zinsfuld verbessert werden kénnen.
Abschlielend erfolgt im Zuge dieser Arbeit eine Untersuchung der aktuellen Marktsituation
und des Potenzials. Titandioxid gilt als wichtigstes Wei3pigment weltweit, wobei der Bedarf

im Jahr 2014 ca. 5,735 Mio. Tonnen betrug. Zu den wichtigsten Anwendungsgebieten zahlt
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Farbe (59 %), Plastik (24 %), Papier (8 %), Tinte (3 %), Gummi (1 %), Textilien (1 %) und
Sonstiges (2 %). Der Bedarf an TiO,-Pigment soll bis 2020 jahrlich um 4 % steigen. Dabei ist
in Landern mit schnell wachsendem Bruttoinlandsprodukt die starkste Zunahme zu erwarten.
Samtliche Hersteller und viele Experten sind sich jedoch einig, dass in Zukunft nur noch
innovative Werke eine Uberlebenschance auf dem Pigmentmarkt haben. Demzufolge ist der
Bedarf an neuen und moderneren Produktionswerken grof3. Im Hinblick auf Umweltaspekte
und Investitionsbetrachtungen ist die, in dieser Arbeit untersuchte Technologie, eine

vielversprechende Alternative zu den bestehenden Herstellungsprozessen.
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11 Anhang

Anhang A: Alternative Anreicherungsverfahren

Folgend sind einige alternative Verfahren genannt, mit welchen eine Anreicherung des
Titandioxidgehalts im limenit erfolgen kann. Diese Verfahren befinden sich allerdings noch in

der Entwicklungsphase.

ERMS-Prozess

Das ERMS-Verfahren (Enhanced roasting an magnetic separation) ist eine weitere
Méglichkeit synthetischen Rutil aus limenit herzustellen [82]. Die Firma Austpac Resources
entwickelte die Benelite-Technologie weiter, um einen besseren Aufschluss von
silikatreichem limenit zu ermdglichen. In Abbildung 11.1 ist der Prozessablauf schematisch
dargestellt. Eine zweistufige R&stung bei 800-1000 °C, ermoglicht eine selektive
Magnetisierung des limenits und eine Aktivierung des Eisens, so dass dieses bei der
Laugung leichter in Losung geht. Die Rostung findet in FlieRbettreaktoren statt. Ein
Magnetscheider trennt den llmenit von den nicht magnetisierbaren Begleitelementen. Die
vollstandige Entfernung von leicht magnetisierbaren Verbindungen wie zum Beispiel Chromit
ist dabei nicht moglich. Eine 20%ige Salzlésung I6st diese zusammen mit dem Eisen
wahrend des Laugungsprozesses bei ca. 105 °C auf. Vorwiegend lauft folgende Reaktion ab:

FeO - TiO, + 2HCl = Ti0, + FeCl, + H,0. (11-1)
Daruberhinaus 16st die Salzsaure unerwinschte Begleitelemente wie Kalzium, Magnesium,
Mangan und Aluminium. Ein Vakuumbandfilter trennt und wascht die Losung von dem
Filterkuchen ab. Durch eine Kalzinierung bei 800 °C entsteht aus dem Filterkuchen
synthetischer Rutil. Eine weitere Magnetscheidung verbessert die Qualitat des Produkts auf
einen TiO,-Gehalt von Uber 97 % [22].
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Abbildung 11.1: Schematische Darstellung des ERMS-Prozesses [83]

Der ERMS-Prozess ist kombiniert mit dem ,Enchanced Acid Regeneration“—Verfahren
(EARS). Diese Technologie dient dazu, die gelésten Metallchloride als Oxide zu gewinnen
und um die verbrauchte Saure zu regenerieren. Dies geschieht meistens durch eine
Pyrohydrolyse. Das besondere bei dem EARS-Verfahren ist, dass vor der Pyrohydrolyse die
Laungungslésung in einem FlieRbett-Verdampfer vorbehandelt wird. Dies entlastet den
Pyrohydrolyse-Prozess, wodurch die Behandlung von gréeren Mengen und eine

Energieeinsparung maoglich sind [84].
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Murso-Prozess

Als erster Schritt findet eine Oxidation in einem FlieBbettreaktor bei 900-950 °C statt.
Anschlielend folgt die Reduktion, welche ebenfalls in einem FleiRbettreaktor ablauft. Als
Reduktionsmittel kann zum Beispiel Wasserstoff dienen [85]. Der nachste Schritt beinhaltet
eine Laugung mit einer 20%igen Salzsaure. Ein Magnetscheider trennt den nichtléslichen
Ruckstand von der LoOsung. Somit entsteht ein synthetischer Rutili mit einem
Titandioxidgehalt von Uber 95 % [22].

Dunn-Prozess

Wahrend des Dunn-Prozesses kommt es zu einer selektiven Chlorierung des Eisens im
FlieRbettreaktor. Dies ist mdglich, da die Bereitschaft des Eisens eine Verbindung mit dem
Chlor einzugehen groRer ist, als jene des Titans [86]. Chloriertes Titan kann durch
Uberschussigen limenit mit Eisendioxid zu Titandioxid reagieren. Der Einsatz von Koks
begunstigt diese Umwandlung und liefert zusatzlich die nétige Energie flir den Prozess [87].
Das Eisen und weitere unerwilnschte Elemente verlassen zusammen mit dem Chlor den
Reaktor als Abgas. Durch die Reaktion mit Sauerstoff entstehen Metalloxide und Chlor,

welches erneut Verwendung im Prozess findet.

Katakoa-Prozess

Nach einem reduzierenden Rosten des limenits folgt beim Katakoa-Prozess eine Laugung
mit Schwefelsdure. Das Besondere an diesem Verfahren ist, dass das Laugungsmittel
hydratisiertes Titandioxid enthalt. Diese Methode vereinfacht die Trennung des reduzierten
Eisen von dem TiO,. Die Laugung kann dadurch bei niedrigeren Temperaturen und
Schwefelsdurekonzentrationen ablaufen, was sich positiv auf die Lebensdauer der Anlagen
auswirkt. Die Herstellung eines synthetischen Rutils mit einem Titandioxidgehalt von ca. 95

% ist mit diesem Verfahren mdglich [22].

Laporte-Prozess

Im Laporte-Prozess ist der erste Schritt eine Oxidation in einem FlieBbett bei ca. 950 °C,
gefolgt von einer Reduktion in einem Drehrohrofen bei ca. 900 °C mit Kohle als
Reduktionsmittel. Der Einsatz von Kohlenstoffdioxidgas verhindert eine vollstandige
Reduktion zu metallischem Eisen. Das gerdstete Einsatzmaterial ist so aktiv, dass ein
einzelner Laugungsschritt mit einer 18%igen Salzsaure ausreicht, um das Titandioxid von
den unerwilnschten Begleitelementen zu trennen. Das Produkt ist ein grobkorniger
synthetischer Rutil [22].
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Alternatives Verfahren von Vale

In Brasiliens Bundesstaaten Minas Gerais und Goias, gibt es groRe Reserven an
Titanmineralien in Form von Anatas. Diese sind aber aufgrund ihrer Verunreinigungen nicht
fur den Chloridprozess geeignet. Problematische Begleitelemente sind unter anderem
verschiedene Erdalkalimetalle und Seltene Erden, uran- und thoriumhaltige Verbindungen.

Eine genaue Zusammensetzung des Erzes ist in Tabelle 11.1 aufgelistet.

Tabelle 11.1: Zusammensetzung des Anatas-Erzes gefunden in den Bundesstaten Minas Gerais und
Goias, in Brasilien. [88]

Verbindung | Massenprozent in %
TiO, 53,80
Fe (total) 16,40
AlLO, 5,98
CaO 0,97
BaO 1,13
SrO 0,44
P,0s 5,31
SiO, 2,15
MnO 0,81
CeO;, 1,01
La,O4 0,44
U (in ppm) 124
Th (in ppm) 359

Das Unternehmen Vale S.A. hat ein Verfahren entwickelt, um die Anatas-Minerale in
synthetischen Rutil umzuwandeln und sie somit fur den Chloridprozess zuganglich zu
machen. Eine schematische Darstellung der Technologie ist in Abbildung 11.2 zu sehen.

Der Prozess beginnt mit einer Kalzination in einem Drehrohrofen bei 400-600 °C, gefolgt von
einer Reduktion im selben Temperaturbereich in Anwesenheit eines Reduktionsmittels,
wobei Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid oder das Reaktionsgas, das bei der Verbrennung
von Erdgas entsteht, in Frage kommt. AnschlieBend findet eine zweistufige
Magnetscheidung statt. Die erste Stufe entfernt die magnetische Fraktion. Das titanreiche
Material verbleibt im nichtmagnetischen Rest. Im zweiten Schritt erfolgt eine
Magnetscheidung mit hoherer Intensitat. Bei den eingesetzten 10000-15000 Gauss liegt die
titanreiche Fraktion magnetisch vor und ist von der nichtmagnetischen, bestehend aus
Silikaten, Phosphaten, Zirkonium, Uran und Thorium, trennbar. Alternativ findet statt der

zweiten Magnetscheidung eine gravimetrische Trennung in einer Zentrifuge Einsatz. Es folgt
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die erste Laugungsstufe mit 20-25%iger Salzsaure. Elemente wie Eisen, Aluminium,
Mangan, Phosphor, Kalzium, Magnesium, Barium, Strontium und Thorium I6sen sich. Nach
dem Auswaschen erfolgt eine Oxidation des Filterkuchens in einem Drehrohrofen oder in
einem FlieBbettreaktor bei 900-1200 °C. Wahrend der Oxidation findet die Umwandlung von
der Anatas- in die Rutil-Kristallstruktur statt. Es erfolgt erneut eine Laugung mit Salzsaure
oder alternativ mit Schwefelsaure, sowie eine Magnetscheidung. Als Produkt erhalt man
synthetischen Rutil mit einem Titandioxidgehalt von bis zu 95 %, mit geringem Anteil an

Begleitelementen, welcher geeignet fir den Einsatz im Chloridprozess ist [88].
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Additive ——3»| Oxidation

v

Laugung
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Magnetscheidung
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——J nichtmagnetische Fraktion

—» magnetische Fraktion

Abbildung 11.2: Schematische Darstellung der synthetischen Rutil Herstellung aus Anatase bei
Vale [88]
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Anhang B: ARTS-Prozess

Eine alternative Methode TiO,-Pigmente herzustellen, ist das sogenannte ARTS-Verfahren
(Alkaline raosting of titanium slag) [6,11]. Eine schematische Darstellung der Technologie ist
in Abbildung 11.3 dargestellit.

MaCl
HO/Na0OH
Regeneration l
h *
Ti-Schlacke i Waschen und | MNazTiOs ) Solvent
_}' Réstung _}' Filtration LEUQUHQ Extraktion
TIO{OH)z
! Hydrolyse und
o—] Kalzination [ Filtration

Abbildung 11.3: Schematische Darstellung des ARTS-Prozesses [6]

Im ersten Schritt findet ein Rdésten der titanreichen Schlacke mit Natronlauge (NaOH) zu
Na,TiO; statt. AnschlieRend erfolgt das Auswaschen der I8slichen Stoffe mit Wasser. Im
nachsten Schritt 16st Salzsaure das gebildete Na,TiO; nach folgender Reaktion:

Na,TiO; + 4HCl - TiOCl, + 2NaCl + 2H,0 (11-2)
Verunreinigungen wie Eisen reagieren dhnlich. Aus diesem Grund ist eine Solventextraktion
nachgeschalten, welche das Eisen und andere Begleitelemente aus der Lésung entfernt.
Ahnlich dem Sulfatprozess folgen nun eine Hydrolyse und eine Kalzination im Drehrohrofen.
Diese Behandlungsschritte machen es mdglich, Pigmente sowohl mit Anatas-, als auch mit
Rutil-Kristallstruktur herzustellen. Durch eine Regeneration der basischen und sauren
Nebenprodukte ist eine Wiederverwendung von diesen maoglich. Dies wirkt sich sehr positiv
auf die Umweltvertraglichkeit des Verfahrens aus.
Diese Technologie wurde allerdings bis jetzt nur im kleinen Mafstab getestet. Eine Aussage
daruber, ob der ARTS-Prozess auch in der Industrie durchfihrbar ist, kann nicht eindeutig

angefuhrt werden.
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Anhang C: Kombinierte Verfahren

Altair-Verfahren

Ein neue Technologie, der sogenannte Altair-Prozess, |6st den limenit direkt mit
konzentrierter Salzsaure. Dabei verbleibt der grofite Anteil an Silikaten und Chromiten im
Rickstand. Andere Begleitelemente, dazu gehéren Eisen, Aluminium, Kalzium, Magnesium,
Mangan und Vanadium gehen mit in Losung. Im nachsten Schritt reduziert Eisenpulver drei-
zu zweitwertigem Eisen. Dieses fallt beim nachfolgenden Abkulhlen als Eisenchlorid (FeCl,)
aus. AnschlieBend setzt das Verfahren zwei Solventextraktionen ein. Im ersten Schritt
extrahiert ein Phosphan-Oxid als organische Phase Titantetrachlorid zusammen mit
dreiwertigem Eisen. Andere Verunreinigungen und nicht auskristallisiertes Eisenchlorid
bleiben in Losung. Das dreiwertige Eisen wird in einem weiteren Extraktionsschritt von der
Titanldsung getrennt. Es verbleibt eine Ldsung mit einem sehr hohen Gehalt an
Titantetrachlorid. In einem Sprih-Hydrolyser entstehen aus der Ldsung durch das
Verbrennen groRer Mengen Methan und Titandioxid [89]. Anschlielend erfolgt, wie bei dem
Sulfat- oder ARTS-Prozess, eine Kalzinierung und weitere Nachbehandlungsschritte, um die
gewunschten Eigenschaften des TiO,-Pigmentes einzustellen [90,91]. Eine schematische
Darstellung des Prozesses ist in Abbildung 11.4 zu sehen. Die Zahlen, welche neben den

Prozesspfeilen stehen, reprasentieren den Prozentsatz der urspriinglichen HCI-Lésung.
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Hydrolyse
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Abbildung 11.4: FlieRbild des Altair-Prozesses [90]
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Ein groRRer Vorteil des Altair-Prozesses ist die geringe Umweltbelastung. Zum einen kann
durch den Einsatz einer Pyrohydrolyse die verbrauchte Salzsaure regeneriert werden und
zum anderen ist es moglich, das abgetrennte Eisen in Form von Eisenoxiden weiter zu
verwerten. Das Verfahren verursacht jedoch einen sehr hohen Methangas- und
Energiebedarf. Wobei letztgenannter mit dem des Sulfatprozesses vergelichbar ist [92].

Zurzeit findet diese Technologie noch keine industrielle Anwendung. Laut den Entwicklern

zeigten verschiedene Firmen Interesse an diesem Prozess [90].

Argex-Prozess

Eine weitere Alternative, um direkt aus limenit TiO,-Pigmente herzustellen, ist der von
Lakshmanan et. al. patentierte Argex-Prozess [82].

Eine Mischung aus Salzsaure und Magnesiumchloriden 16st sowohl das Eisen als auch das
Titan aus dem limenit. Andere Begleitelemente bilden mit Magnesium verschiedene
Verbindungen. Eine Solventextraktion trennt diese und das Eisen von der titanhaltigen
Lésung. Durch eine Pyrohydrolyse kénnen die Metalloxide rickgewonnen werden. Anstatt
einer Hydrolyse sorgt bei diesem Prozess die Zugabe von Magnesiumoxid flr die Bildung
von Titandioxid aus dem Titantetrachlorid. Als letzter Schritt folgt eine Kalzinierung. Der

Prozessablauf ist in Abbildung 11.5 dargestellt.
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Abbildung 11.5: Schematische Abbildung des Argex-Prozesses [93]
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Anhang D: Ubersicht der Verfahren

In Abbildung 11.6 sind die Wege vom titanreichen Rohstoff zum Pigment Uber die zuvor

beschriebenen Prozesse Ubersichtlich dargestellt.
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Abbildung 11.6: Ubersichtsdarstellung vom titanreichen Rohstoff bis zum Pigment
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