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Kurzfassung

Ubergeordnetes Ziel der Dissertation ,,Energetische Trocknungsoptimierung bei Papiermaschinen
mittels Simulation der Stoff- und Wérmeiibertragung unter Beriicksichtigung der
trocknungsrelevanten Eigenschaften der Faserstoffe” von Michael Schneeberger, Institut fiir Papier-,
Zellstoff- und Fasertechnik, TU Graz, ist die Kostenoptimierung in der Trockenpartie von vier
Papiermaschinen in Osterreich.

Die Arbeit verbindet sowohl theoretsiche und wissenschaftliche Abschnitte in Bezug auf die
Sorptionsenthalpie als auch Anwendungsbeispiele zur Energiekostenreduktion in der Trockenpartie
aus der taglichen Praxis der Papierindustrie.

Dies wird anhand einer detaillierten Betrachtung der jeweiligen Trockenpartie unter Verwendung
eines physikalischen Simulationsmodells ermoéglicht. Sdmtliche Einflussfaktoren in Bezug auf die
energetische Optimierung wie beispielsweise Auswahl der Primarenergietrager,
Trocknungstechnologien oder Faserstoffparameter werden in dieser Arbeit diskutiert. Anhand von
praktischen Fallbeispielen werden Moglichkeiten der Energiekostenreduktion in der Trockenpartie
ausfihrlich und bildlich dargestellt. So zeigen sich Einsparungsmalnahmen in der Hohe von
insgesamt rund 600.000 EUR/Jahr fiir die vier Papiermaschinen bzw. EinzelmaRnahmen mit einem
Einsparungspotential von Gber 150.000 EUR/Jahr. Dabei werden nur Einsparungen von Investitionen
mit einem ROI (Return On Investment) von unter einem Jahr bericksichtigt.

Den trocknungsrelevanten Faserstoffparametern und der Abhandlung der Einflussfaktoren auf die
Sorptionsenthalpie sowie den messtechnischen Bestimmungsmethoden der Sorptionsenthalpie ist
ein groRer Teil dieser Arbeit gewidmet. In punkto Sorptionsenthalpie werden neue Ergebnisse mit
unterschiedlichen Messmethoden fiir unterschiedliche Halbstoffe sowie Schwachen bzw. Starken der
vorgestellten Messmethoden gezeigt.

Die wissenschaftlichen und praktischen Arbeiten erstreckten sich tber einen Zeitraum von Februar
2011 bis Marz 2014.



Abstract

Main target of the doctoral thesis “Energetische Trocknungsoptimierung bei Papiermaschinen mittels
Simulation der Stoff- und Warmeubertragung unter Bericksichtigung der trocknungsrelevanten
Eigenschaften der Faserstoffe” by Michael Schneeberger, Institute for Paper, Pulp and Fiber
Technology, University of Technology Graz, is the cost optimisation in the drying section of four
paper machines from Austria.

The doctoral thesis combines theoretic and science parts in term of the heat of sorption and
industrial case studies for energy cost optimisation in paper industry.

The practical work is based on a rigorous simulation model for each drying section of the four paper
machines. The most important impact parameters for the drying section like drying technologies,
fiber properties or impact of primary energy carrier are discussed. The opportunities of energy cost
reduction are shown with the help of case studies. Results show a potential of total 600 000
EUR/year or above 150 000 EUR/year for single actions. Only measures with a return on investment
below one year are considered.

The fiber properties which are relevant for the drying energy are discussed. The measurement
methods and the influencing pulp parameters for the heat of sorption are a main part in this thesis.
New and novel measurement results for the heat of sorption and the different measurement
methods are shown and also the advantages and disadvantages for each measurement method are
discussed.

The academic and hands on work in paper mills was done from February 2011 until March 2014.
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1 Einleitung

1.1 Ubersicht der Arbeit

Die Arbeit hat zum Ziel, mit Hilfe von Simulation, Berechnungen und Messungen der Massen- und
Energiestrome der Trockenpartie an vier Papiermaschinen Potentiale fiir die Energieeinsparung zu
finden.

Einleitend wird ein kurzer Uberblick (iber den Stand der Wissenschaft in punkto
Simulation/Trocknungstechnik bei Papiermaschinen gegeben. Danach werden die grundlegenden
trocknungsrelevanten Prozesse bei der Papiertrocknung diskutiert, wobei speziell die energetische
Betrachtung und die Einflussfaktoren dazu im Vordergrund stehen. Papierqualitdt und
Fasereigenschaften werden nur sehr oberflachlich betrachtet.

Im Kapitel 3 wird das verwendete Simulationsmodell vorgestellt. Die einzelnen mathematischen und
physikalischen Grundgleichungen der wichtigsten Aggregate der Trockenpartie werden erlautert, die
Verifizierung und Validierung des jeweiligen Gesamtmodells der gesamten Papiermaschine mit
Messergebnissen beleuchtet.

Hauptteil der Arbeit in der Ergebnisdiskussion bilden die Fallbeispiele, welche im Rahmen des
Forschungsprojektes untersucht und evaluiert wurden. Einsparungspotentiale werden aufgezeigt,
berechnet und die Hintergriinde erklart.

AbschliefRend werden die Ergebnisse nochmals zusammengefasst, die erzielten Einsparungen sowie
noch nicht durchgefiihrten Einsparungsvorschlage diskutiert, das verwendete Simulationsmodell
beurteilt und ein Ausblick bzw. eine Empfehlung seitens des Autors fiir die Verwendung von
Simulationsmodellen erstellt.

1.2 Motivation

In der Papierproduktion wird auf konventionellen Papiermaschinen aus einer Faser-, Hilfs-, und
Flllstoffstoffsuspension mit einem durchschnittlichen Feststoffgehalt von 1% ein fertiges Papier mit
einem Feststoffgehalt von 90 bis 98% erzeugt. Die Papiermaschine untergliedert sich in die
Hauptkomponenten Stoffauflauf, Siebpartie (auch Former genannt), Pressenpartie, Trockenpartie
und Aufrollung.

Beim Stoffauflauf (Feststoffgehalt k = 1%) wird die Suspension auf die Siebpartie aufgebraucht. Bei
einer Produktion von 10 kg/s Feststoffgehalt (dies entspricht einer Jahresproduktion von ca. 320.000
Tonnen) bedeutet dies eine Wassermasse von ca. 1.000 kg/s.

In der Siebpartie — auch Former genannt — wird das Faservlies mechanisch mithilfe von Gravitation,
und Vakuum bis auf einen Feststoffgehalt von ca. 16-23 % entwassert. Dies bedeutet im obigen
Beispiel von 10 kg/s Feststoffgehalt, dass bei angenommen 20% Feststoffgehalt nach dem Former
noch rund 40 kg/s Wasser im Faservlies enthalten sind. Rund 96% des gesamten Wassers der
Suspension aus dem Stoffauflauf sind bereits vom ,Papier” getrennt.



Durch mechanisches Auspressen in der Pressenpartie steigert sich der Feststoffgehalt je nach
Konzept auf 40 bis 55 %. Dies bedeutet, dass danach 10 kg/s Wasser und 10 kg/s Feststoff in die
nachste Anlagengruppe, die Trockenpartie, gelangen.

In der Trockenpartie wird das vorhandene Wasser thermisch durch Zufuhr von Energie entfernt, bis
nach der Trockenpartie — bei der Aufrollung — das Papier auf den Zielfeststoffgehalt von 90-98%
getrocknet ist. Der Endtrockengehalt ist von der jeweiligen Sorte abhangig und wird als ZielgrofRe im
jeweiligen Qualitatsleitsystem der Papiermaschine vorgegeben.

Um dieses letzte Wasser in der Trockenpartie zu entfernen ist eine groRe Menge an Energie
notwendig.

Man sieht in Abbildung 1 grafisch dargestellt, dass rund 97 % des Wassers am Stoffauflauf bereits am
Former entwdssert werden. In der Pressenpartie 1,6 % und die restlichen rund 1% werden in der
Trockenpartie verdampft. Wenn man sich jedoch die dazu notwendigen Energiekosten im selbigen
Diagramm ansieht, dann zeigt sich, dass fiir das letzte 1 % Wasserverdampfung rund 60% der
Energiekosten in der Trockenpartie anfallen.
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Abbildung 1: Ubersicht iiber die Entwdsserungsleistung in % und Entwdsserungskosten fiir Siebpartie, Pressenpartie und
Trockenpartie (Bauer, 2013)

Mc GREGOR et al. (Mc Gregor & et al., 1996) zeigen in einer Aufstellung, dass sich die Gesamtkosten
(inkl. Investitionskosten) furr die ersten 5 Produktionsjahre fiir die Entfernung von 1 kg Wasser fir die
Bereiche Former zu Pressenpartie zu Trockenpartie wie im Verhaltnis 1:5:220 verhalten. Wenn man
bedenkt, dass je nach Sorte die Energiekosten in der Papierproduktion durchschnittlich bei 25%
liegen (Karlsson, 1984), sieht man, dass sich bereits bei kleinen Optimierungen im Bereich der
Trockenpartie sehr groBe Hebeln zur Energiekosteneinsparung in der Papierproduktion ergeben.

Energiepreise stiegen in den letzten Jahren dramatisch — ein Beispiel der , Statistik Austria” bestatigt
den Trend flr Heizdl schwer (Industriepreis) mit einem durchschnittlichen Nettopreis von 266,35
EUR/t fur das Jahr 2006 und 504,20 EUR/t fiir das Jahr 2011. Dies ist auch in der Entwicklung am
Rohdlpreis nach einer Studie von TECSON (tecson, 2013) in Fehler! Verweisquelle konnte nicht



gefunden werden. zu sehen ist. Ahnliche Entwicklungen gibt es auch fiir Gas, Kohle und elektrischen

Strom (Statistik Austria, 2013).
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Abbildung 2: Entwicklung des Olpreises von 1965-2012 in USS/Barrel (tecson, 2013)

Daher lag und liegt in der Papier- und Zellstoffindustrie in den letzten Jahren und in der Zukunft
verstarkt der Fokus auf Energieeinsparung in der Produktion. Durch die direkte Auswirkung der
Energiekosten auf die gesamten Produktkosten liegt der Ansporn Energie einzusparen natdrlich
nahe.

Dies war Motivation genug, am Institut fur Papier, Zellstoff- und Fasertechnik, TU Graz, im Friihling

2011 zusammen mit den Industriepartnern Mondi Packaging Frantschach, Hamburger

Containerboard Pitten, Lenzing Papier, Laakirchen Papier AG (vormals SCA Laakirchen), dem externen
Consulter Peter Fisera und der OZEPA mit Unterstiitzung der FFG ein dreijihriges Forschungsprojekt,

mit dem Ziel der Energiekostensenkung in der Trockenpartie um ca. 2%, zu starten.

Um dieses Ziel der Energiekosteneinsparung zu erreichen wurde fiir je eine Papiermaschine der vier

Industriepartner ein physikalisches Simulationsmodell der Trockenpartie inklusive
Warmerilickgewinnung bzw. Dampf- und Kondensatsystem erstellt, um neue Ideen fir

Optimierungen der Arbeitspunkte ohne Risiko von Produktionsverlusten zuvor an einem Modell zu

erproben. Im Simulationsmodell sollten auch samtliche trocknungsrelevanten Fasereigenschaften

integriert werden, sowie ein einfaches und verstandliches Bedienkonzept fiir den Anwender erstellt

werden.
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1.3 Uberblick iiber Simulationsmodelle und Methoden

Simulationsmodelle fiir die Papierproduktion gibt es seit nun mehr ca. 40 Jahren. KNIGHT (Knight et al,
1975) hat bereits 1975 mit der Simulation der Trockenpartie begonnen. Durch die rasante
Entwicklung der Rechnerkapazitdaten wurden Simulationsmodelle auch in der Papier- und
Zellstoffindustrie zunehmend eingesetzt. WILHELMSSON (Wilhelmsson & et al, 1993) hat im Jahr 1993
bereits einen Literatur-Review Uber ca. 20 unterschiedliche Zylinder Simulationsmodelle
veroffentlicht. Dem immer steigenden Interesse der Papierindustrie an Simulationen zur Steigerung
der Produktivitat der Anlagen wurde auch in dem Projekt ,,EU COST Action 36“ Rechnung getragen.
Hier wird ein im Jahre 2008 aktueller Uberblick tiber die zu diesem Zeitpunkt aktuellsten
Simulationsmodelle und deren Anwendungsmaoglichkeiten erarbeitet (Kappen & et al., 2008).

Prinzipiell kann man die Simulationsmodelle in zwei Gruppen, statische und dynamische Simulation,
unterteilen. Ein weiterer Unterschied besteht in der Betrachtungsweise der zu trocknenden
Papierbahn. Es gibt sogenannte ,single-layer” Modelle, welche das Papier in der Dicke (z-Richtung)
als eine Einheit betrachtet und ,multi-layer” Modelle, die die Papierbahn in unterschiedliche
Bereiche in z-Richtung aufteilent (Karlsson, 2009). Der folgende Abschnitt widmet sich diesen
Unterschieden.

1.3.1 Stationire Simulation

Bei der statischen Prozesssimulation wird die Simulation auf kontinuierlich ablaufende (stationéare)
Prozesse beschrankt. Grundlage einer statischen Simulation bildet zumeist eine Energie- und
Massenbilanz in einem Arbeitspunkt. Es werden durchschnittliche Werte berechnet, wobei
Schwankungen keine Beriicksichtigung finden. Als Beispiel in der Papierproduktion ware die
Stoffauflaufpumpe bei einem konstanter Fahrweise der Sorte zu sehen.

Neben den Programmen, die Firmen wie Metso, Voith, usw. selbst entwickelt haben und fiir den
Markt nicht zuganglich sind, finden unter anderen folgende Produkte in der Papier- und
Zellstoffindustrie Anwendung:

1. ASPEN (Advanced System for Process Engineering)

Modellierung, Simulation und Optimierung von chem. Prozessen und chem. Anlagen; US-
Amerikanischer Softwarehersteller (www-aspentech.com)

2. BALAS®

Modellierung und Simulation von chem. Prozessen inkl. Papier- und Zellstoffprozesse;
entwickelt von Technical Research Center Finnland (http://balas.vtt.fi/)

3. Metso WinGEMS

Entwickelt von metso zur Simulation zur Berechnung samtlicher stationarer Stoff- und
Energiestrome im Papier- und Zellstoffbereich
(http://www.metso.com/automation/pp prod.nsf/WebWID/WTB-050701-2256F-46EA1)

4. MISCA
11
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Ausgelaufene Software; Simulationsprogramm fiir Energie- und Massenbilanzierung in der
Papier- und Zellstoffindustrie; Programm wird zu Schulungs-Zwecken in der
Lehrveranstaltung ,, Anlagensimulation in der P+Z Industrie” noch angewandt

(www.tugraz.at).

1.3.2 Dynamische Simulation

Die Dynamische Simulation bertcksichtigt alle zeitlich verdanderlichen Vorgange im Prozess. Die
Vorteile der dynamischen Simulation liegen auf der Hand — samtliche in der Anlage ablaufenden
Prozesse kénnen simuliert werden. Die Modellierung basiert auf einem Differentialgleichungssystem
in welchem das komplette Verfahrensschema abgebildet und numerisch berechnet wird. Dadurch
wachst auch die Zahl der unbekannten bzw. zu berechnenden Variablen. Das Modell wird zusehends
kompliziert, fordert eine hohe Rechnerleistung und neigt dazu, zu keiner Lésung zu konvergieren. Um
auf das vorige Beispiel zurlickzukommen, ware als ein dynamischer Prozess die Stoffauflaufpumpe
bei einem Sortenwechsel zu sehen. Der Flachengewichtsscanner am Ende der Papiermaschine
meldet ein zu geringes Flachengewicht. Folglich wird die Drehzahl der Pumpe erhéht, um mehr
Feststoff auf die Papiermaschine zu bringen. Eventuell kommt es nun zu einem erh6hten
Flachengewicht was wiederum eine Reduktion der Drehzahl bewirkt usw. bis der exakte Wert
erreicht wird. Dies entspricht einem dynamischen Prozess.

Als Beispiele fir die Papier- und Zellstoffindustrie seien stellvertretend folgende beiden Systeme
erwahnt:

5. IDEAS

Simulation von Anlagen der Papier- und Zellstoffindustrie. Beinhaltet Bibliotheken mit einer
groRBen Anzahl von Aggregaten der Papier- und Zellstoffindustrie; Nachteil sind die hohen
Lizenzgebilihren und es verlangt hoch ausgebildete Fachleute fiir die Anwendung — findet
vorwiegend Einsatz in Nord- und Sidamerika; Inhaber der Lizenz ist die Fa. Andritz
(http://www.andritz.com/products-and-services/pf-detail.htm?productid=6592.

6. APROS PAPER

APROS hat Simulationen flr dynamische Verfahren in unterschiedlichen Industriezweigen
entwickelt. Apros Paper bildet samtliche relevante Prozesse der Papiermaschine und die
grundlegenden Prozesse der Zellstofffabrik ab.

(http://www.apros.fi/en/industries/pulp and paper)

1.3.3 Single Layer Modell

Dies entspricht in z-Richtung der einfachsten Moglichkeit der Simulation. GemaR KARLSSON (Karlsson,
2009) geniigen 2 Differentialgleichungen um die Prozesse des Stoff- und Energieaustauschs im Papier
zu beschreiben.
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Formel 1

dT. m
w(cp + xpcw)d—: = Z q- ZTUAhU(Tp,xp)

Formel 2
L dxp _z@
dt A

w Trockengewicht [kg/m?]

Cp spezifische Warmekapazitat von Dampf [kl/kgK]

Cw spezifische Warmekapazitat von Wasser [kJ/kgK]

Xp absolute Feuchte [kg/kg]

Tp Temperatur der Papierbahn [K]

q zugefiihrte Warme bzw. Enthalpie zum Papier [W]

m, Verdampfte Wassermenge aus dem Papier (Verdampfungsrate) [kg/s]
Ah,  Verdampfungsenthalpie [kl/kg]

A Papierflache [m?]

Bei Formel 1 und Formel 2 bildet jeweils die rechte Seite den Energie- und Stofftransport ab. Die
zugefiihrte Warme q, die Konstanten c,,,, cp, die Flache und die Verdampfungsenthalpie Ah,, sind fir
das Modell bekannt. Das Simulationsmodell errechnet daraus die Papiertemperatur, das
Trockengewicht sowie die verdampfte Wassermenge m,, (Verdampfungsrate).

Das ,,Single-Layer” Modell in dieser Form negiert alle Widerstande der feuchten Papierbahn in der
Papiermaschine in Hinblick auf Warmetransport und Verdampfung. Die Genauigkeit des Modells
steigert sich, sobald diese berlcksichtigt werden (wie beim Multi-Layer Modell).

1.3.4 Multi-Layer Modell

Im Multi-Layer Modell wird der Temperaturgradient sowie der Energie- und Massenfluss Uber die
Papierdicke (z-Richtung) berechnet. Mithilfe von empirischen oder experimentell ermittelten Werte
flr die Stoff- und Massentransportkoeffizienten fiir Wasser, Dampf und Energie (Knight et al, 1975)
(Wilhelmsson & et al, 1993) lassen sich wiederum die beiden partiellen Differentialgleichungen fir
Stoff- und Energietransport nach (Karlsson, 1984) iterativ und numerisch vom Simulationsmodell
|6sen.
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Durch ein Multi-Layer Modell Iasst sich die Genauigkeit in den Berechnungen des Energie- und
Massentransports an einer Stelle der Papiermaschine (z.B. exakter Wert der Papierbahn an Zylinder
13) verbessern, allerdings steigt auch die Komplexitdt des Modells und die Dauer der Berechnungen
erheblich.

1.3.5 Statistisches Simulationsmodell

Beim statistischen Simulationsmodell basieren die Zusammenhdnge zwischen den Daten auf
empirischen Funktionen. Zumeist handelt es sich um Polynomfunktionen héheren Grades (Friedel,
2012).

1.3.6 Physikalisches Simulationsmodell

Beim physikalischen Simulationsmodell basieren die Zusammenhéange zwischen den Daten auf
physikalischen Gleichungen. Man spricht hier deswegen auch von einem rigorosen Modell (Friedel,
2012).

1.3.7 Schlussfolgerung Simulationsmodell

Im realen Betrieb einer Papiermaschine versucht man Schwankungen so gut wie moglich zu
vermeiden, sodass man davon ausgehen kann, dass die Anderungen an der Papiermaschine in
zeitlich langeren Abstanden (Stunden) erfolgen und die Trockenpartie wahrend der Produktion einer
bestimmten Sorte (=konstante Geschwindigkeit der Papiermaschine bzw. konstantes
Flachengewicht) konstant betrieben wird.

Daher wird im Zuge dieser Arbeit nur mit einem statischen Modell gearbeitet.

Da auch das Augenmerk auf der energetischen Kostenoptimierung der Trockenpartie liegt, wird auf
die Komplexitdt der Multi-Layer Modelle verzichtet, da sie keine zusétzlichen Potentiale zur
Energieoptimierung lukrieren wirden.

Zur Optimierung wurde daher ein statisches Modell mit Bertlicksichtigung der Papier- und
Zellstoffeigenschaften im Single-Layer Modus ausgewahlt — DSfPM — ndhere Ausfiihrungen bzw.
Vorteile, Nachteile und Grenzen des Modells siehe Abschnitt 3 in dieser Arbeit.
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2 Papiertrocknung und Trocknungsenergie

2.1 Grundlagen der Papiertrocknung

In diesem Kapitel werden die Grundlagen der Papiertrocknung und der feuchten Luft, die Arten der

Papiertrocknung sowie grundlegende Betrachtungen in der Stoff- und Warmelibertragung diskutiert.

2.1.1 Feuchte Luft

Bei der Trocknung der verdunsteten Feuchtigkeit steht uns als Trocknungsmittel feuchte Luft zur

Verfligung. Kondensation in der Trockenhaube der Papiermaschine ausgeschlossen, nimmt die Luft in

der Trockenhaube die gesamte verdunstete Wassermenge auf. Die Grundlagen der feuchten Luft und

die zugrunde liegenden Gleichungen sind hier kurz zusammengefasst, weil sie fiirs Verstandnis der

EinsparungsmaRnahmen in Kapitel 4 eine entscheidende Rolle spielen. In dieser Arbeit wird feuchte

Luft als ideales Gas angesehen und das in der Luft vorhandene Wasser ist lediglich als Wasserdampf

vorhanden (Eis und fliissiges Wasser sind ausgeschlossen). Diese Vereinfachung ist nach PISCHINGER
(Pischinger, 1997) fur Luft und Wasserdampf (feuchte Luft) bis zu einer Temperatur von 100°C

zul3ssig.

Folgend werden nun einige ZustandsgrofRen der feuchten Luft definiert, die im Zuge der Arbeit

mehrmals verwendet werden.

Nach dem Gesetz von Dalton kann man getrennt die trockene und feuchte Luft betrachten und die

jeweiligen Partialdriicke addieren(Formel 3).

Gesetz von Dalton:

Formel 3

p =DpLtDpPw

Das Gesetz von Dalton besagt, dass der gesamte Druck die Summe aller Partialdriicke ist.

Zustandsgleichung fiir Wasserdampf

Formel 4

pwV = myR,T
Zustandsgleichung fiir trockene Luft
Formel 5

plV =myR,T
Pw Partialdruck des Wasserdampfs [Pa]
vV Volumen [m3]
my, Masse des Wasserdampfes in der Luft [kg]
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Ry, Gaskonstante des Wasserdampfes [J/kgK]

T Temperatur [K]

pL Partialdruck der trockenen Luft [Pa]

my Masse der trockenen Luft [kg]

R, Gaskonstante der trockenen Luft [J/kgK]

Absolute Feuchte

Formel 6
mW
X =—
my,
x absolute Feuchte der Luft [kg H,0/kg]

Die absolute Feuchte x beschreibt das Verhaltnis von Masse Wasserdampf my, zur Masse der
trockenen Luft und beschreibt, wie viel Wasser als Dampf in der trockenen Luft enthalten ist.

Relative Feuchte

Formel 7
_ bw
ps
@ relative Feuchte [-]
Pw Partialdruck des Wasserdampfs[Pa]
Ps Partialdruck des Wasserdampfes im Sattigungszustand [Pa]

Der Sattigungspartialdruck ps ist jener Partialdruck des Wasserdampfes, den die Luft bei gegebener
Temperatur aufnehmen kann. Ist der Sattigungspartialdruck ps erreicht, dann kann zusatzliches
Wasser nicht mehr in der Luft aufgenommen werden und es kommt unweigerlich zur Kondensation.
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In einer realen Papiermaschine wiirde das bedeuten, dass sich an der Trocknungshaube Tropfen
bilden und herunterfallende Tropfen zu Qualitatsproblemen bzw. Abrissen flihren kdnnen.

Entgegen der absoluten Feuchte ist die relative Feuchte von der Temperatur abhdngig. Je héher die
Temperatur ist, desto mehr Wasser kann die trockene Luft aufnehmen — dieses Phdanomen ist
bekannt, wenn man beispielsweise den Kiihlschrank offen lasst und es zu Kondensation an den
Wanden kommt.

Der Zusammenhang zwischen Sattigungsdampfdruck der trockenen Luft in Abhangigkeit von der
Temperatur ist aus Abbildung 3 ersichtlich bzw. kann ndaherungsweise aus der Gleichung von Antoine
Formel 8 errechnet werden. Je héher die Temperatur ist, desto mehr Wasser kann in der Luft als
Wasserdampf aufgenommen werden. Ist die feuchte Luft nahe an der Sattigung, ist die
Aufnahmefahigkeit sowohl kinetisch als auch mengenmaRig begrenzt. Das ist ein sehr wichtiger
Faktor in der Papiertrocknung.

Formel 8
1 = 5,19625 173063
O8Ps = > 233,426 + t
Ds Sattigungsdampfdruck des Wassers in der Luft [bar]
t Temperatur der Luft [°C]
140

-

[\

o
1
T

-

[~

o
1
T

80 T

40 +

20 T

VAPOUR PARTIAL PRESSURE, kPa
o
=)

(=]

120

TEMPERATURE, °C

Abbildung 3: Séttigungsdampfdruck in Abhdngigkeit der Temperatur. Bei 100°C betrdgt der Séttigungsdampfdruck 1.013
kPa (Karlsson, 2009)

Zusammenhang zwischen absoluter Feuchte und relativer Feuchte
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Formel 9

coMy s

M, % — Pw

M,, Molare Masse des Wasserdampfes [kg/kmol]
M, Molare Masse der trockenen Luft [kg/kmol]

Do Luftdruck der Umgebung [Pa]

Obige Formel beschreibt den Zusammenhang von der temperaturabhdngigen relativen Feuchte und
der temperaturunabhangigen absoluten Feuchte.

Spezifische Enthalpie der feuchten Luft

Um die Energiebilanz einer Trockenpartie erstellen zu kbnnen, ist es notwendig, die Enthalpie der
feuchten Luft in der Zu-, Ab- und Leckluft zu berechnen. Die Berechnung erfolgt nach

Formel 10
hyyx = cprt + x(19 + Cpat)
Ry Enthalpie der feuchten Luft [kJ/kg]
CpL Spezifische Warmekapazitat von trockener Luft [kl/kgK]
t Temperatur [°C]
Ty Verdampfungsenthalpie von Wasser bei 0°C [kl/kg]
Cpd Spezifische Warmekapazitat von Wasserdampf [kJ/kgK]

Die Enthalpie der feuchten Luft ergibt sich nach Formel 10 wiederum als Addition der Enthalpie der
trockenen Luft und der Enthalpie des Wasserdampfes in der Luft.

Alternativ zur Berechnung kann man auch die Enthalpie der feuchten Luft aus dem h/x-Diagramm
nach Mollier entnehmen. Genauere Erklarungen siehe HERING et al. (Hering, et al., 1995).

AbschlieBend wird noch die Dichte der feuchten Luft nach HISCHBERG (Hirschberg, 1999) definiert, um
gemessene Volumenstrome Uber nachfolgende Formel in Massenstréme umrechnen zu kénnen.
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Formel 11

1+x
= * p
1+ 3~ g
v/
My,
p Dichte der feuchten Luft [kg/m3]
oL Dichte der trockenen Luft [kg/m?3]

2.1.2 Arten der Papiertrocknung (Kontakt, Strahlung, Konvektion)

Die Papiertrocknung ist seit dem friihen 19. Jahrhundert, als von DICKINSON die Grundlagen der
Zylindertrocknung implementiert wurden, in ihren groben Ziigen erhalten geblieben. Nach wie vor
bildet die Kontakttrocknung tber Trockenzylinder auch heute noch die wichtigste Art der Trocknung
in der Papierherstellung. Gefolgt wird die Zylindertrocknung von Lufttrocknung durch Konvektion
bzw. durch Strahlungstrocknung (Infrarotstrahlung).

Naturlich gibt es Studien, welche auch innovative, bahnbrechende neue Trocknungskonzepte
beleuchten (CEPI-Road Map 2050), um einerseits Energiekosten einzusparen bzw. auch den immer
steigenden Umweltauflagen — speziell den CO; Vorgaben der EU — Folge zu leisten. Als Vertreter
dieser ,,Break Through — Technologies” seien hier nur stichwortartig die Mikrowellentrocknung,
Impulstrocknung, Presstrocknung oder die Trocknung durch lberhitzten Dampf erwahnt (Karlsson,
2009).

In diesem Abschnitt wird jedoch nur auf die Details der Kontakttrocknung, Konvektionstrocknung
durch Lufthauben und Infrarottrocknung eingegangen, da nur diese in den betrachteten Maschinen
eingesetzt werden.

2.1.2.1 Kontakttrocknung /Zylindertrocknung)

Kontakttrocknung mit dampfbeheizten Trockenzylindern ist nach wie vor die am meisten verbreitete
Methode der Papiertrocknung. Fiir Spezialanwendungen — wie beispielsweise nach dem Strichauftrag
— sind der Zylindertrocknung technologische/qualitative Grenzen gesetzt und es kommen andere
Trocknungsarten zum Einsatz.
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2.1.2.1.1 Warmetransport bei der Zylindertrocknung
T 2mm ~25 mm 0.7mm 1,8mm Der Weg des Warmetransports vom Dampf im

steam ="

N\ Zylinder bis zum Papier kann man sich wie in
,| temperature profile Abbildung 4 dargestellt vorstellen. An der

Zylinderinnenseite kondensiert der Dampf und

.\ gibt die Kondensationsenergie an den

+*

N Zylindermantel ab. Nur ein geringer Teil des

1N ‘.{{D vapor Frischdampfes geht als Schlupfdampf durch den

Zylinder hindurch. Je nach
/ \ Umdrehungsgeschwindigkeit des Zylinders bildet
cylinder shell fabric

d t . . . .
coTa;:rsa © sich ein Kondensatfilm an der Innenseite des
dr,‘;f:rper we,';?,:fer Trockenzylinders aus. Bei Zylinderdurchmesser
Abbildung 4: Energiefluss und Temperaturgradient bei einem ~ YON 1.500 —1.800 mm liegt die
Trockenzylinder. Die Temperatur sinkt von der Papiermaschinengeschwindigkeit bei 150 bis
Dampftemperatur auf die Papierbahntemperatur ab . . . .
(Karlsson, 2009) 300 m/min, wo sich ein durchgehender Ring

ausbildet (Hill, 1991) (bei einer angenommenen
Kondensatfilmdicke von 2-5 mm).

1000

------- Cylinder diameter 1.8 m

Cylinder diameter 1.5 m

800 4 ey Rimming
- speed

600 +

Collapsing
speed

400 +

DRYER SPEED, m/min

200

0 t t t
0 5 10 15 20
CONDENSATE FILM THICKNESS, mm

Abbildung 5: Ausbildung von durchgehenden Kondensatring (Rimming Speed) in Abhdngigkeit der Kondensatringdicke
(Karlsson, 2009)

Die Temperatur sinkt im Kondensatfilm, sinkt weiter im Zylindermantel, und ibergibt die Energie an
die Papierbahn. In Abbildung 4 ist dargestellt, dass bereits zwei Schichten — eine trockene Schicht
und eine feuchte Schicht - im Papier vorhanden sind. Trockenes Papier ergibt einen zusatzlichen
Widerstand und einen starkeren Temperaturabfall als wenn noch geniligend Wasser im Papiervlies
vorhanden ist. Das Papier wird nun am Zylindermantel erwdarmt — Papiertemperaturen von 80°C
kdnnen als Mittelwert in der Trockenpartie anhand unserer Versuche angenommen werden (siehe
Abschnitt 5). Das bedeutet, dass von angenommen 140°C Frischdampftemperatur die Temperatur
auf 80°C reduziert wird. Im freien Zug verdampft das Wasser nun von der Bahnoberflache, beim
siebbahngefiihrten Bereich der Trocknung wird die Verdunstung des Wasser aus dem Papier
zusatzlich durch das porose Sieb behindert.

Wenn man die Verluste an den Stirnflachen des Trockenzylinders bzw. an den nicht mit Papier
bedeckten Zonen vernachlassigt, kann man idealisiert folgende Vereinbarung treffen:
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Formel 12

ein = Apampf = 9kond. = Amantel = Qaus = qLuft + dpapier

Formel 13
Gein = kond Toamps — Tzyrinnen)Azytinder
Gein eingehende Energie [W]
Akond Warmeubergangskoeffizient der Kondensatschicht [W/m?K]
Tpamps Dampftemperatur [K]
Tzy1innen Zylinderinnentemperatur [K]
Azylinder Zylinderflache [m?]

Die eingehende Energie lasst sich als Produkt aus dem Warmeiibergangskoeffizienten der
Kondensatschicht, dem Temperaturgradienten und der Zylinderflache beschreiben.

Der gesamte Warmelibergangskoeffizient lasst sich (ohne Verluste) wie folgt darstellen

Formel 14
1 1
ages 1 Oz L1
Agond  Azyl  Apapier

QAges gesamter Warmeuibergangskoeffizient von Dampf bis Papieroberfliche [W/m?2K]
Akond Warmeuibergangskoeffizient der Kondensatschicht [W/m?K]
Azy1 Wairmeleitfahigkeit des Zylindermantels [W/mK]
Ozy1 Zylindermanteldicke [m]
QApapier Warmelbergangskoeffizient der Papierbahn [W/mK]

Die Schwierigkeit an den Formeln 14 ist jedoch, dass nicht alle Parameter gemessen werden kénnen

und dadurch zwei unbekannte GroRRen in einer Gleichung vorhanden sind. Dadurch missen diese
Werte — wie in Kapitel 3 genauer beschrieben — iterativ gefunden werden.

1)
Der Widerstand der Warmeleitfahigkeit im Zylindermantel (AZ—yl) spielt gegenuiber ak,nq UNd Apgpier
Zyl

eine untergeordnete Rolle, da dieser Term viel kleiner als der Kehrwert von agong Und @pgpier ist.
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2.1.2.1.2 Anlagenkonzepte der Zylindertrocknung

e Zweireihige Trocknung

Bei der zweireihigen Trocknung wird die Papierbahn zwischen zwei dampfbeheizten Zylinderreihen
getrocknet (Abbildung 6). Der Vorteil von der zweireihigen Trocknung ist, dass das Papier beidseitig
mit den dampfbeheizten Zylinder in Berlihrung kommt und dadurch Curl-Eigenschaften im Zuge der
Trocknung reduziert werden kdnnen (Kajanto, 1998). Nachteilig ist jedoch, dass aufgrund des freien
Zuges zwischen oberer und unterer Zylinderreihe (D-E in Abbildung 7), die Papierbahn nicht am
Trockensieb gefiihrt wird und dadurch die Geschwindigkeiten mit diesem Konzept speziell im
vorderen Bereich der Trocknung begrenzt sind.

[ Al ) 0 ) (Al

@]

Abbildung 6: Bild einer zweireihigen Trocknung mit Obersieb und Untersieb (Bauer, 2013)

Betrachtet man den Trocknungsverlauf in einer zweireihigen Trockenpartie (Abbildung 7) (Karlsson,
2009), so ergibt sich gemaR Abbildung 7 (Karlsson, 2009), rechte Seite, folgender Verlauf.

Die Papierbahn beriihrt bei Punkt A den Trockenzylinder, die Papierbahn wird zwischen A und B von
84°C auf 86°C erwdrmt und es erfolgt ein kleiner Peak der Verdampfung. Die Verdampfung ist gering,
da der GroRteil der Energie seitens Zylinder in das Aufwdarmen der Papierbahn geht.

Die Papierbahn wird im Bereich von B nach C am Zylinder unter einem Trockensieb gefiihrt. Die
Papierbahn erwarmt sich von 86°C auf 94 °C, wird jedoch bei der Verdampfung vom Trockensieb
behindert. Zwischen C und D wird die Papierbahn nicht mehr am Zylinder vom Trockensieb gefiihrt.
Die Papierbahn liegt nur mehr durch den ,,Zug” am Zylinder. Die Verdampfung nach eine Seite ist
bereits ungehindert moglich. Die Papierbahn kiihlt sich ab und bei der Verdampfungsrate erkennt
man einen steilen Anstieg. Bei Punkt D verlasst die Papierbahn den Trockenzylinder und die
Verdampfung ist bis Punkt E (neuerlicher Kontakt mit dem nachsten Trockenzylinder) zu beiden
Seiten hin moglich.
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Abbildung 7: Zweireihige Trocknung, getrenntes Obersieb und Untersieb; bzw. Temperaturverlauf und Verdampfungsrate in
Abhdngigkeit der Papierbahn in Maschinenrichtung (Karlsson, 2009)

Durch die Verdampfung wird das Papier gekiihlt und sinkt zwischen D und E um ca. 10 °C ab. Die
Verdampfungsrate steigt bei D sprunghaft an und durch die Reduktion der Temperatur im Papier
reduziert sich entsprechend kontinuierlich die Verdampfungsrate.

e Einreihige Trocknung

Bei der einreihigen Trocknung (Abbildung 8) (Bauer, 2013) sind die oberen Zylinder beheizt und die
unteren Zylinder sind mit Vakuum beaufschlagt. Speziell bei schnelllaufenden Papiermaschinen wird
dieses Trocknungskonzept bevorzugt, da auch zwischen beheiztem Zylinder und Vakuumrolle die
Papierbahn am Sieb gefiihrt wird.

Durch die einseitige Trocknung ergeben sich natiirlich langere Trockenpartien und héhere
Investitionskosten bzw. keine Maoglichkeit, auf Curlprobleme in der Trockenpartie Einfluss zu
nehmen.

Abbildung 8: einreihige Trocknung - oberen Zylinder sind beheizt, unteren Zylinder sind mit Vakuum beaufschlagt (Bauer,
2013)

Bei einreihigen Zylinderanordnungen ist ein analoger Verlauf der Trocknungstemperatur bzw.
Verdampfungsrate zu sehen (Karlsson, 2009).
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e Slalomtrocknung

Bei der Slalomtrocknung liegt nach Abbildung 9 die Papierbahn in der oberen Reihe zwischen
Zylinder und Trockensieb bzw. liegt das Trockensieb in der unteren Reihe direkt am Zylinder auf und
das Papier lauft am Sieb. Hierbei gibt es noch zwei Unterscheidungen, ob beide Zylinderreihen
beheizt sind (zweireihige Trocknung) oder nur eine Reihe (einreihige Trocknung) beheizt ist.

Eypessiilc / Trockensieb —

Pressfilz

Abbildung 9: Slalom-Trockensiebfiihrung, beider Reihen sind beheizt (zweireihig) (Bos, et al., 2006)

2.1.2.1.3 Optimierungspotentiale bei Zylindertrocknung

Um die Zylindertrocknung zu optimieren gibt es ein paar wesentliche Mdéglichkeiten. Die meisten
Malnahmen betreffen jedoch maschinenbauliche MaRnahmen im Anlagenkonzept und wurden in
diesem Projekt bzw. bei dieser Arbeit nicht ndher untersucht. Diese Potentiale sind zumeist
ausgereizt bzw. mit sehr hohen Investitionskosten verbunden, um alte Anlagen nachzuriisten.

Der Vollstandigkeit seien folgende MaRRnahmen stichwortartig erwdhnt und auf KARLSSON (Karlsson,
2009) verwiesen:

e Installation von Stoérleisten zur Unterbrechung des Kondensatfilms an der Zylinderinnenseite
flhrt zur Verbesserung des Warmeuibergangs

e Taschenbeliiftung bei zweireihiger Trocknung flihrt zu besserem Abtransport der feuchten
Luft und zu einer héheren Verdampfungsrate

e Erhohung der Siebspannung erh6ht den Warmetransport ins Papier, weil das Papier fester an
den Zylinder angepresst wird.

e Die einreihige Slalomsiebfiihrung hat eine hohere spezifische Verdampfungsrate, da die
Papierbahn an der nichtbeheizten Seite das Wasser frei in eine Seite verdampfen kann.

2.1.2.2 Konvektionstrocknung

Bei diesem Verfahren erhalt das Papier die zur Verdampfung des Wassers notwendige
Warmeenergie aus dem Konvektionsstrom der vorbeistromenden Luft. Gleichzeitig sorgt der
Luftstrom fir einen kontinuierlichen Abtransport des entstehenden Wasserdampfes. Ein konkretes
Beispiel flir eine Konvektionstrocknung ist die Trocknung mittels einer sogenannten Prallstrahlhaube,
welche im folgenden Abschnitt etwas naher erldutert wird:
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Hierbei wird heifRe Luft Gber Diisen mit hoher Geschwindigkeit auf die Papierbahn geblasen. Es
kommt zu einem Warmeibergang von der Luft auf das Papier, wo Verdunstung stattfindet. Der
entstehende Wasserdampf wird von der Luft aufgenommen und tber Austragskanale wieder
abgefiihrt. Die Warmemenge, welche von der Trocknungsluft auf die Fasermatte tibergeben wird,
wird durch folgende Gleichung beschrieben:

Formel 15
Q konv = A * Aoy * (tLuft - tPapier)
Q konv Konvektiv ins Papier Ubertragene Warmemenge (W]
A Haubenflache tUber der Papierbahn [m?]
Ok ony Warmetbergangskoeffizient Luft - Papieroberflache [W/mZ2K]
tLuft Temperatur der Trocknungsluft [°C]
tpapier Temperatur des Papiers an der Oberflache [°C]

Auf der Suche nach einer Maximierung der lGbertragenen Warmemenge wird klar, dass den Faktoren
Flache (A) und Lufttemperatur (tws) konstruktiv Grenzen gesetzt sind. Eine grofle Bedeutung kommt
dabei dem Warmeibergangskoeffizienten a zu. Dieser hangt tiber die Nusselt-Beziehung, auf die hier
nicht ndher eingegangen wird, unter anderem von dem Verhaltnis zwischen dem Abstand zwischen
zwei benachbarten Disen zum Disendurchmesser (Y/D) sowie vom Verhaltnis zwischen dem
Abstand Dusenaustritt — Papierbahn und dem Disendurchmesser (X/D) zusammen.

Laut LANG et al. (Lang, 1995) haben Trockenhauben mit einer groReren offenen Flache einen
groReren Warmetibergangskoeffizienten. Die Limitierung besteht darin, dass durch eine gréRere
offene Flache auch die Durchflussmenge erhoht werden muss, was eine erheblich héhere
Ventilatorleistung erfordert. Der Maximalwert fiir das Verhaltnis X/D liegt laut LANG (Lang, 1995)bei
2.

Im Zuge der Optimierungen wird auf das Zusammenspiel speziell bei kombinierten
Trocknungskonzepten zwischen Trocknungshauben und dampfbeheizten Zylindern und der
unterschiedlichen Méglichkeit der Energieeinbringung ins Papier eingegangen (siehe Abschnitt 5).

2.1.2.3 Strahlungstrocknung (Infrarot-Trockner)

Bei der Infrarottrocknung handelt es sich um ein beriihrungsloses Trocknungsverfahren. Generell
dient die Infrarottrocknung (IR-Trocknung) vorwiegend zur Trocknung der Streichfarbe oder zum
Aufheizen der Papierbahn und weniger zur Trocknung der Fasern, weshalb dieses Thema hier nur
kurz beschrieben wird. AuRerdem wird die IR-Trocknung bei den betrachteten Papiermaschinen nur
in Lenzing bei der PM1 eingesetzt.
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Man unterscheidet zwischen gasbeheizten und elektrischen Infrarottrocknern, wobei zum Grol3teil
mit Gas betriebene Trockner zum Einsatz kommen. Obwohl der Wirkungsgrad bei elektrischen
Trocknern hoher ist, ist diese Methode um einiges teurer als der Betrieb mit Gas. Dies wird in Kapitel
5 nadher betrachtet. Daher kommen elektrische Trockner nur zum Einsatz, wenn Erd- oder Fllissiggas
nicht verfligbar ist. Zur Berechnung des Wirkungsgrades von Gastrocknern ist folgende
Formel nach VoLk anzuwenden (Volk, 1974):

Formel 16
n=ax(ty—to)
n Wirkungsgrad Trockner
a Brennstoffspezifischer Faktor, z.B. fiir
Propana = 1/2410
ta Abgastemperatur [°C]
to Temperatur der Frischgase vor der [°C]
Verbrennung

Wenn man davon ausgeht, dass Erdgas bei der Verbrennung in einem IR-Trockner ca. eine
Temperatur von rund 1.100 °C erreichen kann, folgt ein maximaler Wirkungsgrad von IR-Trocknung
von unter 50%. Je nach Verbrennungstemperatur sinkt der Wirkungsgrad rapide ab. Dies wird
anhand eines Optimierungsbeispiels in Kapitel 5 gezeigt.

2.2 Verlauf der Papiertrocknung

2.2.1 Phasen der Papiertrocknung
Die Papiertrocknung lasst sich in drei Bereiche gliedern. Abbildung 10 zeigt die drei Abschnitte,
wobei die Trocknungsgeschwindigkeit Gber dem Feuchtigkeitsgehalt aufgetragen ist (Volk, 1974).
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— ) 3. Trocknungsabschnitt

E

T [}

g Zeitverlauf

= :ﬁ\
@ !

= Fo\
2 A\
H 1. kritischer Punkt '

= !

[}

Q

o

(7]

o

=

=

=

= : :

8 1 2. Trocknungs- !

= i abschnitt _!‘1, Trocknungsabschnitt _54 Aufwérmphase

A 4

Feuchtigkeitsgehalt

Abbildung 10: Trocknungsverlauf bei der Papiertrocknung. Die Trocknungsgeschwindigkeit nimmt mit sinkendem
Feuchtegehalt ab (Volk, 1974)

Der Anfang der Trocknung liegt im Gebiet mit hohem Feuchtigkeitsgehalt (Trockengehalt zu Beginn
der Trockenpartie liegt bei ca. 50%) und beginnt mit der Aufwarmphase, in der die Blatttemperatur
und die Trocknungsgeschwindigkeit steil ansteigen. Die zugefiihrte Energie tber die Trockenzylinder
wird teilweise auch zum Aufheizen des Papierblattes verwendet. Die Verdampfung von Wasser
nimmt mit steigender Papiertemperatur zu, bis eine konstant hohe Verdampfungsrate erreicht wird.

Danach folgt der 1. Trocknungsabschnitt, in dem die Trocknungsgeschwindigkeit Giber einen groBeren
Bereich konstant, bzw. nahezu konstant bleibt. In diesem Bereich wird das freie Wasser an der
Blattoberflache verdampft. Der Transport des freien Wassers an die Papieroberflache erfolgt Gber
Kapillarfluss, dessen treibende Kraft ein Gradient des Kapillardrucks ist. Dieser Fluss bleibt aufrecht,
solange das Wasser als kontinuierliche Phase im Inneren des Blattes vorliegt (Kroll, 1978).

Die Lage und Lange der konstanten Trocknungsgeschwindigkeit im 1. Abschnitt hdngen von den
duBeren Trocknungsbedingungen, wie Temperatur und Feuchte der umgebenden Luft, als auch vom
Stoff selber (z.B.: PorengroRenverteilung und Porositét) ab.

Der 2. Trocknungsabschnitt ist durch einen raschen Abfall der Trocknungsgeschwindigkeit deutlich
ersichtlich. Dieser 1. Knickpunkt wird ,,1. kritischer Punkt” (Volk, 1974) bzw. Fasersattigungspunkt
(fibre saturation point) genannt (Karlsson, 2009). Weil mit abnehmendem Feuchtigkeitsgehalt das
Wasser in eine diskontinuierliche Phase zerfallt, ist der Kapillardruckgradient nicht mehr ausreichend,
um weiteres Wasser an die Oberfldche heranzufiihren. Die Oberflache trocknet aus und der
Trocknungsspiegel zieht sich immer mehr in das innere Papierblatt zurlick. Aus diesem Grund wird
bei weiterer Energiezufuhr, das Wasser bereits im Inneren des Blattes verdampft und gelangt tber
Diffusion durch die gasgefiillten Poren an die Oberflache. Im 2. Abschnitt wird vor allem das Wasser,
welches sich in den Zwickeln der Fasern und Mesoporen befindet (Baggerud & Stenstrém, 2000),
entfernt.
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Die rasche Abnahme der Trocknungsgeschwindigkeit
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Abbildung 11: Die unterschiedlichen Méglichkeiten des Im 3. Trocknungsabschnitt wird das restliche Wasser,
Wassers in einer Papierbahn (Baggerud & Stenstrém, welches an die Faser gebunden ist, verdampft.
2000) Dieses gebundene Wasser tritt nur bei
hygroskopischen Stoffen wie Papier, Getreide etc.
auf. Durch die zusatzliche Bindung des Wassers an die Zellstofffaser wird eine, um die
Bindungsenergie erhohte Energiemenge fir die Verdampfung der Flissigkeit bendtigt. Diese
Bindungsenergie ist die sogenannte Sorptionsenthalpie (Krischer & Kast, 1992). Dieser erhohte
Energiebedarf hat zur Folge, dass die Trocknungsgeschwindigkeit einen weiteren, deutlich sichtbaren
Einbruch aufweist. Dieser 2. Knickpunkt tritt, wie oben bereits erwahnt, nur bei hygroskopischen
Stoffen auf.

Abbildung 12 zeigt den Verlauf von gebundenem und freiem Wasser (iber der Papierfeuchte bzw.
Uber dem Trockengehalt.

Das freie Wasser setzt sich folgendermaRen zusammen.

1. Auf der Oberfldche der Fasern und in den Hohlrdumen zwischen den einzelnen
Fasern befindliches Wasser (,inter fibre free water”) und

2. Im Lumen und Poren vorkommendes Wasser (,intra fibre free water”). Die Poren
dirfen allerdings durch ihre GroRe noch keine Dampfdruckerniedrigung durch
Oberflachenkréfte hervorrufen (Kaarlo, 2008).

Der Anteil von freiem Wasser ist ab einem Trockengehalt von 70% vernachlassigbar gering und der
2. Trocknungsabschnitt beginnt.

Der 3. Trocknungsabschnitt beginnt im Bereich von einem Trockengehalt groRer 90%. Hier liegt nur
mehr physikalisch (durch Kapillarwirkung) bzw. chemisch (Wasserstoffbriickenbindung) gebundenes
Wasser vor. Uber die Stirke der Bindung zwischen Fliissigkeit und Feststoff gibt der Dampfdruck (pp)
der Flussigkeit, der sich tiber dem feuchten Gut im Gleichgewicht einstellt, Auskunft. Durch die
Bindung wird der Dampfdruck deutlich verringert. Stoffe, die diese Eigenschaft der
Dampfdruckerniedrigung durch physikalisch- und chemische Bindung der Fliissigkeit aufweisen,
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bezeichnet man als , hygroskopisch”. Aus diesem Grund kommt gebundenes Wasser ausschlieflich

bei hygroskopischen Stoffen, wie Papier vor (Krischer & Kast, 1992).

Je nach Endtrockengehalt auf der Papiermaschine steigt die notwendige Verdampfungsenthalpie im

letzten Trockenabschnitt stark nichtlinear an. Daher ist eine Ubertrocknung des Papieres mit sehr

hohen Energiekosten verbunden.

......................... Shvma n Sibre width
fibre lumen fibre area/volume wrinkling of
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Free water
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Abbildung 12: Abnahme von gebundenen und nicht gebundenen Wasser im Verlauf der Papiertrocknung (Karlsson, 2009)

2.2.2 Trocknungsenthalpie
Unter der fiir die Trocknung aufzuwendenden Energie in der Trockenpartie wird diejenige Enthalpie

[kJ] verstanden, die notwendig ist, um 1 kg Wasser zu verdampfen. Die Verdampfungsenthalpie hat

die Einheit kJ/kg und setzt sich aus zwei Teilen zusammen. Der Hauptanteil ist die
Verdampfungsenthalpie von Wasser, die temperaturabhangig ist und bei 80°C einen Wert von
2.308,05 kJ/kg (Gnielinski & al., 2006) aufweist. Liegt das Wasser in der Papierbahn als freies Wasser
vor bzw. ist die Oberflache des Faservlieses noch mit Wasser bedeckt, so ist fur die Verdampfung nur
die Verdampfungsenthalpie von Wasser notwendig. Dies gilt bis zu einem Trockengehalt von ca. 75%,

siehe Abbildung 13 .

Moisture fraction (g/g)
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Abbildung 13: Verlauf der Trocknungsenthalpie bei 80°C in Maschinenrichtung (Leuk, 2012)

Ab einem Trockengehalt von 75% steigt die Trocknungsenthalpie aufgrund von physikalischen
Bindungseffekten im hygroskopischen Papier rapide an. Die zusatzliche zur Verdampfungsenthalpie
auftretende Enthalpie wird Sorptionsenthalpie genannt. Die gesamte Verdampfungsenthalpie hat
gemaR Abbildung 14 bei einem Feuchtegehalt (EMC, equilibrium moisture content) von 0,1 kg/kg
einen Wert von 2.600 kJ/kg. Zieht man von diesen 2.600 kJ/kg die rund 2.300 kJ/kg
Verdampfungsenthalpie bei 80°C ab, so ergibt sich eine Sorptionsenthalpie in diesem Punkt von rund
300 kJ/kg.
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Abbildung 14: Verdampfungsenthalpie in Abhéngigkeit des Feuchtegehalts in der Papierbahn (Schneeberger, et al., 2013)

Das bedeutet, wenn man bei EMC von 0,1 kg/kg ein kg Wasser aus der Papierbahn verdampfen will,
sind durch die hygroskopischen Bindungskrafte der Papierbahn zusatzlich 300 kl/kg — eben die
Soprtionsenthalpie- notwendig. Integriert man diese Werte, so erhalt man die graue Flache fiir die
zusatzlich notwendige Enthalpie in der Papiertrocknung durch die physikalischen Bindungskrafte der
Papierbahn. Insgesamt sind nach SCHNEEBERGER (Schneeberger, et al., 2013) und LEUK (Leuk, 2012) in
der industriellen Papiertrocknung rund 2% zusatzliche Enthalpie zur reinen Verdampfungsenthalpie

von Wasser notwendig.
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Im Simulationsmodell wird die Sorptionsenthalpie beriicksichtigt — ndhere Details wie
Messverfahren, EinflussgroRen und Auswirkungen auf die Trocknung sind den Publikationen von
SCHNEEBERGER (Schneeberger, et al., 2013) und LEUK (Leuk, 2012) sowie Abschnitt 7 dieser Arbeit zu
entnehmen und bilden einen wertvollen Bestandteil des wissenschaftlichen Teiles dieser
Dissertation.

Fir die Einsparungspotentiale in der Trockenpartie spielen diese Detaillausfiihrungen jedoch keine
Rolle, da sich keine Mdéglichkeiten der gravierenden Beeinflussung ergeben bzw. die GréRe im
Verhaltnis zur Verdampfungsenthalpie von Wasser vernachlassigbar gering ist und daher
vernachlassigbar in energetischen Betrachtungen ist (Paltakari, 2000).

Verdampfungsrate

Wie vorhin beschrieben, ist ein entscheidender Faktor in der Papiertrocknung, wie schnell und wie
viel Wasser in Form von Dampf von der Luft aufgenommen und abtransportiert werden kann. Als
Mal fiir die Verdampfung von Wasser aus dem Papier wird nach die Verdampfungsrate definiert und
nach der Stefan-Gleichung (Karlsson, 2009) berechnet

Formel 17
Myera. _ B * Pumgebung In( Pumgebung — Pd
A Tpapier * Ry Pumgebung — Psatt
B Stoffubergangskoeffizient[m/s]
Myerd.. Verdampfte Wassermasse [kg/s]
A Papierflache auf Zylinder [m?]
Pumgebung Umgebungsdruck [Pa]
Pd partieller Dampfdruck bei Umgebungstemperatur [Pa]
P satt Sattigungsdampfdruck bei Papiertemperatur [Pa]

In der Praxis gibt es zwei Moglichkeiten die Verdampfungsrate zu steigern

a.) Steigerung der Heizleistung durch Erhéhung des Dampfdruckes bzw. Uberhitzen des
Dampfes. Dadurch erhéhen sich die Papiertemperatur und der Sattigungsdampfdruck
im Papier. Somit wird der Nenner in Formel 17 kleiner und 1,4 .Steigt.

b.) Reduktion des Partialdampfdrucks in der Luft durch Erhéhung der Zufuhr von

trockener Luft bzw. Temperaturerhohung der Umgebungsluft. Somit wird der Zahler
in Formel 17 héherund my 4 . steigt.
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Die Formel 17 ist auch die physikalische Grundlage fiir die Berechnung der Verdampfung im
Simulationsmodell.

2.3 Einflussfaktoren auf die Trocknungsenergie

Die fir die Trocknung notwendige Verdampfungsenthalpie von Wasser ist nur von der Temperatur
abhangig. Je hoher die Temperatur ist, desto geringer wird die spezifische Verdampfungsenthalpie
(Gnielinski & al., 2006). Es gibt jedoch Faserstoffeigenschaften, welche die notwendige
Trocknungsenergie beeinflussen. Prinzipiell muss man dabei zwei unterschiedliche
Betrachtungsweisen der Trocknungsenergie berlicksichtigen. Einerseits betrachtet man lediglich die
spezifische Verdampfungsenthalpie, die notwendig ist, um ein kg Wasser aus dem Papiervlies
thermisch zu verdampfen. Andererseits betrachtet man bei der gesamten Trocknungsenergie gemaR
Abbildung 1 auch die notwendige Energie im Bereich Siebpartie und Pressenpartie. Der Bereich von
Sieb- und Pressenpartie ist nicht Inhalt dieser Arbeit. Die thermisch energierelevanten Aspekte
werden genauer von SCHNEEBERGER et al (Schneeberger, et al., 2013) beschrieben und werden hier nur
stichwortartig erwahnt.

e Einfluss von Halbstoff

Der verwendete Halbstoff ist in seiner Zusammensetzung aus den Holzbestandteilen unterschiedlich.
Beispielsweise wird bei Zellstoff das Lignin nahezu vollstandig von der Faser chemisch entfernt, bei
Holzstoff sind dagegen samtliche Bestandteile erhalten. In Abbildung 15 wird die unterschiedliche
Wasserabgabe der Hauptbestandteile von Holz — Zellulose, Hemizellulose und Lignin - bei Desorption
dargestellt. Im Diagramm sieht man, dass Hemizellulose die starkste Wasseradsorptionsfahigkeit
besitzt. Das bedeutet, dass bei einer bestimmten Umgebungsfeuchte (z.B. 50% rel. Luftfeuchte- x-
Achse) die Wasseraufnahme bei Hemizellulose 0,2 kg/kg ist. Im Vergleich dazu liegt sie bei Zellulose
bei rund 0,1 kg/kg. NEUBAUER (Neubauer, 2011) beschreibt als wahrscheinlichsten Grund der
erhohten Wasseraufnahmefahigkeit von Hemizellulose das Vorhandensein von Carboxigruppen fiir
dieses Phdanomen.

06 l :
i

\
1
o ObF }
02y
1 Zellulose;
01— / 2 Hemizellulose;

3 Klason-Lignin;
4 Methanol-Lignin.

;1/ s
0 01 QZAT08FgL 1055 A0 6% 1075 408 N O 09 1l

Dampfdruckverhdltnis pp/pg

Abbildung 15: Wasserdampf-Desorptionsisothermen der Hauptbestandteile von Holz (Christensen & Kelsey , 1959)
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e Einfluss von Bleiche

Bei der Bleiche werden die Ligninanteile im Zellstoff reduziert. Gemal Abbildung 15 misste dies
einen Einfluss auf die notwendige Verdampfungsenthalpie haben, da wie zuvor beschrieben mehr
Hemizellulose im Vergleich zu Lignin eine hohere Wasseradsorptionsfahigkeit besitzt.

e Einfluss von ph-Wert

Die Quellung der Fasern wird durch den pH-Wert beeinflusst. Nach (Gringon & Scallan, 1980) wird die
Quellung in alkalischen pH-Werten im Vergleich zu sauren pH-Werten erhdht, wobei sich eine
etwaige Erhéhung bei der Wasseraufnahme durch zusatzliche Lamellierung der Fasern und
zusatzliche Moglichkeiten der Faseranbindung ergeben kdnnten. Eine erhéhte Quellung ergibt eine
erhohtes Wasserriickhaltevermogen und dadurch eine schlechtere Entwasserbarkeit in der
Pressenpartie, was einen Anstieg der notwendigen thermischen Energiemenge in der Trockenpartie
ergibt. Da sich der pH- Wert bei den jeweiligen Sorten an den Papiermaschinen jedoch nicht dndert,
wurde dieser Effekt nicht ndher betrachtet.

e Einfluss von Mahlung

Durch die Mahlung wird die Holzfaser mechanisch behandelt. Es tritt einerseits ein faserklrzender
und andererseits ein fibrillierender bzw. delaminierender Effekt der Faser auf. Infolge der Mahlung
wird die spezifische Oberflache der Faser erh6ht, was eine erhéhte Adsorptionsfahigkeit von Wasser
vermuten l3dsst.

Nach SCHNEEBERGER (Schneeberger, et al., 2013) sieht man jedoch, dass die Soprtionsenthalpie keine
Erh6hung erfahrt, wenn beispielsweise ungebleichter Sulfatzellstoff von 15 SR auf 30 SR gemahlen
wird. Jedoch dndert sich bei der Mahlung nachhaltig das Wasserriickhaltevermdgen, was eine
Verringerung des Trockengehalts nach der Pressenpartie und somit erhéhten thermischen
Energieverbrauch in der Trockenpartie nach sich zieht. Das Phdanomen mit dem verringerten
Trockengehalts nach der Presse bei der Mahlung hat sich auch an den Papiermaschinen im Projekt
bestatigt.

e Einfluss von Vortrocknung der Faserstoffe

Einige Papierfabriken verwenden ausschlieBlich ungetrockneten Eigenzellstoff als Halbstoff; die
meisten jedoch fahren entweder einen Mix aus Eigenzellstoff und Fremdzellstoff bzw. ausschlieRlich
Fremdzellstoff. Bei vorgetrockneten Zellstoff kommt es durch die Trocknung zu Verhornungseffekten
der Faser, was eine erneute Faserquellung bzw. Wasserbindung in den Zellwdnden reduziert (Seifert,
1972). Folglich wird auch die Moglichkeit, Wasser adsorptiv an die Faser zu binden reduziert, was
SEIFERT (Seifert, 1972) ndher beschreibt. In unserer Betrachtung reduziert dies einerseits die
spezifische Verdampfungsenthalpie nach SCHNEEBERGER (Schneeberger, et al., 2013) um rund 10-15%.
Andererseits erhoht sich aus Erfahrung an den betrachteten Papiermaschinen dadurch der
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Trockengehalt nach der Pressenpartie durch reduziertes Wasserriickhaltevermoégen und daher
reduziert sich der gesamte Energiebedarf der Trocknung.

® Einfluss von Fullstoff

Flllstoff wird in vielen Papieren aus unterschiedlichen qualitativen und kostenrelevanten Griinden
eingesetzt. Da Fillstoff wie CaCO3 nahezu keine Wasseradsorptionsneigung zeigt (Leuk, 2012), wirkt
sich ein erhohter Fillstoffanteil auch positiv auf die notwendige Trocknungsenergie aus. Die
Trocknungsenergie reduziert sich nach LEUK (Leuk, 2012) linear mit dem Fullstoffanteil.
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3 Simulation der Papiertrocknung

Dieser Abschnitt beschaftigt sich mit der Simulation in der Papiertrocknung im verwendeten Modell,
DSfP Dynamic Simulation for Papermaking nach FISERA (Fisera, 2012) und umfasst folgende
Teilbereiche:

e Simulation der Einzelaggregate
e Simulation der gesamten Trocknung inklusive Dampf-/Kondensatsystem und
Warmerilickgewinnung

In den Unterkapiteln werden sowohl die wichtigsten Gleichungen als auch die in der Literatur
vorhandenen Modelle diskutiert und Vor- und Nachteile der Modelle kurz skizziert. Am Beispiel einer
Papiermaschine wird im zweiten Teil dieses Kapitels das Modell im Detail erklart.

3.1 Simulation Einzelaggregate

In der Trockenpartie, dem Dampf- und Kondensatsystem sowie in der Warmeriickgewinnung gibt es
einige relevante Aggregate, die fiir das Modell von wichtiger Bedeutung sind. Diese Aggregate
werden folgend im Detail hinsichtlich der mathematischen und physikalischen Grundlagen
behandelt. Es gibt auch einige Aggregate, die hier aufgrund fehlender Relevanz nicht behandelt
werden, da sie die Genauigkeit des Modells nicht entscheidend beeinflussen. So werden die
gesamten Rohrleitungsverluste, bzw. Verluste der Trocknungshaube nicht beriicksichtigt. Die nicht
erfassbaren Verluste betragen laut einem Beispiel von SUNDQUIST (Sundquist, 2010) rund 3 %.

Die in diesem Abschnitt behandelten Aggregate sind:

e Trockenzylinder
e Infrarot-Strahler
e Konvektionstrockner
e Warmetauscher
e Ventilator
e Separator/Kondensatbehilter
e Dampfinjektor
e Verdampfung
o Freie Verdampfung
o Verdampfung durch Sieb

3.1.1 Trockenzylinder

Die Kontakttrocknung bildet wie bereits in Kapitel 2 beschrieben die wichtigste Form der
Warmelibertragung in der Papiertrocknung ab. Hier folgen basierend auf den Grundlagen von
Abschnitt 0 die physikalischen Gleichungen gemaR Juppi (Juppi, 2010) fir die Zylindertrocknung
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3.1.1.1 Trockenzylinder in der Literatur

Der gesamte Energiefluss von Dampf zum Papier kann gemaR Juppi (Juppi, 2010) und HEIKILLA
(Heikilld, 1992) wie folgt berechnet werden

Formel 18
Ap = Ages(Ts — Tp) Ak
dp Energie vom Dampf ins Papier [W]
QAges Wiarmeubergangskoeffizient von Dampf ins Papier [W/m?K]
T Dampftemperatur [K]
T, Papiertemperatur [K]
Ay Zylinderflache, die mit Papier bedeckt ist [m?]

Da in der Praxis die Kondensatschichtdicke bzw. der Warmelibergangskoeffizient der Papierbahn
nicht messtechnisch bestimmt werden kann, wird in der Literatur oft a4, aus Formel 14 bestimmt

und auf die einzelnen Terme verzichtet.

3.1.1.2 Trockenzylinder im Simulationsmodell

Das Simulationsmodell basiert ebenfalls auf Formel 18, die Temperatur der Papierbahn dndert sich
natlrlich an jeder Stelle wie beschrieben in 2.1.2.1.1 bzw. in Abbildung 10. Diese Temperatur wird im
Modell als Mittelwert von Anfangswert bei Zylinderkontaktbeginn und Endwert bei
Zylinderkontaktende der Papierbahn ermittelt. Will man eine héhere Genauigkeit im Modell
erreichen, so miisste man den gesamten Umschlingungswinkel in kleine Abschnitte zerteilen und fir
jedes do eine eigene Temperatur berechnen. Dies wiirde einerseits das Modell aufgrund stark
ansteigender Komplexitdt und Anzahl der Rechenschritte langsamer machen. Da die exakte
Papierbahntemperatur an einem speziellen Punkt in der Papiermaschine fiir energetische
Betrachtungen nicht relevant ist, wird darauf verzichtet. Die Bestimmung von @, erfolgt iterativ
Uber das Gesamtmodell im Zuge der Validierung, da mit akondensat Und Qpapier ZWei nicht direkt
messbare Parameter fiir eine Gleichung vorhanden sind. Man bezieht sich auf die beiden
Trockengehalte vor der Trockenpartie bzw. vor der Aufrollung. Ersteres wird zeitweise beim
Abstellen im Labor bestimmt und der Trockengehalt bei der Aufrollung ist ein Qualitatszielwert und
wird online gemessen.

e Bestimmung der Warmelibergangskoeffizienten an den Trockenzylindern

Durch die Berechnung der Verdampfungsrate nach Formel 17 an den jeweiligen Zylinderabschnitten
wird mit der gesamten verdampften Wassermenge die notwendige Temperatur an den jeweiligen
Zylindermantelflichen bestimmt. Uber diese Temperaturen werden die
Warmelbergangskoeffizienten an den Zylindern unter der Annahme bestimmt, dass alle Zylinder
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dieselbe Kondensatfilmdicke haben. Dadurch ergibt sich iterativ ein @ .5-Wert fur die gesamte
Trockenpartie. Mit Hilfe des Dampfverbrauches und Dampfdruckes an den jeweiligen
Zylindergruppen wird somit der Warmedibergangskoeffizient validiert.

In der Literatur findet man beispielsweise fiir den Warmelibergangswert fir ag,,q Werte nach
MEINECKE (Meinecke, 1974) von 5.800 bis 10.500 W/m?K bzw. nach NeDERVEEN (Nederveen, et al.,
1991) von 4.000 W/m2K. Im Simulationsmodell liegen die Werte zwischen 400 und 1.700 W/m2K.
Allerdings lassen sich durch den zuséatzlichen Term flir den Warmeubergangskoeffizienten des
Papiers apgpier diese Unterschiede kompensieren. In der tatsachlichen Berechnung ist jedoch nur
der gesamte Warmeubergangskoeffizient a g, relevant.

3.1.2 Infrarot-Strahler

Speziell fur gestrichene Sorten, ist es notwendig den Strich im Konsolidierungsbereich kontaktlos zu
trocknen, um PapierqualitdtseinbuRen zu vermeiden. Fiir diesen Zweck eignen sich elektrische oder
gasbefeuerte Infrarot-Strahler.

3.1.2.1 Infrarot-Strahler in der Literatur
Die vom Strahler ins Papier Uibertragene Energie wird wie folgt berechnet (Heikkild & Rajala, 2010)

Formel 19
ar = o(T¢ — T FFuFy
qr Warmefluss [W/m?]
o Stefan-Boltzmann Konstante = 5,67 * 10 [W/m?K?*]
T} Temperatur des emittierenden Objektes (Strahlertemperatur) [K]
T} Temperatur des absorbierenden Objektes (Papiertemperatur) [K]
Fe Emissionsfaktor des emittierenden Objektes [-}
F, Emissionsfaktor des absorbierenden Objektes [-]
E, Sichtfaktor [-]

Die beiden Emissionsfaktoren des emittierenden bzw. absorbierenden Objektes geben das Verhaltnis
zum Emissionsgrad eines perfekten schwarzen Strahlers (Wert=1) an diesen Positionen an. Je glatter
und glanzender die Oberflache ist, desto kleiner ist der Wert. Bei Papier liegt der der absorbierende
Emissionsgrad bei ca. 0,92.

Der Sichtfaktor beschreibt die gegenseitigen ,,Sichtverhaltnisse” in denen die beiden Flachen
zueinander stehen. Bei komplett parallel stehenden Flachen ist der Sichtfaktor 1.
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3.1.2.2 Infrarotstrahler im Simulationsmodell

Die Formel 1819 bildet auch in der Simulation die Grundlage der Berechnung fiir die ins Papier durch
IR-Strahlung Gbergebene und aufgenommene Energie. Die Emissionsfaktoren bzw. der Sichtfaktor
wird in der Simulation im Zuge der Validierung bestimmt. Die emittierte Energie |dsst sich aus den
Angaben des Herstellers (Auszug siehe Tabelle 3 aus Abschnitt 5.2.5) berechnen. Da es egal ist,
welchen exakten Wert die einzelnen Faktoren Fe, F,, o haben, werden die 3 Faktoren zu einem
Emissionsgrad gemaR folgender Formel zusammengefasst (Leuk, 2012):

Formel 20

£ = F,F,F,

In der Validierung, durch Messung von Bahntemperaturen und Feuchtigkeitsbestimmung der
Papierbahn, kann man die absorbierte Energie durch die IR-Anlage fiir einen Arbeitspunkt bestimmen
und die fehlenden Parameter berechnen.

e Bestimmungvon €

Aus Tabelle 3 in Kapitel 5 wird mittels Temperaturmessung an den IR-Strahlern die entsprechende
emittierte Leistung bestimmt. Durch die Messung der Papierfeuchte vor dem Strichauftrag, also vor
der IR-Strahlereinheit und Messung der Papierfeuchte nach der IR-Einheit Iasst sich die
aufgenommenen Energie aus der verdampften Wassermenge und der Verdampfungsenthalpie (Ax,*
Ahv) berechnen. Uber Formel 20 kann man somit € bestimmen. Im Modell liegen die Werte fiir € bei
0,4.

3.1.2.3 Konvektionstrockner

Bei klassischen Konvektionstrockner wird neben der Konvektion zusétzlich noch Strahlungsenergie
emittiert. Daher lasst sich die durch Konvektionstrocknung libertragene und von der Papierbahn
aufgenommene Energie gemall MILOSAVIEVIC und JuPPI (Milosavjevic & Juppi, 2010) wie folgt
darstellen:

Formel 21

q = dkonv t Graa
Qkonv Konvektionswarme [kW]
Qrad Strahlungswarme [kW]

3.1.2.4 Konvektionstrockner in der Literatur

Da die Temperaturen bei unseren Prallstrahlhauben maximal 175°C erreichen, kann nach
Untersuchungen von GUNTSCHNIGG (Guntschnigg, 2010) der Anteil der Strahlung vernachlassigt
werden.

Somit lasst sich die Formel 21 reduzieren auf die Darstellung in Formel 15. Die Ableitungen und
Beziehungen fir die Zusammenhéange der Diisenaustrittsgeschwindigkeit und Diisengeometrie
kénnen MARTIN (Martin, 1977) bzw. CHANCE (Chance, 1974) entnommen werden.
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Der Warmedbergangskoeffizienten ayony in Formel 15 lasst sich nach nach Formel 22 darstellen.

Formel 22
Y a X b c d
Xkonv N(E) (E) Re®Pr
X onw Wirmelbergangskoeffizient Luft-Papieroberflache [W/m?2K]
(g) Verhiltnis Abstand zwischen 2 Diisen (Y) und Disendurchmesser (D) [-]
(%) Verhéltnis Abstand zwischen Dusenaustrittsebene/Papierbahn (X) zu
Diisendurchmesser (D) [-]
Re€ Reynoldszahl [-]
pré Prandtlzahl [-]

Die Konstanten a-d in den Exponenten sind teilweise empirische Werte bzw. durch die Diisenform
bestimmt. Es ist zu erwdhnen, dass die Terme a und b nach GUNTSCHNIGG (Guntschnigg, 2010)
negative Vorzeichen haben. Durch die negativen Vorzeichen ergibt sich, dass ein groRer
Disendurchmesser von Vorteil ist bzw. ein geringer Abstand zwischen Papierbahn und
Disenaustrittsebene ebenfalls einen Vorteil fiir gute Warmelbertragung bedeuten. Dem Abstand X
sind geometrische Grenzen gesetzt, da ein zu naher Abstand zwar Vorteile in Hinblick der
Warmedlbertragung bringt, jedoch in Hinblick auf Runability bzw. Anfahren nach Stillstand Probleme
mit sich bringt. Typische Verhaltnisse in der praktischen Anwendung fiir (X/D) liegen bei 5 und
dariber, wobei der Disendurchmesser bei ca. 5 mm angesiedelt ist (Lenzing PM1).

Der Term Y/D ist deswegen begrenzt, da einerseits die Hochleistungshaube Uber Stabilitdt verfiigen
muss und eine genligend grof3e Flache zwischen den Lochdiisen vorhanden sein muss und
andererseits mit Lochanzahl auch der Volumenstrom steigt. Steigender Volumenstrom bedingt zwar
einen Anstieg in der Trocknungsleistung, aber auch einen Anstieg in der Leistungsaufnahme der
Ventilatoren [proportional der 3. Potenz vom Durchsatz].

Der Warmeibergangskoeffizient bei Konvektion o, ist auch noch von der Strahltemperatur bzw.
Aufprallgeschwindigkeit abhangig (Milosavjevic & Juppi, 2010). Typische Werte flir X, liegen nach
(Milosavjevic & Juppi, 2010) bei 200 bis 400 W/mK.

3.1.2.5 Konvektionstrockner im Simulationsmodell
Im Simulationsmodell werden die Warmelibergangsparameter wiederum mit Messungen validiert.
Konvektionstrockner werden in den Modellen von Lenzing PM1 und Frantschach PM8 verwendet.

Die Ubertragene Energie der Zuluft versus Abluft wird einerseits vom Papier aufgenommen bzw. in
die Umgebung abgegeben. Anhand Messungen der Feuchte vor und nach der Trockenhaube kann
man mit der zu- und abgefiihrten Energie in der Trocknungshaube den
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Warmelbergangskoeffizienten fiir einen Arbeitspunkt bestimmen. Im Zuge der Validierung des
Gesamtmodells wird dieser Wert angepasst.

e Bestimmung von &, flr das Modell

Im Falle von Lenzing PM1 stehen vor und nach dem Glattzylinder (Yankeezylinder mit 2
Hochleistungshauben) zwei Feuchtemessungen zur Verfligung. Dadurch ergeben sich die verdampfte
Wassermenge und die notwendige Energie, die vom Dampf im Yankeezylinder bzw. Gber die beiden
Konvektionstrockner eingebracht werden. Es sind jedoch zwei Unbekannte — der
Warmelibergangskoeffizient im Yankeezylinder und jener der Konvektionstrockner. Ausgehend von
Literaturwerten fiir den Yankeezylinder wurde mit <,,,,, = 200 W/m?K begonnen als Startwert und
iterativ solange angepasst bis die notwendige Verdampfungsrate erreicht wurde. Im Modell ergeben
sich somit Werte flr o¢;, 5, vOn ca. 140 kW/m?K, was etwas unter den Literaturwerten liegt. Aber in
Lenzing handelt es sich dabei um eine indirekte Impingement Anlage, sodass diese Werte durchaus
plausibel sind. In Frantschach liegen diese Werte im unteren Bereich der oben angefiihrten
Literaturwerte.

3.1.3 Wairmetauscher

Warmetauscher bilden die Hauptaggregate in der Warmerilickgewinnung, um speziell die
Zulufttemperatur mithilfe von Abwarmestrome zu erhéhen. Wie in Kapitel 4.5 naher beschrieben,
stehen verschiedene Arten der Warmetauscher zur Verfligung. Die physikalischen Grundlagen
werden hier mathematisch beschrieben.

3.1.3.1 Wi rmetauscher in der Literatur

Nach GNIELINSKI et al (Gnielinski & al., 2006) hat man beim Warmetauscher folgende
Grundgleichungen fir einen Luft-/Luftwdarmetauscher, wie er in den Warmeriickgewinnungstiirmen
verwendet wird:

9 97
Y1 (x)
Abluftstrom
(heiRes Fluid)
Warmetauscher
9y 95
— e e I, (x)  ——

Zuluftstrom
(aufzuwarmendes Fluid)

Abbildung 16: Schematische Darstellung eines Wdrmelibertragers

Die ortliche Warmestromdichte q wird durch die lokale Temperaturdifferenz [8: (x) - 92 (x)] zwischen
den beiden Luftstromen und den lokalen Warmetibergangskoeffizienten ay,+ ausgedriickt werden:
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Formel 23

q = ayr[V1(x) — 9, (0)]

[91(x) — 95(x)] lokale Temperaturdifferenz [K]

awr

Widrmelibergangskoeffizient des Wdrmetauschers [ki/K]

Durch Integration von ¢ liber die Flache erhdlt man den gesamten libertragenen Warmestrom

Formel 24

Q=L¥m

Fihrt man nun noch den mittleren Warmeibergangskoeffizienten a und eine mittlere

Temperaturdifferenz A9, ein, dann kann man anstelle von Formel 23 und Formel 24 schreiben

Formel 25

AS,,

mit

Formel 26

Q =aAA9,

mittlere Temperaturdifferenz [K]

_(01-9) - @ -9
9 =9,
9 — 9

AO,,

In

Temperatur des Abluftstroms vor dem Warmetauscher [K]
Temperatur des Abluftstroms nach dem Warmetauscher [K]
Temperatur des Zuluftstroms vor dem Warmetauscher [K]

Temperatur des Zuluftstroms nach dem Warmetauscher [K]
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Der Wirkungsgrad des Warmetauschers wird neben der Flache vom Temperaturunterschied
zwischen warmeabgebenden und warmeaufnehmenden Stoffstrom und des
Warmelbergangskoeffizienten ab. Der Warmeubergangskoeffizient ist von folgenden Parametern
abhangig

e Material

e Aggregatzustand der beiden Medien

e Verschmutzung/Sauberkeit der Warmetauscherflachen
e Art des WT (Gleichstrom, Gegenstrom, Kreuzstrom)

Und in geringerem MaRe von
e Wandstarke der Rohre/Flachen

Typische Werte fir o fir Luft/Luft Warmetauscher liegen bei 0.030 bis 0,035 kW/m?K, nahere Details
siehe GNIELINSKI et al (Gnielinski & al., 2006).

3.1.3.2 Wirmetauscher im Simulationsmodell

In der praktischen Berechnung bei den Warmetauschern der Warmerickgewinnung in einer
Trockenpartie besteht oft das Problem, dass die Daten der Warmetauscherflachen bzw. auch die
Ubergangskoeffizienten aufgrund Verschmutzungen nicht bekannt sind. Das Simulationmodell behilft
sich mit einer sehr einfachen Funktion, indem die Flache geschatzt wird, der
Warmelbergangskoeffizient aus der Literatur bzw. aus den Daten des Anlagenherstellers
entnommen wird. Danach werden die vier Temperaturen am Warmetauscher messtechnisch
ermittelt und Formel 25 {iber einen Korrekturfaktor erweitert.

Formel 27

0 =aAAd,C

c Korrekturfaktor fiir unbekannte Warmetauscherflachen bzw.
Warmeibergangskoeffizienten

Der Korrekturfaktor ist notwendig, da verschiedene Daten des Warmetauschers wie Flache bzw.
Warmelibergangskoeffizient im Betriebszustand nicht bekannt sind. Durch diese Vereinfachung kann
mit einer Messung der Warmetauscher fir die Simulation trotz fehlender Daten bestimmt werden.

e Bestimmung des Korrekturfaktors

Am Wairmetauscher werden die Temperaturen 9;,9;, 95,9, mittels Messungen bestimmt. Durch den
Anstieg der Temperatur im aufzuwarmenden Strom kann man die tGbertragene Warme Q
bestimmen. Unter Annahme eines geschatzten Warmeubergangskoeffizienten a und einer
geschétzten Flache A gemal Formel 27 lasst sich der Korrekturfaktor C bestimmen. Somit sind alle
GroRen der Formel 27 bestimmt und durch die Einfliihrung des Korrekturfaktors kénnen fir die
Simulation (ohne genauer Kenntnis der Flache bzw. des Warmelibergangskoeffizienten) diese
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bestimmten GroRen fiir den bestimmten Warmetauscher verwendet werden. Die Korrekturfaktoren
sind von den Schatzwerten abhangig und liegen im Modell bei 0,6 bis 0,9.

3.1.4 Ventilator
Durch die Rohrreibungsverluste erwarmt sich die Strémung in der Rohrleitung. Dies bedeutet eine
Temperaturerhohung, welche im Normalfall sehr klein ist und zu vernachlassigen ist.

3.1.4.1 Ventilator in der Literatur
Der Druckverlust in den Rohrleitungen kann nach der Bernoulli-Gleichung berechnet werden.

Formel 28

Ap = (/11 +$) e

d 2

Ap Druckverlust in einer Rohrleitung [Pa]
A Rohrreibungszahl [-]
l Rohrlange [m]
d Durchmesser des Rohres [m]
& Widerstandsbeiwerte
v Geschwindigkeit des Luftstroms [m/s]
p Dichte des stromenden Mediums [kg/m?3]

Mittels Formel 29 I3sst sich die Temperaturdifferenz AT — also die Temperaturerhéhung im Fluid —
ndherungsweise berechnen. Nahere Abhandlungen zu diesem Thema siehe GLUCK (Gliick, 1988).

Die entstehende Temperaturerhéhung sollte sich nach Formel 28 allerdings erst nach einiger
Wegstrecke (durch Reibung des Fluids an den Rohrwanden) ausbilden. Dies ist jedoch durch
Messungen an bestehenden Maschinen in der Warmerickgewinnung nicht messtechnisch erfassbar.
Eine mogliche Ursache liegt an der nicht perfekten Isolierung der Rohrleitung und dadurch bedingter
Temperaturabsenkung im Kanal.
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Formel 29

A .

P_ Ve, AT

P
AT Temperaturdifferenz (temperature rise) [K]
CpL spezifische Warmekapazitat [kJ/kgK]
|14 Volumenstrom [m3/s]

3.1.4.2 Ventilator im Simulationsmodell

Im Simulationsmodell wird diesem Druckverlust bzw. dieser Temperaturerhéhung eine besondere
Bedeutung zu Teil. Es scheint so, dass dieser ,,air temp increment” viel zu hoch bewertet wird. Es ist
auch kein wirklicher Zusammenhang zwischen Luftstrom und Rohrquerschnittsflache etc. zu
erkennen. Die Werte fiir diese Temperaturerhéhung reichen in den Modellen von 1°C bis 13°C (Zeile
8 in Abbildung 17, beispielsweise 6°C).

B Air ventilator: AF6 - V6 —t. 5

Parameters Computed values
Computed values

Hr Computed value descnption value unit

orking power

orking power

orking current

R otation

orking air flow

Energy to air

Air temp. in

Air temp. Increment

L= T - = I I - I X B O FL R L ]

Abbildung 17: Beispiel einer Berechnungstabelle fiir einen Ventilator im System einer Wdrmeriickgewinnung

GemaR Formel 29 und Einsetzen der Werte aus Abbildung 17 ergibt sich als Maximalwert flir den
Temperaturanstieg von rund 0,3°C. Es dient anscheinend auch dieses ,air temp increment” als ein
Korrekturfaktor, um in der Validierung nahe an die Temperaturmesswerte in den Luftkandlen
heranzukommen.
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3.1.5 Separator/Kondensatbehalter
Separartoren und Kondensatbehalter dienen in der Trockenpartie zum Sammeln von Kondensat und

zum Abtrennen von Briidendampf, um diesen wieder im Prozess einzusetzen. Das Kondensat wird
beispielsweise mit 3 bar von einer Dampfgruppe in den Seperator gefiihrt und dort auf 2,4 bar

entspannt. Der durch die Entspannung anfallende Dampf wird als Briidendampf oder kurz als Briiden

bezeichnet. Das Funktionsprinzip eines Separators ist in Abbildung 18 abgebildet.

3.1.5.1 Separator/Kondensatbehdlter

Mit folgenden beiden Formeln kénnen die Menge des Kondensates bzw. die Menge des

Briidendampfes berechnet werden.

Formel 30

Mgond1
Mgond2

Mpriden

Formel 31

hK ond1l
hK ond?2

hBrﬁden

Mgond1 = Mkond2 + MBriden

Kondensatmenge, Temperatur T [kg/s]
Kondensatmenge, Temperatur T, [kg/s]

Bridenmenge, Temperatur T, [kg/s]

Mgona1Mkona1 = MionazNkonaz + MeridenNBriden

spezifische Enthalpie des Kondensates bei T [kJ/kg]
spezifische Enthalpie des Kondensates bei T [kJ/kg]

spezifische Enthalpie der Briiden [ki/kg]
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T2, M priaden

Tl, Mgond1

T2, Mgondz

Abbildung 18: Prinzipschema eines Separators; das eingehende Kondensat wird in Briidendampf und Kondensat einer
Temperatur T, getrennt

3.1.5.2 Separator/Kondensatbehdlter im Simulationsmodell

Im Simulationsmodell werden die Briden- bzw. Kondensatmenge bei Separatoren und
Kondensatbehaltern genau nach obigen Formeln berechnet und die Driicke bzw. Temperaturen zur
Validierung gemessen.

3.1.6 Dampfinjektor

Dampfinjektor bzw. Thermokompressoren fiir Dampf bilden in einigen Dampf- und
Kondensatsystemen eine sehr wichtige Funktion, um den Dampfdruck von einem niedrigen Niveau
mittels Treibdampf mit hohem Druckniveau anzuheben. Die Funktionsweise ist in Abschnitt 5.2.6
genauer beschrieben.

3.1.6.1 Dampfinjektor
In Abbildung 19 ist schematisch der Dampfinjektor dargestellt. Die mathematische Beschreibung

folgt aus dem Massenerhaltungssatz Formel 32:

T, Myp,

Tl, mNDl o T3, mMischdampf
Dampfinjektor - >

v

Abbildung 19: Schematische Darstellung eines Dampfinjektors
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Formel 32

Myp1 + Myp2 = Myischdampf

Mpp1 Menge Niederdruckdampf [kg/s]
Mpyp2 Menge Mitteldruckdampf [kg/s]
Muyischdampf Menge Mischdampf [kg/s]

Aus dem Energieerhaltungssatz folgt Formel 33

Formel 33

Mypihypr + Mup2hmp2 = Muischdamps Mmischdamps
hypi spezifische Enthalpie des Niederdruckdampfes [kl/kg]
hypo spezifische Enthalpie des Mitteldruckdampfes (kJ/kg]
huischaampf spezifische Enthalpie des Mischdampfes [kl/kg]

Mit diesen beiden Gleichungen kann man nun bei bekannter Niederdruckdampfmenge die
notwendige Dampfmenge an MD-Dampf und die erhaltene Mischdampfmenge berechnen.

3.1.6.2 Dampfinjektor im Simulationsmodell
Ein Anwendungsbeispiel fur dieses Aggregat wird in Abschnitt 5.2.6 berechnet. In einem Modell ist
ein Dampfinjektor integriert und die Berechnung erfolgt nach obigem Ansatz.

3.1.7 Verdampfung

Die Verdampfung stellt zwar kein Aggregat der Trockenpartie dar, ist jedoch die wichtigste Funktion
in der Trocknung. Definiert ist die Verdampfungsrate gemaR Formel 17 und wird auch danach
berechnet.

3.1.7.1 Verdampfung in der Literatur

Die Stefan Gleichung ist fiir den gréBten Teil in der Verdampfung innerhalb der Trockenpartie
anzuwenden. Erhoht sich der Trockengehalt, so wird die Verdampfungsrate reduziert, da das
verdampfte Wasser durch bereits trockene Zonen des Papiers hindurchdiffundieren muss. Diesem
Einfluss wird in Formel 34 Rechnung getragen und der Stofflibergangskoeffizient f um einen Term fir
Diffusion erweitert (Krischer & Kast, 1992).
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Formel 34

mVerd. _ 1 pUmgebung ln( pUmgebung — Pa
A l + E TPapier * Rv pUmgebung — Dsatt
B D
U Diffusionswiderstandsfaktor [-]
S Lage des Trockenspiegels [m]
D Diffusionskoeffizient [m?/s]

Je weiter der Trocknungsspiegel bereits im Inneren der Papierbahn liegt, desto geringer wird die
Verdampfungsrate.

Am Ende der Trocknung kommen noch zusatzlich die Wasserbindungskrafte an die Fasern als
zusatzlicher Widerstand fiir die Verdampfung hinzu. Die zusatzliche Sorptionsenthalpie und deren
Auswirkungen wird in Abschnitt 6 genau erklart.

3.1.7.2 Verdampfung im Simulationsmodell

Im Simulationsmodell wird lediglich die Formel 17, also die vereinfachte Form der Verdampfungsrate
ohne Beriicksichtigung der Diffusionseffekte verwendet. Jedoch ist die Sorptionsenthalpie
bericksichtigt. Fir den Stofflibergangskoeffizienten B wird ein Wert fiir die gesamte Trockenpartie
eingesetzt.

Ein entscheidender Punkt in der Berechnung der Verdampfungsrate am jeweiligen Zylinder bzw. im
freien Zug ist, ob am Zylinder das Papier mit einem Sieb bespannt ist, oder ob das Papier frei am
Zylinder aufliegt. Dies ist im Modell beriicksichtigt. Wie zuvor bei Abbildung 7 diskutiert, ist die
Verdampfungsrate im freien Zug am hochsten, da hier das Wasser ungehindert zu beiden Seiten aus
dem Papier verdampfen kann. Im Modell werden Ubergangskoeffizienten eingefiihrt, die die
Abhéangigkeit von freier Verdampfung bzw. Verdampfung am Zylinder ohne bzw. mit Sieb
beriicksichtigt. Die Validierung dieser Ubergangskoeffizienten oder Korrekturfaktoren erfolgt anhand
des gesamten Modells, da nur der Eingangs- und Endtrockengehalt bekannt sind und die gesamte
Verdampfung sich aus den beiden Werten ergibt. Ob die Verdampfung in einer Sequenz der
Maschine exakt den im Modell angezeigten Verdampfungsraten entspricht, ist nicht genau zu
bestimmen. Ein Indiz sind jedoch die Papiertemperaturen und Zylindertemperaturen, die an einigen
Punkten der Maschine gemessen werden kénnen.

Wenn man diese Werte bzw. Ubergangskoeffizienten exakt bestimmen méchte, dann miisste man an
jedem Zylinder Einlauf, Auslauf bzw. dann wieder am Einlauf des darauffolgenden Zylinders die
Papiertemperatur und Zylindertemperatur und die zugehérigen Trockengehalte der Papierbahn. Dies
ist jedoch nicht moglich, da einerseits keine Messstellen zuganglich sind und andererseits auch keine
geeigneten Messverfahren innerhalb der Zylindergruppen aufgrund der ortlichen Gegebenheiten
verfligbar sind.
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3.1.8 Trockenhaube
Die Trockenhaube ist ein wichtiges Aggregat in der gesamten Trockenpartie. In der Trockenhaube

wird die verdampfte Wassermenge aufgefangen und weiter in die Warmerickgewinnung abgesaugt.

Die Trockenhaube sollte so ausgefiihrt sein, dass sie einen moglichst hohen Taupunkt aufweist,
sprich durch gute Isolierung und Ausfiihrung eine hohe Feuchte innerhalb der Haube ohne
Kondensation zuldsst.

3.1.8.1 Trockenhaube in der Literatur
In der Literatur wird die Trockenhaube nach (Karlsson, 2009) nach folgender Formel berechnet

Formel 35
Quaubenveriuste =*Haube AHaube (19i,H - 19a,H) + axerterAketier Oix — Yax)

QHaubenvertuste Haubenverluste [kW]

Xyqube Warmeubergangskoeffizient der Haube, Maschinenebene [W/m?K]

Apaube Flache der Haube, Maschinenebene [m?]

Vg mittlere Temperatur an der Innenseite der Haubenflache,
Maschinenebene [K]

Yon mittlere Temperatur an der AuRRenseite der Haubenflache,
Maschinenebene [K]

Akeller Warmeubergangskoeffizient der Haube, Keller [W/m?K]

Akeller Flache der Haube im Keller [m?]

Uik mittlere Temperatur an der Innenseite der Haubenflache, Keller [K]

Yo mittlere Temperatur an der AulRenseite der Haubenflache, Keller [K]

Fur grobe Abschatzungen kann man naherungsweise flir Xy 4,0 €inen Wert von 3,0 bzw. flr ageer

einen Wert von 8,0 W/m?K ansetzen (Karlsson, 2009). Die Verluste der Haube betragen gemaR einem

Beispiel von (Karlsson, 2009) weniger als 3% der gesamten Energie, die in der gesamten
Trockenpartie eingebracht wird.

3.1.8.2 Trockenhaube im Simulationsmodell

Im Simulationsmodell wird die Trockenhaube nicht als Aggregat berticksichtigt. Die Verluste der
Haube bzw. samtlicher Rohrleitungen etc. werden vernachlassigt und dadurch in den
Simulationsmodellen nicht berticksichtigt werden.
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3.1.9 Weitere Aggregate
In den Maschinenkonzepten der 4 Papiermaschinen gibt es noch einige weitere Aggregate, die
jedoch keinen wesentlichen Einfluss auf die Energiebilanz der Trockenhaube haben.

Zu diesen Aggregaten zahlen im Falle von Mondi Frantschach die sogenannte ,,Clupak-Einrichtung”,
in der durch ein Gummituch eine ,,Mikrokreppung” eingebracht wird, was zu einer Verbesserung der
Bruchdehnung fuhrt. Bei Hamburger in Pitten wurde nach dem Umbau von der Leimpresse auf eine
Filmpresse ein Airturn nachgeschalten. Dieser Airturn direkt nach der Filmpresse dient vorwiegend
als Transfereinheit und es erfolgt kein relevanter Energieeintrag auf die Papierbahn.

3.1.10 Ergebnisse, Diskussion und Schlussfolgerungen

Die Einzelaggregate sind alle mit Einzelmodellen abgebildet, die durch Messungen grofStenteils
validiert werden kénnen. Lediglich bei einigen Modellen ist es notwendig, Gber die Validierung der
gesamten Anlage durch lteration einige Parameter zu bestimmen. Die Modelle lassen sich sehr gut an
die jeweiligen Prozessparameter in der Maschine anpassen und es sind im Modell bekannte
Gleichungen aus der Literatur bericksichtigt.

Die Temperaturerhéhung bei den Ventilatoren scheint im Simulationsmodell dafiir zu dienen, dass
die Temperaturen der Luftstrome im Modell an die realen Werte im PLS angepasst werden kénnen.
Dies wird spater beim Gesamtmodell noch im Detail diskutiert.

Die Verluste der Trocknungshaube, der Rohrleitungen (Dampf) sowie der Rohrleitungen bzw. Kanile
der Lufttechnik bleiben unberiicksichtigt. Diese Verluste sind nach (Karlsson, 2009) in einem Bereich
von kleiner 3% und dndern sich auch bei Optimierungen nur marginal.
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3.2 Simulation Gesamtmodell anhand Beispiel Lenzing PM 1

Anhand des Simulationsmodells fiir die Papiermaschine Lenzing PM1 wird die Vorgehensweise zur
Erstellung eines Modells bzw. die Arbeitsweise eines Modells fiir die Trocknung diskutiert. Die
Validierung und Genauigkeit des Modells bzw. auch ein Vergleich zu anderen Modellen in der
Literatur sind weiterer Bestandteil dieses Abschnittes.

3.2.1 Maschinenkonzept

Die PM1 in Lenzing produziert vorwiegend Kopierpapier bzw. Plakatpapier und zu geringem Teil auch
Briefumschlagpapier. Das Trocknungskonzept (siehe Abbildung 20 Abbildung 21) besteht aus einer
zweigeteilten Vortrockenpartie (VTP) mit Trockenzylindern. Der erste Teil (1) beinhaltet die Zylinder
Nr. 1 bis Zylinder Nr.9, der zweite Teil (2) der VTP die Zylinder Nr. 10 bis Nr.13. Nach der
Vortrockenpartie befindet sich ein Messrahmen, der die Feuchtigkeit bzw. das Flachengewicht
bestimmt. Folgend im Konzept ist ein Glattzylinder (3) mit ca. 4 Meter Durchmesser, der einseitig
geglattetes Papier produzieren kann. Dieser Glattzylinder (3) wird zusatzlich mit zwei
Hochleistungshauben (HDH, 3a, 3b) beaufschlagt, um die Trocknungsleistung in diesem Bereich zu
erhohen. Nach dem Glattzylinder (3) befindet sich ein weiterer Messrahmen. Je nach Sorte wird nun
in der Leimpresse (4) Starke aufgetragen oder Im Streichwerk (5) ein Strich aufgetragen. Zur Strich
bzw. Starkefixierung wird eine Infrarot-Anlage (6) betrieben. Die Zylinder Nr. 14 bis Zylinder Nr. 21
bilden die Nachtrockenpartie (NTP, 7). Vor der Aufrollung befindet sich ein weiterer Messrahmen fiir
die Endkontrolle der Qualitat und Steuerung der gesamten Maschine in punkto Qualitatsleitsystem.

Die Luftzufiihrungen erfolgen liber Ansaugung von Hallenluft in der VTP und NTP und aus Abluft der
Vakuumgeblase bzw. Hallenluft beim Glattzylinder. In der VTP wird die Frischluft in der
Warmerickgewinnung (WRG) tiber Warmetauscher unterschiedlicher Energietrager (8a)
vorgewarmt; dhnlich bei der WRG in der NTP (8c) bzw. der WRG im Bereich Glattzylinder bei den
beiden Hochleistungshauben. Die jeweilige Abluft dient der Vorwarmung der Zuluft in der ersten
Stufe der Warmetauscher.

3.2.2 Bilanzierung

Am Beginn jedes Modells steht die Bilanzierung der Gesamtanlage in Hinblick auf Energie- und
Massenbilanz. Die Trockenpartie wird im Simulationsmodell geometrisch exakt mit allen Aggregaten
nachgebildet. Im Fall der PM 1 von Lenzing sind das folgende Aggregate gemal Abbildung 20 bzw.
Abbildung 21:

1. Vortrockenpartie 1: Zylinder Nr. 1 bis Nr.9
2. Vortrockenpartie 2: Zylinder Nr. 10 bis Nr. 13
3. Glattzylinder mit Hochleistungshaube Nr. 1 und Nr. 2
4. Leimpresse (bedeutet Feuchteeintrag und Massenauftrag)
5. Streichwerk (bedeutet Feuchteeintrag und Massenauftrag)
6. Infrarot-Strahler
7. Nachtrockenpartie: Zylinder Nr. 14 bis Zylinder Nr. 21
8. Diverse Warmetauscher
o 8.aVTP
o 8.b.Gz
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o 8.cNTP
9. Diverse Zu- und Abluftventilatoren

Uberblick Beliiftung NTP Validierung

Abbildung 20: Simulationsmodell der Vortrockenpartie, PM1 Lenzing

Uberblick Dampf NTP Beliiftung VTP | Beliiftung NTP Validierung

Abbildung 21: Simulationsmodell der Nachtrockenpartie, PM1 Lenzing
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Massenbilanz (die Strome sind aus Abbildung 22 und Abbildung 23 ersichtlich)
Wasserbilanz

Eingehende Strome:

e Papierbahn mit Eingansfeuchte von ca. 50% nach der Pressenpartie (1)

e Feuchte der Zuluft flr die Vor- und Nachtrockenpartie (gem. Abbildung T=35°C und x=0,025
ke/kg) (2)

e Feuchte der Zuluft flr die beiden HDH beim Glattzylinder (gem. Abbildung T=35°C und
x=0,025 kg/kg bzw. T=124°C bei Vakuumgeblase) (3)

e Feuchte der Verbrennungsluft Infrarot-Strahler (vernachlassigbar, da nicht in WRG)

Ausgehende Strome:

Papierbahn mit Ausgangsfeuchte von ca. 5% nach der Trockenpartie

Feuchte der Abluft flr
Vortrockenpartie 1 (T=84°C, x=0,157 kg/kg) (9)

o Vortrockenpartie 2 (T=65°C, x=0,418 kg/kg) (9)
o Nachtrockenpartie (T=108°C, x= 0,162 kg/kg) (9)
o Feuchte der Abluft firr die beiden HDH beim Glattzylinder (T=44°C, x=0,184 kg/kg)

(10)
e Feuchte der Abluft bei der Infrarotanlage (T=307°C, x=0,116 kg/kg) (11)

Ergebnis fiir eine Messung im Februar 2013:
Eingehende Strome  12.922 kg/h
Ausgehende Strome  13.119 kg/h

Abweichung 2% (liegt innerhalb der Messgenauigkeit der Messgeréte)

Luftbilanz

Eingehende Strome:

1. Zuluft fir
o Vortrockenpartie 1 (2)
o Vortrockenpartie 2 (2)
o Nachtrockenpartie (2)
o HDH/Glattzylinder (3)
2. Verbrennungsluft Infrarot-Strahler (vernachlassigbar, da nicht in WRG)

Ausgehende Strome:

e  Abluft fur die Vor- und Nachtrockenpartie (9)
e Abluft fir die beiden HDH beim Glattzylinder (10)
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e  Abluft bei der Infrarotanlage (11)
Ergebnis fir eine Messung im Februar 2013:
Eingehende Strome  82.893 kg/h
Ausgehende Strome  97.587 kg/h
Leckluftanteil 17 %

Der Leckluftanteil von 17% entspricht einem guten Wert. Der Leckluftanteil soll laut
Herstellerangaben zwischen 20 und 30% liegen. Mit 17% liegt man ungefdhr am unteren Ende der
Empfehlung.

3 Lenzing Lenzing PM1 - Beluftung VTP L=

File Balance Air Properties

Uberblick Beliiftung VTP Beliiftung NTP Validierung

Abbildung 22: Ubersicht Lenzing PM1 fiir Berechnung der Bilanzierung_Teil 1
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Abbildung 23: Ubersicht Lenzing PM1 fiir Berechnung der Bilanz_Teil2

Energiebilanz

Eingehende Strome:

Papierbahn mit Eingangsfeuchte von ca. 50% nach der Pressenpartie
Zuluft flr die Vor- und Nachtrockenpartie

Zuluft flr die beiden HDH beim Glattzylinder

Verbrennungsluft Infrarot-Strahler (vernachlassigbar, da nicht in WRG)
Dampfmenge ND-Netz

Dampfmenge MD-Netz

No vk wnNR

Erdgas fir Infrarotanlage

Ausgehende Strome:

8. Papierbahn mit Ausgangsfeuchte von ca. 5% nach der Trockenpartie
9. Abluft fir die Vor- und Nachtrockenpartie

10. Abluft fir die beiden HDH beim Glattzylinder

11. Abluft bei der Infrarotanlage

12. Kondensatmenge zu Kesselhaus

Ergebnis fir eine Messung im Februar 2013:
Eingehende Strome 17.497 kW

Ausgehende Strome  13.182 kW
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Abweichung 24%
Begriindung der Abweichung:

e  Glattzylinder ist nur teilweise eingehaust, daher wird viel warme Luft in die Halle geblasen
und ist nicht erfassbar

o Die Dampfmenge fiir den Dampfblaskasten ist auf der gleichen Messblende wie der gesamte
Dampfverbrauch. Daher wird die Dampfmenge in der Trockenpartie zu hoch bewertet. Am
Dampfblaskasten werden nach Erfahrung von anderen Maschinen mit Messungen ca. 10-
15% vom gesamten ND-Dampf eingesetzt. Dies wiirde ca. 2.700 kW erkldren und die
Abweichung ware nur mehr 10%.

e Verluste der Haube etc. werden nicht erfasst

Es wurden im Zuge des Projektes 8 Messungen (iber die gesamte Trockenpartie durchgefiihrt, wobei
die Ergebnisse zwischen 20 und 28 % lagen. Bei anderen Maschinen liegen die Abweichungen der
Energiebilanz zwischen 5 und 15 %.

Mit dem Aufbau der Aggregate und der Bilanzierung wird ein Grobmodell erstellt und dieses grob
validiert. In weiterer Folge wird dieses Modell mit detaillierten Messungen von beispielsweise
Zylindertemperaturen, Papiertemperaturen etc. genau an die Papiermaschine angepasst. Die
wichtigsten Parameter, die validiert bzw. gefittet werden mussen sind:

e Waiarmelbergangskoeffizient der Trocknungsaggregate
e Stofflibergangskoeffizient der Verdampfung mit/ohne Sieb

3.2.3 Arbeiten mit dem Modell
Der Aufbau des Simulationsmodells wird in der Literatur durch FISERA (Fisera, 2012), LEUK (Leuk, et al.,
2013) und SCHNEEBERGER (Schneeberger, et al., 2013) erklart.

Das Modell bildet die Maschine in allen Einzelheiten ab. Sadmtliche PLS-Messungen sind im Modell als
simulierte Rechenwerte abgebildet. Die Benutzeroberflache ist dem Bild im PLS sehr ahnlich (siehe
Abbildung 20, Abbildung 21). Es wird damit versucht, dem Mitarbeiter aus dem Betrieb die Arbeit mit
dem Modell zu erleichtern. Die Steuerung der simulierten Trockenpartie ist ident mit der Steuerung
durch das PLS.

Abbildung 24 zeigt eine Tabelle mit drei unterschiedlichen horizontalen Blocken (1, 2, 3). Im ersten
Block (1) sind alle Prozess-Sollwerte, die die Sorte bestimmen eingegeben. Das bedeutet, hier sind
samtliche Parameter definiert, welche auch vom Prozessleitsystem aus dem Qualitatsleitsystem
Ubernommen werden.

Diese Werte werden vom Simulationsmodell bei Anwahl der Sorte (in Abbildung 24, Test 79,0 gsm
mit fiktiven Werten) ibernommen. Mit Hilfe dieser Werte rechnet das Simulationsmodell alle Werte
aus, die vom PLS gezeigt werden. Diese Werte bilden den zweiten Block. Hier stehen die fir den
Betreiber der Anlage wichtigsten Werte aus dem PLS und die berechneten Werte aus der Simulation
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in Spalte A und B gegeniiber. Beispielsweise sieht man im 2. Block (2) in Zeile 2 den Dampfverbrauch
laut PLS mit 23,0 to/h (fiktiver Wert) und in der Simulation mit 16,1 to/h (fiktiver berechneter Wert).

Im dritten horizontalen Block (3) kbnnen vom Betreiber noch Messungen eingegeben werden, die
nicht im PLS aufscheinen und nur regelmaRig von den Bedienern kontrolliert werden wie
beispielsweise die Zylindertemperaturen etc.

In Spalte C besteht die Moglichkeit die Werte der Simulation zu kopieren. Das hat folgenden Vorteil:

Andert man beispielsweise die PM-Geschwindigkeit (Feld Nr. 1 in Abbildung 24) von 532,1 m/min auf
555,0 m/min, so berechnet das Simulationsmodell simtliche Werte neu und man hat als Benutzer
nun die Moglichkeit alle Werte zu vergleichen. Zum Beispiel andern sich alle Berechnungswerte des
Modells in Spalte B bei den Blécken 2 und 3. So hat die Geschwindigkeitserh6hung eine
Produktionssteigerung von 286,9 t/d auf 299,2 t/d zur Folge. Andere Werte dndern sich analog.

® - Validierung A B r‘ =@

File I\

Resultaten der Validierung fiir Sorte: Test 79,0 gsm I
[ Nr. | Code | Beschreibung von Process Soliwerten | Units | Process sollwerte | Simulationssollwerte Kopien von simul. Sollwerten E

GT1  Maschinengeschwindigkeit m/min 532.1 555.0 532.1
GT2 Flachengewicht Pope glm’ 79.0 79.0

GT8 Trockengehalt vor Glattzylinder 70.0 70.0

GT3 Trockengehalt nach Glattzylinder 97.4 92.4

GT4 Trockengehalt Aufrollung 95.1 95.1

GTS Trockengehalt nach Pressenpartie 47.0 47.0

GT11 Kontakt zu Zylinder Oberflache 100.0 1000

GT6 Film/Leim Presse 'm* 3.0 3.0

GT7 Strichauftrag m* 2.9 s

GT13 Fllm/Lelm Presse Feststoffgehalt 75 7.5

m -]
PROD  Produktion 290.4 98, 286.9

SF1 4 bar Dampfverbrauch 171

SF2 15 bar Dampfverbrauch 71 3

8§27 Abluft HDH1 2 136 11

S§37 Abluft HDH2 i, 138 144

SP1 Damfdruck fur Zylinder 1 0.32 0.31

SP2 Damfdruck fir Zylinder 2 und 3 ('} 0.55 0.52

SP3 Damfdruck fur Zylinder 4 3.60 3.60

SP4 Damfdruck fur Zylinder 5 -13 480 4.89

SP5 Damfdruck fir Glattzylinder 4,00 3.90

m
GZ Oberflachetemperatur Cylinder 8 122 22
cs Oberflachetemperatur Glattzylinder i 126 121
C20  Oberlachetemperatur Zylinder 20 o 133 5 15
S9 Ablufttemperatur Haube VTP “ 86 B4 84
S9 Abluftfeuchtigkeit Haube VTP Zylinder 0.146 13 0.157
S40 Ablufttemperatur HDH1/2 zu L/L WT 2 “ 42 143
sS4 Ablufttemperatur HDH 1/2 nach L/L WT % 44 44
S41 Abluftfeuchtigkeit HDH 1/2 nach L/L WT . 87 0.172
S51 Ablufttemperatur von beiden Hauben M 2 12
S51 Abluftfeuchtigkeit von beiden Hauben v 22 0.119
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Uberblick Dampf VTP i uf idi MD Profile Diagramme

Abbildung 24: Arbeiten mit dem Simulationsmodell, PM1 Lenzing (fiktive Werte)

3.2.4 Ergebnisse

Die Ergebnisse der Simulation im Vergleich zu den Messwerten lassen sich in zwei verschiedene
Bereiche gliedern. Zum einen betrachten wir das Dampf- und Kondensatsystem der Trocknung und
zum anderen betrachten wir die Warmeriickgewinnung mit dem Luftsystem.

Dampf- und Kondensatsystem:

Nach der Feinvalidierung und Einstellung der Parameter fiir den Warmedibergang (a — Werte, siehe
Abschnitt 2.1.2.1), Stoffiibergang (B-Werte, siehe Abschnitt 2.2) ist das Dampfsystem ein nahezu
exaktes Abbild der Trockenpartie der jeweiligen Papiermaschine fiir die zu validierende Sorte. Die
Dampfdriicke an den jeweiligen Dampfgruppen passen bis auf 0,1 bis 0,2 bar mit den Daten des
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Prozessleitsystems tberein. Auch die Dampfmengenmessung kann sehr exakt nachgebildet werden,
sofern keine unbekannten Dampfverbraucher an der gleichen Messung angeschlossen sind. Durch
das Modell ist es auch moglich beispielsweise die Dampfmenge in den unterschiedlichen Bereichen
zu bestimmen (z.B. VTP/NTP bzw. einzelne Zylinder). In der Realitat gibt es zumeist nur eine Messung
flr die gesamte Dampfmenge an der Papiermaschine. Die Papierbahntemperatur bzw. die
Zylindertemperaturen stimmen gut mit den Messdaten (iberein. Auch bei Anderung des
Flachengewichts bzw. Anderung der Maschinengeschwindigkeit bleiben die Abweichungen des
Modells im Vergleich zu den PLS-Werten nahezu konstant zu den Abweichungen in den gemessenen
Arbeitspunkten.

Wirmeriickgewinnung/Luftsystem

Dieser Bereich ist im Simulationsmodell schwierig abzubilden. Einerseits fehlen in den Fabriken die
Daten flir die Warmetauscherflachen, die Warmeibergange usw. und andererseits kann man die
Maschine bilanzierungsmaRig nur in die Abluftsysteme aufteilen. Im Falle der PM1 in Lenzing wird die
Maschine in drei Luftsysteme — Vortrockenpartie, Hochleistungshaube/Glattzylinder und
Nachtrockenpartie aufgeteilt. Bei dieser Maschine ist die Bilanzierung relativ einfach, da es sich um
drei abgeschlossene Systeme handelt. Daher funktioniert hier auch die Luftmengenbilanz sehr gut.
EnergiemaRig ist die Bilanzierung nicht optimal, aus den zuvor genannten Griinden. Bei Maschinen
mit einer durchgehenden Trocknungshaube wie die PM10 in Laakirchen gibt es drei Zu-/Ablufttirme
(siehe Abbildung 46). Hier ist es bei der Bilanzierung schwierig, da in der Bilanzierung zusatzlich zu
den unbekannten Ortlichkeiten der Leckstréme noch zusitzlich Luftstrombewegungen zwischen den
drei Bilanzgrenzen abzubilden sind. Es wurde insgesamt in diesem Fall durch Leckstréme aus bzw. in
die anderen Bereiche gelost.

3.2.5 Literatur

In der Literatur kann man zwei verschieden Herangehensweisen an das Thema Simulation bzw.
Modelle feststellen. Zum einen findet man in der Literatur Modelle, die den Prozess beschreiben,
wobei diese Modelle zumeist nur die Dampfseite (Zylindertrocknung) bzw. Yankeehaube
(Konvektionstrocknung) betrachten. Das Gesamtsystem der Trocknung inklusive Kondensatsystem,
Lufttechnik und Warmeriickgewinnung wird in diesen Modellen zumeist nicht betrachtet. Ausnahme
sind beispielsweise die Modelle von SIEBER (Sieber, 2012) und LINDELL & STENSTROM (Lindell &
Stenstrom, 2006).

Die zweite Herangehensweise ist die Entwicklung eines Modells und die darauf basierende
Implementierung einer Steuerung (MPC-Regelung - multi predictive control). Hierbei sind sdmtliche
Bereiche der Trockenpartie abzubilden, um dies zu ermdglichen.

3.2.5.1 Simulationsmodelle in der Literatur

In der Literatur werden hier eine Vielzahl von Modellen vorgeschlagen. Stellvertretend werden hier
die Modelle von WILHELMSSON & STENSTROM (Wilhelmsson & Stenstrém, 1996); ZVOLISCHNI et al
(zvolinschi, et al., 2006), BERRADA et al (Berrada, et al., 1997)und ARASAKESARI et al (Arasakesari, et al.,
2000) erwahnt. Es handelt sich bei diesen Modellen bei WILHELMSSON (Wilhelmsson & Stenstrom,
1996) um neun verschiedene Papiermaschinen, bei ARASAKESARI (Arasakesari, et al., 2000) um eine
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Yankeezylinder Maschine, bei ZvOLINSCHI (Zvolinschi, et al., 2006) um eine Zeitungspapiermaschine
und bei BERRADA (Berrada, et al., 1997) um ein generelles mathematisches Modell. Allen angefiihrten
Modellen ist gemein, dass sie dhnlich dem Modell von FISERA (Fisera, 2012) auf iterativ und numerisch
zu l6sende Differentialgleichungen basieren und durch Messungen diverse Parameter validiert
werden missen. Die Abweichungen der Modelle zu den Istwerten sind im Bereich des
Dampfsystems, der Zylindertemperaturen und der Papiertemperaturen gering wie im Modell von
FISERA (Fisera, 2012). Mathematisch sind diese Modelle teilweise exakter und detaillierter formuliert
— iber die Programmierung ist nichts bekannt. Exakte und detaillierte mathematische Betrachtung ist
jedoch nicht unbedingt ein groBer Vorteil, da aufgrund von messtechnisch eingeschrankten
Moglichkeiten an der Papiermaschine bzw. von einer geringen Anzahl von Messpunkten im
Prozessleitsystem eine exakte Bestimmung der dadurch erhéhten Anzahl von Parametern im Modell
nicht moglich ist. Es erhoht sich lediglich die Anzahl der Gleichungen sowie die Anzahl der Parameter,
die im Modell gefittet werden missen.

3.2.5.2 Steuerung durch Simulationsmodelle in der Literatur

Da die Steuerung mittels Modell nicht Thema im Projekt bzw. in dieser Dissertation ist, sei hier nur
kurz auf einige Literaturstellen verwiesen. Die Steuerung mittels eines statistischen oder
physikalischen Modells bietet den Vorteil, schneller auf Anderungen im Prozess reagieren zu kénnen.
Im Normalbetrieb wird die Papiermaschine lber das Qualitatsleitsystem (QCS) voreingestellt und
Gber das Prozessleitsystem (PLS) gesteuert. Das PLS tibernimmt die Daten aus dem QCS und steuert
mittels Messungen die Papiermaschine, indem versucht wird, die vorgegebenen Qualitatsparameter
zu erreichen.

Betrachten wir ein Beispiel, wo aufgrund einer ungeplanten Druckreduktion des Dampfnetzes die
Endfeuchte Gberschritten wird. Das PLS meldet die Messabweichung vom Sollwert der Endfeuchte an
das PLS und das PLS reduziert die Geschwindigkeit solange, bis der Wert der Endfeuchte wieder in
Ordnung ist. Es kann dadurch einerseits zu einer Periode von Qualitdatsproblemen und folglich
Produktionsausschuss flihren, bis diese Regelung anspricht. Eine MPC-Regelung prift sogenannte
Eingangsparameter zusatzlich und regelt proaktiv — also bevor das PLS den Fehler bemerkt — durch
den sinkenden Dampfdruck die Geschwindigkeit, wenn es dafiir von ,,auBen” eine Veranlassung gibt.

Das Problem solcher Regelungen ist jedoch, dass diese Modelle sehr empfindlich auf Anderungen im
System, wie beispielsweise gednderte Fahrweise, neue Sorten etc. reagieren und diese
Modelle/Regelungen bei Anderungen neu validiert und adaptiert werden miissen. Ein moglicher
Vorteil dieser Regelungen durch Simulationsmodelle ist in folgenden Anwendungsfallen gegeben:

e |nstabile Prozesse

Das Modell erméglicht bessere und schnellere Regelungen, da Anderungen an den
Eingangsparametern erkannt werden und Gegenmalinahmen bereits vor dem Eintreten von
Abweichungen an ZielgrofRen eingeleitet werden kénnen.

e Viele gleichzeitige Anderungen an Setpoints (z.B. Sortenwechsel)
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Das Modell ermdoglicht die rasche Zielvorgabe aller neuen Sollwerte und ermdéglicht eine optimierte
Anlaufphase. Es wird ein Uberschwingen diverser Parameter vermieden, was méglicherweise eine
raschere Anlaufphase und weniger Ausschussproduktion bewirkt

e Nicht lineare Zusammenhange

Ein Beispiel dazu wére der zu geringe Trockengehalt der Papierbahn nach einem Yankee-Zylinder.
Dies kann zwei Ursachen haben

o zu wenig Dampfdruck/Temperatur, daher trocknet das Papier nicht genug
o zu hoher Dampfdruck/Temperatur, daher beginnt das Papier vom Yankeezylinder
abzuheben und die Trocknung erfolgt mangelhaft (siehe auch (Fisera, 2012))

Als Beispiele fur weiterfihrende Literatur seien hier folgende Literaturstellen zitiert:

e DaHLQUIST (Dahlquist, 2008); bietet einen Review liber das gesamte Thema der Simulation
bzw. MPC-Regelungen etc.

Fir Anwendungen im deutschsprachigen Raum mit Industriebezug:

e  SIEBER (Sieber, 2012) zeigt ein Beispiel der MPC-Regelung anhand einer SC Papiermaschine
e  FISERA (Fisera, 2012) zeigt ein Beispiel aus der praktischen Anwendung einer MPC-Regelung
anhand einer Yankeemaschine

3.2.6 Diskussion und Schlussfolgerungen

Das ausgewahlte Modell von FISERA entspricht den Anforderungen an ein Simulatiosmodell fir die
Optimierungen an der Trockenpartie voll und ganz. Es ist kein rein physikalisches Modell, da einige
Korrekturen im Bereich Luftsystem/Warmerickgewinnung einprogrammiert werden, um naher an
die Daten des PLS heranzukommen. Auch werden einige Verluste (Trockenhaube, Rohrleitungen)
nicht bericksichtigt und lber Korrekturen adaptiert. Es ist jedoch auch zu hinterfragen, ob nicht bei
allen Modellen im Zuge der Validierung Korrekturen in den Gleichungen mittels Korrekturfaktoren
durchgefiihrt werden. Andererseits ist es auch egal, da beispielsweise der Warmeibergang vom
Dampf bis zum Papier gemaR Formel 14 von mehreren Einzelwdrmeiibergange berechnet wird. In
der Simulation ist der Wert des gesamten Warmeulbergangskoeffizienten notwendig und es ist eher
gleichgiiltig, ob die drei Einzelwerte exakt stimmen, wenn die Summe stimmt.

In Punkto Anwendbarkeit unterscheidet sich das Modell von FISERA zu den Gbrigen Modellen durch
seine Benutzeroberflache, die nahezu exakt dem PLS-Bildschirm entspricht. Das Steuern der
virtuellen Maschine, Anderungen in den Arbeitspunkten etc. erfolgt exakt gleich wie auf der realen
Papiermaschine im Prozessleitsystem.

Ein weiterer Vorteil des verwendeten Modells ist die Gesamtbetrachtung der Trockenpartie inklusive
Dampf-/Kondensatsystem und der Warmeriickgewinnung. Dies ermoglicht eine gesamtenergetische
Betrachtung im Vergleich zu anderen Modellen. Als Beispiel sei hier genannt, dass Modelle wie das
von (Zvolinschi, et al., 2006) eine Energieoptimierung mit hoher Rezirkulationsrate der feuchten Luft
empfiehlt. Dies ist jedoch aus Papierqualitdtsgriinden nicht sinnvoll, da es durch hohe
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Rezirkulationsraten zu einer hohen Feuchtigkeit in der Haube und leicht zu Kondensation innerhalb
der Haube und folglich zu Papierschaden fiihren kann. Ebenso bedeutet eine hohe Rezirkulationsrate
auch einen gesteigerten elektrischen Leistungsbedarf aufgrund der Mehrmenge an Luftzirkulation.

Die hohe Genauigkeit im Dampf- und Kondensatbereich und die einfache Bedienbarkeit sind
allerdings die entscheidenden Vorteile gegeniliber den tbrigen Produkten in der Literatur.
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4 Energiemanagement in der Papiertrocknung

4.1 Allgemeines

In der Papierindustrie betragen die Energiekosten im Durchschnitt rund 25% der gesamten
Produktionskosten, ca. 12% bei holzfrei ungestrichenen Papieren bis zu knapp 40% bei Testliner. In
Abbildung 25 sind die Kosten fiir die unterschiedlichen Sorten dargestellt.

100 %
80 %
20 % O Other mamufacturing costs
0% 0 Persann=|
80 %
B Energy
50 %
O Chemicals
40 %
B Fibre
30 %
20 % 0 Wood
10 %
0%

Testliner

Abbildung 25: Energiekosten fiir unterschiedliche Papiersorten in Abhdngigkeit der gesamten Produktionskosten,; SC-Papier,

LWC-Papier, UWF=holzfrei ungestrichenes Papier, FBB=Faltschachtelkarton; Testliner (Karlsson, 2009)

Durch Programme der EU missen die Umweltemissionen in der europaischen Industrie reduziert
werden und so hat auch die CEPI einen Plan entwickelt — die ,2050 Roadmap to a low-carbon bio-

economy” - zur Reduktion der CO, Emissionen um 80% (Harborn, 2013). Basis ist der CO, AusstoR der

Papier- und Zellstoffindustrie Europas von 1990 (Presas & Mensink, 2013).
Um dieses hochgesteckte Ziel zu erreichen sind einige wichtige Schritte notwendig

e Optimierung der Energieverbrauche durch KreislaufschlieBung (integrated Mill)

e Qutsourcen von liberschissiger Energie in lokale Netze (Fernwarme etc.)

e Vermeiden von unnotigen Energieverbrauchern bzw. Umstieg auf BAT (Best Available
Technology)

e Bahnbrechende Erfindungen zur Reduktion von Energieverbrauch (,,Break Through
Technology” (Presas & Mensink, 2013))

Diese Arbeit zielt auf den ersten dieser vier Punkte ab, die Energie bestmdglich zu nutzen und
samtliche Abwarmestrome effektiv als sekundare Energietrager zu nutzen.

Betrachtungen in Hinblick auf CO; spielen in dieser Arbeit keine Rolle. Ausfihrliche Betrachtungen
Uber den CO; Ausstol’ von verschiedenen Energietrdgern in einer integrierten Zellstoff- und
Papierfabrik kdnnen aus HOLMBERG et al (Holmberg, et al., 2012) entnommen werden.
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4.2 Vergleich der Primarenergietriger

Die Kosten fiir die primaren Energietrager sind sehr unterschiedlich — so sind die Kosten fiir eine
Tonne Niederdruck-Dampf (3bar @), hergestellt unter Verwendung von Erdgas nahezu 3 Mal so hoch
wie beim Einsatz von Holz oder Steinkohle als Primarenergietrager. Bezogen auf den zuvor
diskutierten CO, Ausstol ist natirlich ein groBer Unterschied zwischen Holz und Kohle als
Primdrenergietrager.

Sehr wohl wird jedoch in den Fallbeispielen im nachfolgenden Kapitel darauf Bezug genommen, dass
durch den Einsatz kostengtinstigerer Primarenergietrager die Kosten erheblich reduziert werden
kénnen (Tuomaala, 2007). Auch sollte man sich bei Betrachtungen der Kosten und Effizienz die
Qualitat des primaren Energietragers vor Augen halten. Wenn wir von Energie sprechen, dann
betrachten wir zumeist im herkdmmlichen Sprachgebrauch den gesamten Energieinhalt des
primaren Energietragers. Dies ist allerdings in einer Kostenbetrachtung nicht unbedingt zielflihrend.

In einer Kostenbetrachtung sollte das Augenmerk darauf gelegt werden, dass die unterschiedlichen
Primarenergietrager nach ihren Kosten bzw. Effizienz in der jeweiligen Anwendung eingesetzt
werden.

Exergie

Daher wird an dieser Stelle die Exergie eingefiihrt. Unter Exergie versteht man sinngemaR den Anteil
der Gesamtenergie eines Systems, der Arbeit verrichten kann, wenn das System in sein
thermodynamisches Gleichgewicht gebracht wird (Atkins & de Paula, 2004). In Abbildung 26 ist die
Exergie flir verschiedene Primarenergietrager dargestellt.

Energy source Energy content Exergy content
Electricity 1k 1kJ

3 bar saturated steam 2725 kJ/kg 646 kJ/kg®

12 bar saturated steam 2 784 KJ/kg 845 KJ/kg®

Abbildung 26: Ubersicht Exergiegehalt und Energiegehalt von unterschiedlichen Primdrenergietrédger; Auszug aus (Karlsson,
2009)

Wenn man beispielsweise einen 12 bar Mitteldruckdampf iber eine Dampfturbine entspannt, ist die
maximale Exergie 845 klJ/kg, die zum Antrieb der Turbine, also zur Stromerzeugung zur Verfigung
steht. Vergleichsweise dazu stellt 3 bar Niederdruckdampf maximal eine Exergie von 646 kJ/kg zur
Verfligung. Die Gesamtenergie des 3 bar Dampfes und des 12 bar Dampfes unterscheiden sich mit
2.725 ki/kg und 2.784 kJ/kg nur minimal. Aus 12 bar-Dampf kann viel mehr Strom als aus dem 3 bar
Dampf gewonnen werden — Strom ist ein preislich viel kostenintensiverer Energietrager wie in
Abbildung 27 dargestellt ist (Bauer, 2013). Daher ist es sinnvoll den Hochdruckdampf auf einen
moglichst niederen Druck zu entspannen. Allerdings ist es nicht sinnvoll Gberhaupt in den
Kondensationsbereich zu entspannen, sofern der Niederdruckdampf im Prozess als
Primarenergietrager fir die Trocknung verwendet werden kann.

63



Elektrische Energie sollte in der Trocknung nicht verwendet werden (ausgenommen Antriebe), da der
Energiegehalt und der Exergiegehalt ident sind. Daher sind auch beispielsweise elektrisch betriebene
Infrarot-Trockner wirtschaftlich gesehen unbedingt zu vermeiden.

Contact drying with steam
heated cylinders is the most
economic drying, as long as

it is possible

40 4

30 4

Industrial prices [€/NMWh]

Power Steam

Sources:
Steam: German mili / (using combined heat & power plant)
Others: Stafistisches Bundesamt {Germany)

Abbildung 27: Vergleich von Industriepreise fiir eine MWh fiir elektrischen Strom(Fremdbezug), Erdgas und Dampf
(Integrierte Zellstoff-Fabrik) (Bauer, 2013)

Trocknung mit Mitteldruckdampf vs. Niederdruckdampf

Blicken wir nun ins Detail und betrachten wir den Unterschied zwischen 12 bar Mitteldruckdampf
und 3 bar Niederdruckdampf in Hinblick auf die Trockenleistung. So ergeben sich zwei Faktoren, die
aus energetischen Gesichtspunkten zu berlicksichtigen sind. Gehen wir davon aus, dass die
Trockenzylinder sowohl mit 3 bar als auch mit 12 bar betrieben werden diirfen, sprich der zulassige
Prifdruck groRer 12 bar ist.

3 bar Satt-Dampf (Pischinger, 1997):

Energiegehalt 2.725 kl/kg; Verdampfungsenthalpie 2.169 kJ/kg; Temperatur 133 °C
12 bar Satt-Dampf (Pischinger, 1997):

Energiegehalt 2.784 kl/kg; Verdampfungsenthalpie 1.987 kJ/kg; Temperatur 188 °C

Das bedeutet, dass die Verdampfungsenthalpie (=Kondensationsenthalpie) bei 3 bar Sattdampf
hoher ist, als bei 12 bar Satt-Dampf. Also kommt man zu dem Schluss, dass es energetisch sinnvoller
ist, bei niedrigem Dampfdruck die Zylinder zu betreiben. Aus der isolierten Sichtweise ist das richtig.

Wo liegt nun der Vorteil eines hoheren Dampfdrucks in der Papiertrocknung, wenn das energetisch
sowohl von der moéglichen Stromproduktion als auch von der Kondensationsenthalpie nicht sinnvoll
erscheint?
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Der Vorteil liegt in der Temperatur, die ein hoherer Dampfdruck mit sich bringt. Betrachten wir die
Verdampfungsrate (Formel 17) so sehen wir, dass die Verdampfungsrate erhoht werden kann, wenn
der Sattigungsdampfdruck in der Papierbahn erhdht wird. Dieser ist temperaturabhangig und steigt
mit steigender Temperatur. Wird nun die Temperatur im Zylinder erhéht, erhéht sich folglich auch
die Papierbahntemperatur und die Verdampfungsrate steigt.

Qualitativ ergeben sich allerdings Probleme wenn der Dampfdruck zu hoch gesteigert wird. Bei zu
hohen Verdampfungsraten speziell zu Beginn der Trocknung kann es zu Problemen mit dem
Laufzeitwirkungsgrad (runability) und der Papierqualitdt kommen, da Fasern am Zylinder kleben
bleiben. Die maximal moéglichen Dampfdriicke sind von den Sorten abhéangig. Leichtgrammige
Papiere wie SC-Papier oder Zeitungsdruckpapiere werden mit geringem Dampfdruck in der
Trocknung betrieben, fiir Linerboard Maschinen sind die hochsten Dampfdriicke moglich (Hill, 1991).

Einstellen von Dampfdriicken in der Trocknung

So ist es zur Kostenreduktion beispielsweise auch zielfiihrend, einen Dampfinjektor (Abbildung 28)
einzusetzen, um einen notwendigen Druck knapp oberhalb der Niederdruckschiene zu erzeugen, zu
erzeugen. Steht beispielsweise ein 3bar Niederdruckdampf (low pressure) und ein 12 bar
Mitteldruckdampf (high pressure) zur Verfliigung, so kann man mittels Treibdampf von 12 bar den 3
bar Dampf auf einen Gesamtdruck von 4 bar bringen. Dies ist energetisch viel glinstiger, als den 12
bar Dampf direkt auf 4 bar Gber ein Reduzierventil zu entspannen (Berechnung siehe Abschnitt
5.2.6). Das Funktionsprinzip ist in Abbildung 28 dargestellt.

High pressure

pPyor Py Motive W, or Wy
pressure

Diaphragm
actuator )
Diffuser

A Intermediate pressure
Discharge

Spindle %pzorpp WyorWp

Suction
Lower pressure
P; or Pg W, or Wy

Abbildung 28: Prinzipskizze eines Dampfinjektors; mittels Mitteldruckdampf wird der Niederdruckdampf auf den
entsprechenden Druck eingestellt (Perrault, 1990)

Beim 3 bar Dampf beispielsweise ist der Exergiegehalt (646 kl/kg) gering im Vergleich zum gesamten
Energiegehalt — er liegt bei rund 24 %. Fir die Verstromung kann somit nur % des gesamten
Energiegehalts genutzt werden. Der Wirkungsgrad der Dampfturbine (ca. 20 %) (Holmberg, et al.,
20009) fiir die Verstromung reduziert die gewonnene Energie nochmals, sodass nur rund 5 % des
gesamten Energiegehalts des 3 bar Dampfs in elektrische Energie umgewandelt werden kdnnen.

Wenn man bedenkt, dass die Kondensationsenthalpie von 3 bar Dampf 2.161,9 kJ/kg betrégt und
diese in den dampfbeheizten Zylindern zur Papiertrocknung genutzt wird, so liegt der energetisch
nutzbare Wert bei 80%.
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Daher ist es sowohl energetisch als auch kostenmaRig sinnvoll diesen 3 bar Dampf nur zur Trocknung
einzusetzen!

Das Ziel fur den Einsatz von Primarenergietrager sein sollte, moglichst kostengiinstigen und
Primarenergietrager mit moglichst geringer Exergie fur die Trocknung einzusetzen. Durch
Substitution eines kostenintensiven Energietrdgers durch einen kostenglinstigeren Energietrager
kénnen merkliche Einsparungen erzielt werden (siehe Abschnitt 5.2.6)

4.3 Effizienz der Technologien zur Papiertrocknung

Auch die Effizienz der Technologie mit der die Energie ins Papier eingebracht wird, spielt eine
wesentliche Rolle. Wie in Abbildung 29 erkennbar, zeigen sich sehr grof3e Unterschiede, ob zur
Verdampfung von 1kg H,0 Zylindertrocknung oder Infrarot-Strahler eingesetzt werden.

Energy U= Cyiinder arying | Conoabelt drying 20 Impingmant arying Infrared drying. 6l Infrared drying. gas
LR [Temperature 100-150 *C | Temperature 120-180 *C Temgerature 175-400 "C Tempearaturs Temperaturs
Heal Z 03 500 Z 2003 000 Z 8002 000

Eleciicity 7 100

Fusal 5 000

Abbildung 29: Energiebedarf um 1 kg Wasser zu verdampfen. Verglichen werden unterschiedliche trocknungsverfahren wie
Zylindertrocknung, Conde-Belt Trocknung, Prallstrahlhauben, Infrarottrocknung (Elektrisch und Gas) (Karlsson, 2009)

Vergleicht man beispielsweise die Zylindertrocknung mit einem Durchschnittswert von 2.800-3.500
kJ/kg H,0 mit der gasbefeuerten Infrarottrocknung mit 5.000 kJ/kg H,0, so ergeben sich zwei
Ursachen fur die Energieeinsparung mit der Zylindertrocknung:

1.) Der Vorteil der Zylindertrocknung im Warmetransport bzw. bei den Verlusten um ca. 40%
gegenlber der Infrarottrocknung (3.500 kJ/kg vs. 5.000 kl/kg).

2.) Angenommen der Dampf wurde mit Biomasse- bzw. Laugenkessel produziert, erhalt man
kostenmaRig noch einmal eine Reduktion um 50%, wie zuvor unter 4.2 beschrieben
wurde

Addiert man die beiden Effekte, so bedeutet dies, dass man durch die Wahl der
Trocknungstechnologie (hier Zylindertrocknung vs. IR-Trocknung) bis zu 70% der urspriinglichen
Energiekosten sparen kann. Natirlich kann man selten die gesamten primaren Energietrager
austauschen, aber es ist oft moglich geringe Verschiebungen durchzufiihren, wie auch spater in
Abschnitt 5 Optimierungsvorschlage gezeigt wird.

4.4 Dampf- und Kondensatsystem

Die Trockenzylinder werden in einzelne Heizgruppen unterteilt. Wie zuvor erwdhnt, werden zu
Beginn der Trocknung die Zylinder nur mit geringen Dampfdriicken beheizt, um qualitative
Beeintrachtigungen am Papier zu verhindern. Daher werden die Trockenzylinder in Gruppen,
sogenannte Heizgruppen, zusammengefasst. Betrachten wir nun ein klassisches Dampf- und
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Kondensatsystem gemal Abbildung 30. Hierbei handelt es sich um eine Trockenpartie, die in 6
verschiedene Heizgruppen unterteilt ist, mit 3 Separatoren und einem Kondensat Sammelbehalter.
Die Hauptdampfgruppe ist die Gruppe 4 bzw. die Gruppe 5, bei diesen beiden Gruppen wird jeweils
der héchste Dampfdruck fiir die Sorte eingestellt. Ublicherweise werden die ibrigen Dampfgruppen
Uber Verhaltnisregelung von dieser Hauptdampfgruppe gesteuert. Bei einem Dampfdruck von 4 bar
(4) in Gruppe 4 und Gruppe 5 wird in Gruppe 3 zum Beispiel ein Verhaltnis von 0,8, in Gruppe 2 von
0,6 und Gruppe 1 bzw. in Gruppe 6 das Verhaltnis 0,4 eingestellt. Dies entspricht einen Dampfdruck
in Gruppe 3 von 3,2 bar (i), in Gruppe 2 von 2,4 bar (ii) und in Gruppe 1 bzw. Gruppe 6 von 1,6 bar
(u). Diese Dampfdricke werden mit den Regelventilen vor der jeweiligen Gruppe geregelt. Wird eine
neue Sorte auf der Papiermaschine eingestellt, bei der beispielsweise weniger Heizleistung
notwendig ist, so wird bei Gruppe 4 und 5 der Dampfdruck mittels Regelventil auf beispielsweise 3,5
bar gesenkt und die Gbrigen Gruppen steuern gemaR der Verhaltnisregelung nach.

Main steam header

Xo xo xo ®0o
Group1 Group2 Group3 Groupd Grouph Groupt
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. ‘
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— —_—

Condensate tank

Abbildung 30: Schematische Darstellung eines Dampf- und Kondensatsystems mit 6 Heizgruppen, 3 Seperatoren und
einem Kondensatsammelbehdilter (Karlsson, 2009)

Separator

Aus dem Trockenzylinder wird das anfallende Kondensat mittels Siphon abgefiihrt. Zusatzlich zum
Kondensat fallt auch eine kleine Menge an Schlupfdampf an, welcher im Trockenzylinder nicht
kondensiert. Im Separator werden vom Kondensat durch Entspannung auf geringeren Druck der
Schlupfdampf bzw. der entstehende Briidendampf (kurz Briiden genannt) getrennt. In Abbildung 30:
Schematische Darstellung eines Dampf- und Kondensatsystems mit 6 Heizgruppen, 3 Seperatoren
und einem Kondensatsammelbehalter Abbildung 30 gibt es drei Separatoren, die das Kondensat in
Briden und Kondensat trennen. In den Separator 2 gelangt das Kondensat (bzw. auch der
Schlupfdampf) der Dampfgruppe 4 und 5. Im Separator werden die Briden sowie der Schlupfdampf
des Zylinders vom Kondensat getrennt. Die Briiden bzw. der Schlupfdampf von Gruppe 4 und Gruppe
5 haben einen Druck von maximal dem Dampfdruck der Heizgruppe 3 — in unserem Beispiel 3,2 bar.

Wenn man annimmt, dass der Differenzdruck im Zylinder 0,2 bar betragt, so hat das Kondensat von
Gruppe 4/5 einen Druck von 3,8 bar und eine Temperatur von rund 142 °C. Im Separator wird das
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Kondensat von 3,8 bar auf 3,2 bar entspannt. Die Temperatur des Kondensats reduziert sich auf
133,54 °C und Briden bzw. Schlupfdampf werden vom Separator zur Heizgruppe 3 zugefiihrt. Das
bedeutet die moglichst hohe Energieausnutzung des zur Verfligung gestellten Dampfes, da durch die
Dampfdruckabsenkung in den vorderen Gruppen der Schlupfdampf bzw. die Briiden der Gruppen mit
hoherem Dampfdruck eingesetzt werden kénnen und so den Frischdampfbedarf der vorderen
Gruppen reduzieren.

Das Kondensat der jeweiligen Separatoren wird in einem Kondensatsammelbehalter gesammelt und
wieder zurick ins Kesselhaus gepumpt. Die Briidden vom Kondensatsammelbehilter kénnen in der
Warmerilickgewinnung zur Luftvorwarmung verwendet werden (siehe 4.5). Moderne Anlagen haben
mehrere Kondensatsammelbehalter, wobei das Kondensat des ersten Kondensatsammelbehalters
ebenfalls zur Luftvorwdrmung der Trockenpartie/Hallenheizung verwendet wird und abgekihlt mit
Temperaturen unter 100 °C ins Kesselhaus gepumpt wird.

4.5 Wirmeriickgewinnung

Die Warmertickgewinnung stellt einen sehr wichtigen Teil in der Energiebetrachtung der
Trockenpartie dar. Wie der Name bereits sagt, dient dieser Bereich dazu, die Abwarme maglichst
effizient zu nutzen, um die darin enthaltene Enthalpie (=Warme) zurtick in den Prozess zu bringen.

Trocknungshaube

Nahezu alle Papiermaschinen sind mit einer isolierten Trockenhaube ausgeriistet, welche die
Grundlage der Warmeriickgewinnung bildet, da sonst das verdampfte Wasser in die Halle
verdampfen wiirde und die Energie nicht riickgewonnen werden kénnte. Die Ausfiihrung der
Trockenhaube (Slawtchew, 2010) hat so zu erfolgen, dass moglichst wenige Offnungen zur Halle
vorhanden sind. Offnungen bewirken unweigerlich einen hohen Leckluftanteil (Berechnung nach
Formel 53), welcher unbedingt zu vermeiden ist, wie in 5 Optimierungsvorschlage diskutiert wird.
Zweiter wichtiger Punkt der Haube ist die Isolierung, damit es an der Decke der Haube zu keiner
Kondensation kommt. Daher werden Trocknungshauben auch heutzutage mit Zwischendecke
ausgefihrt, damit etwaige Kondensationen an der duRReren Hiille auf die Zwischendecke tropfen zu
lassen und dort sofort wieder zu verdampfen.

<sgp—— — Exhaust air
Dies ist auch in Abbildung 31

—_— B
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Overpressure Underpressure
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ersichtlich, die Absaugung der
Abluft erfolgt in der
Zwischendecke. In diesem Bild

Hood Supply air
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Leakage air
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Abbildung 31: Prinzipskizze einer Trocknungshaub. Dargestellt wird die Null-Linie, Aufgrund der Zu- und
die Druckverhdltnisse in der Haube und die typischen Zu- und Abluftpositionen Abluftstrome in der

(Kkarlsson, 2009) Trockenpartie ergibt sich in z-
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Richtung eine Druckverteilung von Unterdruck (-) im unteren Bereich der Haube und Uberdruck (+)
im oberen Bereich der Trocknung. Diese Druckverteilung unterstiitzt auch den natirlichen Abzug der
feuchten Luft aufgrund des Temperatur- und Dichtegradienten zusatzlich. Wichtig ist die Einstellung

der Null-Linie auf die Héhe der beiden Offnungen bei Aufrollung und Pressenpartie mittels der
Luftbilanz zwischen Zu- und Abluftmenge. Ist die Null-Linie zu hoch eingestellt, wird aufgrund des

vorherrschenden Unterdrucks innerhalb der Haube von auBen Leckluft eingezogen, was wiederum

ungewollte Kondensation begiinstigt. Kondensationen innerhalb der Haube fiihren zu Tropfen am

Papier und somit zu Qualititsproblemen. Ist die Nulllinie zu hoch eingestellt herrscht ein Uberdruck

in der Haube und es wird vorgewarmte Luft in die Halle gedriickt.

Typische Parameter fiir Trocknungshauben sind in Tabelle 1 erkennbar. Die durchschnittliche

Temperatur flr den Taupunkt der Haube liegt bei rund 58-62°C, was einer Feuchtigkeit von rund 0,16

kg H.0/kg trockene Luft entspricht. Die Leckluftrate sollte im Bereich von 20-30% liegen und rund 6-
10 kg trockene Luft sind als Transportmedium fiir 1 kg verdampftes H,O notwendig. Sind diese
Richtwerte nicht erreicht, kann man von einem hohen Potential der Energieeinsparung ausgehen.

High-performance

Medium-humidity

Open-canopy

closed hood closed hood hood
Typical exhaust air humidity, 0.160-0.180 0.120-0.140 0.050-0.100
kg H,0/kg d.a.
Dew point, °C 60.8-62.8 55.7-58.5 40.3-52.5
Typical exhaust air temperature, °C 80-90 75-85 50-70
Typical leakage air ratio, 10-30 20-40 50-70
% of exhaust air mass flow
Required exhaust air flow for removing approximately approximately approximately
1 kg of water, kg d.a/s, 0.02 kg /,0/kg 6-7 8-10 12-33

d.a. supply air humidity.

Tabelle 1: Ubersicht fiir typische Parameter in Trocknungshauben (Karlsson, 2009)

Blaskisten

In modernen Trockenpartien wird die Zuluft nicht nur ziellos in den unteren Raum der Trockenpartie
eingeblasen. Heutzutage sind Blaskasten aus folgenden Griinden unerlasslich geworden:

e Trocknen der Trockensiebe

e Reduktion der Feuchte in den Zylindertaschen (Abtransport der Feuchte durch gerichtete
Luftstrome zur Fiihrer- und Triebseite)

e Erhéhung der Bahngeschwindigkeit durch Unter-/Uberdruck zur Unterstiitzung der
Bahnfiihrung im Bereich des Abhebens vom Zylinder/Sieb (siehe HiRuns von Metso
Abbildung 32)

e Einstellung vom Feuchtequerprofil (wobei dies eher ein theoretischer Ansatz ist und von mir
diese Moglichkeit in der Praxis noch nicht festgestellt werden konnte).
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Einlaufender Ni : Hochunterdruckbereich
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. Taschenraum:
Zentrifugalkraft 3 N |

Unterdruck im VacRoll

Abbildung 32: HiRun von Metso, Prinzipskizze (Karlsson, 2009)

Warmeriickgewinnung

Die eigentliche Warmeriickgewinnung erfolgt vorwiegend durch Warmetauscher, die im Gleich-,

Gegen- oder Kreuzstromverfahren (Gnielinski & al., 2006) durch ein Medium mit hoher Temperatur

ein aufzuwarmendes Medium aufheizen. In der Papiertrocknung stehen uns folgende Stréme als
,Heizmedium“ zur Verflugung:

e Abluft — hohe Feuchtebeladung und hohe Temperatur
e Kondensat — hohe Temperatur

e Briiden- und Schlupfdampf — hohe Temperatur

o Dampf (bis ca. 20 bar)

Aufzuwarmende Strome in der Trockenpartie sind sdmtliche Frischluftstrome, die mit
Umgebungstemperatur angesaugt werden und vorgewarmt in der Trocknungshaube als Zuluft zur
Aufnahme des verdampften Wassers dienen. Dies ist in Abbildung 33 am Beispiel von Lenzing PM1
veranschaulicht, wo die Zuluft der Nachtrockenpartie mittels Abluft von den Hochleistungshauben
bzw. Briiden und ND-Frischdampf vorgeheizt wird.
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Abbildung 33: Darstellung einer Wdrmeriickgewinnung (gelb markiert) anhand von Lenzing PM1. Die Zuluft der
Nachtrockenpartie wird iiber WT vorgewdrmt bzw. die Abluft der Nachtrockenpartie dient iiber Wdrmetauscher der Hallen-
und Biiroheizung

Im Allgemeinen werden die Zuluft- und die Abluftstréme jeweils liber verschiedene
Warmeriickgewinnungstiirme von Ventilatoren geférdert. Ublicherweise gibt es zwei bis drei
Warmerilickgewinnungstliirme mit entsprechend zwei bis drei Zu- und Abluftsysteme. Die elektrische
Energie der Ventilatoren muss in einem gesamten Energiekonzept zur Kosteneinsparung natirlich
mit bericksichtigt werden.

In der Papierfabrik dient die Warmertickgewinnung in weiterer Folge auch noch der Aufwarmung
diverser Spritzwasser, Prozesswasser sowie der Hallen- und Biiroheizung. Diese bleiben jedoch in
dieser Arbeit unberiicksichtigt, da sie externe Verbraucher aulRerhalb der Systemgrenzen der
Trocknung sind und der Energiebilanz der Trockenpartie nicht zugeordnet werden dirfen.
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4.6 Massen- und Energiebilanz einer Trockenpartie
Im folgenden Abschnitt wird eine generelle Energie- und Massenbilanz einer Trockenpartie mit

Warmerilickgewinnung gezeigt. Diese Bilanzierung muss auf die jeweiligen ortlichen Gegebenheiten

der Papiermaschine adaptiert werden.

Energiebilanz fiir die Fasern bzw. das verbleibende Wasser im Papier:

Formel 36

Thf*hf1+mw*hw’1+qf+qw=mf*hf2+mw*hw’2

Formel 37

Formel 38

mf=w*u*b

: 100-d
My, = W *x U * h*—=2
2

Masse von Faserstoff otro [kg/s]

spezifische Enthalpie vom Faserstoff bei Beginn der
Trockenpartie [kl/kg]

Masse vom verbleibenden Wasser [kg/s]

spezifische Enthalpie von Wasser bei Beginn Trocknung [kJ/kg]
notwendige Enthalpie fiir Aufheizen der Faser in der
Trocknung[kW]

notwendige Enthalpie fir Aufheizen des verbleibenden Wassers
in der Trocknung [kW]

spezifische Enthalpie vom Faserstoff bei Beginn der
Trockenpartie [ki/kg]

spezifische Enthalpie von Wasser bei Ende Trocknung [kJ/kg]
Grammatur [kg otro/m?]

Geschwindigkeit [m/s]

Papierbahnbreite [m]

Trockengehalt nach der Trocknung [-]

72



Aufheizen des Wassers auf Verdampfungstemperatur:
Formel 39

qe = Mg * Cy, + (19AL _191)

Formel 40

100 —d, 100 — d,
a, &

My =W*ux*lx*|

Qe notwendige Warme zum Aufheizen auf
Verdampfungstemperatur [kW]

me Masse des verdampften Wassers [kg/s]

Cw spez. Warmekapazitit von Wasser (ndaherungsweise 4,186
[k]/kg])

IaL Verdampfungstemperatur in Trockenhaube [°C]

Y, Papiertemperatur vor Trocknung [°C]

d, Papiertrockengehalt vor Trocknung [°C]

d, Papiertrockengehalt nach der Trocknung [°C]
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Warme zur Verdampfung des Wassers in der Trocknung:

Formel 41

qy = My * 4h,

notwendige Warme um Wasser zu verdampfen [kW]
Verdampfungsenthalpie [ki/kg]

Masse des verdampften Wassers im Papier[kg/s]

Verdampfungsenthalpie von Wasser bei 80°C liegt bei ca. 2.310 kJ/kg

Heizen des vorhandenen Wasserdampfes auf Ablufttemperatur:

Formel 42

QV,ab

Qv,ab = Mp * Cp * (ﬁab - ﬁe)

Warme zum Aufheizen/Kiihlen des Dampfes [kW]
Spezifische Warmekapazitat des Dampfes [ca. 1,9 k] /kg]

Ablufttemperatur in der Haube Richtung
Warmertickgewinnung [°C]

Temperatur bei Eintritt in die Trockenhaube [K]

Masse des Wasserdampfes [kg/s]
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Luftbilanz der Haube:

Formel 43

Formel 44

Formel 45

Mmap

mrr

Mpeck

Xab

XFL

XlLeck

Map * Xqp = Mpp * Xpp, + Mpeck * Xpeck T My

Mgy = Mp + Myeck

Z

mLeCk = mab * 100

Massenstrom Abluft [kg trockene Luft/s]
Massenstrom Frischluft [kg trockene Luft/s]
Massenstrom Leckluft [kg trockene Luft/s]
Wassergehalt Abluft [kg Wasser/kg t.L.]
Wassergehalt Frischluft [kg Wasser/kg t.L.]
Wassergehalt Leckluft [kg Wasser/kg t.L.]

Leckluftanteil [% von Abluft]

Frischluft wird aufgeheizt auf Ablufttemperatur:

Formel 46

Formel 47

Mgy * hpp + qp, = Mpp, * Ay

hp, = (¢, + ¢p * xp) * Opp, + 19 * Xy,
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Formel 48

hap = (cp + cp * Xp) * Ogp + 1o * Xpy,

griL Waérme zum Aufheizen der Frischluft [kW]

hrr Enthalpie Frischluft nach Warmerickgewinnung [kJ/kg t.L.]
habp Enthalpie Abluft nach Warmeruckgewinnung [kJ/kg t.L.]

cL spezifische Warmekapazitat von Luft [ca. 1 kJ/K*kg t.L.]

Cp spezifische Warmekapazitat des Dampfes [ca. 1,9 ki/ kgK]

Io Verdampfungsenthalpie von Wasser bei 0°C; 2.501 [kJ/kg]

Der Term (7, * xz; ) hebt sich bei Formel 47 und Formel 48 gegenseitig auf und ist nur der
Vollstandigkeit angefiihrt

Aufheizen der Leckluft auf Ablufttemperatur:

Formel 49

Myeck * Rreck + Qreck = Mieck * Nreck ab

Formel 50

Rreck = (€L + Cy * Xpeck) * 7~9Leckluft + 1y * Xpeck

Qreck Warme zum Aufheizen der Leckluft [kW]
hreck Enthalpie Leckluft in Halle [kl/kg t.L.]

hreckab Enthalpie Leckluft bei Ablufttemperatur [kJ/kg t.L.]



Energieverluste in der Haube, Rohrleitungen etc.

Die Verluste betragen naherungsweise 2-5% und kdnnen nach Formel 35 berechnet werden.
In der Bilanzierung wird dies allerdings nicht gemacht, weil dazu Messungen in Bereichen
notwendig waren, die aus arbeitssicherheitstechnischen Griinden im Betrieb nicht
zuganglich sind (innerhalb der Trockenhaube herrschen sehr hohe Temperaturen bzw. ist die
Haube nicht an allen Punkten begehbar).

Die Verdampfungsenthalpie des Wassers macht rund 80-85% des gesamten
Energieverbrauchs der Trocknung aus (Karlsson, 2009). Der zweitgroRte Energieverbrauch
entsteht beim Aufheizen der Leckluft auf Ablufttemperatur. Daher ist bei der Trocknung von
Papier bzw. bei der Trockenpartie darauf zu achten, dass der Leckluftanteil moglichst gering
gehalten wird. Ein Wert kleiner 30% ist fiir eine gute Warmeriickgewinnung anzustreben
(Karlsson, 2009).
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4.7 Energieproduktion einer Papierfabrik

In einer integrierten Papier- und Zellstofffabrik stehen unterschiedliche Energietrager fiir Dampf und
Strom zur Verfligung. In Abbildung 34 ist die gesamte Energiebilanz einer integrierten Papier- und
Zellstofffabrik dargestellt. In die Systemgrenzen als Eingangsstrome dargestellt sind die
Rohmaterialien (Raw materials), die Primarenergietrager (Fuels) und gegebenenfalls elektrische
Energie als Fremdbezug. Die Systemgrenzen verlassen folgende Stréme ,,Produkte” (Products),
Abwdarme (Excess heat) und gegebenenfalls elektrische Energie, falls ins Netz eingespeist wird.

| 1
| i 1
| Energy production 1
1
1
Fuels [ Fuel drying ‘ ‘ Boilers ‘ ‘ Turbines ‘ :
1 . b
1
: | Recovery boiler ‘ Electricity
T
: 1 Electricity
! Secondary heat Primary heat : market
I
v 1
: ‘ |
1 ﬁHeaf recovery I
1 L : Other
! Pulp and paper production " suppliers
1 I
I 1
! Che;r;lgfacl’rpulp Paper mill : »  Excess heat
i 1
Raw materials L » mechanical pulp I
| and/or o 1, Products
| deinked pulp Biorefinery 1
1
: |
b e e e e - - ____o___ 1
Effluent

Abbildung 34: Uberblick iiber die Energieproduktion einer integrierte Zellstoff- und Papierfabrik (Tuomaala, 2007)

Produktion der elektrischen Energie

Elektrische Energie wird vorwiegend Uber die genannte Entspannung von Hochdruckdampf Gber
Dampfturbinen und entsprechende Generatoren bzw. Transformatoren produziert. In
Ausnahmefallen stehen auch Gasturbinen (siehe Kraft-Warmekopplungsanlagen) und
moglicherweise auch interne Wasserkraftwerken zur Verfiigung.

Dampfproduktion

Die Produktion von Dampf erfolgt immer in einem Heizkessel. Der im Heizkessel erzeugte
Hochdruckdampf (ca. 75 bar -130 bar) wird dann auf einer Dampfturbine entspannt und tber
Anzapfungen werden der Mitteldruckdampf (ca. 10-20 bar) und der Niederdruckdampf (2-6 bar)
entnommen. Die Ausfiihrung der Dampfturbine kann als Gegendruckturbine oder als
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Kondensationsturbine erfolgen. Bei der Gegendruckdampfturbine erfolgt die Entspannung des
Hochdruckdampfes bis zum gewiinschten Druck der Niederdruckdampfschiene (z.B. 3 bar). Das
bedeutet, dass kein Kondensat anfallt und nur der Bereich von beispielsweise 120 bar bis 3 bar in
Exergie — sprich liber Generatoren in elektrische Energie - umgewandelt werden kann. Bei
Kondensationsturbinen wird der Hochdruckdampf bis auf Atmospharendruck bzw. Unterdruck
entspannt, was einer etwas hoheren Verstromung entspricht, jedoch einen extrem schlechten
thermischen Gesamtwirkungsgrad ergibt. Wird der Dampf auf etwas tiber 1 bar entspannt, dann
kann der Dampf im Prozess nicht mehr verwendet werden, da der Dampf als Sattdampf und teilweise
bereits als Kondensat anfallen wiirde. Durch weitere Abkiihlung in Rohrleitungen von internen
Kraftwerksanlagen zur Papierfabrik wirde sich dieser Effekt noch zusatzlich verstarken.

In Papierfabriken, wo der Dampf die wichtigste Energiequelle der Trocknung in Trockenzylindern
bedeutet, kommen daher nahezu ausschlieBlich Gegendruckdampfturbinen zum Einsatz.

Zur Erzeugung von Hochdruckdampf kommen folgende mogliche Anlagen/Aggregate bzw.
Primarenergietrager in einer integrierten Zellstoff- und Papierfabrik zum Einsatz:

e Biomassekessel

In einer Zellstofffabrik liegt vor allem die Ausnutzung der Biomasse im Vordergrund. Durch die im
Prozess bei der Hackschnitzelproduktion anfallende Rinde (Entrindungstrommel) bzw.
Restholzabfille wird sehr oft ein Biomassekessel in Zellstofffabriken betrieben.

e Laugenkessel (Recovery-Boiler)

Bei der Laugenrickgewinnung, in der die Lauge eingedampft und in weiterer Folge einem
Verbrennungsprozess zugefiihrt wird, wird ein Laugenkessel zur Hochdruckdampfproduktion
verwendet. Die Filtrate der Zellstoffwasche werden in einer Eindampfanlage von rund 15%
Feststoffgehalt auf rund 60% Feststoffgehalt eingedampft und die im Filtrat enthaltenen Chemikalien
und das Lignin im Laugenkessel verbrannt. Die Chemikalien werden wieder fiir die Zellstoffkochung
riickgewonnen, sodass sich ein Make-up-Bedarf von rund 2% der Chemikalien ergibt. Als
Primarenergietrager dienen die Holzbestandteile, die bei der Zellstoffkochung von den Fasern gelost
werden. In vielen Landern der EU wird dieser Rohstoff als Biomasse angesehen und die Fabrik kommt
in den Genuss von Forderungen aufgrund des Einsatzes von nachwachsenden Rohstoffen als
Primarenergietrager. In Osterreich ist dies nicht der Fall, weshalb sich fiir dsterreichische Standorte
ein Nachteil bei den Energiepreisen im Vergleich zum europdischen Wettbewerb (z.B. Deutschland,
Tschechien, Slowakei etc.) ergibt.

e Biogas/Klidrschlamm

Die Kondensate der Eindampfanlage bzw. Gibrige Abwasser der Zellstoff- und Papierfabrik werden in
einer anaeroben und aeroben Abwasserreinigung verwertet. In der anaeroben Abwasserreinigung
wird das Abwasser durch Bakterien unter Ausschluss von Sauerstoff in einem Reaktor (Druckgefal —
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Luftdichte Ausflihrung) einem Faulnisprozess unterworfen und dadurch Biogas gewonnen, das in
beiden vorgenannten Kesseln als Zusatzbrennstoff verheizt werden kann.

In der aeroben Wasserreinigung fallt Klarschlamm mit sehr geringem Heizwert an (rund 2.000 kJ/kg).
Dieser wird Uiber Schlammentwasserung eingedickt und im Biomassekessel verbrannt bzw. eigentlich
entsorgt.

e GuD-Anlage

Zusatzlich stehen in vielen Papierfabriken andere priméare Energietrager zur Produktion von Dampf
und Strom zur Verfligung. In den letzten 10-20 Jahren wurde vor allem auf kombinierte Gas- und
Dampfturbinenkraftwerke (GuD) gesetzt. Der Vorteil neben dem hohen thermischen Wirkungsgrades
ist in der geringen Staub- und CO»-Belastung fiir die Umgebung zu sehen. Heutzutage sind aufgrund
der verhaltnismaRig hohen Gaspreise diese Anlagen nicht sehr kostengiinstig und werden nur auf
Grundlast betrieben bzw. nur zur Spitzenabdeckung eingesetzt.

Diese Anlagen bestehen aus einer Gasturbine die mit einem Wirkungsgrad von 30-35% elektrische
Energie produziert. In einem nachgeschalteten Abhitzekessel werden die heillen Abgase der
Gasturbine (ca. 500 °C) verwendet, um Hochdruckdampf zu produzieren. Dieser Dampf wird dann auf
einer Dampfturbine entspannt und so einerseits Mitteldruckdampf und Niederdruckdampf fir die
Papier- und Zellstofffabrik produziert bzw. nochmals verstromt. Der Gesamtwirkungsgrad der
Verstromung einer solchen GuD-Anlage liegt bei rund 50%. Inklusive thermischen Wirkungsgrad liegt
der gesamte Wirkungsgrad der Anlage bei rund 90%.

e Gaskessel

Reine Gaskessel sind mittlerweile nur mehr selten im Einsatz aufgrund der derzeit hohen Gaspreise.
Durch die fehlende Verstromung in der Gasturbine, liegt der Verstromungsgrad nur bei unter 20%
und die Rohstoffpreise sind wesentlich hoher als bei Kohle bzw. Biomasse. Der Vorteil von reinen
Gaskesseln liegt in der guten Regelbarkeit, da sich im Gegensatz zu Kohlekesseln bzw. Laugenkesseln
sehr wenig Masse (keine Wirbelschicht) im Kessel vorhanden ist und rasch auf Verdnderungen im
Dampf- und Strombedarf der Fabrik reagiert werden kann. Zusatzlicher Vorteil gegeniber GuD-
Anlagen liegt in den reduzierten Investitionskosten, da keine Gasturbine (rund 25% der Kosten einer
GuD-Anlage) angeschafft werden muss.

e Kohlekessel

Ein weiterer kostenmaRig interessanter Energietrager ist Kohle. Kohle ist preisglinstig, der CO,-
Ausstol ist jedoch verhaltnismaRig hoch, die vor einigen Jahren angedachte Problematik teurer CO»-
Zertifikate fur die Industrie hat sich aber als wirtschaftlich nicht in dem Mal nachteilig erwiesen, wie
angenommen wurde.

80



Ubrige Energietrager wie Erdél, Braunkohle oder Miill spielen in Westeuropa keine groRRe Rolle in
Papierfabriken und bleiben hier unberiicksichtigt.
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5 Optimierungsvorschlage

Im folgenden Abschnitt werden anhand von Fallbeispielen die grundlegenden Méglichkeiten der
Energiekostenreduktion in der Papiertrocknung diskutiert. Da es sich um tatsachliche
Papiermaschinen handelt, werden die Berechnungen mit fiktiven Daten durchgefihrt. Fiir die
Kosteneinsparungen werden folgende Preisannahmen getroffen:

e Elektrische Energie: 60 EUR/MWh

e ND-Dampf: 10 EUR/to Dampf (2-6 bar ()
e  MD-Dampf: 15 EUR/to Dampf (10-20 bar ()
e Erdgas: 0,4 EUR/Nm3

Das sind Richtwerte aus praktischen Erfahrungen des Autors bzw. sind Werte und Angaben aus
Abbildung 27 bzw. Tabelle 2 fiir elektrischen Strom angelehnt. Bei integrierten Zellstoff- und
Papierfabriken ist davon auszugehen, dass die Preise fir Dampf geringer sind, sofern neben dem
Laugenkessel auch ein Biomassekessel oder Kohlekessel zur Verfligung steht. Wird Dampf tGber
Gaskessel produziert, dann liegt der Preis liber den angenommenen Werten. Erfolgt Strombezug aus
dem Netz eines gewerblichen Stromanbieters, so wird sich der Bezugspreis fiir elektrische Energie im
Bereich von 90 EUR/MWh (siehe Tabelle 2) bewegen.

Jahresdurchschnittspreise und -steuern fiir die wichtigsten Energietrager 2012

(in EUR)

Nettopreis = Energieabgabe MWSt Steuern insgesamt | Bruttopreis
Heizol schwer (Industrie)/t’) 573,75 67,70 0,00 67,70 64145
Heizdl schwer (Kraftwerke)/t 493,10 7,70 0,00 7,70 500,80
Gasol (Industrie)/1000 | 689,92 109,18 0,00 109,18 79910
Gasol (Haushalte)/1000 1") 724,02 109,18 166,64 275,82 999 84
Diesel (komm. Einsatz)/l 0,72 0,44 0,00 0,44 1,16
Diesel (privater Einsatz)l") 0,74 0,44 0,24 0,67 1.41
Superbenzin 98 Oc‘tan.-’l1) 0,81 0,53 0,27 0,79 1,608
Superbenzin 95 Octan/|") 0,68 0,53 0,24 0,77 145
Normalbenzin/") 0,68 0,53 0,24 0,77 145
Steinkohle (Industrie)/t 142,83 50,00 0,00 50,00 192,83
Steinkohle (Kraftwerke)/t 100,47 0,00 0,00 0,00 100,47
Naturgas (Industrie)/GJ - BW?) 9,54 1,96 2,30 426 13,80
Naturgas (Haushalte)/’kWh?) 0,05 0,01 0,01 0,02 0.07
Elektrischer Strom (Industrie)/kWh 0,09 0,02 0,02 0,04 0,13
Elektrischer Strom (Haushalte )/kWh <) 0,14 0,02 0,03 0,05 0,20
CQ: STATISTIK AUSTRIA, Gitereinsatzstatistik 2012, Grolthandelspreisindex 2012, VPI 2012; Bundesministerium fur Wirtschaft und Arbeit; E-Contraol. Erstelit
am 15.11.2013. — 1) Quelle Bundasministerium fir Wirtschaft und Arbeit. — 2) Quelle E-Control. — 3) BW=Brennwert.

Tabelle 2: Ubersicht fiir die Jahresdurchschnittspreise der wichtigsten Energietréger 2012 (Statistik Austria, 2013)

Wird am Standort allerdings intern mehr elektrische Energie produziert, als im eigenen Betrieb
verbraucht wird, so wird elektrische Energie ins Netz eingespeist. Da beim elektrischen Energiepreis
neben dem tatsachlichen Energiepreis (Leistungspreis) auch ein Netzanteil bezahlt wird, liegt der
erzielte Erlds im Bereich von 40 EUR/MWh; fiir ,,Okostrom* etwas dariiber (daher die Forderung der
Industrie in Hinblick auf den Laugenkessel, wie im vorigen Kapitel diskutiert). Dadurch wird ein
Mischsatz von 60 EUR/MWh in den folgenden Berechnungen herangezogen.
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5.1 Beschreibung Maschinen, Beobachtungen und Potentiale der
Energieeinsparung
Wie bereits in der Einleitung erwdhnt, handelt es sich im Projekt um vier sehr unterschiedliche
Papiermaschinen, die in unterschiedlichen Marktsegmenten téatig sind. Um sich ein Bild {iber die
jeweiligen Maschinen machen zu konnen, werden in diesem Abschnitt alle Trockenpartien der vier
Maschinen erldutert, die Beobachtungen und Potentiale der Maschine zur Trocknungsoptimierung
aufgezeigt. Die eingefligten Bilder entstammen aus den jeweiligen Simulationsmodellen. Werte auf
den Bildern entsprechen nicht den Tatsachen, da sie aus Datenschutzgriinden teilweise verandert
wurden.

5.1.1 Hamburger PM4

Die Papiermaschine 4 (PM4) von Hamburger Container-Board in Pitten produziert vorwiegend Liner-
Board bzw. seit kurzer Zeit auch Graukarton fiir Gipsplatten. Das Sortenspektrum reicht von 120 g/m?
bis 220 g/m?. Die Papiermaschinenbreite ist 4,45 m und die maximale Produktionsgeschwindigkeit
liegt bei 1.000 m/min. Die Vortrockenpartie (Abbildung 35) besteht aus 44 Trockenzylinder. Nach der
Vortrockenpartie befindet sich eine Filmpresse (Abbildung 36), in der Starke aufgetragen wird.
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Abbildung 35: Modell der Vortrockenpartie von Hamburger PM4

In der Nachtrockenpartie (Abbildung 36) sind 23 Trockenzylinder nachgeschalten.
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Abbildung 36: Modell der Nachtrockenpartie von Hamburger PM4

Beliiftung

Die Warmerlickgewinnung besteht aus 3 Tlirmen — zwei Tlirme in der Vortrockenpartie (1a, 1b) und
ein Turm in der Nachtrockenpartie (1c). Die Zuluft wird aus der Halle angesaugt und Uber die Luft-
/Luftwarmetauscher (1a, 1b, 1c) in den Warmerickgewinnungstiirmen vorgewarmt. Danach wird die
Zuluft mit Bridendampf (2a, 2b, 2c), Kondensat(3a, 3b, 3c) und Frischdampf(4a, 4b, 4c) in
Warmetauscher auf die voreingestellte Zulufttemperatur erhéht. Die Zuluft wird Gber Blaskasten in
die Trocknungshaube eingebracht; Bodenbeliiftung gibt es bei dieser Maschine keine. Die Hallenluft
wird im Turm der NTP vorgewdrmt. Die Abluft wird jeweils in der Zwischendecke der Haube in der
VTP und NTP abgesaugt.

Dampf- und Kondensatsystem

Die Maschine ist in 7 Dampfgruppen unterteilt, wobei 5 Dampfgruppen in der Vortrockenpartie
(Abbildung 37) und 2 Dampfgruppen in der Nachtrockenpartie (Abbildung 38) angesteuert werden.
Die Vortrockenpartie (Abbildung 37) wird nun naher erklart. Die Hauptdampfgruppe bilden Zylinder
17-44 (1), die Gbrigen Dampfgruppen werden Uber Verhéltnisregelungen (2) gesteuert. Die
Kondensate der jeweiligen Dampfgruppen werden in Separatoren (3) niedergeschlagen, wobei tGber
Steuerventile (4) geregelt wird, wie viel Bridenmenge zur jeweiligen Dampfgruppe mit niedrigerem
Druck zugeregelt werden. Der andere Teil der Briiden dient in Warmetauschern der Luftvorwarmung
flr die Zuluft (5). Die Kondensate der jeweiligen Separatoren werden ebenfalls zur Luftvorwarmung
eingesetzt (6), bevor sie in einem Kondensatsammelbehélter (7) gesammelt werden und zurlick ins
Kesselhaus gepumpt werden. Uberschiissiger Briidendampf wird im Hilfskondensator (HIKO, 8)
niedergeschlagen. Die Darstellungen sind sinngemal auch in der Nachtrockenpartie zu sehen.

Verwirrend ist die Darstellung, zuerst mit Briidendampf und nachher mit Kondensat (Enthalpie der
Briden ist hoher als Enthalpie des Kondensats) die Luft vorzuwarmen. Dabei handelt es vermutlich
um einen Fehler in der Darstellung im PLS-Bild)
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Generell sind die Grundlagen fiir moglichst gute Ausnutzung der Restwarme in den jeweiligen
Energiestromen gut implementiert. Durch Umbau von einer Leimpresse zu einer Filmpresse haben
sich bei dieser Maschine Uberkapazititen in der Trockenpartie ergeben. Durch die Filmpresse wird
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viel weniger Wasser in die Nachtrockenpartie eingebracht bzw. ist auch die Einlaufkonsistenz in die
Filmpresse geringer als zuvor bei der Leimpresse. Daher lasst sich energetisch bei dieser Maschine
nicht allzu viel optimieren, da aus qualitativen Grinden (Ablagerungen) beispielsweise alle Zylinder
betrieben werden miissen.

Die Uiblichen Potentiale wie in Abschnitt 5.2 genau erklart kbnnen nicht umgesetzt werden. Einziges
Potential ware die Optimierung der Heizkurve zur Produktionserhéhung, wo allerdings durch die
Antriebe der Maschine Grenzen gesetzt sind.

5.1.2 Lenzing PM1

Die Papiermaschine 1 (PM1) von Lenzing Papier in Lenzing produziert vorwiegend Kopierpapier sowie
untergeordnet Plakatpapier und Briefumschlige. Das Sortenspektrum reicht von 70 g/m? bis 150
g/m?. Die Papiermaschinenbreite ist 4,84 m und die maximale Produktionsgeschwindigkeit liegt bei
750 m/min. Die Vortrockenpartie besteht aus 13 Trockenzylinder und einem Yankee-Glattzylinder
mit zwei Hochleistungshauben (siehe Abbildung 20 und Abbildung 21 bzw. Abschnitt 3.2). Nach der
Vortrockenpartie befindet sich eine Leimpresse bzw. eine Streichanlage die je nach Papiersorte
eingesetzt wird. Beide Aggregate gemeinsam werden in keiner Sorte eingesetzt.

Nach dem Streichwerk wird mit einer IR-Anlage vorgetrocknet, bevor in der Nachtrockenpartie mit 8
Trockenzylinder auf den gewiinschten Trockengehalt getrocknet wird.

Beliiftung

Die Warmerickgewinnung besteht aus 3 Tirmen — ein Turm in der Vortrockenpartie, ein
Warmerickgewinnungsturm beim Glattzylinder/Hochleistungshauben und
einWarmeriickgewinnungsturm in der Nachtrockenpartie (siehe Abschnitt 3.2). Die Zuluft wird aus
der Halle bzw. im Freien (Sommerbetrieb) angesaugt. Danach wird die Zuluft mit Briidendampf und
Frischdampf in der Vor- und Nachtrockenpartie in Warmetauscher auf die voreingestellte
Zulufttemperatur erhoht. Bei der Hochleistungshaube wird die Zuluft mit MD-Dampf vorgewarmt
und teilweise zirkuliert. Die Zuluft wird Gber Blaskdsten und Bodenbeliiftung in die Trocknungshaube
eingebracht.

Dampf- und Kondensatsystem

Die Maschine ist in 4 Dampfgruppen unterteilt, wobei 2 Dampfgruppen in der Vortrockenpartie und
2 Dampfgruppen in der Nachtrockenpartie angesteuert werden. Einige Zylinder werden separat von
Hand gesteuert (Zylinder 1,2,3, 14 und 15). In der Nachtrockenpartie werden die oberen Zylinder mit
geringerem Dampfdruck beheizt, da nur drei Zylinder direkt die untere Papierseite trocknen (16, 18,
20) und viermal die Bahn mit der Oberseite am Zylinder auf liegt. Dadurch kann auf die ,,Curl-
Problematik” eingewirkt werden, bei der eine einseitige Energieeinbringung eine einseitige
Rollneigung des Kopierpapiers bewirkt.
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Die Hauptdampfgruppe bilden Zylinder 5-9 in der Vortrockenpartie und Zylinder 16, 18 und 20 in der
Nachtrockenpartie, die tbrigen Dampfgruppen werden lber Verhaltnisregelungen bzw. per Hand
gesteuert. Die Kondensate der jeweiligen Dampfgruppen werden wiederum in Separatoren
niedergeschlagen, wobei (iber Steuerventile geregelt wird, wie viel Briidenmenge zur jeweiligen
Dampfgruppe mit niedrigerem Druck zu geregelt werden. Der andere Teil der Briiden dient in
Warmetauschern der Vorwarmung fiir die Zuluft. Die Kondensate der jeweiligen Separatoren werden
nicht zur Luftvorwarmung eingesetzt, bevor sie in einem Kondensatbehalter gesammelt und zurlick
ins Kesselhaus gepumpt werden.
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Abbildung 39: Dampf- und Kondensatsystem (VTP) der PM1 bei Lenzing Papier AG

87



File

[Nachtrocken - Partie |

0.00 t/h
5,22 th

Yy v

[L [2.00 bani [R"[1.68 baria 1.80 bar
Wy PICY ¥y PIC, £ PIEY
AP AF ¥y '
2,00 barii
1.12 vh PDT
47097
2 1,68 barii 3,48 barii

1.57 t/h 2,25 t/h

Dampfverbrauch | | 558 691 427 kath

T.Gehalt soll | 94.0 %
T.Gehaltist | 940%

FSH atro 122.0 g/m2

1045 kW
T.Gehalt soll| 87.0 % 111.7 Hm3zh
T.Gehalt ist | 87.0

Leimpresse

Auftrag 7.7 9sm
Feststoff 16 %
Temperatur 65 ‘C

Wasser [ 404 gsm

Beluft YTP Beluftung NTP

DSH1. ﬂ
Hrging Simalatinn far Fapermakin

Validierung ‘ MD Profile ‘ Diagramme

Uberblick Dampf VTP ‘ Dampf NTP

Abbildung 40: Dampf- und Kondensatsystem (NTP) der PM1 bei Lenzing Papier AG

Potentiale fiir Kosteneinsparung

Nach detaillierten Messungen an der Maschine haben sich folgende Méglichkeiten zur
Kosteneinsparung und zur detaillierteren Betrachtung herauskristallisiert (siehe Abbildung 41 und
Abbildung 42).

a) IR-Anlage Abluft wird nicht in der Warmerickgewinnung verwendet

b) Hohe Zulufttemperatur in der Vortrockenpartie

c) Hohe Zulufttemperatur in den beiden Hochleistungshauben

d) Hohe Zulufttemperatur in der Nachtrockenpartie

e) BeilIR-Anlage wird die Abluft nicht Giber Dach geblasen

f)  Zu- und Abluftsituation im Bereich von Zylinder 10-13 ist unzureichend — es kommt in
diesem Bereich zu Kondensation

g) Glattzylinder wird zwischen 4 und 5 bar nur mit reduzierten MD-Dampf betrieben —
Einsatz von Dampfinjektor moglich?

h) IR-Anlage arbeitet auf zu niedrigem Temperaturniveau — die Farbe der Strahler ist rétlich;
bei Temperaturen nahe 1.100 °C ist das emittierte Licht heller (nahezu , weiR*)

i) Kondensationen in der Nachtrockenpartie bei einigen Sorten — Offnen der Haube
notwendig
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Zu a.) IR-Anlage Abluft wird nicht in der Warmeriickgewinnung verwendet

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Bei der IR-Anlage wird die Abluft (165 °C, 10.000 m3/h) direkt tGiber Dach geblasen. Dadurch ergibt
sich ein Strom mit hoher Enthalpie, der ungeniitzt die Anlage verlasst.

Ursache des Problems

Es besteht keine Einbindung in die Warmertickgewinnung bzw. auch keine andere Verwendung des
energetisch hochwertigen Abluftstromes.

Mogliche MaRRnahme/Problemlésung

Einbindung in die Warmeriickgewinnung oder direkte Verwendung des Abluftstromes als Zuluft in
der HDH oder VTP oder in der NTP (Details siehe Abschnitt 5.2.4)

Zu b.) Hohe Zulufttemperatur in der Vortrockenpartie

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Zulufttemperatur scheint mit 130 °C in der Vortrockenpartie deutlich héher als bei anderen
Anlagen. Die Zuluft wird auch mit Frischdampf vorgeheizt, was ein Potential flir Kosteneinsparung
darstellt.

Ursache des Problems

Die Zulufttemperatur wurde einmal auf den Sollwert 130°C eingestellt. Bei dieser Temperatur gibt es
laut Bedienpersonal keine Probleme.

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

Reduktion der Zulufttemperatur in Betriebsversuchen und Einstellen von sortenabhangigen neuen
Sollwerten. Berechnung des Einsparpotentials siehe Abschnitt 5.2.1.

Zu c.) Hohe Zulufttemperatur in den beiden Hochleistungshauben

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Zulufttemperatur bei den HDH scheint mit 175 °C in der Vortrockenpartie deutlich héher im
Vergleich zu anderen Anlagen fiir indirekte Prallstrahlhaubentrocknung und auch héher als der
vorgeschlagene Wert in der Literatur (siehe Abschnitt 5.2.1.2). Die Zuluft wird auch zusatzlich zum
ND-Dampf mit Frischdampf der MD-Schiene vorgeheizt, was ein hohes Potential fir
Kosteneinsparung darstellt.

Ursache des Problems

Die Zulufttemperatur wurde einmal auf den Sollwert 175°C eingestellt. Bei dieser Temperatur gibt es

laut Bedienpersonal keine Probleme und es werden maximale Trockengehaltswerte erreicht.
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Mogliche MaRnahme/Problemlésung

Reduktion der Zulufttemperatur in Betriebsversuchen und Einstellen von sortenabhdngigen neuen
Sollwerten. Berechnung des Einsparpotentials siehe Abschnitt 5.2.1.2.

Zu d.) Hohe Zulufttemperatur in der Nachtrockenpartie

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Zulufttemperatur scheint mit 135 °C in der Nachtrockenpartie deutlich héher als im Vergleich zu
anderen Anlagen. Die Zuluft wird auch mit Frischdampf vorgeheizt, was ein Potential flr
Kosteneinsparung darstellt.

Ursache des Problems

Die Zulufttemperatur wurde einmal auf den Sollwert 135°C eingestellt. Bei dieser Temperatur gibt es
laut Bedienpersonal keine Probleme. Bei manchen Sorten kommt es trotzdem zu Kondensation in
diesem Bereich der Trocknung (siehe Punkt i.)

Mogliche MaRRnahme/Problemlésung

Reduktion der Zulufttemperatur in Betriebsversuchen und Einstellen von sortenabhangigen neuen
Sollwerten. Berechnung des Einsparpotentials siehe Abschnitt 5.2.1.

Zu e.) Bei IR-Anlage wird die Abluft nicht {iber Dach geblasen

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Im Bereich der IR-Anlage und bei Zylinder 14 herrscht extrem hohe Temperatur. Es ist nicht moglich
in diesem Anlagenbereich Wartungen etc. durchzufiihren. Aus Arbeitssicherheitsgriinden ist diese
Situation sofort zu klaren

Ursache des Problems

Die Abluftklappe in der Leitung der IR-Abluft ist geschlossen, da die Druckluft an der
Klappensteuerung defekt ist. Dadurch wird die Klappe nicht gedffnet, sobald die IR-Anlage in Betrieb
ist. Die heiRe und feuchte Abluft im Bereich der IR-Anlage wird daher in den Bereich von Zylinder 14
bzw. in die gesamte Nachtrockenpartie geblasen. Das bewirkt wiederum, dass die verdampfte
Wassermenge im Bereich der IR-Anlage zusétzlich im Bereich der NTP anfallt, was wiederum
Kondensation zur Folge hat (siehei.)

Mogliche MaRRnahme/Problemldsung

Instandhaltung der Abluftklappe wurde sofort durchgefiihrt. Die Abluftregelung der IR-Anlage
funktioniert wieder normal, was zu einer deutlichen Verbesserung der Arbeitsbedigungen in diesem
Bereich gefiihrt hat.
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Zu f.) Zu- und Abluftsituation im Bereich von Zylinder 10-13 ist unzureichend — es kommt in diesem
Bereich zu Kondensation

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Im Bereich von Zylinder 10-13 kommt es an manchen Maschinenteilen zu Kondensation. Es wurde
seitens Lenzing Papier auch ein Filz als Zwischendecke eingehangt, um Kondensationstropfen am
Papier zu vermeiden.

Ursache des Problems

Die Zu- und Abluftsituation in diesem Bereich der Maschine ist unzureichend. Dieser Bereich verfligt
weder (iber einen ausreichenden Zuluftstrom noch lber einen kontrollierten Abluftstrom. Dadurch
herrschen in diesem Bereich der Trocknung Luftkonditionen vor, die sich teilweise iber dem
Taupunkt bewegen und die Luft die verdampfte Wassermenge nicht aufnehmen kann. An kalten
Stuhlungsteilen der Maschine kondensiert der Wasserdampf und tropft auf das Papier.

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

Als Praventivmalnahme wurde von Lenzing Papier ein Filz eingehangt, der als Zwischendecke dient
und den Bereich zur Umgebung etwas isoliert. Durch die Abwarme der Zylinder gelingt es daher dort
die Umgebungsluft mehr aufzuheizen, sodass die Kondensationsgefahr minimiert wird. Als
technische Losung ist eine Neuauslegung der Zu- und Abluft in diesem Anlagenteil zu empfehlen.

Zu g.) Glattzylinder wird zwischen 4 und 5 bar nur mit reduzierten MD-Dampf betrieben — Einsatz
von Dampfinjektor méglich?

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Der Glattzylinder kann bis zu 4,9 bar Frischdampfdruck betrieben werden. Im Dampfnetz stehen 4
bar ND-Dampf bzw. 15 bar MD-Dampf zur Verfligung. Ab einem Dampfdruck von mehr als 4 bar kann
dies nur mittels Reduktion des 15 bar-Dampfes erfolgen. Als Potential ware ein Dampfinjektor fir
den Einsatz von ND-Dampf mit MD-Dampf als Treibdampf (siehe Abschnitt 5.2.6) zu lGberprifen

Ursache des Problems

Es gibt derzeit keinen Dampfinjektor, um beispielsweise fiir einen geforderten Dampfdruck von 4,5
bar, den ND-Dampf einsetzen zu kénnen. Durch Reduzierung des MD-Dampfes wird die Exergie des
MD-Dampfes nicht geniitzt und es ist daher unwirtschaftlich.

Mogliche MaRRnahme/Problemldsung

Einsatz eines Dampfinjektors gemaR Abschnitt 5.2.6.
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Zu h.) IR-Anlage arbeitet auf zu niedrigem Temperaturniveau — die Farbe der Strahler ist rétlich; bei
Temperaturen nahe 1.100 °C ist das emittierte Licht heller (nahezu , weif3“)

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Das emittierte Licht der Strahler entspricht nicht der Farbe, die es bei 1.100 °C haben sollte. Werden
IR-Strahler nicht bei optimaler Temperatur betrieben, so sinkt der Gesamtwirkungsgrad der IR-
Anlage drastisch (siehe Abschnitt 5.2.5, Tabelle 3).

Ursache des Problems

Zwei Ursachen wurden gefunden

1.) Teilweise sind die Strahlerelemente defekt — Instandhaltung mangelhaft (bekannt - aus
Budgetgriinden)

2.) Die Auslegung der Erdgaszuleitung bzw. Regelstation war zu gering. Die installierte Leistung
war 1.760 kW und die mogliche Leistung durch die maximale Erdgaszufuhr war 1.150 kW.
Das bewirkt, dass die Strahler nicht ihre volle Leistung haben und die Temperatur dadurch
sinkt.

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

1.) Instandhaltung aller Strahlerelemente
2.) Neuauslegung der Erdgasreduzierstation inklusive Zuleitungen

Zu i.) Kondensationen in der Nachtrockenpartie bei einigen Sorten — Offnen der Haube notwendig

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Bei manchen Sorten kommt es in der Nachtrockenpartie zu Kondensationsproblemen. Das
Bedienpersonal 6ffnet in so einem Anlassfall die Trockenhaube der Nachtrockenpartie, um Tropfen
am Papier zu vermeiden. Heil3e Luft entweicht in die Halle.

Ursache des Problems

Ursache des Problems ist die defekte Klappe der IR-Abluft.

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

Durch die Optimierung der IR-Abluftklappe wurde dieses Problem mitbehoben.
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5.1.3 Mondi PM8

Die Papiermaschine 8 (PM8) von Mondi Packaging in Frantschach produziert vorwiegend Sackpapier
fur die Baustoffindustrie. Das Sortenspektrum reicht von 70 g/m? bis 120 g/m?2. Die
Papiermaschinenbreite ist 4,33 m und die maximale Produktionsgeschwindigkeit liegt bei 850 m/min.
Die Trockenpartie besteht aus 44 Trockenzylinder, einer Clupack-Einrichtung zur Erh6hung der
Bruchdehnung nach Zylinder Nr. 25 und mehreren Hochleistungshauben (Zylinder 30, 31, 32, 33, 36,
37 und 38) (Abbildung 43).
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Abbildung 43: Modell der PM8 bei Mondi Frantschach

Beliiftung

Die Warmerlickgewinnung besteht gemal Abbildung 43 aus 2 Tirmen — ein Turm (Turm 1) in der
Vortrockenpartie vor der Clupackanlage(1), ein Warmeriickgewinnungsturm (Turm 2) in der
Nachtrockenpartie. Die Zuluft wird aus der Umgebung im Freien tGber der Maschinenhalle angesaugt
und mit Luft/Luftwdrmetauschern im jeweiligen Warmerickgewinnungsturm mit der Abluft (Abluft
VTP=AL1; Abluft NTP=AL2) vorgewarmt (Zuluft VTP = ZL1 bzw. Zuluft NTP = ZL2). Danach wird die
Zuluft mit Kondensat- (1) und Teilstrome mit Frischdampfwarmetauscher (2) in der Vor- und
Nachtrockenpartie auf die voreingestellte Zulufttemperatur erhéht. Die Zulufttemperatur wurde
bereits bei einem Audit von Metso reduziert, sodass die Vorwarmung mit Dampf mittlerweile nicht
mehr verwendet wird. Die Zuluft wird auch nicht mehr auf Temperatur eingestellt, sondern ergibt
sich aus der aktuellen Umgebungstemperatur, der Leistung der Luft/Luftwarmetauschern in den
Turmen (Turm 1 bzw. Turm 2) und der beiden Kondensatwarmetauscher (1). Bei den
Hochleistungshauben (siehe Abbildung 44) wird die Zuluft mit MD-Dampf vorgewarmt (rote
Dampfleitung) und teilweise zirkuliert. Von den je rund 80.000 m3/h in den beiden
Hochleistungshaubengruppen (30-32 bzw. 36-38) werden nur rund 10% der Gesamtmenge (15.000
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m3/h) in die Abluft geférdert (Teilstréme in Abbildung 44 gelb markiert). Die Temperatur in den
Hochleistungshauben wird auf ca. 170-180°C eingestellt, damit sich eine moglichst hohe
Schrumpfungsrate und eine gute Trocknungsrate ergeben. Schrumpfung ist bei Sackpapier sehr
wichtig, da fiir die Befiillung mit beispielsweise Zement eine gute Dehnbarkeit mit hoher Porositat
eine hohe Runability fiir den Endkunden beim Befillen ergibt.

File Equipment Air Parameter Setting

“=12bar Dampt

Dampf u. Kendensat

g ~ - —

° { % { nr . \
i \
- Vi Y e e i ailRe.
: 37 33 ) 31
NL-Kanal NTP
/ / y
‘C
] m3/h
% C - - - - - o
I
°C

m3/h C

L]
— m3/h  Unterwind Kanal
¥
DR 100 %

P

D+K Heizstufe 1 Trockenkurve ‘ MD Profiles D s 'l

Arying Simalating far Fapermatin

w Dampf und Beliiftung der
| Kondensat | Machine

L2 D+K Graphi D+K Details

Abbildung 44: Modell der Diisenhauben der PM8

Dampf- und Kondensatsystem

Die Maschine ist in 5 Dampfgruppen unterteilt, wobei die Gruppe 3 als Hauptdampfgruppe gilt. Die
Gbrigen Dampfgruppen werden wiederum im Verhaltnis zur Hauptgruppe 3 gesteuert (analog zur
Erklarung von Abschnitt 5.1.1), wobei die Bediener die Moglichkeit haben, diese Verhaltnisse je nach
Produktionseigenschaften bzw. Zellstoffeigenschaften individuell zu verandern. Die Zylinder der 1.
Dampfgruppe werden zumeist separat eingestellt. Es handelt sich dabei um die Zylinder Nr. 2, 4, 6, 8
und 9 (Abbildung 45).
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Abbildung 45: Modell des Dampf- und Kondensatsystems der PM8 bei Mondi Frantschach

Die Kondensate der jeweiligen Dampfgruppen werden in Separatoren niedergeschlagen, wobei tGber
Steuerventile geregelt wird, wie viel Bridenmenge zur jeweiligen Dampfgruppe mit niedrigerem
Druck zugeregelt werden. Der Kondensatbehalter wird hier als Druckbehalter ausgefiihrt, sodass die
Temperatur des Kondensates (iber 100 °C liegt (siehe Abbildung 45, KSB = 123°C). Dies hat den
Vorteil, dass keine zusatzlichen Dampfwarmetauscher zur Zuluftvorwdarmung notwendig sind.
Nachteilig ist, dass dadurch weniger Briidendampf in den Separatoren fiir vorgeschaltene
Dampfgruppen anfallt.

Potentiale fiir Kosteneinsparung

Nach detaillierten Messungen an der Maschine haben sich folgende Méglichkeiten zur
Kosteneinsparung und zur detaillierteren Betrachtung herauskristallisiert (siehe Abbildung 41 und
Abbildung 42).

a) Kondensattemperatur zur Luftvorwdarmung hat 123°C; bewirkt Verlust an Briidendampf
b) Hohe Zulufttemperatur in der Vortrockenpartie

c) Hohe Zulufttemperatur bei den Hochleistungshauben

d) Leckluftanteil ist groRer als 60%

e) Zuluftventilatoren arbeiten weit unter Nennleistung

Zu a.) Kondensattemperatur zur Luftvorwarmung hat 123°C; bewirkt Verlust an Briidendampf

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Das Kondensat in den Kondensatwarmetauschern hat eine Temperatur von 123°C. Dadurch stellt sich
ein Uberdruck im Behilter ein und es wird weniger Briiddendampf als bei einem Kondensatbehilter
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bei Atmospharendruck erzeugt. Somit muss mehr Frischdampf fiir die Trocknung erzeugt werden,
weil weniger Briiden entstehen.

Ursache des Problems

Der Kondensatsammelbehalter wird als Druckbehalter gefihrt.

Mogliche MaRRnahme/Problemldsung

Durch weitere Kakskadenfiihrung der Briiden im unteren Dampfdruckbereich (unter 125 °C) kénnte
man etwas Frischdampf in den vorderen Trockenzylindern (Nr. 1 bis Nr. 9) einsparen. Dies wiirde
eine neue Dampfregelung (Kondensatsammelbehalter ist derzeit drucklos) sowie eine Kaksadierung
der neu entstehenden Briiden notwendig machen.

Nach Informationen von Mondi muss jedoch der Differenzdruck bei den Trockenzylindern
mindestens 0,2 bar betragen und daher fallt entsprechend viel Bridendampf schon in den
vorangegangenen Gruppen an, sodass es kein zusatzlicher Benefit ware und bereits jetzt Briiden in
einem Hilfskondensator (nicht sichtbar am Schema) niedergeschlagen werden mussen.

Zu b.) Hohe Zulufttemperatur in der Trockenpartie

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Zulufttemperatur in der gesamten Trockenpartie ist mit 130 °C sehr hoch.

Ursache des Problems

Die Temperatur ist deshalb so hoch gewahlt, da es sonst zu Kondensationsproblemen in der
Trockenhaube (Tropfenbildung am Papier) kommt. Ursache des Problems ist vermutlich eine sehr
hohe Leckluftrate (siehe Punkt d.))

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

Uberpriifung des gesamten Luftsystems notwendig.

Zu c.) Hohe Zulufttemperatur bei den Hochleistungshauben

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Zulufttemperatur bei den Hochleistungshauben ist mit 175 °C sehr hoch.

Ursache des Problems

Die Temperatur ist deshalb so hoch gewahlt, da es laut Technologen entscheidende Bedeutung hat,
dass in diesem Bereich der Maschine eine hohe Schrumpfungsrate bzw. Verdampfungsrate
vorherrscht, um die Bruchdehnung positiv zu beeinflussen.

Mogliche MaRRnahme/Problemldsung
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Es wird empfohlen Betriebsversuche zu fahren, in wie weit man die Temperatur in den
Hochleistungshauben senken kann, ohne die Bruchdehnung des Endproduktes entscheidend negativ
zu beeinflussen (Ergebnisse siehe 5.2.1.).

Zu d.) Leckluftanteil ist groBer als 60%

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Messungen haben gezeigt, dass der Leckluftanteil der Haube rund 60% betragt. Ein hoher
Leckluftanteil bedeutet, dass die Zulufttemperatur sehr hoch sein muss, um in den Zonen starker
Mischung mit der Leckluft aus der Halle (30°C) trotzdem oberhalb der Taupunkttemperatur der
Haube zu sein (z.B. 60°C). Daher muss die Zuluft sehr stark aufgeheizt werden, was zu einem hohen
Energieverbrauch fiihrt.

Ursache des Problems

Ursache dieses Problems war eine unausgeglichene Auslegung der Zu- und Abluftventilatoren der
PM8. Extrem verstarkt wurde diese nicht optimale Auslegung dadurch, dass die Warmetauscher bei
den Zuluftventilatoren total verschmutzt waren und dadurch nicht die Nennleistung an Durchfluss
erzielt wurde.

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

Erste MaRnahme ist in so einem Fall die Uberpriifung der Ventilatorendrehzahl,
Ventilatorennennleistung, die aufgenommene Leistung sowie eine visuelle Beurteilung der
Ventilatoren. Details und Ergebnisse siehe Abschnitt 5.2.3.

Zu e.) Zuluftventilatoren arbeiten weit unter Nennleistung

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Zuluftventilatoren arbeiten weit unter Nennleistung (<40%)

Ursache des Problems

Verschmutzung der Luftkandle bzw. Warmetauscher und Einbau eines kleineren Fliigelrades vor ca.
20 Jahren.

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

Reinigung der Luftkanadle bzw. Warmetauscher und Reinigung der Ventilatoren. Ergebnisse siehe
Abschnitt 5.2.1.
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5.1.4 Laakirchen Papier AG PM10 (vormals SCA)

Die Papiermaschine 10 (PM10) von Laakirchen Papier AG in Laakirchen produziert vorwiegend SC-
Papier fir Tiefdruck. Diese werden in weiterer Folge in zwei Offline-Kalandern weiter veredelt. Das
Sortenspektrum reicht von 47 g/m? bis 60 g/m?. Die Papiermaschinenbreite ist 7,34 m und die
maximale Produktionsgeschwindigkeit liegt bei 1.550 m/min. Die Trockenpartie besteht aus 55
Trockenzylinder, wobei die geraden Zylinderzahlen von 2-34 als Vakuum-Rolls ausgefiihrt sind und
nicht mit Dampf beheizt werden.
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Abbildung 46: Modell der PM10 in Laakirchen

Beliiftung

Die Warmertickgewinnung (siehe Abbildung 46) besteht aus 3 Tlirmen (1) — ein Turm in der
Vortrockenpartie bis Zylinder 14, ein Warmeriickgewinnungsturm im mittleren Bereich der
Trockenpartie (Zylinder 15-35) und ein Warmertckgewinnungsturm fir die Zylinder 36-55. Die Zuluft
wird aus der Umgebung der Halle im Bereich der Warmeriickgewinnung
(Jahresdurchschnittstemperatur ca. 40°C) angesaugt und mit Luft/Luftwarmetauscher (2) im
jeweiligen Warmeriickgewinnungsturm vorgewarmt. Danach wird die Zuluft mit Briidendampf (3)
und mit Frischdampf (4) mittels Warmetauscher auf die voreingestellte Zulufttemperatur
(unterschiedlich regelbar fiir alle 3 Zuluftstrome) erhéht. Im vorderen Bereich der Trocknung sind
zwei Ventilatoren im Einsatz. Ventilator V1 dient der Bahnstabilisation (HiRun) und Ventilator V2 der
Maschinenbeliiftung tGber die Blaskdsten. Beide werden (iber eine Rezirkulationsleitung (ZL) aus der
Trockenhaube zusatzlich zur vorgewarmten Zuluft gespeist. Die beiden Geblase (V3, V4) der Vakuum-
Rolls werden in die Warmeriickgewinnung und im Abrissfall ins Freie gefiihrt.
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Dampf- und Kondensatsystem

Die Maschine ist in 5 Dampfgruppen unterteilt, wobei die Gruppe 3 als Hauptdampfgruppe gilt und
wie die Gruppe 4 ausschlieRlich mit Frischdampf gespeist wird. Die (ibrigen Dampfgruppen (auch
Gruppe 4) werden wiederum im Verhaltnis zur Hauptgruppe 3 gesteuert wobei die Bediener die
Moglichkeit haben, diese Verhaltnisse je nach Produktionsbedingungen bzw. Zellstoffeigenschaften
individuell zu verandern. Wie bereits in Abschnitt 5.1.1 diskutiert, werden die Briiden der
Dampfgruppen mit héheren Druck zu Dampfgruppen mit niedrigeren Druck zugeregelt. Einige
Zylinder der 1. Dampfgruppe werden zumeist separat eingestellt. Es handelt sich dabei um die
Zylinder 1, 3, 5 und 7 (Abbildung 45).
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Abbildung 47: Modell des Dampf- und Kondensatsystems der PM10in Laakirchen

Die Kondensate der jeweiligen Dampfgruppen werden in Separatoren (B1, B2, B3, B4)
niedergeschlagen, wobei liber Steuerventile geregelt wird, wie viel Briidenmenge zur jeweiligen
Dampfgruppe mit niedrigerem Druck zugeregelt werden. Die verbleibende Briidenmenge der
jeweiligen Separatoren dient in den Warmetauschern der Zuluftvorwdarmung (LuVo), ebenso wie
Frischdampf. Der Kondensatbehalter (KoSa) wird hier als leichter Druckbehalter ausgefiihrt, sodass
die Temperatur des Kondensates knapp liber 100 °C liegt (siehe Abbildung 47). Das Kondensat dient
noch diversen Hallenheizungen bzw. Biroheizungen als Heizquelle, bevor es in einem
atmosphdrischen zweiten Kondensatbehalter gesammelt und Richtung Kesselhaus gepumpt wird.
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Potentiale fiir Kosteneinsparung

Nach detaillierten Messungen an der Maschine haben sich folgende Méglichkeiten zur
Kosteneinsparung und zur detaillierteren Betrachtung herauskristallisiert:

a) Zulufttemperatur ist sehr hoch

b) Rezirkulation der feuchten Luft im vorderen Bereich der Trocknung ist fragwiirdig
c) Unterdriicke bei HiRuns

d) Feuchte in der Abluft ist sehr gering

Zu a.) Hohe Zulufttemperatur in der Trockenpartie

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Zulufttemperatur in der gesamten Trockenpartie ist mit 100 °C bis 105 °C relativ hoch fiir SC-
Papiermaschinen, da die zuldssige Feuchte in der Haube bei aktuellen Messungen unter 100 g/kg ist..

Ursache des Problems

Die Temperatur ist deshalb so hoch gewahlt, da es sonst zu Kondensationsproblemen in der
Trockenhaube (Tropfenbildung am Papier) kommt. Jedoch wurden die Temperaturen auch nach dem
Umbau der Papiermaschine auf eine Schuhpresse (Steigerung des Trockengehalts nach der Presse)
nicht verandert, obwohl nun weniger Wasser verdampft wird als vor dem Umbau.

Mogliche MaRRnahme/Problemlésung

Absenkung der Zulufttemperaturen unter Bericksichtigung der Situation in der Haube (mdgliche
Kondensation) in Betriebsversuchen (siehe Abschnitt 5.2.1.1).

Zu b.) Rezirkulation der feuchten Luft im vorderen Bereich der Trocknung ist fragwiirdig

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Der LuftfUhrungskreislauf im Bereich von Zylinder 1-15 bzw. Luftzufiihrung fir die Blaskasten
(HiRuns) ist fragwiirdig. Hier wird im urspriinglichen Zustand feuchte Luft im Kreislauf zirkuliert, da
beide Ventilatoren (V1, V2 in Abbildung 46) standig feuchte Luft ansaugen und dadurch Feuchtigkeit
im Kreislauf zirkuliert wird. Zusatzlich bedeutet das eine erhohte Ventilatorleistung, um die Feuchte
wegzubringen. Auerdem ist die angesaugte feuchte Luft (blauer Teilstrom) kihler als die Zuluft nach
dem Warmetauschersystem, sodass diese Luft zusatzlich erwdarmt werden muss, um einen Zielwert
von 90°C zu erreichen. Das bedeutet ein Potential der Dampfeinsparung in diesem Bereich.

Ursache des Problems

Es handelt sich in diesem Bereich um ein , historisch” gewachsenes Problem. Die Lésung wurde vom
Maschinenlieferanten installiert und wird seit ,jeher” so gefahren. Bei der Umstellung auf
Schuhpresse wurde das System von Metso wiederum bestatigt.
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Mogliche MaRnahme/Problemlésung

Durch Messungen und Betriebsversuche ist die Sinnhaftigkeit der Luftkreislauffiihrung zu klaren.
Derzeit liegen nur vage Aussagen von Maschinenfiihrern und Mitarbeitern von Metso, die die jetzige
Fahrweise stiitzen. Schlussfolgerungen und Ergebnisse siehe Abschnitt 5.2.3.

Zu c.) Unterdriicke bei HiRuns

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Bei den Bahnstabilisatoren (HiRun) werden Unterdriicke aufgrund von Venturieffekten eingestellt,
um die Papierbahn zu stabilisieren. Durch die Trockengehaltserhéhung nach der Schuhpresse ist auch
die initiale Nassfestigkeit bei hoheren Trockengehalt erhéht. Daher kann vermutet werden, dass die
eingestellten Unterdriicke an den Bahnstabilisatoren reduziert werden konnen.

Ursache des Problems

Es erfolgte keine Umstellung bzw. Nachjustierung der Betriebsparameter der Bahnstabilisatoren nach
der Inbetriebnahme der Schuhpresse.

Mogliche MaRnahme/Problemldsung

Durch Messungen und Betriebsversuche konnte das Vakuum der Bahnstabilisatoren von
durchschnittlich 7-8 mbar auf 1,5 bis 2 mbar reduziert werden, ohne dass dabei Verschlechterungen
in der Runability bzw. GeschwindigkeitseinbuBen folgten. Dadurch hat sich die Leistungsaufnahme
am Ventilator V1 (315 kW) von 65% auf rund 25% reduziert.

Zu d.) Feuchte in der Abluft sehr gering

Beschreibung der Beobachtung und des Potentials

Die Abluftfeuchte variiert bei den Detailmessungen je nach Sorte zwischen 90 und 100 g/kg (in den
Abbildungen sind die Werte nicht richtig aufgrund von Datenschutz). Die mogliche Feuchte in der
Haube ist laut Herstellerangaben bei ca. 120 g/kg. Durch Absenkung der Abluftventilatorenleistung
kann das Abluftvolumen reduziert werden und dadurch die Leistungsaufnahme der Ventilatoren
gedrosselt werden, wodurch elektrische Energie einspart wird.

Ursache des Problems

Aufgrund der Installation der Schuhpresse ist die Auslegung der Abluftventilatoren zu hoch fiir die
nun anfallende verdampfte Wassermenge.

Mogliche MaRRnahme/Problemldsung

Durch Betriebsversuche und begleitende Messungen wurde die Abluftmenge der Abluftventilatoren
Uber vorhandene Klappen gedrosselt. Die Leistungsaufnahme der Ventilatoren konnte reduziert
werden und so 297.500 MWh elektrische Energie pro Jahr reduziert werden.
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5.2 Ergebnisse und Schlussfolgerungen

Wie man im vorigen Kapitel bereits erkennen konnte, ergeben sich bei einigen Fabriken dhnliche
Optimierungspotentiale. Die Trockenpartie wird anscheinend 6fter vernachlassigt und nach
Umbauten im Maschinenkonzept oft nicht in weiteren Uberlegungen beriicksichtigt. Es hat den
Anschein, dass die Trockenpartie lediglich die Aufgabe hat, das Papier in irgendeiner Weise zu
trocknen, ohne Qualitatsprobleme dabei zu verursachen. Dem Energieverbrauch wurde in den
letzten Jahrzehnten auch in diesem Bereich zu wenig Bedeutung beigemessen.

Durch die steigenden Energiepreise, die riicklaufige Mengenentwicklung bei den meisten
Papiersorten in Mitteleuropa geraten Papierfabriken zusehends unter Kostendruck, da sich die
Gewinnmargen reduzieren bzw. Giberhaupt nicht mehr kostendeckend produziert werden kann. In
Europa entsteht ein Verdrangungswettbewerb bei den meisten Sorten und der kostenglinstigere
Standort wird sich durchsetzen. So ist nun jede noch so kleine Méglichkeit der Einsparung
interessant, sofern diese nicht mit Investitionskosten verbunden ist. Wenn etwas investiert wird,
dann muss die Payback-Rate kleiner 1 Jahr sein; so ist zumindest die Vorgabe vieler Unternehmen in
Europa. Daher werden in diesem Abschnitt auch nur solche Optimierungen betrachtet, die dieser
Auflage geniigen.

Ohne jetzt auf die Details der Fabriken eingehen zu wollen, werden in diesem Abschnitt Fallbeispiele
erlautert, die auch Lesern dieser Dissertation die Moglichkeit geben, diese in der eigenen Fabrik
umzusetzen.

Als Potentiale wurden im Abschnitt 5.1 bei den Messungen bzw. Bilanzierungen einige Punkte
festgestellt. Wenn man diese Punkte nun gruppiert bzw. zusammenfasst, so ergeben sich folgende
Themenschwerpunkte, die vermutlich in vielen anderen Fabriken auch Potentiale fiir
Verbesserungen geben:

e Zulufttemperatur

e Leckluftrate

e Generelle Luftbilanzierung/Anlagenfunktion

e Ausnutzung aller Abluftstréme

e Anlagenauslegung/Anlagenfunktion der Heizaggregate

e Einstellung eines Dampfdruckes mittels MD-Dampf bzw. Dampfinjektor
e Substitution von primaren Energietragern

Die Einsparungen liegen eigentlich in sehr einfachen und augenscheinlichen Punkten, so dass
eigentlich auch kein Simulationsmodell dafiir notwendig ware. Entscheidend dafiir ist ein gutes
Prozessverstandnis, Anlagenkenntnis und die Fahigkeit komplexere Zusammenhange zwischen
Verdampfungsrate und EinflussgroRen der feuchten Luft zu verstehen.

Simulationsmodelle eignen sich nicht flir das Detektieren von solchen detaillierten
Optimierungsmallnahmen an der Maschine, da lokal auftretende Effekte wie Kaltebriicken in der
Haube durch Maschinenstuhlung etc. nicht erfasst werden kénnen. Dadurch besteht die Mdglichkeit,
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dass zwar das Modell eine Haubentemperatur weit ab vom Taupunkt detektiert, es jedoch im realen
Betrieb bereits an manchen Stellen zu Kondensation und zu Fehlern in der Papierbahn kommt.

Sehr wohl sinnvoll sind solche Modelle jedoch fiir Fragestellungen wie zum Beispiel:

e Was passiert mit dem Trockengehalt/der Papiermaschinengeschwindigkeit, wenn man einen
Zylinder abschalten muss?

e Was passiert, wenn aufgrund eines Problems bei einem Kessel der Dampfdruck um 1 bar
einbricht?

e Was muss man in der Trocknung investieren, wenn man die Papiermaschinengeschwindigkeit
bei Sorte , XY beispielsweise um 70 m/min steigern will

Heizkurve:

Mit dem Simulationsmodell ist es auch moglich die Heizkurve theoretisch zu optimieren. So ist es
anhand eines Versuchs am Modell von Hamburger moglich fiir eine Sorte (125 g/m?) durch Erhéhung
des Dampfdrucks in den jeweiligen Dampfgruppen die Geschwindigkeit von 790 bis auf maximal 830
m/min bei einem zusatzlichen Dampfverbrauch von 3-4% zu steigern. Dadurch ergibt sich tiber alle
Sorten ein Potential flir eine Geschwindigkeitssteigerung von rund 5-6% bei einem Anstieg im
Dampfverbrauch von 3-4%. Ob dies jedoch auch qualitativ fiir die Papiersorten moglich ist, ist unklar.

Es zeigt sich, dass der kreativ denkende Techniker/Technologe mit den einfachen Mitteln von
Messungen und daraus resultierenden Energie- und Massenbilanzen das Herzstlick aller
Trocknungsoptimierungen in einem Werk ist.

5.2.1 Einfluss der Zulufttemperatur

Wie im Kapitel zuvor kurz erwdhnt, hat die Luft die notwendige Aufgabe die durch Verdampfen
entstandene Feuchtigkeit aus der Papierbahn aufzunehmen und abzutransportieren. Wie in
Abbildung 48 ersichtlich spielt bei der Zuluft vor allem die Auslegung der Haube (iber der Trocknung
eine entscheidende Bedeutung.

e ER SR e Y A
Absoluter | | Absoluter | |
Feuchtegehalt 1 Feuchtegehalt Spezifischer
Taupunkt derAbluft | ! derzuluft | Luftverbrauch
Haube [°C] lgWasser / kg Luft] |  IgWasser / kg Luft] [kg Luft / kg Wasser)
) '
55 120 : 2 : 100 10,0 (100%)
60 155 : 20 ' 135 14 (74%)
65 210 : g 190 53 (53%)

Abbildung 48: Ubersicht iiber Taupunkt der Haube und méglicher Wassergehalt in der Haube bzw. spezifischer
Luftverbrauch (Slawtchew, 2010)

In der linken Spalte sind géngige Haubentemperaturen dargestellt, wobei sich die Haubentaupunkte
laut Hersteller in unserem Projekt bei den 4 Papiermaschinen zwischen 58°c und 62 °C bewegen.
Wenn man beispielsweise von einer Haubentaupunktstemperatur von 55°C ausgeht, so kann die
mogliche Abluftfeuchte im besten Fall 120 g/kg betragen. Theoretisch wiirde das bei einer
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angenommenen Eingangsfeuchte der Luft von 0,02 kg/kg (entspricht ungefahr dem Jahresmittel der
absoluten Feuchte von Deutschland (Wetterdienst, 2013)) rund 10 kg trockene Luft pro kg
verdampftes Wasser ergeben. Da davon auszugehen ist, dass die Leckluftrate mindestens 20%
betrigt, da sich immer durch die Offnungen bei der Presse und bei der Aufrollung Leckluftstréome
ergeben, so liegt die Temperatur, wo Kondensation bei einer Feuchte von 120 g/kg eintritt
vermutlich noch tiefer. Erfahrungen in der Papierindustrie zeigen, dass die Zulufttemperatur im
Durchschnitt um 20°C Gber dem Taupunkt liegen sollte, damit keine Kondensation durch Mischung
der vorgeheizten Zuluft mit der ca. 35°C kalten Hallenluft (Leckluft) eintritt. Dies deckt sich auch mit
den Untersuchungen von Heimbach (Slawtchew, 2010). Hat die Trockenhaube einen Taupunkt von
60°C, so ergibt sich bereits ein theoretisch reduzierter spezifischer Luftverbrauch von 7,4 kg
trockener Luft pro kg verdampftes Wasser.

Dies ergibt ein zweifaches Potential in punkto Energieeinsparung.

Einerseits spart man dadurch elektrische Leistungsaufnahme beim Ventilator, da die
Leistungsaufnahme gemaR Eck (Eck, 2003) zur 3. Potenz mit der Drehzahl/Durchflussmenge
zusammenhangen.

Zweitens ergibt sich dadurch noch eine Dampfeinsparung, da weniger Luft (Zuluft) in einem
Dampfwarmetauscher mit Frischdampf aufgeheizt werden muss.

Jedoch ist der Taupunkt der Hauben nicht mit einfachen MaRnahmen zu erhéhen. Der Taupunkt der
Haube wird hauptsachlich von der Ausfithrung und der Isolierung bestimmt. Natiirlich konnen
Leckluftstellen wie nicht abgedichtete Rohrdurchfiihrungen etc. die Taupunkttemperatur der Haube
reduzieren. Diese sind wiederum mit eher einfachen finanziellen und technischen Mitteln zu
beheben.

Betrachten wir nun die Fallbeispiele zu diesem Punkt der Zulufttemperatur fiir die Maschinen in
unserem Projekt. So zeigt es sich, dass viele Einstellungen historisch gewachsen sind und keine
plausible Erklarung fiir diese Einstellungen vorhanden ist.

Betrachten wir zwei Fallbeispiele mit realen Zahlen:

5.2.1.1 Einfluss Zulufttemperatur, Fallbeispiel A

Betrachten wir eine Papiermaschine mit drei Zuluftsystemen, die jeweils zuvor mit Abluft im
Warmerickgewinnungsturm aufgeheizt werden auf eine Temperatur von rund 60°C. Im folgenden
Briden-Warmetauscher wird der Luftstrom auf 80°C erwdrmt. Als Vorgabe in den drei Luftstromen
gilt die Temperatur von 100 bis 105 °C.

Die Trockenhaube hat eine vom Hersteller ausgelegte Taupunkttemperatur von 60°C. Das bedeutet,
dass an allen Stellen innerhalb der Haube die Temperatur tiber 60°C sein muss, wenn man
Kondensation vermeiden moéchte. Wie zuvor diskutiert soll als Richtwert die Zulufttemperatur rund
20°C Uber der Haubentaupunkttemperatur liegen. Dies bedeutet nun fiir die Zulufttemperatur eine
Temperatur von rund 80°C. Die aktuelle Zuluft liegt jedoch um 40 bis 45 °C tGber der Auslegungs-
Taupunkttemperatur der Haube und birgt somit Potential fiir Optimierungen durch
Temperaturreduktion der Zuluftstréme.

Die Summe aller drei Zuluftstréme hat ein Volumen von 52 m3/s mit einer Feuchte von 0,02 kg
H>O/kg trockene Luft.
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Durch Betriebsversuche konnte bei dieser Maschine die Zuluft bei 2 Stromen um 15°C (von 105°C auf
90°C bzw. 100°C auf 85°C) und bei einem Zuluftstrom um 10 °C (von 100°C auf 90°C) bei allen Sorten
reduziert werden, ohne dass irgendwelche Probleme mit Kondensation in der Maschine die Folge
waren.

Das ergibt folgendes Einsparungspotential fiir den Frischdampf beim Warmetauscher:

Formel 51

h1+x = htrockene Luft + hfeuchte Luft

Formel 52

hitx = MAT (cp + xCpp)

Daraus ergibt sich mit der durchschnittlichen Einsparung von 13,5 °C eine Enthalpie von 727 kl/s. Das
entspricht bei 3.600 s/h und 8.500 Betriebsstunden pro Jahr eine Enthalpie von 2,23*10% kJ/Jahr. Als
Annahme fir die Kosteneinsparung gilt ein Dampfdruck von 3 bar (i) und eine
Verdampfungsenthalpie It. PISCHINGER (Pischinger, 1997) von 2.137 kJ/kg bei einem Wirkungsgrad des
Warmetauschers von 90% des kondensierten Dampfes zur Luftvorwarmung. Somit ergibt dies eine
Dampfeinsparung von 11.582 Tonnen Niederdruckdampf pro Jahr und eine Kosteneinsparung von
rund 115.000 EUR/Jahr.

Investitionskosten keine

Einsparungen 115 kEUR/a

5.2.1.2 Einfluss Zulufttemperatur Fallbeispiel B

Betrachten wir eine Papiermaschine mit Hochleistungshauben, wo die Zuluft fiir die Hauben zuerst
mit Niederdruckdampf Gber Dampf-/Luftwarmetauscher auf ca. 130 °C vorgewadrmt und danach
mittels Mitteldruckdampf auf eine Temperatur von 175°C aufgeheizt wird. Bei der behandelten
Maschine handelt es sich um eine in der Papierindustrie seltene indirekte Prallstrahltrocknung. Nach
Empfehlungen von MiLosAvLIEVIC und Juppi (Karlsson, 2009)sollte aus energetischen Griinden bei
solchen Anwendungen die Zulufttemperatur in der Haube nicht Gber 160°C liegen. Die Begriindung
liegt in der energetischen Betrachtung, dass die vorgewarmte Luft erst durch das pordse Sieb
hindurch muss und dadurch die Moglichkeiten des direkten Warmeibergangs beschrankt sind.
HEIKKILA und MILOSAVLIEVIC (Heikkila, et al., 2000) (Heikkila & Milosavljevic, 2001) (Heikkild &
Milosavljevic, 2002) zeigen auch in ihren Untersuchungen, dass der Einfluss der Temperatur im
Vergleich zum Einfluss der Diisenaustrittsgeschwindigkeit gering ist (Heikkild & Milosavljevic, 2013)

Daher wurden in Betriebsversuchen in mehreren Schritten die Zulufttemperatur zu den beiden
Kammern der Hochleistungshaube reduziert. Von 175°C Ausgangstemperatur konnte ohne jeglichen
Einfluss auf den Trockengehalt nach der Disenhaube (Trockengehaltsscanner ist an dieser Stelle
installiert) die Zulufttemperatur auf 150°C reduziert werden. Einige leichtgrammige Sorten kénnen
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auch ganz ohne Betrieb des Mitteldruck-Dampf-Warmetauschers betrieben werden, ohne dass dies
negativen Einfluss auf die Qualitatsparameter bzw. die Papiermaschinengeschwindigkeit hat.

Die neue Standardeinstellung an der Papiermaschine ist nun 150°C; bei manchen Sorten obliegt es
dem Maschinenfiihrer auch tiefer zu gehen und die MD-Schiene mit einem Schieber zu schlielRen.

Die Summe der Zuluftmenge in den beiden Kammern der Hochleistungshaube betragt rund 6 m3/s.
Daraus ergibt sich nach Formel 51 und Formel 52 eine notwendige Enthalpie von 156 kJ/s. Dies
entspricht bei 8.500 Betriebsstunden pro Jahr eine Enthalpie von 4.77 * 10° kl/a. Bei einer
Verdampfungsenthalpie bei 14 bar (i) von 1.960,7 ki/kg (Pischinger, 1997) und einem Wirkungsgrad
des Warmetauschers von 90% ergibt dies eine notwendige Mitteldruckdampfmenge von 2.432 to/a.

Berechnet man gem. Annahme die Kosteneinsparung daraus, so ergibt sich daraus eine
Kostenverbesserung um rund 37.000 EUR pro Jahr. Wird von den Papiermaschinenfiihrern bei
leichtergrammigen Sorten die Temperatur in der Zuluft weiter reduziert so betragt das Potential rund
50.000 EUR pro Jahr ohne Investition.

Ein dahnliches Beispiel mit nahezu gleichem Einsparungspotential wurde bei einer zweiten Maschine
im Projekt durchgefiihrt.

Investitionskosten keine

Einsparungen 35 kEUR/a — 50 kEUR/a
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5.2.2 Leckluftanteil
Die Leckluftrate ist definiert nach Formel 53 und ist ein MaR fiir den Anteil von fehlender Luft im

Verhaltnis aus Zu- und Abluft.

Formel 53

Leckluftanteil [%] = ( 1 Zutuf ) 100
_ (g _ ZulurtT
ecrlujtantet 0 Abluft[ksg]

Nach SLAWTSCHEW (Slawtschev, 2010) bzw. KARLSSON (Karlsson, 2009) liegt der Leckluftanteil flr
Papiermaschinen normalerweise unter 30%. Im Idealfall ndhert sich der Leckluftanteil 10%, da sich
Leckluftstréme durch die beiden groRen Offnungen der Haube durch die Papierbahn im Bereich der
Presse und im Bereich der Aufrollung nie vermeiden lassen. Wie unter 4.5 Warmeriickgewinnung
diskutiert, entsteht in der Trockenhaube aufgrund der Zu- und Abluftstrome eine Nulllinie. Diese
Nulllinie hat auch einen entscheidenden Einfluss auf die Leckluftmenge. Wird die Nulllinie tiefer als
die groRen Offnungen bei Aufrollung und Presse eingestellt, so herrscht bei den besagten groRen
Offnungen ein Unterdruck, was den Einzug von Leckluft férdert und negativ fir die
Energiekostenoptimierung ist. Leckluft ist zumeist Hallenluft mit 30-35°C und birgt Gefahr fir
Kondensation in diesem Bereich der Haube, da durch Mischung innerhalb der Haube lokal
Temperaturen unter dem Haubentaupunkt erreicht werden und dies zu Kondensation fiihren kann.
Eine schlechte Bilanzierung zwischen Zuluft und Abluft, also ein hoher Leckluftanteil, ist auch zumeist
die Ursache fiir eine sehr hohe Temperatur in den Zuluftstromen. Natirlich kann man sagen, auch
die Zuluft wird aus der Halle mit 35°C angesaugt.

Aber es sind doch zwei wesentliche Unterschiede festzustellen.

1.) Die Zuluft wird durch die Luft-Luftwarmetauscher der Abluftstréme vorgewarmt auf ca. 60°C.
Das bedeutet, dass diese Energie nicht mit Heizkosten fiir die Zuluft verbunden sind, sondern
gratis aus dem Prozess generiert werden und

2.) Wegen der Gefahr der lokalen Kondensation durch die Mischung der Haubenluft mit der
ykalten” Leckluft, muss die Zuluft extrem {iberhitzt werden, um Kondensation im gesamten
Bereich der Trocknung zu vermeiden.

Anhand eines Beispiels werden nun die Auswirkungen von einem hohen Leckluftanteil und deren
Folgen diskutiert.

Betrachten wir eine Papiermaschine mit einer Abluftmenge von 170.000 m3/h und einer Zuluftmenge
von lediglich 70.000 m3/h, was einen Leckluftanteil von rund 60% darstellt (Abbildung 1). Die
Zuluftmenge in diesem Praxisbeispiel aus unserem Projekt war durch einen verlegten Zuluft-
Warmetauscher verursacht.
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Abbildung 49: Luftbilanz fiir die Zu-, Ab- und Leckluft einer Papiermaschine

Durch simple Reinigung mit Hochdruckwasserstrahl und eine chemische Reinigung der
Warmetauscher konnte die Leckluftmenge auf rund 40% reduziert werden. Der generell hohe
Leckluftanteil ist durch eine falsche Auslegung des Zu- und Abluftsystems (siehe Fallbeispiel in Kapitel
5.2.3) bedingt.

Nach Reinigung der Warmetauscher wurde beobachtet, dass die Ablufttemperatur aus der Haube im
Schnitt um rund 6°C héher war als zuvor. Der Grund dafiir ist im verminderten Leckluftanteil und der
dadurch verminderten Beimischung der ,kihlen” Hallenluft in der Haube zu sehen. Durch den
reduzierten Leckluftanteil kann die Temperatur der Zuluft reduziert werden. Versuche zeigten bei
einer Reduktion um 10°C keine negativen Auswirkungen in Hinblick auf Kondensation innerhalb der

Trockenhaube.

Daraus ergibt sich nach Formel 51 und Formel 52 und einer gesamten Zuluftmenge von 38 m3/s eine
notwendige Enthalpie von 40,3 kJ/s. Dies entspricht bei 8.500 Betriebsstunden pro Jahr eine
Enthalpie von 1,24* 10% kJ/a. Bei einer Verdampfungsenthalpie bei 4 bar (i) von 2.107,0 ki/kg
(Pischinger, 1997) und einem Wirkungsgrad des Warmetauschers von 90% ergibt dies eine
notwendige Mitteldruckdampfmenge von rund 5.900 to/a.

Berechnet man gem. Annahme die Kosteneinsparung daraus, so ergibt sich daraus eine
Kostenverbesserung um rund 59.000 EUR pro Jahr. Eine dhnliche Kosteneinsparung prasentierten
VOGT (Vogt, 2008) und LEUK (Leuk, et al., 2013).

Investitionskosten 5 kEUR

Einsparungen 60 kEUR/a

Dieses Potential zeigt sich jedoch nur bei Papiermaschinen, wo in der Zuluftvorwarmung Frischdampf
eingesetzt wird. Wird hingegen nur mittels Abluft, Kondensat und Briiden die Luft vorgewarmt, was
bei neuen und gut ausgelegten Anlagen der Fall ist, so hat diese MaRnahme keinen positiven
finanziellen Effekt. Durch die drei zuvor genannten Mdoglichkeiten der Zuluftvorwarmung wird die
(Ab-)Warme aus dem Prozess wiederum ,,gratis” genutzt.
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5.2.3 Luftbilanzierung/Anlagenfunktion

Wenn man die gesamte Trockenpartie inklusive Warmeriickgewinnung, Dampf- und
Kondensatsystem der Papiermaschinen genau bilanziert, simtliche Luft- und Warmestrome
messtechnisch erfasst, so ist es nichts Ungewo6hnliches, auf teilweise sonderbare Ausflihrungen zu
stollen. Auch bei modernen Maschinen sind teilweise die Zu- und Abluftstréme sonderbar
geschalten. In Abbildung 50 ist ein Auszug eines PLS-Bildes fiir die Lufttechnik einer Papiermaschine
dargestellt. Wie im vorigen Kapitel kurz angedeutet wird hier zur Zuluft feuchte Luft innerhalb der
Trocknungshaube zugemischt. Messungen haben gezeigt, dass dieser Luftstrom 7,8 m3/s und somit
knapp 1/3 des Zuluftstroms an dieser Position ausmacht (total 20,4 m3/s). Die Temperatur dieser
Abluft ist lediglich 66°C (Wert in Abbildung 35 entspricht nicht der Realitdt/Datenschutz) und somit
25°C unter dem Sollwert der Zuluft und rund 15°C unter der Temperatur vor dem
Frischdampfwarmetauscher.
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Abbildung 50: Ausschnitt aus dem PLS-Bild der Lufttechnik einer Papiermaschine

Zusatzlich ist diese Abluft mit Feuchtigkeit von 0,08 kg/kg viel héher mit Feuchte belastet als die
Frischluft mit 0,02 kg/kg.

Durch das Schliefen von Klappe 1 (KL1) und Klappe 2 (KL2) wird die Rezirkulation unterbunden. Setzt
man nun wiederum in Formel 51 und Formel 52 ein, so ergibt sich eine notwendige Enthalpie von
128 kJ/s bzw. 3,9*10° KJ/a fiir die zusatzliche Erwarmung der Rezirkulationsluft auf 90°C. Diese
Warme ist jetzt nicht mehr notwendig und die Zuluft muss weniger mit Frischdampf aufgeheizt
werden. Dies lasst sich wieder Gber den Warmetauscherwirkungsgrad (0,9) und Uber die
Verdampfungsenthalpie des Niderdruckdampfes (3 bar i) mit einem Dampfaquivalent von 2.011 to/a
vergleichen. Durch das SchlieRen der beiden Klappen wurden Energiekosten von rund 20.000 EUR/a
eingespart ohne Investitionskosten!
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Investitionskosten keine

Einsparungen 20 kEUR/a

5.2.4 Ausnutzung aller Luftstrome

Bei einem unserer Projektpartner werden die Abluftstrome nicht restlos der Warmeriickgewinnung
zugefiihrt. Dabei handelt es sich um den Umluftstrom der Infrarotanlage, der mit rund 160 °C Gber
Dach ausgeblasen wird. In modernen Konzepten der IR-Trockner wird nachgeschaltet eine
Konvektionstrocknungsanlage mit dieser heiBen Umluft betrieben. In unserem Beispiel betrachten
wir ein Luftvolumen von 2,8 m3/s bei einer Feuchte von 0,02 kg/kg und einer Temperatur von 165°C.
Dies entspricht einem Energieinhalt von rund 410 kW. MURPHY (Murphy, 2012) berichtet im Zuge der
Osterreichischen Papierfachtagung 2012 von einem Energieinhalt in einem dhnlichen Fallbeispiel von
343 kW.

In Abbildung 51 ist der Istzustand und die beiden mdglichen Varianten der Warmerickgewinnung aus
dem IR-Umluftstrom dargestellt. Variante A ist die Moglichkeit, tiber einen Luft-/Luftwdrmetauscher
zumindest die Zuluft zur Vortrockenpartie oder Nachtrockenpartie vorzuwarmen und mit einem
Wirkungsgrad von 15-20% (Slawtschev, 2010) zumindest einen Teil der Energie riickzugewinnen. Die
bessere Methode ist die Einbindung in einem nachgeschalteten Konvektionstrocknersystem. Im
Vergleich zur Umgebungsluft von 30-35°C in der Papiermaschinenhalle ergibt sich dadurch — unter
Anwendung von Formel 51 und Formel 52 - ein Energieeinsparungsdquivalent von 5.487 to Dampf
pro Jahr bei 4 bar (t) bzw. 55.000 EUR/Jahr.

Imp. Dryer Imp. Dryer

Istzustand, Umluft Gber Dach Variante A, Umluft Gber WT Variante B, Umluft in Konvektionstrockner

Abbildung 51: Istsituation und méglichen Varianten der Wérmeriickgewinnung der IR-Abluft

Investitionskosten(B) 20 kEUR Investitionskosten (A) 15 kEUR

Einsparungen 55 kEUR/a 12 kEUR/a

5.2.5 Anlagenauslegung und Funktion der Trocknungsaggregate

Speziell bei Infrarot-Strahlungstrocknung ist wie in Abschnitt 2.1.2.3 erklart die Temperatur der
Strahler von entscheidender Bedeutung fiir die mogliche Trocknungsrate. Bei einer Anlage in
unserem Projekt war die Wartung der Anlage bzw. auch die Auslegung der Anlage mangelhaft. Es
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wurde zwar regelmaRig Wartung durchgefiihrt, jedoch war die Zuleitung der Erdgasleitung mit 115
Nm3/h (Heizwert Erdgas = 10,7 kWh/Nm? (00 Ferngas, 2012), bzw. 10,47 kWh/Nm? (Hall & Holste,
1995) entspricht ca. 1.230 kW) begrenzt, wobei die Anlage eine Auslegungskapazitat von 1.758 kW
gehabt hat. Dadurch war die Strahlertemperatur begrenzt, was sich gemall Formel 16 sehr negativ
auf den Wirkungsgrad der IR-Anlage auswirkt. Die Temperatur konnte durch Messungen verifiziert
werden und lag bei rund 870-900°C. Einige Strahlerelemente (Kacheln) waren auch defekt, sodass ein

Austritt der Flamme zu erkennen war.

780°C = 40%  Leistung
820°C = 47% "
860°C = 54% i
900°C = 67% "
940°C = 68% "
980°C = 77% "
1020°C = 85% "
1060°C = 92% "
1092°C = 100% "

Tabelle 3: Strahlungsleistung in Abhdngigkeit der Temperatur fiir IR-Strahler, Auszug aus der Betriebsanleitung fiir IR-
Strahler einer Anlage (Krieger, 1988)

Betrachten wir Tabelle 3 so spiegelt sich der Verlust der Leistung der Anlage wider. Betrachten wir
die gesamte vom Papier aufgenommene Leistung bezogen auf den urspriinglichen Energieeinsatz, so
ergibt sich nach PALTAKARI (Paltakari, 2009) fiir elektrische IR-Strahler ein Gesamtwirkungsgrad von
25-40% bzw. nach LEMAITRE et al (Lemaitre & Glise, 1991) von 28-55% fiir gasbetriebene IR-Strahler.

In unserem Fallbeispiel war es moglich, durch Austausch der teilweise defekten IR-Strahler bzw.
durch Optimierung der Zuleitung (Erhéhung der Temperatur von 900°C auf 1.080°C) den
Wirkungsgrad der Anlage von 32 % auf 38% steigern, was einer Geschwindigkeitserhéhung der
Anlage bewirkte, dass einer jahrlichen Deckungsbeitragssteigerung von rund 60.000 EUR bewirkte.

Der Austausch der defekten Infrarot Strahler bzw. die Optimierung der Zuleitungen wurden mit rund
45.000 EUR Investitionskosten bewertet.

Investitionskosten 45 kEUR

Einsparungen 60 kKEUR/a
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5.2.6 Einstellung eines Dampfdruckes zwischen MD und ND-Dampfdruck

In Abschnitt 4.2 wurde schon in der Theorie auf die unterschiedlichen Exergiegehalte bei
unterschiedlichen Dampfdriicken eingegangen und festgehalten, dass durch den Einsatz von
Thermokompressoren Energie eingespart werden kann. Bei einer unserer Papiermaschinen ist es
moglich einen Teil der Anlage mit einem Druck von 4,9 bar zu betreiben und dadurch die
Trocknungsleistung zu erhéhen bzw. die Papiermaschinengeschwindigkeit zu erhéhen. Die beiden zur
Verfligung stehenden Dricke sind 4 bar (i) und 15 bar (). Bisher ist es jedoch nur moglich entweder
den Glattzylinder mit maximal 4 bar (i) zu betreiben oder diesen Anlagenteil von der
Niderdruckdampfschiene zu trennen und mit der Mitteldruckdampfschiene zu betreiben. Uber eine
Dampfreduzierstation wird der Dampfdruck von 15 bar (i) auf 4,9 bar ({i) reduziert. Energetisch und
kostenmaRig ist das gemal vorigen Ausfiihrungen natirlich nicht optimal. Erinnern wir uns an dieser
Stelle an die Annahmen, dass eine Tonne Niederdruckdampf rund 10 EUR/to und Mitteldruckdampf
rund 15 EUR/to kostet.

Durch einen Thermokompressor (Abbildung 28, Abschnitt 4.2) besteht die Moglichkeit mittels
Treibdampf (15 bar i) den Niederdruckdampf zu verwenden und nicht die volle notwendige
Dampfmenge aus dem Mitteldruckdampf zu generieren. Ohne Berlicksichtigung der Verluste wird
mittels Massen- und Energiebilanz des Thermokompressors ermittelt, dass man aus rund 1 kg/s 4 bar
(G) und 0,24 kg/s 15 bar(i)) Dampf rund 1,24 kg/s des geforderten 4,9 bar (i) Dampf herstellen kann.
Oder anders gesagt, dass nur rund 19% Mitteldruckdampf und 81% Niederdruckdampf eingesetzt
werden kann.

Im Anwendungsfall kann man aus Versuchen bzw. auch aus dem Modell einen Dampfbedarf von
rund 1,42 kg/s mit 4,9 bar (i) feststellen. Bei rund 3.000 Betriebsstunden pro Jahr wird der
Glattzylinder bei diesem notwendigen Dampfdruck von 4,9 bar (i) betrieben. Dadurch ergibt sich ein
Einsparungspotential von 12.730 to MD-Dampf/Jahr bzw. 190.000 EUR/a.

Investitionskosten(B) 40 kEUR

Einsparungen 190 kEUR/a

Diese Beispiele lielen sich noch fortsetzen, wie die Aufzahlungen der Optimierungspotentiale in 5.1
gezeigt haben. Weitere MaBRnahmen waren noch zusatzlich moglich, wenn man sich nicht von
Investitionen und Pay-back Raten tiber 2 Jahren in den meisten Fabriken distanzieren wiirde. Bei den
meisten Punkten gdbe es in den anderen Fabriken noch dhnliche Fallbeispiele, die jedoch nicht naher
ausgefihrt wurden.
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5.2.7 Substitution von primiren Energietrager

Wie bereits in Abbildung 27 gezeigt, gibt es groRe Kostenunterschiede, ob 1MWhihermisch mit Dampf,
Gas oder elektrischer Energie in der Trocknung bereitgestellt wird. Wird im vorigen Abschnitt 5.2.6
im Besonderen die maximale Ausnutzung der unterschiedlichen Exergie von DD- und MD-Dampf
diskutiert, so betrachten wir in diesem Beispiel speziell die Kostensituation unterschiedlicher
Primarenergietrager und die unterschiedlichen Mechanismen der Energietibertragung ist Papier.

In diesem Fallbeispiel handelt es sich um eine Applikation im Bereich eines Yankee-Zylinders, wo der
Yankee-Zylinder mit Dampf beheizt wird und zusétzlich zwei Hochleistungshauben fiir die Trocknung
in diesem Bereich eingesetzt werden. Anhand des Simulationsmodells wird in Abbildung 52 der
aktuelle Betriebszustand vereinfacht mit einer Haube simuliert und gezeigt. Der aktuelle
Betriebszustand geht von einem Dampfdruck von 3,3 bar (blaue Kennzeichnung in Abbildung 52) und
einer Zulufttemperatur von 175 °C (griine Kennzeichnung in Abbildung 52) aus. Die Zuluft wird mit
Gas vergeheizt. Die libertragene Warme, die vom Papier absorbiert wird betragt 59,9
KW/CDm(Crossdirection meter) — siehe gelbe Kennzeichnung.
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Abbildung 52: Modell einer Yankee-Maschine, Optimierungszustand Zulufttemperatur = 175 °C, Dampfdruck = 3,6 bar (i)

Der Yankee-Zylinder kann bis zu einem Druck von 4,9 bar betrieben werden und daher wird versucht,
durch eine Dampfdruckerhéhung (Dampf = niedrige Kosten) die Temperatur in den
Hochleistungshauben zu reduzieren. Bei Einstellung der Zulufttemperatur auf 150°C wird der
Dampfdruck auf 4,3 bar gesteigert, um die gleiche absorbierte Warme im Papier von 59,9 kW/CDm
zu erreichen (siehe Abbildung 53).
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Abbildung 53: Modell einer Yankee-Maschine, Optimierungszustand Zulufttemperatur = 150 °C, Dampfdruck = 4,3 bar (i)

Durch die optimierte Fahrweise kann man nun laut Modell ca. 6% Energiekosten von Erdgas fir die
Luftvorwarmung sparen, indem man diese Energie nun durch kostenglinstigeren Dampf einbringt ins
Papier. GemaR Abbildung 27 kostet 1 MWh Erdgas 2,5 Mal so viel wie 1 MWh Dampf. Die Darstellung

im Modell wurde durch Betriebsversuche bestatigt und die Mitarbeiter sind nun angehalten, den
Dampfdruck fiir jede Sorte am Yankee-Zylinder immer maximal zu halten und erst dann die

Temperatur bei den Hochleistungshauben zu erhéhen. Dadurch konnten durch die Substitution rund

3% der Energiekosten fiir Erdgas tber alle Sorten (3 Monate Beobachtungszeitraum) eingespart
werden, was einer Kostenreduktion von rund 90.000 EUR/Jahr bedeuteten in diesem Fall.

Investitionskosten(B) keine

Einsparungen

90 kEUR/a
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6 Die Sorptionsenthalpie - wissenschaftliche Betrachtungen und
Untersuchungen von Messmethoden sowie der Einfluss von
unterschiedlichen Fasereigenschaften

Dieser Abschnitt umfasst eine wissenschaftliche Abhandlung der Sorptionsenthalpie, untersucht und
bewertet unterschiedliche Messmethoden und betrachtet diverse unterschiedliche
Fasereigenschaften auf ihren Einfluss in Bezug auf die Sorptionsenthalpie. Dieses Kapitel befasst sich
auch mit der Sorptionsenthalpie im Simulationsmodell. Der GroRteil dieses Kapitels ist dem Artikel
von SCHNEEBERGER et al (Schneeberger, et al., 2013) , The heat of sorption in paper drying —an
investigation of measurement methods and influence of pulp parameters” entnommen.

6.1 Einleitung

Der Trocknungsprozess kann gemal} Abbildung 10 in unterschiedliche Phasen unterteilt werden. Im
letzten Abschnitt der Trocknung (zwischen den Punkten ,,D“ und ,E“) spielen die physikalischen
Bindungskrafte des zu verdampfende Wassers an das Fasermaterial bereits eine entscheidende Rolle
und erhohen die notwendige Verdampfungsenthalpie. Ursache sind Kapillareffekte, intermolekulare
Bindungskrafte wie Wasserstoffbrickenbindung und Van der Waals Krafte. Diese erhéhte
Verdampfungsenthalpie wird, wie in Abschnitt 2.2 erklart, Sorptionsenthalpie genannt. Je héher der
Trockengehalt der Papierbahn wird, desto hoher wird die notwendige Verdampfungsenthalpie um
1kg Wasser pro 1 kg trockenen Faserstoff zu verdampfen. Um im Simulationsmodell die
Faserstoffeigenschaften zu implementieren, ist es notwendig die spezifische Verdampfungsenthalpie
in Abhangigkeit des Trockengehalts zu kennen. Diese spezifische Verdampfungsenthalpie beinhaltet
die Verdampfungsenthalpie von Wasser plus die zusatzliche Sorptionsenthalpie (siehe Abschnitt
2.2.2).

Bei der Sorptionsenthalpie unterscheidet man zwei verschiedene GréRen, die differentielle
Sorptionsenthalpie und die integrale Sorptionsenthalpie (Abbildung 54).

3400 + = heat of vaporisation
= = = |atent heat of water

1

3200+ .

3000

heat kJ/kg
g

n
D
o
o

2400

| integrated heat of sorption

2200 .

0 005 01 015 02 025 03 035 04 045 05
equilibrium moisture content kg/kg

Abbildung 54: Verdampfungsenthalpie (heat of vaporisation), differentielle Sorptionsenthalpie und integrale
Sorptionsenthalpie fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff bei 80°C

116



Die differentielle Sorptionsenthalpie h; ist die zusatzlich notwendige Energie im Vergleich zur
Verdampfungsenthalpie von Wasser. Nimmt man ein Beispiel mit einer Gleichgewichtsfeuchte (EMC,
equilibrium moisture content) des Faserstoffes von 0,1 kg/kg betragt die gesamte
Verdampfungsenthalpie 2.700 kJ/kg. Die Verdampfungsenthalpie von Wasser bei 80°C betragt
2.308,05 kJ/kg (Gnielinski & al., 2006), daher ergibt sich fir die differentielle Sorptionsenthalpie ein
Wert von 392 kJ/kg. Das bedeutet, dass bei diesem Trockengehalt zusétzlich zur
Verdampfungsenthalpie 392 kJ notwendig sind, um 1 kg Wasser aus dem Faserstoff zu verdampfen.

Die integrale Sorptionsenthalpie H; bei EMC = 0,1 kg/kg ist das Integral der differentiellen
Sorptionsenthalpie tGiber EMC = == bis EMC = 0,1 kg/kg. Die integrale Sorptionsenthalpie ist die
zusatzlich zur Verdampfungsenthalpie von Wasser aufzuwendende Gesamtenergie. Die gesamte
integrale Sorptionsenthalpie (grau in Abbildung 54) ist das Integral von EMC = o= bis EMC = 0.

In der Literatur sind nur sehr wenige Werte fiir die Sorptionsenthalpie zu finden, wobei diese Werte
zusatzlich noch einer sehr grollen Abweichung unterliegen. So gibt es in der Literatur fir die
differentielle Sorptionsenthalpie bei einer Gleichgewichtsfeuchte von 0,02 g/kg Werte folgende
Werte

e RHIM 400 (Rhim & Lee, 2009) kJ/kg,

e 0OIJALA 450 ki/kg (Paltakari, 2000)

e HEIKKILA 1.000 kJ/kg (Paltakari, 2000)
e SOININEN 2.000 kJ/kg (Paltakari, 2000).

Fir die integrale Form der Sorptionsenthalpie liegen die Werte in der Literatur bei

e HEIKKILA 50 ki/kg (Leuk, 2012)
e VARGA 80-95 ki/kg (Varga, et al., 2007)

Ziel dieser Arbeit war es, einerseits reelle Werte fiir die Sorptionsenthalpie zu finden und
andererseits eine geeignete Messmethode fiir die Bestimmung der Sorptionsenthalpie zu eruieren.
Es ist ein grolRer Unterschied, ob die Sorptionsenthalpie 2% oder rund 5% der
Verdampfungsenthalpie ausmacht und wie sehr diese durch Faserstoffeigenschaften beeinflusst
wird.

Auch wenn nach ersten Untersuchungen und genaueren Literaturrecherchen klar war, dass der
Einfluss der Sorptionsenthalpie in einer energetischen Betrachtung der Trockenpartie zu
vernachlassigen ist (Paltakari, 2009), wurde diese Arbeit als wissenschaftlicher Anteil dieser
Dissertation und aus Interesse an der Grundlagenforschung weiter verfolgt.

6.2 Grundlegende Betrachtung der Adsorption und Desorption

Bevor in weiteren Abschnitten nun auf die Messmethoden eingegangen wird, zeigt dieser Abschnitt
eine kurze Zusammenfassung liber die wichtigsten Grundlagen der Adsorption bzw. Desorption und
Uber die Sorptionsisothermen.
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6.2.1 Adsorption

Adsorption ist die Anreicherung von Stoffen aus Gasen oder Flissigkeiten an der Oberflache von
Festkorpern (Atkins & de Paula, 2004). Desorption ist der reversible Prozess dazu und beschreibt die
Abldsung von adsorbierten Flissigkeiten oder Gasen von einem Festkérper. Man kann die
Adsorption in zwei unterschiedliche Typen untergliedern (IUPAC, 2001): Chemisorption und
Physisorption.

6.2.1.1 Chemisorption

Bei der Chemisorption wird zum Unterschied zur Physisorption das Adsorbat durch chemisch
starkere Bindung an das Substrat (Festkérper bzw. Adsorbens) gebunden. Dadurch kommt es zu
chemischen Veranderungen am Adsorbat bzw. eventuell auch beim Adsorbens. Bei der
Chemisorption kann nur eine Schicht an Molekilen die Oberflache bedecken, da das Kennzeichen die
chemische Bindung zwischen Adsorbat und Adsorbens ist. Man spricht hier von der ,Mono-Layer”
Schicht. Nahere Informationen siehe (Hudson, 1998).

6.2.1.2 Physisorption

Bei der Physisorption sind intermolekulare Wechselwirkungen wie Van der Waals Krafte,
Wasserstoffbriickenbindungen und Kapillarkrafte verantwortlich fiir die Adsorption. Die Oberflache
bzw. das adsorbierende Fluid wird chemisch nicht verdndert. Im Gegensatz zur Chemisorption
besteht hier die Moglichkeit von Mehrschichtadsorption. Die Adsorptionsrate steigt im Regelfall mit
steigenden Partialdruck des Fluids und abnehmender Temperatur. Die Adsorption von Wasser an den
Faserstoff kann generell als Physisorption betrachtet werden, daher wird in dieser Arbeit in weiterer
Folge die Adsorption mit Physisorption gleichgesetzt.

Adsorption an der Faseroberflache ist ein exothermer Prozess, das bedeutet, dass Warme vom Fluid
in den Festkorper gelangt und sich erwarmt. Wahrend der Papiertrocknung ist der umgekehrte
Prozess — die Desoprtion — notwendig, um das Wasser zu verdampfen. Dafir ist nun Energie
notwendig, um das an der Oberflache der Fasern adsorbierte Wasser zu verdampfen. Ein anderer
bereits vorhin angesprochener Mechanismus zur Sorptionsenthalpie sind Kapillarkrafte innerhalb der
Fasern bzw. des Fasergefiiges. Dies spielt deshalb eine entscheidende Rolle, da der Kapillardruck in
engen Faserkapillaren bzw. Faserzwickeln bei der Trocknung Giberwunden werden muss, was
zusatzlich Energie bendtigt (Krischer & Kast, 1992).

6.2.2 Sorptionsisothermen

Aufgrund der komplexen und inhomogenen Struktur von Faserstoffen kann die Adsorption nicht mit
einfachen mathematischen Grundgleichungen bestimmt werden. Die Wasseraufnahme von
Fasermaterialien (oder auch anderen Produkten wie Getreide, Metallen etc.) wird vorwiegend durch
Experimente bestimmt. Dabei wird unter Gleichgewichtsbedingungen die Wasseraufnahme des
Faserstoffes unter definierten Umgebungsbedingungen (Temperatur und relative Luftfeuchtigkeit)
bestimmt (Poersch, 1963), (Atkins, 1998). Diese Kurven werden Sorptionsisothermen genannt (siehe
Abbildung 55). In der ersten Phase der Adsorption erhalt man eine konkave Kurve, es handelt sich um
die Ausbildung der Mono-Layer Schicht, sodass sich eine durchgehende Schicht an der
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Faseroberflache ausbildet. Nachdem diese erste Schicht gebildet ist, kommt es zur sogenannten
Multilayer-Adsorption mit einem linearen Anstieg. Der letzte Abschnitt zeigt eine konvexe
Kurvenform und ist nicht vollstdandig geklart, wie die Wasseraufnahme im Gleichgewicht fiir Werte
der Luftfeuchtigkeit nahe 100% von Faserstoffen aussieht, da keine Messgerate vorhanden sind, die
diesen kritischen Bereich abbilden kénnen.
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0.6 desorption

04
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relative humidity %

0.0
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Abbildung 55: Sorptionsisotherme von Zellstofffasern bei 70°C, gut ausgeprdgt sieht man die Hysteres zwischen Adsorption
und Desorption (Karlsson, 2009)

Dabei macht es einen Unterschied, ob es sich dabei um Adsorption oder um Desorption handelt.
Zwischen den beiden Asten ergibt sich eine Hysterese (siehe Abbildung 55), deren Ursache in EVERT
(Evert, 1967), YAMAZAKI (Yamazaki & Munakata, 1993), BARKAS (Barkas, 1986) und LEUK (Leuk, 2012)
naher diskutiert wird.
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6.3 Messmethoden zur Bestimmung der Sorptionsenthalpie

Prinzipiell kann man zwei Gruppen von Messmethoden unterscheiden, um Hs und hs zu bestimmen,;
direkte und indirekte Messmethoden. Indirekte Messmethoden basieren auf der experimentellen
Bestimmung der Sorptionsisothermen und Ermittlung von Hs und hs Gber physikalische Beziehungen.
Direkte Methoden hingegen bestimmen den Warmefluss wahrend der Desorption bzw. der
Adsorption von Wasser und daraus lasst sich direkt die Sorptionsenthalpie berechnen.

6.3.1 Indirekte Messmethoden zur Bestimmung der Sorptionsenthalpie

Indirekte Messmethoden basieren wie eingangs erwahnt auf der experimentellen Ermittlung der
Sorptionsisothermen mit unterschiedlichen Messverfahren. In diesem Abschnitt werden die
unterschiedlichen Applikationen diskutiert und die physikalischen Zusammenhange und Gleichungen
zur Bestimmung von Hs und hs aus den Sorptionsisothermen erldutert.

6.3.1.1 Bestimmung von Isothermen

Environmental Simulation Chamber (ESC bzw. Klimaschrank). Ein ESC ist ein Klimaschrank, wo die
Temperatur und die relative Temperatur in der Messkammer eingestellt werden kann. Fir die
Experimente in dieser Arbeit wurde das Fabrikat ,,Binder MFK 240“ (GroRe der Messkammer ca.
40x50x50 cm) verwendet. Das ESC wurde zusatzlich mit einer prazisen Waage (Genauigkeit +/- 0,01
mg) ausgeristet, um die Proben wahrend der Versuche unter den vorgewahlten Bedingungen zu
wiegen.

Versuchsablauf:

Das Papierblatt (17 cm Durchmesser, 200 g/m?) wird in das ESC eingelegt und die Isothermen werden
flr eine vorgewahlte Temperatur aufgenommen. Man beginnt mit dem feuchten Blatt bei hoher
Luftfeuchtigkeit und fiihrt zuerst den Ast der Desorption durch. Flr unser Simulationsmodell ist vor
allem der Desorptionsverlauf interessant, daher wurde generell in weiterer Folge jeweils nur der
Desorptionsverlauf dokumentiert. Nach Erreichen der Gleichgewichtsfeuchte wird das Gewicht der
Probe dokumentiert und die Gleichgewichtsfeuchte (EMC, Equilibrium moisture content) der Probe
ermittelt. Die Experimente wurden jeweils fur 4 verschiedene Temperaturen durchgefiihrt, wobei bei
jeder Temperatur 8 verschiedene Punkte fiir die Luftfeuchtigkeit angefahren werden. Danach werden
die Isothermen durch Fitten der Datenpunkte Gber entsprechende Isothermenmodelle wie Langmuir,
Heikkild etc. bestimmt. Ndhere Informationen dazu werden in der Literatur beschrieben (Paltakari,
2000), (Leuk, 2012), (Heikilla, 1992), (Soininen, 1991), (Chirife & Iglesias, 1995). Die Auswahl der
Modellfunktion hat einen sehr grofRen Einfluss auf das Ergebnis der Sorptionsenthalpie. Speziell die
Datenpunkte bei sehr geringer und sehr hoher Luftfeuchtigkeit beeinflussen sehr stark das Ergebnis.
LEuk (Leuk, 2012) hat gezeigt, dass die Werte von H; fiir dieselben Datenpunkte durch Auswahl der
Modellfunktionen zwischen 50 kJ/kg (Ansatz nach Heikkild) und 196 kJ/kg (Ansatz nach BET) variieren
kdénnen.

Dynamic vapour sorption (DVS — Dynamische Dampf Adsorption) wird naher beschrieben bei
(Burnett & Thielmann, 2008). Ein DVS-Messgerét kann als vollkommen automatisiertes ESC
angesehen werden. Eine sehr kleine Probe an Faserstoff (kleiner 200 mg) wird ins DVS eingelegt und
in sehr kleinen Schritten (Luftfeuchtigkeitsdnderung bis zu 1% Schritten, Genauigkeit +/- 0,2 %
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relative Luftfeuchtigkeit) bei konstanter Temperatur das Gewicht (und folglich EMC) der Probe im
Gleichgewichtszustand ermittelt. Es ergibt sich dadurch eine sehr hohe Anzahl an Datenpunkten
(groRer 50), um exakte Sorptionsisothermen zu bestimmen. Das ist der groRRe Vorteil gegeniiber dem
ESC, auBerdem kdnnen auch Werte bei sehr geringer und sehr hoher Luftfeuchtigkeit bestimmt
werden. Das hat auch den Vorteil, dass man beim DVS sehr unabhangig von den verwendeten
Modell-Ansatzen ist.

6.3.1.2 Ermittlung der Sorptionsenthalpie aus den Sorptionsisothermen

Die differentielle Sorptionsenthalpie kann nach KRISCHER und KAST (Krischer & Kast, 1992) aus der
freien Enthalpie von Wasser und Dampf bei Gleichgewicht (EMC=konstant) abgeleitet werden. Die
differentielle Sorptionsenthalpie hs kann nach Formel 54 berechnet werden.

Formel 54

dlng

1
dr

hs = —Rp bei x = const.

Die relative Luftfeuchtigkeit (¢) in Formel 54 wird definiert als der Quotient aus dem Partialdruck des
Dampfes durch den Partialdruck des Sattdampfes bei entsprechender Temperatur. Der
entscheidende Term in Formel 54 ist die Ableitung [d In(¢p)/d (1/T)], wobei es zwei verschiedene
Moglichkeiten gibt, um diesen Term zu ermitteln. Eine Moéglichkeit ist die grafische Ableitung von
diesem Term, die andere Variante ist die analytische Bestimmung dieses Terms, sofern ein Ansatz mit
Temperaturabhéangigkeit fiir die Isothermen verwendet wird (z. B. Ansatz nach Heikkila oder Soininen
etc.). Beide Wege werden nun hier beschrieben.

Die Graphische Ableitung wird detailliert in (Krischer & Kast, 1992) beschrieben. Die Isothermen
werden fiir verschiedene Temperaturen mit einem DVS oder ESC ermittelt. Abbildung 56:
Desorptionsisothermen bei zwei verschiedenen Temperaturen fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff.
Die Isothermen sind aufgenommen mit ESC und Ansatzfunktion nach Heikkild berechnet. In
Abbildung 56 ist ein Beispiel gezeigt fiir eine Isotherme bei 30°C bzw. bei 50°C.
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Abbildung 56: Desorptionsisothermen bei zwei verschiedenen Temperaturen fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff. Die
Isothermen sind aufgenommen mit ESC und Ansatzfunktion nach Heikkilé
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Diese Isothermen werden nun in ein Diagramm mit [1/T] als x-Achse und [In(¢@)] als y-Achse
Gberfiihrt (siehe Abbildung 57). Jede dieser Linien entspricht einer Isostere also einer
entsprechenden relativen Luftfeuchtigkeit bei konstanten Gleichgewichtsfeuchte (EMC = const.) der
Probe. Bei einem EMC-Wert von 0,07 kg/kg in Abbildung 57 haben wir eine relative Luftfeuchtigkeit
von 0,38 bei 30°C und 0,5 bei 50°C. Diese beiden Punkte ergeben in Abbildung 57 die beiden
eingezeichneten Datenpunkte bei 30°C bzw. 50°C. Die Gerade zwischen den beiden Datenpunkten
ergibt die Isostere fiir die Gleichgewichtsfeuchte von 0,07 kg/kg (EMC = 0,07 kg/kg). Die Ableitung,
also der Term [d In(¢)/d (1/T)] kann nun aus der Steigung der Isostere bestimmt werden und in
Formel 54 eingesetzt werden.
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Abbildung 57: Isosteren ermittelt aus Abbildung 56fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff

Daraus ergibt sich fiir das Beispiel aus Abbildung 56 und Abbildung 57 ein Wert fiir hs von rund 600
kJ/kg bei EMC = 0,07 kg/kg. Dies ist auch als Datenpunkt in Abbildung 58 markiert. Wenn man nun
flr alle EMC-Werte dieses Prozedere durchfiihrt, so erhdlt man die differentielle Sorptionsenthalpie
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Abbildung 58: Differentielle Sorptionsenthalpie tiber der Gelichgewichtsfeuchte (EMC), berechnet aus Formel 54

Die Analytische Ableitung wird detailliert in (Karlsson, 2009) beschrieben. Wie gesagt ist dazu
notwendig, dass die Ansatzfunktion fiir die Isothermen von der Temperatur abhangig ist. Anhand der
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Ansatzfunktion von Heikkild wird diese Methode erklart (Paltakari, 2000). Die Funktion der
Isothermen wird Uber vier verschiedene Parameter (A, B, C, D) gefittet (siehe Formel 55).

Formel 55

—(AxB+c9xD)

p=1—e

Formel 56

11—, x)

hs = —Ro =50

Funktionen wie die BET-Ansatzfunktion fir Isothermen sind fiir diese Methode nicht geeignet, da sie
keine Temperaturabhangigkeit in der Ansatzfunktion aufweisen.

Die differentielle Sorptionsenthalpie kann nun nach Formel 56 berechnet werden. Es ist das Ergebnis
aus der analytischen Ableitung von Formel 55. Die analytische Methode scheint praktikabler als die
grafische Methode aufgrund der geringeren Anzahl an Arbeitsschritten. Auerdem ist es aufgrund
der experimentellen Bestimmung der Isothermen und der damit verbundenen Endlichkeit der
Datenpunkte ohnehin notwendig eine Ansatzfunktion fir die Isothermen zu wahlen.

Wie auch immer, ist die Genauigkeit der indirekten Messmethoden sowohl von der Anzahl der
Datenpunkte als auch von der gewéhlten Ansatzfunktion abhangig. Durch das Fitten von 4 Parameter
(A, B, C, D) bei der Ansatzfunktion von Heikkild aus 32 Datenpunkten ergeben sich instabile Modelle,
die zeitweise nicht konvergieren. Auch ist es moglich, dass die Parameter der Ansatzfunktion im
Bereich sehr geringer EMC-Werte (kleiner 0,01 kg/kg) so gefittet werden, dass sich sogar eine
Isotherme fiir negative Werte der Luftfeuchtigkeit im Bereich zwischen EMC =0 und EMC = 0,01
ergeben. Diese Terme sind aus physikalischen Griinden sofort zu verwerfen.

6.3.2 Direkte Methoden

Das Ergebnis indirekter Methoden ist wie vorhin diskutiert stark von der Genauigkeit der Messungen
bzw. den gewéhlten Ansatzfunktionen abhangig. Daher liegt der Wunsch nahe, nicht von der Anzahl
der Datenpunkte bzw. der Ansatzfunktion abhangig zu sein und die Sorptionsenthalpie durch direkte
Messmethoden zu bestimmen. Folgende Methoden sind in der Literatur beschrieben:

6.3.2.1 Reaktionskalorimeter

Wie bereits in Abschnitt 6.2.1 und Abschnitt 6.2.2 diskutiert, handelt es sich bei Physisorption bei
Adsorption und Desorption um reversible Prozesse in Bezug auf die Energie. Dies wird beim
Reaktionskalorimeter als Grundlage verwendet. Das Reaktionskalorimeter bestimmt die umgesetzte
Warme bei Adsorption oder besser gesagt beim Auflésen des Faserstoffes in einem Wasserbad
(Varga, et al., 2007). Vorteile dieser Technologie sind beispielsweise, dass man nicht auf kleine
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ProbengréRen angewiesen ist, man braucht keine Prazisionswaage wahrend des
Desorptionsprozesses und muss den entstehenden Wasserdampf der Desorption nicht kontrolliert
abfihren.

Der Warmestrom beim Riickbefeuchten der Faserstoffprobe in einem Reaktionsreaktor wird von
einem Sensor aufgezeichnet (siehe Abbildung 59).
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Abbildung 59: Wdrmefluss (iber der Reaktionszeit eines Reaktionskalorimeters fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff bei 60 °C

Anfangs wird die Probe mit Stickstoff bei 90°C fiir den Zeitraum von einer Stunde gespiilt, um eine
absolut trockene Probe fiir den Versuch vorzufinden. Nach dieser Zeit, in unserem Fall 3.200 s, wird
die Probe im Reaktionsreaktor in ein Wasserbad mit 80°C riickbefeuchtet und der Warmefluss
aufgezeichnet. In unserem Beispiel wird der Wert 1,4 W bei 3.260 s und geht nach 3.570 s auf null.

Wenn man die ofentrockene Probenmasse kennt, so kann man die integrale Sorptionsenthalpie Hs
bestimmen, indem man tber der Zeit den Warmefluss integriert. Der Hauptnachteil dieser
Messmethode besteht darin, dass man keinen Wert fiir die differentielle Sorptionsenthalpie in
Abhéangigkeit vom Trockengehalt erhalt. Man erhalt als Ergebnis nur einen Wert fiir die integrale
Sorptionsenthalpie, im obigen Beispiel 46 ki/kg.

6.3.2.2 Differential Scanning Calorimetry (DSC)

Das Verfahren zur Bestimmung der Sorptionsenthalpie mittels DSC wird in PARK et al (Park, et al.,
2007) beschrieben. Fiir diese Methode wird eine Faserstoffprobe mit einem definierten
Trockengehalt in das DSC gegeben. Die Temperatur steigt nun von -15°C auf tGiber 200°C (ber eine
voreingestellte Rampe an. Wahrend das Wasser verdampft, wird der notwendige Energiefluss tGber
einen Sensor aufgenommen und vom DSC aufgezeichnet. Daraus kann man nun die durchschnittliche
Verdampfungsenthalpie Gber den Temperaturbereich ermitteln. Dadurch kann man nicht exakt die
Verdampfungsenthalpie bei einer Temperatur bestimmen. Daher wird das Ergebnis auch ,cumulated
average vaporization enthalpy” (Mulet & al., 1999) (kumulierte durchschnittliche
Verdampfungsenthalpie) genannt. Dennoch liefert diese Messmethode einen groben Richtwert fiir
die Sorptionsenthalpie und durch Messungen von Proben unterschiedlichen Feuchtegehalts, lasst
sich auch eine Abschatzung fir die differentielle Sorptionsenthalpie hs finden (Park, et al., 2007).
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6.3.2.3 Differential Scanning Calorimeter and Thermogravimetric Analysis (DSC/TGA)
Das Messprinzip ist gleich dem der DSC, jedoch wird mit einer Prazisionswaage wahrend der
Desorption neben dem Warmefluss auch die Masse der Probe aufgezeichnet (Abbildung 60). Eine
Probe wird bei einem Trockengehalt von rund 25% in einen Aluminiumtiegel eingelegt (110 ul). Die
Probe wird bei konstanter Temperatur gehalten, wobei das verdampfte Wasser mit Stickstoff (T =
80°C) abgefiihrt wird. Nach Erreichen der Gewichtskonstanz (in unserem Fall ca. 60 min) wird die
Probe auf 105°C erwarmt um noch eventuell vorhandenes Wasser zu verdampfen. Die Messung
ergibt einen Verlauf des Warmeflusses in Abhangigkeit der Massenreduktion (siehe Abbildung 60).
Um die Sorptionsenthalpie zu erhalten, muss von diesem Wert die Verdampfungsenthalpie von
Wasser abgezogen werden (Artiaga & al., 2005).
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Abbildung 60: Signal der DSC/TGA. Obere y-Achse zeigt die Massenreduktion, die untere y-Achse zeigt den Wérmefluss; x-
Achse zeigt die Versuchsdauer

6.3.3 Diskussion der Messmethoden

Tabelle 4 bietet einen Uberblick tiber die Messmethoden fiir die differentielle und integrale
Sorptionsenthalpie (hs bzw. H;). Vier der vorgestellten Messmethoden liefern Werte fiir hs und Hs,
das Reaktionskalorimeter kann jedoch nur Werte fiir Hsermitteln. Verwendet man die indirekten
Messmethoden (ESC und DVS), so werden die Werte fiir hs aus den Sorptionsisothermen und H;
durch Integration von hs iber den Gleichgewichtsfeuchtegehalt (EMC = 0 bis EMC = o) berechnet.

Differential Scanning Calorimetry (DSC) operiert mit einem Temperaturgradienten, was keine exakte
Bestimmung von hsbzw. H; flr eine bestimmte Temperatur darstellt. Trotzdem sind die Werte als
Richtwerte zu vertreten. DSC/TGA misst die gesamte Verdampfungsenthalpie fur unterschiedliche
Trockengehalte, wobei man die reine Sorptionsenthalpie durch Subtraktion der
Verdampfungsenthalpie erhilt.
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hs Hs Temperature

Indirect methods
ESC Berechnet aus Isothermen Integral von hs konstant
DVS Berechnet aus Isothermen Integral von hs konstant

Direct Methods

RC Bestimmung nicht méglich Integral von Warmefluss konstant
DsC Bestimmung Uber Wéarmefluss  Integral von hs konst. Tempraturrampe
DSC/TGA Bestimmung tber Warmefluss  Integral von hs konstant

Tabelle 4: Ubersicht der Messmethoden fiir die differentielle Sorptionsenthalpie, integrale Sorptionsenthalpie und die
Temperatur

6.3.4 Probenmaterial fiir die experimentelle Bestimmung der Sorptionsenthalpie

6.3.4.1 Spezifikation der Faserstoffproben

Die experimentelle Bestimmung der Sorptionsenthalpie verfolgt in dieser Arbeit zwei Hauptziele.
Erstens sollten die unterschiedlichen Messmethoden untereinander verglichen werden. Fir dieses
Experiment wurde folgender Faserstoff gewahlt:

e Industrieller ungebleichter Langfaser-Sulfatzellstoff (Fichte und Kiefer), ungetrocknet,
entnommen aus dem Stapelturm der Zellstofffabrik mit einem Mahlgrad von 15 SR.

Der zweite Fokus der Arbeit besteht darin den quantitativen Einfluss von Faserstoffen bzw.
Einflussfaktoren in der Faserstoffaufbereitung auf die Sorptionsenthalpie zu bestimmen. Drei
Versuchsreihen wurden diesbeziglich durchgefihrt.

1.) Vergleich unterschiedlicher Halbstoffe
a. Industrieller ungebleichter Langfaser-Sulfatzellstoff(Fichte und Kiefer), ungetrocknet,
entnommen aus dem Stapelturm der Zellstofffabrik mit einem Mahlgrad von 15 SR.
b. Industrieller gebleichter Langfaser-Sulfitzellstoff (Fichte und Kiefer), ungetrocknet
entnommen aus dem Stapelturm der Zellstofffabrik mit einem Mahlgrad von 15 SR.
c. Altpapier (Rohstoff W62 — OCC) einer Liner-Board Maschine. Der Halbstoff wurde aus
dem Stoffturm nach der Altpapieraufbereitung entnommen, Mahlgrad von 25 SR.
d. CaCOs-Fillstoff HC 60 (GCC von Omya; HC 60 bedeutet eine PartikelgréBe von kleiner
als 2 um fiir 60% der Partikel.
2.) Einfluss von Mahlung auf die Sorptionsenthalpie
a. Industrieller ungebleichter Langfaser-Sulfatzellstoff(Fichte und Kiefer), ungetrocknet,
entnommen aus dem Stapelturm der Zellstofffabrik mit einem Mahlgrad von 15 SR.
b. Industrieller ungebleichter Langfaser-Sulfatzellstoff(Fichte und Kiefer), ungetrocknet,
entnommen aus dem Stapelturm der Zellstofffabrik und im Labor mit einer PFI-
Mihle auf einem Mahlgrad von 30 SR.

3.) Einfluss von Vortrocknung auf die Soprtionsenthalpie
a. Industrieller ungebleichter Langfaser-Sulfatzellstoff(Fichte und Kiefer), ungetrocknet,
entnommen aus dem Stapelturm der Zellstofffabrik mit einem Mahlgrad von 15 SR.
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b. Industrieller ungebleichter Langfaser-Sulfatzellstoff(Fichte und Kiefer), entnommen
aus dem Stapelturm der Zellstofffabrik mit einem Mahlgrad von 15 SR 5 Mal
getrocknet bei 105°C und wieder aufgeldst.

6.3.4.2 Probenanzahl

Die Ergebnisse fuir ESC, DVS, RC und DSC/TGA sind Mittelwerte aus jeweils 3 Versuche. Die Werte fiir
DSC sind aus der Literatur von PARK (Park, et al., 2007) Gbernommen; die Werte fiir hsund Hs sind
entsprechend den Formeln aus PARK (Park, et al., 2007) berechnet.

6.3.4.3 Ansatzfunktion fiir die Sorptionsisothermen

Flr das Fitten der Sorptionsisothermen wird die Ansatzfunktion von Heikkild verwendet. Diese
Ansatzfunktion enthalt sowohl die Gleichgewichstfeuchte als auch die Temperaturabhangigkeit wie
in Abschnitt 6.3.1 erlautert.

6.4 Ergebnisse der experimentellen Ermittlung der Sorptionsenthalpie

In Abbildung 61 werden die Ergebnisse der unterschiedlichen Messmethoden fiir den in Abschnitt
6.3.4.1 definierten Langfasersulfat-Zellstoff dargestellt. Im Diagramm dargestellt sind ESC, DVS, RC,
DSC/TGA, die Werte flr DSC sind aus den Daten von (Park, et al., 2007) entnommen.
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Abbildung 61: Integrale Sorptionsenthalpie (bei 80°C) fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff, gemessen mit ESC, DVS, RC,
DSC/TGA. Werte von DSC entnommen aus (Park, et al., 2007)

Die Ergebnisse fiir Hs schwanken von 41 kJ7kg bis 70 kl/kg ausgenommen DSC/TGA, wo der Wert bei
196 kJ/kg liegt. Dafiir gibt es mehrere Griinde: Einerseits war die Temperatur der Probe zu Beginn bei
63°C und erst gegen Ende der Messung bei 80°C. Niedrigere Temperatur bedeutet eine hohere
Sorptionsenthalpie. Die Energie, um die Probe von 63°C auf 80°C aufzuwdrmen ist ebenfalls im
Ergebnis inkludiert. Bei einer Berlicksichtigung von Cpwasser VOn ca. 4,2 kl/kg so ergibt dies rund 70
kJ/kg. Der restliche Unterschied kann eventuell mit den Problemen mit der Kalibrierung von DSC/TGA
Geraten erklart werden. Die Proben fiir die Kalibration der Temperatur sind definiert und bewegen
sich bei der Temperatur tiber 200°C (bei unserem Versuch wird jedoch eine konstante Temperatur
von 80°C erwiinscht). Ebenfalls dndert sich die Masse sehr stark wahrend des Experiments, was auch
eventuell Fehler verursachen kénnte. Die Ubrigen drei Messverfahren liefern Abweichungen von ca.
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70% zwischen hochsten und niedrigsten Wert, wobei sich ein durchschnittlicher Wert von 52 kJ/kg
flr die vier verbleibenden Messmethoden ergibt. Das bedeutet, dass zusatzlich zur
Verdampfungsenthalpie von Wasser, 2.308,05 kJ/kg bei 80°C (Gnielinski & al., 2006), zusatzlich 52
kJ/kg thermische Energie eingebracht werden missen, um die Papierbahn komplett zu trocknen.

Die Ergebnisse fiir die differentielle Sorptionsenthalpie (bei 80°C) flir ungebleichten Sulfatzellstoff
sind in Abbildung 62: Differentielle Sorptionsenthalpie (bei 80°C) fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff.
Gemessen mit den Methoden ESC, DSC und DSC/TGA; Werte von DSC tibernommen ausBei einem
EMC von 0,05 (Trockengehalt rund 95%) ergeben sich Werte fiir die differentielle Sorptionsenthalpie
von 500 bis 1.000 klJ/kg. Das bedeutet, um 1 kg Wasser aus dem Faserstoff bei diesem Trockengehalt
zu verdampfen, ist zusatzlich zur Verdampfungsenthalpie von Wasser eine Energie von 500 bis 1.000
kJ/kg notwendig. Dies zeigt auch, dass es in der Praxis energetisch sehr kostspielig ist, eine
Papierbahn zu Gbertrocknen, da die dafiir notwendige Energie bei hoheren Trockengehalte extrem
ansteigt. Die Kurven fir DSC und ESC sind sehr dhnlich, die Werte fir DSC/TGA liegen deutlich
dartber. Zusatzlich zu den generell hoheren Werten der DSC/TGA-Kurve zeigt sich auch ein sehr
langer flacher Anstieg der Kurve bei hherem EMC-Werten. Ist beispielsweise die Sorptionsenthalpie
bei ESC bei EMC = 0,3 kg/kg bereits Null, so zeigt sich fir DSC/TGA bei EMC = 0,3 kg/kg schon ein
Wert von 100 kJ/kg und selbst bei EMC = 1 kg/kg noch ein Wert von 50 kl7kg. Dies entspricht jedoch
einem Trockengehalt von 50%, wo nach der erklarten Theorie von Abschnitt 2.2 kein gebundenes
Wasser vorliegt. Dadurch ist es auch auszuschlielRen, dass in diesem Bereich eine zusatzliche
Sorptionsenthalpie zur Verdampfungsenthalpie von Wasser auftritt.
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Abbildung 62: Differentielle Sorptionsenthalpie (bei 80°C) fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff. Gemessen mit den Methoden
ESC, DSC und DSC/TGA; Werte von DSC iibernommen aus (Park, et al., 2007)

Wenn man nun den Durchschnittswert von 52 kl/kg fuir die anderen Messverfahren annimmt, so
bedeutet das bei voller Trocknung der Papierbahn eine zusatzlich notwendige Energie von rund 2%
im Vergleich zur Verdampfungsenthalpie von Wasser. Da man davon ausgehen kann, dass die
meisten Papiersorten einen Endtrockengehalt von 91 bis 96% haben, so liegt der Wert fiir die dafir
notwendige Sorptionsenthalpie noch darunter. Deshalb ist der Einfluss der Sorptionsenthalpie in
einer energetischen Betrachtung zu vernachlassigen, was auch durch KARLSSON (Karlsson, 2009)
unterstltzt wird.

Eine Zusammenfassung der Vor- und Nachteile der einzelnen Messmethoden sind in Tabelle 5
angefihrt. Basierend auf den Erfahrungen unserer Messungen im Zuge des Forschungsprojektes
kénnen die zuverlassigsten Messergebnisse fiir die integrale Sorptionsenthalpie vom
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Reaktionskalorimeter (RC) und fiir die differentielle Sorptionsenthalpie vom DVS erzielt werden. Die

Ergebnisse fir DSC/TGA sind zu hinterfragen und neigen aufgrund oben beschriebener Fehlerquellen

zu unsicheren und unrealistischen Werten. Die Ergebnisse des ESC’s korrelieren sehr gut mit den
Werten von DVS, jedoch sind in den oberen (groBer 80% rel. Luftfeuchte) und unteren
Feuchtigkeitsbereichen (kleiner 15% rel. Luftfeuchte) dem Verfahren Grenzen gesetzt und es stehen

keine Messwerte zur Verfligung. Als Konsequenz werden in weiterer Folge alle Messungen fiir die

integrale Sorptionsenthalpie in dieser Arbeit mittels Reaktionskalorimeter durchgefiihrt.

Vorteile

Nachteile

Indirekte Methoden
ESC

DVS

Direct Methods

RC

DSC

DSC/TGA

Hohe Genauigkeit in Temperature/Luftfeuchte
Geringe Kosten des Geréats

ProbengrdRe bis 10g moglich

Hohe Genauigkeit in Temperatur /Luftfeuchte
Relative Luftfeuchte von 1% bis 95% (bei 60°C)
Genaue Werte fiir die Isothermen

Direkte Methode zur Messung des Wérmestromes

ProbengrdRe bis 2 g mdglich

Direkte Methode zur Messung des Warmestromes

Direkte Methode zur Messung des Wérmestromes

Messungen nu rim Bereich von relative
Luftfeuchte von 15-80%

keine direkte Messung des Warmeflusses

ProbengroRe kleiner 100 mg
keine direkte Messung des Warmeflusses

nur Messung von Hs moglich
nur Adsorption messbar

Keine Messung bei konstanter Temperatur
Messung der kumullierten

durchschn. Verdampfungsenthalpie
Probengrdlie kleiner 50 mg

Temperatur kann wéhrend der Messung
nicht konstant gehalten werden
Probengrdiie kleiner 50 mg

Kalibrierung unter 100 °C nicht méglich
Experimentelle Unischerheiten maglich,
Ergebnisse fragwiirdig

Tabelle 5: Uberblick iiber die Vor- und Nachteile der einzelnen Messmethoden der Sorptionsenthalpie
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6.5 Bestimmung der Sorptionsenthalpie fiir verschiedene Halbstoffe

In einer Reihe von Experimenten wurde die integrale Sorptionsenthalpie Hsflir unterschiedliche
Halbstoffe mittels Reaktionskalorimeter bestimmt. Die Spezifikation der einzelnen Halbstoffe ist in
Abschnitt 6.3.4.1 angeflihrt. Die Ergebnisse fiir ungebleichten LF Sulfatzellstoff, gebleichten LF
Sulfitzellstoff, Altpapier (Linerboard, OCC) sind in Abbildung 63 zu sehen. Die Ergebnisse fir
ungebleichten LF Sulfatzellstoff und gebleichten LF Sulfitzellstoff liegen beide bei 42 kl/kg, der Wert
fur Altpapier liegt etwas darunter. Der Wert fiir CaCos liegt sehr tief bei nahezu Null ki/kg. Fullstoff
adsorbiert nahezu kein Wasser, dies wird auch bei ERHARD & KRETSCHMAR (Erhard & Kretschmar, 2008)
bestatigt und daher ist dieses Ergebnis auch plausibel. Es zeigt sich, dass der Wert fiir die
Sorptionsenthalpie bei Altpapier um etwa 20% geringer ist. Dies ist einerseits aus dem Fillstoffanteil
begriindet und andererseits daraus, dass vorgetrocknete Fasern durch die mit der Trocknung
verbundenen Verhornung eine geringere Fahigkeit zur Wasseradsorption besitzt (siehe Abschnitt
6.6).
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Abbildung 63: Vergleich der Sorptionsenthalpie von unterschiedlichen Halbstoffen mittels Reaktionskalorimeter bei 80°C

Betrachtet man den 3. Balken in Abbildung 63 So sieht man, dass nach Abzug des Fiillstoffes, also
bezogen auf den reinen Faserstoff, der Unterschied zu den beiden ungetrockneten Faerstoffen nur
gering ist. Zur Quantifizierung des Einflusses der Vortrocknung wurde der nachste Versuch
durchgefihrt.

6.6 Einfluss der Vortrocknung auf die Sorptionsenthalpie

Viele Papierfabriken verwenden vorgetrockneten Zellstoff in der Papierproduktion. Einerseits handelt
es sich dabei um Ausschuss, der wieder aufgeldst wird und andererseits um Faserstoff der zugekauft
wird. Die Verwendung von vorgetrocknetem Zellstoff bringt in Hinblick auf Dimensionsstabilitat,
Runability und Entwasserungsleistung am Former Vorteile und resultiert in hoheren
Produktionsgeschwindigkeiten. Faserstoffe zeigen nach der Trocknung weniger Tendenz zum
Quellen. Die Ursache dafiir ist die Reduktion der Wasseraufnahmefahigkeit innerhalb der Zellwande
durch die Trocknung. Dieser Effekt wird Verhornung genannt (Kroll & Kast, 1989).
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Ungetrockneter Zellstoff wurde in einem Warmeschrank bei 105°C getrocknet und wieder in Wasser
aufgelost. Dieser Prozess wurde vier Mal wiederholt. Wie erwartet sieht man anhand Abbildung 64
bei den Isothermen, dass der mehrmals vorgetrocknete Zellstoff bei gleicher Luftfeuchtigkeit weniger
Wasser aufnehmen kann, also der EMC-Wert geringer ist.

., 08 J
2
o
£ 0.6 J
=1
=
g 0.4 J
©
[«F]
= 0.2 never dried fibres |
== == = dried fibres
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

moisture content kg/kg
Abbildung 64: Verlauf der Isothermen fiir LF Sulfatzellstoff, ungetrocknet (never dried) und vorgetrocknet (dried fibers)

Man sieht auch anhand Abbildung 65 bei Ermittlung der Sorptionsenthalpie mittels
Reaktionskalorimeter, dass sich auch die Sorptionsenthalpie durch den Verhornungseffekt reduziert.
Der Bereich der Reduktion liegt bei 10-15%.
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Abbildung 65: Ergebnisse fiir die Sorptionsenthalpie fiir ungetrockneten (links) und vorgetrockneten(rechts) LF Sulfatzellstoff

Dabei ist zu bedenken, dass bei dem Reaktionskalorimeter generell die Adsorption gemessen wird
und der Einfluss der ersten Trocknung daher nicht bestimmt werden kann. Die erste Trocknung hat
auch nach Versuchen fiir das Wasserriickheltevermégen nach WACHTER (Wachter, 2011) den gréten
Einfluss auf die Verhornung. Daher ist auch anzunehmen, dass diese erste Trocknung auch den
groflten Einfluss auf die Sorptionsenthalpie hat.

Wenn man nun 15% Anderung der Sorptionsenthalpie durch Vortrocknung annimmt, so wiirde das in
Summe einen Vorteil von 0,3% in Hinblick auf die Energieeinsparung im Vergleich zu nicht
vorgetrockneten Faserstoffen ergeben und wére an realen Papiermaschinen nicht messtechnisch
erfassbar. Meiner Meinung kann daher die Sorptionsenthalpie keine Erklarung fir die Vorteile in der
Trocknung von un- bzw. vorgetrocknetem Faserstoff sein. Der Grund diirfte vielmehr daran liegen,
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dass vorgetrockneter Zellstoff ein geringeres Wasserriickhaltevermégen besitzt und daher der
Trockengehalt nach der Presse bereits hoher ist.

6.7 Einfluss von Mahlung auf die Sorptionsenthalpie

Mahlung von Faserstoff fiihrt zu strukturellen Anderungen in der Zellwand durch Delamination und
Fibrilierung bzw. fiihrt zur Erzeugung von Feinstoff. Mahlung erhéht auRerdem das
Wasserriickhaltevermoégen. Als Folge der Mahlung wird die spezifische Oberflache erhéht und das
|asst die Vermutung auf einen Einfluss durch zusatzliche Wasseradsorptionsfahigkeit auf die
Sorptionsenthalpie zu. Um diesen Einfluss zu prifen wurde der Faserstoff in einer PFI-Mihle mit
15.000 Umdrehungen von Mahlgrad 15 SR auf einen Mahlgrad 30 SR gemahlen. Das Ergebnis mittels
Reaktionskalorimeter ist in Abbildung 66 dargestellt und zeigt keinen Unterschied in der
Sorptionsenthalpie.
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Abbildung 66: Einfluss der Mahlung auf die Sorptionsenthalpie bei 80°C. Die Ergebnisse des Reaktionskalorimeters zeigen
keinen signifikanten Unterschied

Auch die Isothermen im ESC bzw. im DVS zeigen keinerlei Unterschiede. Unterschiede erkennt man
bei Aufnahme der Isothermen aber bei der Dauer zur Erreichung der Gleichgewichtsfeuchte. Die
beiden Ergebnisse lassen die Schlussfolgerung zu, dass Mahlung keine zusatzlichen relevanten
Oberflachenbindungskrafte erzeugt und somit die Sorptionsenthalpie sich dadurch nicht dndert.
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7 Zusammenfassung und Ausblick

Die Motivation der Arbeit war die Einsparung der Energiekosten in der Trockenpartie der jeweiligen
Papiermaschinen. Dieses primare Ziel wurde im Zuge der Arbeit hauptsachlich verfolgt und die
Erwartungen der Firmen erreicht. Der Weg, dieses Ziel mittels Simulation der Stoff- und
Warmetbergange durch ein physikalisches Modell der Trocknung zu realisieren, zeigte sich als nicht
zielfihrend. Das verwendete Simulationsmodell ist zwar geeignet, die Maschinen bis zu einer
Genauigkeit von kleiner 5% im Dampf- und Kondensatsystem abzubilden, jedoch ist im Bereich der
Warmerickgewinnung noch erhebliches Potential zur Verbesserung des Modells vorhanden. In
diesem Bereich fehlt es allerdings einerseits oft an Datenmaterial (z.B. Daten flir Warmetauscher)
bzw. sind auch Messungen nicht moglich (Luftbewegungen innerhalb der Trockenhaube). Die
Validierung des Simulationsmodells auf hohere Genauigkeit wiirde einen sehr hohen Zeitaufwand
bedeuten und es ist keine Validierung ohne statistischen Korrekturfaktoren méglich. Das Ergebnis ist
ein statistisches Modell mit physikalischen Hintergrund. Diese Einschdtzung der bedingten
Anwendbarkeit des Modells wird auch sowohl durch Feststellungen der Partnerfirmen als auch des
Autors untermauert, da samtliche Optimierungen und Verbesserungen bereits vor Fertigstellung des
feinvalidierten Modells erfolgten. Das Simulationsmodell hat seine Starken beim Vorausblick in
Zukunftskonzepte wie geplante Produktionssteigerungen oder Anderungen im Anlagenkonzept wie
Austausch der Komponenten. Auch fir Schulungszwecke fiir neue Mitarbeiter bzw. zum Verstehen
der Anlage bietet das Simulationsmodell ein wertvolles Tool.

Die Beobachtungen und Messungen an den Maschinen bilden nicht nur die Grundlage fiir das
Simulationsmodell, sondern bilden eigentlich auch die Grundlage fiir die Detektion aller moglichen
Optimierungen an der Maschine. Durch die Detailmessungen und die detaillierte Auseinandersetzung
mit der Maschine ist es moglich, defekte bzw. fehlerhafte Anlagenteile zu lokalisieren und weitere
Potentiale zu finden. Diese genaue Auseinandersetzung mit der Maschine wird auch durch die
Feinvalidierung des Simulationsmodells gefordert. Also kdnnte man auch sagen, dass dadurch auch
das Modell seinen Nutzen bringt. Die wichtigsten Potentiale, die auch ohne hohe Investitionen
umzusetzen sind, seien hier nochmals zusammengefasst:

e Zulufttemperatur (siehe 5.2.1)

e Leckluftrate (siehe 5.2.2)

o Generelle Luftbilanzierung/Anlagenfunktion (siehe 5.2.3)

e Ausnutzung aller Abluftstréme (siehe 5.2.4)

e Anlagenauslegung/Anlagenfunktion der Heizaggregate (siehe 5.2.5)

e Substitution kostenintensiver durch kostenglinstigere Energietrager (siehe 5.2.6)

Betriebsversuche in den einzelnen Fabriken haben die Potentiale untermauert und viele
Einstellungen wurden aus den Betriebsversuchen als Standardeinstellungen Gbernommen.

Einsparungen von EinzelmaRnahmen waren in der Hohe von bis zu 190.000 EUR/Jahr und kumuliert
Potentiale bis zu 600.000 EUR/Jahr fuir Optimierungen mit ROl Werte unter 1 Jahr konnten realisiert
werden. Die zu Projektstart gewiinschte Einsparung von 2% der Kosten konnte in drei der vier
Fabriken weit Gbertroffen werden. Bei einer Fabrik dnderten sich durch eine Prozessumstellung
(Hamburger, héherer Trockengehalt der Filmpresse anstatt Leimpresse) die Ausgangsbedingungen.
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Die Trockenpartie wurde von einem Engpass zu einem sehr tiberdimensionierten Anlagenteil, sodass
aus qualitativen Griinden des Papieres keine groRen Optimierungen durchgefiihrt werden konnten.

Als weitere Erkenntnis ist zu sehen, dass nicht die Energie der Trocknung an sich beeinflusst werden
kann, sondern nur der Einsatz kostenglinstigerer Primarenergietrager bzw. die
Warmerickgewinnung forciert werden kann, wenn man von Energiekosteneinsparungen spricht. So
ist Zylindertrocknung gegeniiber der Konvektion- und Strahlungstrocknung zu bevorzugen, was auch
in dieser Arbeit sehr deutlich bewiesen wurde.

Die gesamte Sorptionsenthalpie, die der zusatzlichen Verdampfungsenthalpie aufgrund chemischer
und physikalischer Faser-Wasserbindungskrafte im Vergleich zur reinen Verdampfungsenthalpie von
Wasser entspricht, hat einen Maximalwert von 2%. Auch etwas lGberraschend ist, dass die
Fasereigenschaften wie Mahlung, Bleiche, Vortrocknung etc. die gesamte notwendige
Verdampfungsenthalpie nur in sehr geringem AusmafR von maximal 0,3% beeinflussen kénnen. Die in
der Praxis auftretenden Geschwindigkeitsdifferenzen einzelner Sorten sind daher von Seiten der
Verdampfungsenthalpie der Faserstoffe nicht erklarbar. Die Erklarung dirfte hier im Bereich der
mechanischen Entwdasserung oder Permeabilitat des Papiers (schnellere Diffusion des Dampfes) oder
in unterschiedlichen Ziigen (Festigkeiten des Papiers) liegen.

Eine wichtige Erkenntnis im Projekt war auch, dass es abhdngig von den betreuenden Personen und
der Firmenkultur lange und intensive Gesprache zur Uberzeugungsarbeit braucht, um
Betriebsversuche durchfiihren zu kdnnen. Auch wenn Versuche positiv durchgefiihrt werden und die
Voraussagen eintreffen und Einsparungen erzielt werden, dauert es dann oft noch lange, bis diese
Einstellungen von allen Mitarbeitern bzw. allen Schichtmitarbeitern akzeptiert und gelebt werden.

AbschlieSend sei noch positiv vermerkt, dass die groRten Potentiale durch einfachste Beobachtungen
und Messungen aufgezeigt werden konnen und die Simulation der Anlage keinen entscheidenden
Vorteil an der bestehenden Maschine bringt. Umfassende und sorgfaltige Bilanzierung und Anlagen-
und Prozesskenntnis sowie die Kommunikation mit den Mitarbeitern vor Ort ist trotz
fortschreitender Qualitat diverser Simulationsprogramme noch immer der beste Schlissel zum
Erfolg, was die Notwendigkeit gut ausgebildeter Techniker, Technologen und Wissenschaftler im
Fachgebiet unterstreicht.
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