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Capitolul 1. Motivatia si Obiectivele Tezei

Incepand cu anii “70 recuperarea si reducerea consumului de energie a devenit o
prioritate pentru industrie si, in acelasi timp, o provocare pentru cercetatori datoritd, in
special, crizelor petroliere. S-a descoperit necesitatea reproiectarii proceselor industriale
pentru o mai buna eficientd termica acest scop fiind posibil, in principal, prin recuperarea
de energie. Acest lucru se poate realiza prin modificarea instalatiilor existente si
recuperarea de energie suplimentara de la fluxurile secundare din proces (Rev & Fonyo,
1986).

Metodele utilizate de cercetatori in vederea recuperdrii de energie s-au diversificat
de-a lungul timpului. Panad in urmd cu 10-20 de ani, modul de Tmbunététire a eficientei
energetice consta mai 1ntai in reproiectarea si apoi optimizarea fiecarui utilaj al unei
instalatii. In zilele noastre orice analiza efectuati pe un proces se face privind nstalatia ca
un intreg, ba mai mult, analizele se pot extinde la nivel de platforma industriala bazandu-
ne pe faptul ca un proces poate fi integrat singur sau in interdependenta cu alte procese de
pe aceeasi platformad. (Cerda et al. 1983)

Pana in prezent, toate lucrdrile legate de integrarea termicd a proceselor (Douglas,
1988, Linnhoff, 1997, Dimian, 2003, Seider, 2004, etc.)s-au limitat la studii Tn regim
stationar fara a se lua in considerare comportamentul dinamic al proceselor. S-a adoptat
aceasta simplificare pentru a usura analizarea proceselor complexe integrate deoarece cu
cat integrarea termicd este mai riguroasd cu atit mai instabil este procesul integrat. Din
aceastd cauza a apdrut necesitatea implementarii unor scheme de control avansat pentru a
obtine stabilitatea proceselor complexe integrate termic in regim dinamic.

In consecintd, obiectivele acestei teze sunt: aplicarea metodelor de integrare
termicd pe un proces compex pentru a studia posilbilitatea reducerii consumului energetic
la nivel de instalatie industriald si utilizarea unor metode de reglare avansatd pentru a
mentine in timp stabilitatea instalatiei integrate termic. Pentru indeplinirea acestor
obiective s-a utilizat ca studiu de caz o instalatie industriala de cracare cataliticd 1n strat

fluidizat care este in functiune intr-o rafindrie din Romania.



Capitolul 2. Integrarea Termica

Al doilea capitol al tezei cuprinde o ampla trecere in revista a literaturii de
specialitate care trateaza tema integrarii termice a proceselor si o discutie legatd de
nivelul atins pana acum cu privire la studierea controlabilitdtii proceselor integrate
termic.

Dezvoltatea tehnicilor de integrare termicd a proceselor a conferit avantaje
importante legate de imbunatatirea proceselor, cresterea productivitdtii acestora,
managementul resurselor energetice si conservarea acestora, prevenirea poludrii §i
reducerea costurilor de capital si de operare a instalatiilor chimice. Integrarea proceselor,
prin beneficiile economice si de mediu ale integrarii termice, a devenit o ramura
importantd a ingineriei chimice.

Conceptul de integrare termica a fost pentru prima datd introdus de Linnhoff si
Flower in 1978. Tehnicile de integrare termicd au avut o evolutie rapidd si beneficd
concomitent cu evolutia tehnologiei.

S-au dezvoltat doua mari tehnici de integrare termica si anume: analiza Pinch si
programarea matematicd cu ajutorul carora se pot reduce cantitdtile necesare de utilitati
intr-un proces si implicit costul total al instalatiei.

Aparitia tehnicii Pinch a marcat punctul de pornire in dezvoltarea tehnicilor de
reducere §i conservare a energiei. Mai intai, analiza Pinch s-a utilizat pentru retele simple
de schimbatoare de caldura. Ulterior, datorita perfectionarii acestei tehnici, ea s-a utilizat
cu succes si la nivelul instalatiilor industriale complexe.

In paralel cu analiza Pinch s-a dezvoltat si programarea matematicd datorita
dezvoltarii tehnologiei computationale. Aceata tehnica a fost formulata pentru prima data
de Papoulias si Grossmann (1983) iar interesul continuu Tn dezvoltatea si utilizarea
acestei tehnici a avut ca rezultat mai multi algoritmi de calcul: programarea liniara (LP),
programarea mixta liniar-integratd (MILP), programare neliniard (NLP) si programare
mixta neliniar-integrata (MINLP).

in consecinta, in zilele noastre, tehnicile de integrare termicd si, implicit,

integrarea proceselor au devenit importante metode de imbunatatire a instalatiilor



industriale din punct de vedere al economiei fara a fi constranse de nivelul lor de
complexitate.

Pentru a facilita reproiectarea retelelor de schimbatoare de cdldura in vederea
imbunatatirii consumului de energie si a reducerii costului total al unei instalatii s-au
realizat soft-uri specializate cum ar fi Sprint, Aspen HX-Net, Proll etc.

In continuare, evolutia integririi termice va trebui si tind cont si de
comportamentul in regim dinamic al proceselor studiile efectuate pana acum fiind doar in
regim stationar.

Existd totusi si cateva studii care au avut contributii importante in descrierea
comportamentului in regim dinamic a retelelor de schimbatoare de caldura (ex. Saboo et
al., 1986, Saboo et al., 1987, Coldberg et al., 1989, Mathisen et al., 1994). Ei au propus
utilizarea unui “indice de rezilientd” cu ajutorul cdruia se poate analiza comportamentul
dinamic al retelelor de schimbatoare de caldura. Indicele de rezilientd se defineste ca fiind
perturbatia maximad, indiferent de natura acesteia, care poate fi toleratd de reteaua de
schimbatoare de cdldurd in atingerea temperaturilor dorite in timp ce se mentin constante
ATy, si nivelul de recuperare al energiei (Saboo et al., 1986). Ei au prezentat o comparatie
intre masurdtori de controlabilitate si simulari in regim dinamic si au concluzionat faptul
ca particularitatea unui model al unei retele de schimbatoare de cddura este data de timpul
de stationare a fluxului de material in conducte (Mathisen et al., 1994).

Gonzalez et al. (2006a, 2006b) au realizat un regulator MPC capabil sa atinga
tinta impusa din punct de vedere al controlabilitdtii i al economiei pentru o retea de
schimbdtoare de caldura. Pentru acest lucru reteaua de schimbatoare de caldurd a fost
simulatd cu ajutorul unui model neliniar riguros. Modelul ales pentru regulatorul MPC a
fost un model liniarizat de tip state-space. Acest regulator a fost testat doar pe sisteme de
mici dimensiuni.

Tellez et al. (2006) a propus o metodd de determinare a controlabilitatii unor
diferite design-uri de retele de schimbatoare de cdldurd identificate pentru o anumita
instalatie. Scopul a fost de a furniza o metoda simpla si practica inginerilor de proces care
utilizeaza soft-uri comerciale.

Fie ca instalatia este analizatd pe unitdti fie ca este analizatd per ansamblu,

procesele integrate termic sunt mult mai instabile si greu de controlat dupa integrare



datorita reducerii gradelor de libertate iar aceasta problema trebuie sa fie rezolvata prin
identificarea unor solutii viabile de scheme de control (PID sau control avansat) care sa

fie Tn concordanta cu design-ul obtinut dupa integrare.



Capitolul 3. Controlul Avansat al Proceselor Complexe

In Capitolul 3 este prezentati o trecere in revista a tehnicilor de control avansate
dezvoltate de-a lungul timpului. De asemenea, este prezentatd o discutie detaliata legata
de controlul proceselor complexe integrate termic. Sunt enumerate regulile de baza in
construirea unor scheme de control pentru retelele de schimbatoare de cdldura si se
schimbatoare de caldura.

Problema controlului unei instalatii integrate termic este extrem de complexa si
interesantd. Este nevoie de o bund cunoastere a fenomenelor chimice si fizice si a
aspectelor economice ale procesului real. In cazul instalatiilor complexe scopul
controlarii acestora este de a gasi strategiile si instrumentele necesare pentru operarea in
sigurantd a instalatiei si pentru a atinge obiectivele design-ului propus.

In industrie, strategia de control a unei instalatii trebuie sa fie suficient de simpla
incat orice persoand, pornind de la operator si mergand pand la seful instalatiei sa poata
intelege modalitatea de functionare a acestuia. Cu cat este procesul mai complex cu atat
mai mult se doreste o structurad simpla de reglare.

Cu toate acestea instalatiile moderne sunt Intr-o continud Tmbunatatire pentru a
avea o productie flexibild si pentru maximizarea recuperarii de energie si de materiale.
Aceste instalatii devin mult mai complexe si cu interactiuni puternice intre operatiile
procesului. In consecinti, ciderea unei operatii poate avea un efect negativ asupra intregii
productivitati. Aceastd situatie releva importante probleme de control. O altd problema
este aceea ca tehnicile de control dezvoltate pand acum nu pot rezolva toate problemele
de control ce pot aparea Intr-o instalatie moderna.

Aparitia si Tmbundtdtirea continud a tehnicilor de control avansat a furnizat solutii
mai bune in dezvoltarea de strategii de control pentru diferite nivele de complexitate ale
proceselor. Aceste tehnici, aplicate in cazul proceselor chimice complexe, sunt capabile
sd creascd randamentul, sa reduca consumul energetic, sa creasca capacitatea de productie
a instalatiei, sa creasca calitatea produselor, sa creasca siguranta operarii instalatiei si sa
reduca emisiile Tn atmosfera. Beneficiile implementarii unui control avansat ntr-o

instalatie complexa, de mari dimensiuni, se pot identifica in costurile de operare ale



acesteia. Aceste costuri vor scadea cu pana la 2% - 6% (Anderson, 1992) din costurile
initiale. Un alt beneficiu adus de controlul avansat este faptul ca aceasta va putea fi
exploatata la capacitatea maxima la care a fost proiectata.

Principalele tehnici de control avansat dezvoltate pana in prezent sunt prezentate

in Figura 3.1.

Adaptive control
Robust control

Optimal control
Step response models

Impulse response models

( Linear MPC State space models
Polynomial models
Advanced (ARX, ARMAX, etc.)
control
techniques

Model predictive
control (MPC) <
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Artificial neural networks

\ Nonlinear MPC
Fuzzy models
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Learning control

Expert control
Intelligent control
Fuzzy control

Neural network control

Figura 3.1. Principalele tehnici de reglare avansata

Reglarea predictiva dupa model (MPC) este una dintre putinele tehnici de control
avansat folosita cu succes 1n aplicatii industriale. Acest tip de reglare se utilizeaza pentru
controlul optimal al proceselor incd din anii 80 cind a aparut datoritd necesitatilor
scpeciale de control ale proceselor din rafindrii. Astdzi, reglarea predictiva dupd model
poate fi utilizatd cu succes pentru diferite procese din industria chimicd, industria
alimentara, metalurgie, etc.

Reglarea predictivd dupa model se deosebeste de celelelte tehnici de control

avansat prin trei elemente: modelul predictiv, optimizarea in spatiul temporal si



autocorectia continud. Performanta unei reglari depinde de precizia modelului construit in
a reda comportamentul dinamic al procesului.

Tehnica reglarii predictive dupa model poate fi cu success aplicatd si in cazul
proceselor integrate termic.

In cazul proceselor integrate termic sistemul de control trebuie si fie capabil si
prevind propagarea perturbatiilor de naturd termica in intreaga instalatie. Transferul
termic dintre fluxurile din proces poate avea ca efect aparitia unei reactii pozitive, adica
amplificarea efectului perturbatiilor, si chiar inducerea unei instabilitdti in proces. O
solutie viabild pentru mentinerea stabilitatii transferului termic este aceea de a transfera
efectul perturbatiilor de natura termica catre sistemul de utilitati al instalatiei ori de céte
ori este posibil acest lucru. Astfel se vor indeparta sursele de instabilitate din unitdtile
instalatiei.

Analiza de senzitivitate, impreund cu analiza controlabilitatii, sunt instrumente
importante pentru construirea unei scheme de control pentru o instalatie integrata termic.
La scard industriala, aceste analize se recomanda a se utiliza pentru obtinerea unei
structuri de control pentru toatd instalatia pentru ca o structura de control nu poate fi

realizata pe bucati, pe echipamente.
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Capitolul 4. Studiu de caz — Procesul de cracare catalitica in

strat fluidizat

In Capitolul 4 este descris studiul de caz ales pentru aceastd lucrare. El este
reprezentat de o instalatie de cracare cataliticd 1n strat fluidizat (FCC) care functioneaza
intr-o rafindrie din Romania. Astfel cd, este necesard o prezentare a procesului de cracare
catalitica, a instalatiei de cracare catalitca, a catalizatorilor utilizati si a tehnologiilor de
cracare catalitica dezvoltate pana in prezent.

In comparatie cu alte procese de cracare catalitici, cracarea catalitici in strat
fluidizat este cel mai comun proces folosit intr-o rafinirie moderna. In lume existd
aproximativ 400 de unitdti de cracare cataliticd operationale. Capacitatea totald de
procesare a acestora este de peste 12 milioane de barili de petrol pe zi.

In timp, design-ul unititilor de cracare a inceput si difere de la instalatie la
instalatie. De exemplu, companii ca Exxon, Shell, si TOTAL au proiectat si utilizat
propriile lor unitdti de cracare. Instalatiile de FCC existente difera doar prin mici detalii
legate de siguranta si/sau controlul procesului. Totusi, indiferent de companie care
proiecteaza unitatea de cracare, obiectivul general este acela de a obtine produse cat mai
valoroase prin procesarea unor materii prime lipsite de valoare.

Instalatiile de cracare sunt foarte complexe, acest lucru putand fi observat si din
Figura 4.1. Principalele unitdti (sectiuni) ale instalatei FCC sunt : reactorul-regeneratorul,
coloana principala de fractionare si reteaua de schimbatoare de cdldura utilizatd pentru
preincalzirea materiei prime.

Principalii produsi ai procesului de cracare catalitica sunt:

Gaze in principal contin Hy, C;, Css, produse nedorite ca urmare a cracarii
termice

Gaz petrol lichiefiat  Css si Cys — include olefine usor volatile utilizate pentru alchilari

Benzina Cs+ compusi cu cifra octanica mare
Motorina usoara Amestec de componenti usor volatili
Motorina grea Optional produse greu volatile se foloseste pentru combustibili

sau ca solventi petrolieri

11



Slurry Pécura clarificata utilizata ca si combustibil
Cocs Produs secundar consumat in regenerator pentru a asigura necesarul

de caldura din reactor

Figura 4.1. Schema instalatiei de cracare catalitici in strat fluidizat

Catalizatorii comerciali utilizati in procesul de cracare catalitica sunt niste pulberi
fine cu dimensiunea particulelor in jur de 75 de microni. In compozitia acestora se gasesc
trei componente de baza: zeolitul, matricea si aditivii.

Fiind un proces vechi, cracarea catalitica in strat fluidizat trebuie Tmbunatatita
continuu pentru obtinerea de produse moderne cerute de piatd. In prezent singurele

companii care se mai ocupa de acest lucru sunt: ExxonMobil, M.W. Kellog si UOP.
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Capitolul 5. Integrarea Termica a Instalatiei de Cracare

Catalitica

Un capitol important este Capitolul 5 deoarece contine analiza retelei de
schimbatoare de caldurd existenta in instalatia FCC impreuna cu optimizarea acesteia din
punctul de vedere al costurilor. O noud retea de schimbatoare de caldura este identificata
capabila sa reducad costul total cu aproximativ 9%/an.

S-a analizat reteaua de schimbatoare de cadldurd existentd folosind analiza Pinch
deoarece aceastd tehnica este simpla, usor de utilizat cu rezultate rapide si care si-a
demonstrat eficienta si aplicabilitatea 1n diferite studii de recuperare de energie facute pe
instalatii industriale.

In scopul identificarii modalititilor de recuperare de energie, s-a construit mai
intai modelul instalatiei de cracare catalitcd in Aspen Plus utilizdnd datele reale de
operare din instalatia reald. Rezultatele simularii s-au prelucrat in Aspen HX-Net si astfel
s-a obtinut necesarul minim de Incélzire si racire al retelei de schimbatoare de cédldura
existentd. S-a constatat ca temperatura de pinch este 144.5°C iar ATpin al procesului
129°C. Necesarul de utilitate calda este de 19858 kW iar de utilitate rece de 22234.79
kW.

Rezultatele analizei se pot observa si in Figurile 5.1 si 5.2.
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Pentru a imbunatati reteaua de schimbatoare de caldura s-a realizat optimizarea
costului total al instalatiei FCC in functie de diferenta minimd de temperaturd a
procesului - ATy, Dupd cum se poate observa din Figura 5.3, optimum AT, s-a

identificat a fi de 12°C.

236+
234+
23244
230e+Hi4

2286+

Total cost index target [$/vr]

2.20e+

22446
2m

AT pin [C]

Figura 5.3. Costul total vs. AT,

Tinand cont de faptul ca actuala instalatie opereaza la ATmin:129OC, daca acesta
se reduce la 12°C este posibil sa avem o Tmbunatatire a transferului termic din punct de
vedere economic. Reducerea lui AT,,;, va duce la reducerea necesarului de incalzire si de
racire cu aproximativ 32%, respectiv 39%.

Insa pentru cresterea cantititii de energie recuperati si pentru imbunititirea
operarii, instalatia de cracare catalitica trebuie sa traca prin niste modificari de structura
(reproiectare). Reproiectarea reprezinta efectuarea anumitor modificari (o altd arie de
transfer termic, modificarea pozitiei unor schimbatoare de caldura sau introducerea altora
noi, modificari ale traseelor unor conduste, etc) 1n structura actuald a retelei de
schimbdtoare de caldurd cu scopul de a reduce costul de operare si costul energiei. Astfel
ca s-a utilizat Aspen HX-Net pentru a genera cinci structuri topografice diferite pentru
reteaua de schimbatoare de caldura existenta (A, B, C, D, E). Acestea au fost comparate

din punct de vedere al costului de operare si al eficientei.
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Dupa cum se poate observa din Figurile 5.4 si 5.5, structura topografica E este cea
mai bund in comparatie cu reteaua de schimbdtoare de caldura existentd in instalatia

industriala. Costurile de operare se reduc cu aproximativ 14% in timp ce costurile totale

scad cu 9%.
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In cazul implementirii noii retele de schimbatoare de cildura, respectiv E, in
instalatia industriald nu vor avea loc modificari majore. Noua structurd s-a realizat
incercand sa nu se modifice schimbatoarele de caldura de tip proces — proces pentru a ne
asigura cd procesul nu va avea de suferit iar pierderile de cdldura pe conducte sa fie
minime. Mai departe aceastd noud structura este necesar a fi analizata din punct de vedere
al controlabilitatii.

Aceastd optimizare din punct de vedere economic a retelei de schimbatoare de

caldura reprezinta doar un pas spre Tmbunatatirea Tntregului proces industrial.
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Capitolul 6. Modelarea si Simularea Procesului de Cracare

Catalitica in Strat Fluidizat Integrat Termic

Capitolul 6 descrie modalitatea de realizare a unui simulator atit in regim
stationar cat si in regim dinamic pentru procesul FCC integrat termic. Acest simulator s-a
realizat Aspen HySys. De asemenea s-a implementat si o schema traditionald de control
de tip PID care functioneaza in instalatia reald. Rezultatele simuldrilor au evidentiat
faptul ca aceastd structurd de control poate mentine stabilitatea procesului si transferul
termic prin reteaua de schimbatoare de caldura.

Datorita importantei procesului de cracare cataliticd intr-o rafindrie, s-au facut
eforturi considerabile pentru modelarea si simularea acestui proces deoarece o mai buna
intelegere a comportamentului dinamic al procesului si al fenomenelor care apar in
proces duce la posibilitatea cresterii productivitatii. Este greu sa dezvolti un model care
sd descrie comportamentul dinamic al intregii instalatii dar este $i mai greu in cazul in
care aceasta instalatie este integrata termic.

Descrierea procesului FCC este complicata datorita: complexitdtii mecanismului
de reactie, complexitdtii hidrodinamicii, interactiunilor puternice Intre reactor i
regenerator si a constrangerilor de operare impuse de noua retea de schimbatoare de
caldura.

In vederea obtinerii unui model care si descrie cit mai bine complexitatea si
comportamentul procesului de cracare cataliticd in strat fluidizat s-a utilizat un software
commercial creat in special pentru procesele din rafinarie. Atfel ca simularea procesului
FCC integrat termic s-a realizat utilizand Aspen HYSYS. La realizarea acestui model s-
au utilizat datele reale din instalatie, date legate de debite, temperaturi, presiuni,
dimensiuni §i geometrii ale utilajelor, etc.

In interfata Aspen HYSYS modelul realizat se constituie dint-un flowsheet
principal si doud flowsheet-uri secundare. Flowsheet-ul principal contine blocul de
reactie ce constd in reactor si regenerator, o structura simplificatd a coloanei de
fractionare si reteaua de schimbdtoare de caldura necesara preincalzirii materiei prime

(HEN).
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In urma simularilor realizate in regim stationar s-a observat ci noul design al HEN
functioneaza corespunzdtor iar transferal termic se face conform conditiilor impuse de
instalatia reala. Acest lucru demonstreazad faptul cd noul design poate fi implementat cu
success in instalatia reala cu efectul reducerii costurilor.

Modelul instalatiei FCC integratd termic construit in Aspen HYSYS poate fi vazut

in Figura 6.1.
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Figure 6.1. Diagrama principala a modelului instalatiei FCCintegrata termic

Cu modelul instalatiei FCC integratd termic realizat In Aspen HYSYS se poate
simula atdt comportamentul in regim stationar ct si comportamentul in regim dinamic.
Totusi, pentru simularea procesului Tn regim dinamic, sunt necesare cateva modificari ale
modelului cum ar fi: stabilirea relatiilor presiune-debit ale modelului, dimensionarea
utilajelor, implementarea unei structuri de control, etc.

Cel mai important lucru 1n tranzitia modelului de la regim stationar la regim

dinamic este implementarea unei scheme de control corespunzatoare. De aceea la
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modelul deja construit s-a implementat o schema de control de tip PID iar parametrii
regulatoarelor au fost determinati cu ajutorul metodei Ziegler-Nichols.

Importanta modului de operare a instalatiei de cracare cataliticd se reflectd in
cantitatea si calitatea produsilor si, implicit, in costul de productie a acestora. Diferite
cerinte cu privire la calitatea produsilor finali implica diferite conditii de operare. De
exemplu, pentru obtinerea unei benzine Euro 4, temperatura fluxului de material de la
varful coloanei de fractionare trebuie s fie 133°C, in timp ce pentru a obtine benzini
Euro 5 este nevoie de o temperatura de 108°C.

In ambele situatii este important si se mentina temperatura de la vérful coloanei in
conformitate cu cerintele impuse. Mai mult, variatia temperaturii implicd consum
suplimentar de energie care, in final, se reflectd in pretul de productie al produselor.
Cresterea costurilor energetice duce la cresterea costului total al instalatiei FCC. In
consecinta, variatiile de temperatura trebuie reduse la minim sau chiar eliminate pentru
scaderea costurilor instalatiei.

Acest lucru se poate obtine prin realizarea si implementarea unei scheme de
control avansat de tip MPC. In literaturd se mentioneazi ca implementarea unei structuri
MPC intr-o instalatiei industriala, Tn acest caz instalatia FCC integrata termic, duce la
reducerea costurilor de operare cu 2% - 6% comparativ cu o structurd traditionald de
control de tip PID.

Regulatoarele MPC sunt capabile sd mentind variatia variabilelor controlate mult
mai aproape de valoarea setatd decat regulatoarele PID. Acest lucru este posibil deoarece
strategia de control MPC este bazatd pe reglarea dupa model si poate prezice
comportamentul dinamic al procesului.

Datorita acestor aspecte mentionate mai sus, urmdtorul pas in cadrul acestei
lucrdri va fi de dezvoltare a unui regulator MPC pentru a regla coloana de fractionare
bazandu-ne pe datele furnizate de cele cinci regulatoare de tip PID. Aceste regulatoare au
demonstrat cd au un rol decisiv in stabilitatea coloanei de fractionare in conditii normale
de functionare iar, cel mai important, desfasurarea normald a transferul termic in reteaua

de schimbatoare de caldura.
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Capitolul 7. Controlul avansat al instalatiei FCC

integrata termic

Scopul principal al acestei teze constd in realizarea unei scheme de control
avansat pentru instalatia integratd termic pentru a obtine o stabilitate mai bund a
procesului iar transferul termic sa se produca in conditii optime. Astfel ca, acest capitol
descrie metodologia abordatd pentru obtinerea unei scheme de control avansat pentru a
mentine transferul termic 1n conditiile corespunzdtoare si pentru a exploata instalatia la
capacitatea maxima a acesteia.

Instalatia industriala care functioneaza in prezent intr-o rafinarie din Romania are
implementatd o structurd traditionalda de control de tip PID. Aceastd structurd implica
diferite probleme de operare. Cea mai importantd este aceea a mentinerii caderii minime
de presiune intre riser si regenerator pe conductele de circulatie ale catalizatorului.
Aceste cdderi de presiune asigurd curgerea corespunzatoare a catalizatorului prin
conducte. De cele mai multe ori, controlul PID cedeazd. Cand presiunea in riser sau
regenerator creste peste o valoare maxima admisibila regulatoarele PID ce controleaza
cele doua vane de pe conductele de circulatie ale catalizatorului permit deschiderea
completd a acestora pierzandu-se astfel caderea minimd de presiune necesard circuldrii
catalizatorului.

O alta problema de operare apare atunci cind se modifica titeiul ce urmeaza a fi
prelucrat pentru ci rafindria se aprovizioneazi cu doui tipuri de titei. In acest caz este
necesard modificarea manuald a scenariului de operare adica modificarea parametrilor
regulatoarelor PID. Dat fiind faptul ca in rafinarie toate procesele sunt continue,
modificarea parametrilor se face in timpul functionarii instalatiei, timp In care operatorii
controleazd procesul manual si in acelasi timp ajusteaza toate varabilele pentru ca
procesul sa atingd noul regim de functionare Tn concordantd cu caracteristicile noii
materii prime.

O buna operare a instalatiei FCC fard o prea mare interventie a operatorilor se
poate realiza implementand o structurd de control avansata, in special o structurda de

control bazata pe predictia comportamentului procesului in timp.
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Astfel ca, bazindu-ne pe rezultatele obtinute la simularea modelului instalatiei
FCC avand implementat structura de control PID existentd 1n rafinarie, s-a stabilit
realizarea unui regulator MPC cu cinci intrari §i cinci iesiri (cinci variabile controlate si
cinci variabile manipulate). Perechile de variabile controlate — variabile manipulate se

gasesc in tabelul 7.1.

Tabel 7.1. Variabilele alese pentru schema de control MPC

Variabla Controlata Variabla Manipulata
CV1 | Temperatura fluxului ,,To Condenser” MV1 | Debitul de reflux
CV2 | Nivelul de lichid din condensator % MV2 | Debitul de benzina

CV3 | Debitul de benzina grea de la stripper MV3 ului de benzini grea

CV4 | Debitul de motorind usoara de la stripper | MV4 . .
ului de benzina grea

Debitul de Slurry recirculat la

CV5 | Temperatura fluxului Slurry MVS .
baza coloanei

In comparatie cu regulatorul PID, regulatorul MPC prezinti necesitatea de
contruire a unui model al procesului. In aceste conditii si in concordanti cu necesititile de
control ale instalatiei FCC integratd termic, s-a implementat un regulator de tip MPC cu
un model de ordinul intdi. In acest caz estimarea starilor modelului si a parametrilor este
criticd. Implementarea cu succes a strategiei MPC depinde de viabilitatea modelului
dezvoltat.

Identificarea parametrilor procesului (Kp — factorul de amplificare, T — constanta
de timp, T - timpul mort) necesari Tn dezvoltarea modelului de ordinul intdi s-a realizat
prin efectuarea unor teste de raspuns la semnal treaptd a fiecarei variabile manipulate.

Dupa identificarea parametrilor de proces acestia s-au utilizat la construirea
matricei de raspuns la semnal treaptd. Aceastd matrice se implementeazd in structura
internd a regulatorului MPC furnizdnd comportamentul real al procesului (modelul
procesului). Astfel s-a obtinut un regulator de tip MPC capabil sa controleze coloana de
fractionare si implicit transferul termic prin instalatie. Performanta regulatorului poate fi
observati in Figurile 7.1 — 7.5. In aceste figuri linia rosie reprezinti valoarea de referint3,
curba albastrd reprezintd variabila manipulatd iar curba verde reprezintd variabila

controlata.
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Figura 7.5. Reglarea niveluluide lichid din condensator

Regulatorul MPC a fost testat si Tn cazul aparitiei unor perturbatii nedorite 1n
sistem. S-a dat o perturbatie de +5% la debitul de alimentare al coloanei iar rezultatele
reglarii sunt prezentate Tn Figura 7.6. Rezultatele obtinute de regulatorul MPC arata ca in
cazul instalatiei FCC integrata termic strategia de control a fost corect aleasd si
implementatd. Regulatorul MPC este capabil sa mentina variatia variabilelor controlate
foarte aproape de valoarea doritd comparativ cu regulatoarele de tip PID. Acest lucru este
posibil pentru ca reglarea predictiva dupd model se bazeaza pe predictia 1n viitor a

comportamentului procesului, predictie calculatd pe baza rezultatelor anterioare.
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Figura 7.6. Testarea regulatorului MPC sub efectul perturbatiilor

a) Perturbatia — treaptd +5% debit de alimentare coloani;
b) Reglarea temperaturii fluxului de la varful coloanei;

¢) Reglarea nivelului de lichid din condensator;

d) Reglarea debitului de benzina grea de la stripper;

e) Reglarea debitului de motorini usoara de la stripper;

f) Reglarea temperaturii fluxului Slurry.
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Metoda de realizare a regulatorului MPC prezentata in acest capitol este 0 metoda
simpld si rapida care poate fi aplicatd pentru orice instalatie industriald. Mai mult, aceasta
metoda este foarte des folosita 1n realizarea structurilor de control avansat in industrie.

Implementarea acestui regulator MPC 1in instalatia reald va duce la reducerea
costurilor de operare cu 2% - 6% fata de costurile de operare inregistrate cu strategia de

control PID.
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Capitolul 8. Concluzii si perspective

Aceastd teza reprezintd o noua perspectivd in abordarea instalatiilor industriale
complexe atat din punct de vedere al reproiectdrii cat si din punct de vedere al
implementarii strategiilor de control avansat.

Teza s-a bazat pe studierea unui caz concret, o instalatie de cracare catalitica care
functioneaza intr-o rafindrie din Romania. Toate datele utilizate pentru modelare si
simulare au fost prelevate de pe istalatia reala.

Importanta acestui studiu constd Tn obtinerea stabilitatii unui proces integrat termic
cu ajutorul implementarii unei strategii de control avansata si anume, reglarea predictiva
dupa model, MPC.

S-a observat faptul ca un control riguros al coloanei de fractionare conferd un bun
transfer termic prin reteaua de schimbitoare de caldura. In concluzie, pentru dezvoltarea
unei strategii de control pentru o instalatie complexa integrata termic este necesar mai
intdi sa se identifice principalele procesele care influenteazd transferul termic. Buna
functionare a acestora va induce si un bun transfer termic prin instalatie si implicit o buna
stabilitate a acesteia.

Una din particularitatile tezei consta in faptul cd s-a utilizat un soft specializat 1n
studierea sistemelor complexe, in special a celor din rafinarii. Acest soft este capabil sa
reduca timpul inginerilor de proces in proiectarea, reproiectarea sau imbunatatirea de
orice natura a unui proces chimic.

In ceea ce priveste construirea regulatorului MPC, s-a utilizat o metodd simpla si
rapida, foarte utila in implementarea de structuri de control avansate la scara industriala.
Testele de raspuns la semnal treapta nu pot fi realizate intr-o instalatie reald fara aparitia
anumitor riscuri legate de destabilizarea procesului sau nepldceri cum ar fi calitatea
necorespunzatoare a produselor finale. Aceste teste pot fi realizate pe modelul construit
inr-un soft specializat ca si Tn cazul acestei teze.

Sintetizand discutia de mai sus, pentru obtinerea stabilitatii unei instalatii complexe
care se doreste a se integra termic trebuie sa se tind cont de urmatoarele:

1. Este necesar ca modificarea structurii topologice a retelei de schimbatoare de

caldura sa se faca tinindu-se cont atit de aspectul economic cét si de cel al recuperarii de
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energie. In unele cazuri structura topologica optima din punct de vedere al economisirii
de energie poate fi foarte costisitoare iar investitia necesard modificarii instalatiei
nerentabild.

2. Dupa implementarea noii structuri topologice, este important identificarea
perturbatiilor principale care afecteaza transferul termic prin noua structurd topologica.
Sursele de perturbatii pot proveni de la surse legate direct sau indirect de transferul termic
(ex. Reactoare, coloane de distilare, calitatea materiei prime, etc).

3. Dacé se realizeazd un control optim capabil sd mentind aceste perturbatii in
limitele admisibile impuse de scenariul de operare al instalatiei atunci transferul termic
impus de modificarile efectuate in topologia retelei de schimbdatoare de caldurd este
garantat.

4. Este important sa se mentioneze faptul ca chiar daca integrarea termicd induce o
instabilitate mai mare 1n proces, se poate obtine un control optim al procesului cu conditia

ca structura de control sa se realizeze tinand cont de instalatie ca fiind un Intreg.
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