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Introducere

Motivatie

Piata actuala a etilenei si propilenei inregistreaza o crestere continua de la an la an. Mai multe
tehnologii sunt necesare pentru a face fata cererii ridicate, 1n aditie la tehnologiile deja existente
(piroliza si cracarea catalitica n strat fluidizat), unde olefinele usoare sunt obtinute ca un produs
adiacent. O alternativa atractiva pentru productia intentionata de olefine usoare este procesul
de metateza a olefinelor. Metateza 2-butenei este un proces inovator pentru a converti produsele
secundare cu valoare redusa ale cracarii catalitice fluidizate (FCC) in produse mai atractive,
cum ar fi propilena si etilena. Prin urmare, prima parte a tezei este dedicatd prezentarii
proiectarii, optimizarii economice si controlului conventional al instalatiei de metateza a 2-
butenei.

Provocidrile imprevizibile ale pietei pentru obtinerea consecventd a unei calititi inalte a
produselor, utilizarea mai eficientd a energiei, reducerea emisiilor de gaze cu efect de sera si o
crestere a adoptarii unei economie circulare impun cerinte tot mai mari asupra sistemelor de
control decét pot fi indeplinite doar prin tehnici conventionale. Implementarea tehnicilor
avansate de control a proceselor in industriile chimice si petrochimice, cum ar fi controlul
predictiv al modelului liniar (LMPC), ofera o modalitate atractiva si eficientd de a aborda
problemele in sistemele de control multivariable prin includerea modelului procesului in
calculul actiunilor de control. Cu toate acestea, literatura publicata despre aplicarea unui astefel
de model (LMPC) pe intreaga instalatie este limitata. Adesea, controlul predictiv bazat pe
modelul liniar (LMPC) este implementat exclusiv pe echipamente individuale (de exemplu,
reactor, coloana de distilare) si nu pe o intreaga instalatie.

Prin urmare, obiectivul celei de-a doua parti a acestei teze este sa abordeze provocarile si
beneficiile implementarii controlerului predictiv (LMPC) in scopul de a controla intreaga
instalatie de metateza. Performanta controlerului conventional si a celui predictiv aplicat
instalatiei de metateza a 2-butenei este evaluatd pentru a reflecta beneficiile, precum si
provocdrile identificate in timpul acestui studiu.



Prezentarea tezei

Teza este compusa din sase capitole.

Capitolul 1 prezintd motivatia tezei actuale legatd de proiectarea conceptuald, optimizarea
economica si controlul conventional si predictiv al instalatiei de metateza a olefinelor.

Capitolul 2 descrie pe scurt literatura de specialitate si aplicatiile industriale existente pentru
productia de propilena, fie ca un produs adiacent - dominant in prezent pe piata, fie ca un produs
independent - prin diverse tehnologii intentionate.

Capitolul 3 prezinta aspecte teoretice legate de dezvoltarea modelului dinamic bazat pe principii
fundamentale si identificarea sistemului, precum si controlul procesului prin strategii
conventionale si avansate, cum ar fi controlul predictiv bazat pe modelul. Un studiu de caz pe
o coloana de distilare binara este folosit pentru a compara performanta bucla de reglareului
conventional si a bucla de reglareului predictiv al modelului liniar.

Capitolul 4 prezinta proiectarea conceptuala a obtinerii de propilena prin procesul de metateza
a 2-butenei. Mai multe alternative de proces sunt investigate prin abordare ierarhica. Un simplu
proces Reactie-Separare se dovedeste a fi cea mai economicad alternativa. Se efectueaza
optimizarea economica a "celei mai bune" scheme tehnologica avand ca functie obiectiv
optimizarea costului total anual.

Capitolul 5 prezinta controlul procesului instalatiei de metateza a 2-butenei folosind doua
strategii de control: conventional si predictiv al modelului liniar. Beneficiile si provocarile
ambelor strategii de control sunt demonstrate pe baza performantei buclelor de reglare n
atingerea specificatiilor de produs necesare.

Capitolul 6 prezinta principalele realizari ale tezei impreund cu provocarile, limitarile sau chiar
problemele intdlnite in timpul dezvoltarii, incheind cu recomandari pentru a ajuta utilizatorul
final sa evite repetarea acelorasi erori ca autorul.

Toate capitolele pot fi citite independent; fiecare capitol incepe cu o introducere sau prezentare
succintd, urmatd de metodologie si contributii originale, incheindu-se cu concluzii. Referintele
sunt listate la sfarsitul fiecarui capitol.

Producerea de etilena si propilend din materii prime cu cost redus (2-butend) prin procesul de
metateza folosind un catalizator mesoporos de wolfram este fezabila. Aspectele economice
sugereaza utilizarea schemei tehnologice Reactie-Separare cu o singura trece (fara recirculare).
Dinamica instalatiei poate fi controlata prin intermediul unui sistem de control conventional si,
pentru o performantd superioard, prin controlul predictiv bazat pe model (MPC). Lucrarile
viitoare ar trebui sd se concentreze pe imbundtitirea generdrii de produse secundare ale
instalatiii (circularitate) datoritd economiei (recircularea reactantilor) si posibilitatea unei
interactiuni mai eficiente a operatorului cu MPC prin interfete prietenoase.



Tehnologii de obtinere a propilenei

Rezumat

Accentul este pus pe aparitia rutelor intentionate pentru productia de propilena, ca raspuns la
cresterea cererii de materiale plastice si la trecerea la gazul de sist ca materie primd pentru
productia de etilena in ultimele decenii. Printre aceste rute, dehidrogenarea propanului s-a
dovedit a fi o metoda eficienta si selectivd pentru generarea de propilend, atrdgand investitii
semnificative pentru a acoperi deficitul de oferta de propilena.

In plus, tehnologia de metateza, initial introdusd in anii 1960, cunoaste in prezent un interes
reinnoit, n special in contextul procesului de transformare a propanului in olefine. Integrarea
tehnologiei de metateza cu activele existente are potentialul de a optimiza marginile economice
ale rafinariilor. Acest lucru asigurd flexibilitatea in productie si eficienta resurselor, ambele
cruciale pentru adaptarea la dinamica pietei chimice si petrochimice. Sunt evidentiate
activitatile de cercetare in desfasurare in acest domeniu si sunt conturate perspectivele viitoare.



Dinamica Proceselor si Controlul Proceselor

Rezumat

Comportamentul dinamic al instalatiilor chimice este caracterizat de complexitate, cu
numeroase provocdri din perspectiva operabilitatii si a sigurantei. Dinamica proceselor si
controlul reprezinta un pilon fundamental in faza de proiectare pentru evaluarea operabilitatii
unui proces, specificatiile produsului si dezvoltarea unor proiecte de proces sigure si fiabile.

In acest capitol, este prezentatd o metodologie pentru dezvoltarea unui model dinamic bazat pe
modelele de principiu. De asemenea, este explicata o abordare aparent mai simplista pentru
construirea modelelor de proces prin identificarea modelului din datele procesului (datele de
intrare-iesire), impreund cu provocarile acestei metode. Integrarea intre mai multe pachete
software (co-simulare Aspen Dynamics-Simulink) este descrisa si exemplificatd pe modelele
de operatii ale unei instalatii in capitolele urmatoare.

Controlul conventional si strategiile de control mai avansate, precum controlul predictiv bazat
pe model (MPC), sunt aplicate pe o coloana de distilare binara si Tn final pe intreaga instalatie
de metateza a 2-butenei.



Controlul conventional si controlul predictiv (MPC)
aplicate pe o coloana de distilare benzen-toluen

Acest studiu analizeaza comportamentului dinamic unei coloana de distilare benzen-toluen, si
a raspunsurilor sistemului de control utilizdnd doua strategii de reglare distincte: controlul
conventional (prin combinarea a doua strategii de reglare, si anume, inainte si dupa abatere,
feedforward si feedback) si controlul predictiv al modelului liniar (MPC). Sistemul de control
conventional si dinamica procesului sunt efectuate in Aspen Dynamics, in timp ce controlul
predictiv (MPC) este implementat in Simulink/ MATLAB. Abordarea MPC este impartita in
doud cazuri in functie de dezvoltarea modelului: (1) liniarizare din Aspen Dynamics si (2)
identificarea sistemului folosind date din simulare.

Coloana de distilare este intrinsec neliniara. Pentru a obtine un model potrivit pentru scopuri de
control, modelul neliniar al coloanei este liniarizat in apropierea conditiilor sale de operare la
regim stabil, folosind Aspen Dynamics. Acest lucru furnizeaza matricele de stare A, B, C si D.
Acest model reprezentat de matricile de stare este apoi folosit pentru a proiecta bucla de
reglareul MPC.

O alta abordare in care modelul de simulare dinamic (neliniar) este folosit pentru a efectua mai
multe teste de tip treapta, iar datele obtinute sunt procesate cu instrumentul de Identificare a
Sistemului in MATLAB. Similar primului caz, rezulta o reprezentare a modelului reprezentat
de matricile de stare.

Alegerea de a reprezenta ambele modele Tn forma matricilor de stare este conditionata in primul
rand de cerinta instrumentului MPC Designer, care impune o astfel de reprezentare pentru
construirea algoritmului MPC.

Raportul descrie pasii implicati in dezvoltarea atat a simularilor la regim stabil, cat si a celor
dinamice. De asemenea, explica integrarea dintre mediul Aspen Dynamics si
Simulink/MATLAB pentru configurarea algoritmului predictiv al modelului. Documentul
include recomandari si sfaturi practice pentru lucrul cu diversele aplicatii software implicate.

Se pune accent pe pasii necesari pentru a permite schimbul de date ntre software-urile
AspenTech si MATLAB. Este important de remarcat ca atit instrumentele MPC Designer, cat
si “System ldentification” fac parte integranta din suita de software MATLAB, in timp ce
Simulink serveste ca platforma pentru interactiunea cu mediul de simulare Aspen Dynamics.

Raportul include rezultatele dinamice atat pentru controlul conventional, cat si controlul
predictiv bazat pe modelul, denumit MPC. Sectiunea de concluzii oferd o analiza comparativa
a performantei fiecarei strategii de control.
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Controlul combinat de feedforward/feedback

Controlul de tip reglare Tnainte de abatere “feedforward” este o strategie de control adesea
implementatd Impreuna cu controlul feedback pentru a respinge perturbatiile, in special daca
perturbatia identificatd influenteaza semnificativ iesirile procesului. Rata de alimentare usor
masurabild este ideald pentru integrarea bucla de reglareului feedforward, imbunatatind
semnificativ performanta sistemului de control. Bucld de reglareul feedforward ideal este
raportul negativ dintre functia de transfer a perturbatiei impartitd la functia de transfer a
procesului.

D
Disturbance S
FF
+
U, input /E N\ G -I-/EL\ Y, output
MV 2/ P \Z/ cv

S
Figure 1. Schema de tip bloc pentru reglare Thainte de abatere (FF)

Y(s)=D(s)-G,(s)+U(s)-Gy(s)=0

U(s) = —gD 23 .D(s) (0.1)
_ Gy(s)
T G(s)

In acest exemplu, debitul de alimentare reprezintd o perturbatic masurati si este adiugat ca
actiune de feedforward atat pe bucla de reglareul de compozitie a distilatului, cat si pe bucla de
reglareul de compozitie a reziduului. Scopul este de a asigura o raspuns dinamic mai bun si
mult mai rapid la diferite perturbatii masurabile. O buna aproximare in majoritatea aplicatiilor
de control feedforward este sa se stabileasca factorul de amplificare egal cu raportul dintre
perturbatie si factorii de amplificare ale procesului, in special atunci cand ambele iesiri ale bucla
de reglareului actioneazd asupra procesului cu dinamici similar,z ~z,. Prin urmare,

urmatoarea ecuatie poate fi aplicata:
Keg =—— (0.2)

Deoarece bucla de reglareii de compozitie sunt bucla de reglarei PI (proportional-integral),
bucla de reglareul feedforward este adaugat la acestia cu urmatoarea aditie a perturbatiei

t
misurate, d.u(t) =u,,, +K.e(t)+ Ke [e()dt+Ked
7%

(0.3)
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In Figura 41, controlul combinat feedforward si feedback pe coloana de distilare benzen-toluen
este ilustrat. Actiunea feedforward este configuratd in Aspen Dynamics printr-un bloc
comparator care calculeaza abaterca debitului de alimentare, un bloc lead-lag configurat cu
caracteristici feedforward. Semnalul provenit de la blocul lead-lag, impreuna cu actiunea bucla
de reglareului de compozitie, sunt introduse intr-un bloc de sumé, cu semnalul de iesire
controland rata de reflux pentru un bucla de reglare feedforward, FF1, si puterea de reboiler
pentru al doilea bucla de reglare, FF2. S-au efectuat teste treapta asupra debitului de alimentare
pentru a determina raspunsul asupra compozitiei produselor, si, in consecintd, parametrii bucla
de reglareilor pentru ambii bucla de reglarei feedforward (de exemplu, benzene CC1 si toluene
CC2) din functiile lor de transfer corespunzatoare si prin aplicarea ecuatiei (4.104).

Table 1. Feedforward controller parameters

Feedforward on benzene Feedforward on toluene

composition controller composition controller
Feedforward control gain, 10.8 0.0148
Krr
Disturbance gain, Kq 0.0009, ([-]/kmol/hr) -0.0121, ([-}/kmol/hr)
zlsturnbance time constant, 053 h 0.95 h

Gy Gp Gy Gp
— — —

Feedionward transfer 00009 0.565+1 ~ Z0.0121 0565+1

Pl T 053s+1 454x10° 2 005s+1  0.82

Feedback @_
- - ]

. : >
: . | Benzene
------ Fee{lha:‘k@?— I
Feed () N ! @

o = " " "Combined

______ -———— ]

o . :E ﬁ? .sr
s @ |
I
]

Toluene

Figure 2. Controlul combinat Feedforward/Feedback pe o coloani de distilare benzen-
toluen
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Control predictiv (MPC) aplicat pe coloana de distilare benzen-
toluen

Se demonstreaza aplicabilitatea unui bucla de reglare predictiv folosind un model liniar pentru
o coloana de distilare benzen-toluen, inclusiv cateva recomandari valoroase si sugestii care pot
salva cititorul de un efort considerabil in gasirea solutiei sau directiei pentru proiectarea si
configurarea unui bucla de reglare predictiv al modelului Tn simularea Aspen Dynamics.

Sunt necesare cateva conditii pentru a facilita legatura si transmiterea datelor intre simularea
Aspen Dynamics si Simulink/ MATLAB. Tn mod evident, pachetele de software AspenTech (de
exemplu, Aspen Plus si Aspen Dynamics) trebuie sa fie disponibile. Pentru a permite transferul
de date intre Aspen Dynamics si MATLAB, trebuie sa fie utilizata o versiune compatibila (fie
32 de biti, fie 64 de biti); astfel, in acest caz, Aspen Plus v10 si MATLAB R2015b sunt utilizate
pentru cercetarea curentd. Simulink este o aplicatie in cadrul MATLAB, asadar trebuie sa fie
disponibild Tmpreuna cu celelalte aplicatii sau instrumente, cum ar fi MPCdesigner si System
Identification Toolbox. Aceste aplicatii din urma sunt, de asemenea, necesare pentru proiectarea
si configurarea MPC pe coloana de distilare benzen-toluen.

Interfata de Proiectare a Bucla de reglareului (CDI) de la Aspen Dynamics permite extragerea
unui model liniar cu matrici de stare din simularea neliniara a Aspen Dynamics, care poate fi
utilizat ulterior in Control System Toolbox pentru proiectarea unui sistem de control al
procesului, prin urmare, a unui buclda de reglare predictiv al modelului (Mathworks),
(AspenTech, 2016). Un exemplu similar cu proiectarea si co-simularea unei turnuri de distilare
pentru separarea benzenului, toluenului si p-xilenului este furnizat si disponibil pe site-ul
Mathworks.

Rezultate

Rezultatele pentru fiecare structurd de control sunt prezentate mai jos pentru a ilustra
performanta si raspunsul la control pentru o perturbatie de alimentare constand intr-0 schimbare
treapta de +/- 10% din debitul de alimentare.

Controlul conventional reprezentat de cele trei (3) scenarii:

o CS1: Proportional-Integral (PI)
o CS2: Pl si Reglare Tnainte de abatere (Feedforward FF) pe puritatea de benzen
o CS3: PIsi Reglare inainte de abatere (Feedforward FF) pe puritatea de benzen si toluen

Controlul predictiv al modelului reprezentat de cele doua (2) scenarii:

o CS4: Model dezvoltat prin Identificarea Sistemului cu perturbatie masurata
o CS5: Model dezvoltat prin liniarizare cu Aspen Dynamics (CDI)

CS1: Evaluarea performantei bucla de reglareului Pl

Linia punctatd prezintd raspunsul bucla de reglareului pentru o reducere treapta de 10% a
debitului de alimentare, in timp ce liniile continue reprezinta o crestere de 10% a debitului de
alimentare. Structura de control PI consta in bucle de control de baza ale zestrei coloanei (de
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exemplu, doud (2) bucle de reglare de nivel pentru vasul de reflux si blazul coloanei si un (1)
bucla de reglare de presiune de la varful coloanei) si doua (2) bucle de reglare de compozitie
pentru puritdtile produselor.

Tn Figura 54 sunt prezentate rezultatele dinamice ale CS1 pentru variabilele de intrare si iesire,
luand in considerare o perturbatie de £10% a debitului de alimentare. Inainte de declansarea
perturbatiei de alimentare, se mentine o perioadd de asteptare de 1 ora cu valorile nominale
pentru coloana de distilare. Puritatile produselor ating in aproximativ 3 ore un nou regim stabil,
iar sarcina refierbatorului si debitul de reflux resping perturbarea de alimentare cu o deviatie de
sub +£9% fata de valoarea nominala. Fluctuatiile puritatilor produselor sunt mai mici de 0,5%,
cea mai mare corespunzand puritatii de toluen.
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Figure 3. Rispunsul dinamic al coloanei de distilare benzen-toluen la perturbatia de
+10% a debitului de alimentare (control PI)

CS2: Evaluarea performantei bucla de reglareului Pl cu feedforward
applicat pe puritatea de benzen.

In plus fatd de structura anterioard de control, este inclusi o strategie de feedforward pentru
compozitia de benzen pentru a imbunatati performanta bucla de reglareului. Rezultatul consta
intr-o deviere usor mai mica decét controlul PI conventional, in intervalul de 0.2% pentru
puritatea de benzen. Raspunsul bucla de reglareului este usor mai lent comparativ cu CS1, astfel
ncét Tn aproximativ 4 ore se atinge noul regim stabil. Rezultatele sunt prezentate in Figura 55
pentru variabilele controlate si manipulate.
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Figure 4. Raspunsul dinamic al coloanei de distilare benzen-toluen la perturbatia de
+10% a debitului de alimentare (control PI si FF pe puritatea de benzen)

CS3: Evaluarea performantei bucla de reglareului P1 cu feedforward
aplicat pe puritatea de benzen si toluen.

Raspunsul bucla de reglareului este similar pentru compozitiile produselor, in timp ce puritatea
de toluen este ajustata in mai putin de 3 ore de la schimbarile treaptd ale alimentarii. Mai mult,
deviatiile pentru puritatea de toluen sunt considerabil reduse, cu o deviere de sub 0.1% fata de
valoarea nominala. Variabilele manipulate (sarcina refierbatorului si debitul de reflux) sunt
ajustate corespunzator pentru a respinge perturbatia de alimentare si a atinge regimul stabil in
mai putin de 1 ora. (Figura 56)
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Figure 5. Raspunsul dinamic al coloanei de distilare benzen-toluen la perturbatia de
+10% a debitului de alimentare (control PI si FF pe puritatea de benzen si toluen)

CS4: Evaluarea performantei bucla de reglareului predictiv (MPC) dezvoltat
prin Identificare cu perturbatie masurata (MD).

TIn dezvoltarea modelului, debitul de alimentare este inclus in modelul linear al coloanei de
distilare ca o perturbatiec masuratda (MD). Modelul identificat incorporat in bucla de reglareul
predictiv al modelului prezinta o deviere in puritatile produselor in intervalul de 0,4% cu o
performanta moderata a bucla de reglareului, fiind necesare aproximativ 5 ore pentru a ajusta
variabilele controlate la setarile lor. Variabilele manipulate (MVs) ating noul regim stabil in
aproximativ 3 ore.
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Figure 6. Raspunsul dinamic al coloanei de distilare benzen-toluen la perturbatia de
+10% a debitului de alimentare (MPC prin Identificarea Sistematica)
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CS5: Evaluarea performantei bucld de reglareului predictiv (MPC) cu
liniarizarea Aspen Dynamics

Controlul predictiv bazat pe modelul linear (MPC) obtine o performanta foarte buna, reusind
sd ajusteze puritdtile produselor cu devieri foarte mici sub <0,1%, iar raspunsul bucld de
reglareului este foarte rapid odata cu aparitia perturbatiei de alimentare.
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Figure 7. Raspunsul dinamic al coloanei de distilare benzen-toluen la perturbatia de
+10% a debitului de alimentare (MPC prin liniarizarea Aspen Dynamics)
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Evaluarea performantei intre controlul conventional si controlul
predictiv bazat pe modelul linear (MPC)

In Figura 59 panid in Figura 62, raspunsurile dinamice pentru fiecare dintre cele cinci (5)
structuri de control sunt comparate in ceea ce priveste reglarea puritatii produselor.
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Figure 10. Raspunsurilor dinamice pentru puritatea benzenului la schimbarea de tip
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Figure 11. Raspunsurilor dinamice pentru puritatea benzenului la schimbarea de tip
treapta a debitului de alimentare cu +10%

Rezultatele din raspunsurile dinamice ale puritdtii de toluen in raport cu variatia debitului de
alimentare aratd o imbunatatire progresiva in structurile de control, de la PI conventional la cele
mai avansate. Intr-un fel, dinamicile purititii de benzen nu reflecti aceeasi performanti ca in
cazul toluenului si par sa ilustreze un control mai eficient in ajustarea puritatii de benzen cu
implementarea simpla a PI conventional (CS1) in comparatie cu celelalte trei strategii de control
(CS2, CS3, CS4). In ambele cazuri, MPC-ul proiectat cu liniarizarea modelului de la Aspen
Dynamics, reprezentat de CS5, s-a dovedit a fi cel mai eficient.
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Structurile de control mentionate mai sus sunt evaluate prin utilizarea mai multor metode de
calcul pentru caracterizarea performantei sistemului si identificarea celei mai performante
structuri de control.

Pierderea medie patratica (MSE) este calculata pentru puritatile produselor in raport cu fiecare
structurd de control pentru a ilustra performanta si raspunsul la control pentru aceeasi
perturbatie a alimentarii, adicd £10% din debitul de alimentare. Performanta bucld de
reglareului este evaluata folosind MSE pentru fiecare structura de control in parte.

Eroarea integrala patratd (ISE) reprezinta o altda masurad de evaluare a performantei sistemului
prin integrarea erorii patrate a sistemului pe intreaga durata a esantionului (interval fix de timp).

In practica industriald, deoarece este foarte important si se mentina calititile produsului si si
nu se depdseasca sau, mai rau, sa se genereze produse care nu indeplinesc specificatiile,
performanta bucla de reglareului este evaluata prin devierea maxima a variabilelor controlate,
denumita aici eroare maxima de varf, PE.

Cu toate acestea, eroarea maxima de varf, PE, identifici devierea maxima, fard a furniza
informatii legate de fluctuatii sau capacitatea de a atinge punctul de setare. Prin urmare, o alta
metoda comund de evaluare a raspunsului la control si a preciziei este datd de eroarea absoluta
integrala, IAE.

IAE determina suma zonelor deasupra si sub tintd (punct de setare), astfel incat penalizeaza
toate erorile in mod egal, indiferent de directie.

Table 2. Rezultatele performantei bucla de reglareului puritatii de toluen (timp = 20 h)

Cs1 CS2 CS3 CS4 CS5
- + - + - + - + -
MSE x10° 025 0.28 0.27 025 0.10 0.11 0.065 0.065 0.003 0.003
ISEx10° 520 570 553 510 220 225 130 130 0.05 0.05
PE x 10 069 083 077 067 049 046 030 025 012 0.12
IAEx102 120 115 115 120 079 084 076 073 012 0.5

Toluene

Table 3. Rezultatele performantei bucla de reglareului purititii de benzen (time=10 h)

Cs1 CS2 CS3 CS4 CS5
- + - + - + - + -
MSE x10° 0.04 0.04 008 0.07 007 0.07 015 0.15 0.003 0.004
ISE x 10° 087 088 158 141 150 142 292 292 0.068 0.077
PE x 10 030 034 045 035 040 035 030 038 0125 0.121
IAEx10% 050 046 062 0.64 062 064 100 1.03 0.124 0.159

Benzene

Aceleasi rezultate sunt determinate matematic, asa cum este ilustrat si grafic in Figura 59 pana
n Figura 62. Structura de control cea mai performanta s-a dovedit a fi bucla de reglareul
predictiv al modelului (CS5) proiectat cu modelul liniarizat de catre Aspen Dynamics.
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Proiectarea instalatiei de metateza a 2-butenei

Rezumat

Caraspuns la o cerere crescutd de propilena, devin tot mai de interes solutiile alternative pentru
conversia produselor secundare in olefine cu valoare ridicata. Cu toate ca procesele bine-
cunoscute pentru obtinerea propilenei, precum piroliza si cracarea catalitica in strat fluidizat,
reprezintd optiuni viabile, o alta alternativa este reprezentatd de metateza olefinelor.

Produsul secundar 2-butena, obtinut din instalatia de cracare catalitica, a fost folosit ca materie
prima pentru metateza olefinelor. Pe baza unei abordari conceptuale de proiectare, sinteza
proceselor prin abordare ierarhica a fost aplicata pentru mai multe alternative de proces pentru
determinarea diagramei de proces "optima" economic, care sa genereze cel mai mare venit
pentru o debit fix a materiei prime.

Optimizarea economica a instalatiei este investigata si structurata in doua parti, respectiv pentru
sectiunea de preincalzire si pentru sectiunea de distilare. Functia obiectiv pentru optimizare este
costul total anual, TAC (Total Annual Cost).



Proiectarea conceptuala a instalatiei de metateza a 2-
butenei

Acest capitol prezintd proiectarea conceptuald a unui proces de metateza a olefinelor pornind
de la 2-butena provenita dintr-0 instalatie FCC (cracare catalitica fluidizatd). Aceasta fractie
este un produs secundar de valoare redusd, in mod obisnuit trimisa la rezervorul de amestecare
pentru GPL (gaz petrolier lichefiat), Insad in acest caz, ar putea fi imbunatatita pentru a deveni
un produs mai valoros. Baza proiectarii se refera la caracterizarea materiei prime,
stoichiometria, cinetica si termodinamica. Reactia de metateza poate avea loc in prezenta unui
catalizator de oxid de wolfram, transformand butenele in produse olefinice valoroase intre C2
si C6, in special propilena. Vor fi identificate mai multe scheme alternative ale procesului de
metateza a olefinelor pentru productia de propilena. Aceste alternative vor fi evaluate economic
folosind o abordare ierarhica. In final, proiectarea detaliata a celei mai rentabile si promititoare
alternative va fi prezentata.

Identificarea alternativelor de schema tehnologica

In aceastd studiu de caz, se analizeaza utilizarea unei fractii de alimentare cu valoare redusa,
nBB, provenita dintr-0 instalatie FCC, compusa in principal din 70% 2-butena si 30% n-butan
inert. Cu un debit de 5,7 tone/ora al fractiei C4 in toate alternativele de proces, doua categorii
principale de scheme tehnologice sunt examinate. Prima categorie, denumitd Structura
Instalatiii 1 (US1), implica recircularea materialului nereactionat, si optiunile de eliminare a
inertilor. Studiul asupra US1a indica faptul ca o conversie ridicata si utilizarea unei fractii mari
de purjare conduc la randamente mai mari. Cea de-a doua categorie, denumita Structura
Instalatiii 2 (US2), cuprinde alternative in care se urmareste obtinerea unor niveluri ridicate de
conversie, dar separarea si recircularea reactantului nu sunt urmarite din cauza costurilor mari.
Produsele rezultate includ componente valoroase precum etilena, propilena, pentena si hexena,
iar fluxurile secundare contin butene si n-butan, cu diferite abordari privind eliminarea inertului.

Scheme tehnologice cu recirculare (US1)

Tn schema Reactie - Separare - Recirculare (US1a), efluentul reactorului este directionat citre
o sectiune de separare. Aici, componentele cele mai valoroase (etilena, propilena, pentena,
hexena) incluse in debitul de PRODUSE sunt separate si eliminate din instalatie, in timp ce
reactantul este recirculat. Cu toate acestea, trebuie remarcat faptul ca separarea dintre 2-
butena/n-butan (cu o volatilitate relativa de 0,9) pare sa fie dificila. Specific pentru structurile
cu recirculare, eliminarea unei fractii din recirculare care contine inertul reprezinta cea mai
simpla solutie pentru a evita acumularea de n-butane (Figura 66).
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Figure 12. Reactor — Separare — Reciclu, cu purja (US1a).

O solutie pentru a procesa reactantul util din fractia de purjare este sa se realizeze o separare a
reactantilor, si anume 2-butena si 1-butena, de inertul n-butane. Sunt propuse doua optiuni
posibile pentru aceastd separare, deoarece poate fi efectuatd fie in interiorul buclei de
recirculare, fie Tnainte de bucla de recirculare in procesul de sus (Figura 67 si Figura 68).

Structura Reactie — Separare — Reciclu (US1b) consta in adaugarea unei sectii de separare n
bucla de recirculare pentru a elimina inertul din sistem (Figura 67).

Structura Reactie — Separare — Reciclu (US1c) asigura indepartarea inertului inainte de
intrarea n instalatie (Figura 68), evitand astfel acumularea de inert.

C4
Split
RECYCLE
FEED 2-butene
2_butene 1-butene
n-butane
< REACTOR

Figure 13. Reactie — Separare — Reciclu. Inertul este
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Figure 14. Reactie — Separare - Reciclu. Inertul este separat si eliminat Tnainte de reactor
(US1c).

Scheme tehnologice fara recirculare (US2)

Au fost evaluate doua alternative pentru structurile unitatilor fara recirculare (US2).

Structura Reactie — Separare (US2a) consta intr-o configuratie simpla in care inertul este
separat Tnainte de intrarea in reactor, astfel evitandu-se supradimensionarea reactorului si
sectiunilor de separare (Figura 69). Indiferent de costul ridicat asociat cu separarea inertului,
aceastd alternativa ar putea fi economica datorita pretului atractiv al n-butanului de inaltd
puritate (vezi Tabelul 13) si costului mai scazut al instalatiilor in aval.

Structura Reactie — Separare (US2b), in care inertul ramane in instalatie si nu este separat de
celelalt amestec de C4 (Figura 70). Aceasta reprezinta cea mai simpla alternativa de proces.
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Figure 15. Reactie — Separare, inertul este eliminat Thainte de reactor (US2a).
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Figure 16. Reactie — Separare (US2b).

Evaluarea economica a alternativelor de proces

Primul nivel de analiza detaliata, si anume, analiza intrare-iesire, a relevat ca procesul ar putea
fi profitabil, deoarece veniturile obtinute din vanzarea propilenei, produsul cel mai scump,
depésesc costul materiei prime. Atunci cand selectivitatea transformarii chimice si costurile
asociate cu reactorul au fost luate in considerare prin intermediul unui model cinetic al
reactorului, s-a obtinut valoarea optima a conversiei reactorului. Asa cum era de asteptat,
conversia optima este ridicata, situandu-se in jurul valorii de 90%. Evident, aceastd valoare
reduce pierderea de material proaspat cu purjarea. Cu toate acestea, rezultatele la acest nivel de
analiza nu au fost suficient de concludente pentru a permite selectarea unei alternative. Detalii
suplimentare erau necesare prin luarea in considerare a costurilor de investitii si de operare
legate de echipamentele de separare. Rezultatele sunt prezentate pentru fiecare alternativa de
proces studiata.

Rezultatele evaluarii economice a alternativelor de schema
tehnologica

Alternativele de proces au fost evaluate intr-o abordare ierarhica (Dimian et al., 2014), in scopul
de a determina solutia cea mai rentabild, conditia fiind potentialul economic EP (economic
potential).

Obiectivul abordarii ierarhice este de a respinge alternativele cu un potential economic scazut
in stadiile incipiente ale proiectarii conceptuale, concentrandu-se, in consecintd, doar asupra
alternativelor cele mai promitatoare
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Scheme tehnologice cu recirculare

USla: Reactie — Separare - Reciclu (A + B + 1)

Un studiu de sensibilitate s-a efectuat pentru o temperatura fixa a reactorului la 550°C si o
presiune de 1 bar, cu un diametru constant al reactorului de 3 metri. Deoarece parametrii cinetici
au fost determinati Intr-un interval de temperatura cuprins intre 350+550°C si o presiune de 1
bar, nu s-a facut extrapolare dincolo de temperatura/ presiunea maxima. O fractie variabila de
purjare, denumita P, a fost introdusa pentru a stabili proiectarea optima cu privire la potentialul
economic. Rezultatele aratd ca, la o lungime datd a reactorului, o conversie mai mare a
reactantului se obtine prin cresterea fractiei de purjare (Figura 71). Acest lucru poate fi explicat
prin faptul ca recircularea (care contine cantitati mari de inert) reduce atat timpul de sedere al
reactantului in reactor, cat si concentratia de reactant.
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Figure 17. Conversia 2-butena in functie de lungimea reactorului (diametrul = 3 m),
pentru diferite valori ale fractiei de purjare P

Pe masura ce se recirculd mai mult inert, sunt necesare reactoare mai mari pentru a atinge un
anumit nivel de conversie, cu un efect negativ asupra cheltuielilor de capital (CAPEX) si a
costurilor de operare (OPEX). Rezultatele din Figura 72 arata ca, pe masura ce fractia de purjare
P creste, instalatia devine mai profitabild. Un aspect interesant observat este ca, la nivelurile
urmatoare de analiza, potentialul economic scade cu mai mult de 50% fata de EP1a initial.
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Figure 18. Potentialul economic versus conversia, la diferite fractii de purjare (USla).

O fractie mare de purjare, P=0,95, genereaza un potential economic de EP2 = 2250 k$/an, in
timp ce conversia 2-butenei este Xa= 90%, pentru o lungime a reactorului de D =3 m, Lr=9
m (63,6 m®). Cu toate acestea, pentru o fractie mai mici de purjare (de exemplu, P = 0,2),
profitul scade considerabil de la un EP1 initial de 4500 k$/an la EP2 = 500 k$/an la cel mai
detaliat nivel. Altfel spus, alternativa de proces a trecut de la o solutie economica la un proiect

cu abia profitabil

US1b: Reactie — Separare - Reciclu (A+B) cu separarea inertului dupa
reactor

A doua alternativa presupune separarea inertului (n-butanului) de reactanti intr-o coloana de
distilare in avalul sectiunii de reactie. Se asteapta costuri suplimentare pentru OPEX si CAPEX
pentru aceastd coloana de distilare, deoarece volatilitdtile componentelor cheie sunt foarte
apropiate. Cu toate ca pretul n-butanului de Tnalta puritate depaseste costul materiei prime,
separarea n-butanului de 2-butend este atat de dificila incat costurile asociate depasesc

beneficiul. Rezultatele sunt prezentate in Figura 73.
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Figure 19. Potential economic vs. conversia 2-butenei pentru US1b.

Analiza de sensibilitate aratd ca adaugarea unei noi coloane de distilare implica costuri mai
mari si afecteaza dramatic potentialul economic final EP2. Separarea inertului (n-butan) si
recircularea doar a reactantilor (2-butena, 1-butena) nu are un efect pozitiv asupra costului total
al instalatiei, in comparatie cu alternativa anterioara USla. Optimul este caracterizat de o
lungime a reactorului de Lr=9 m, un diametru D=3 m si o conversie de Xa=87%. La nivelul
cel mai detaliat, se obtine un potential economic mai scdzut, de aproximativ 21% (EP2=1773

k$/an).

US1c: Reactie — Separare — Reciclu (A+B), cu separarea inertului Tnainte de
reactor

In comparatie cu celelalte doud optiuni prezentate mai sus, acest caz este interesant deoarece
separarea initiald a inertului In amonte de reactor ar putea avea un efect pozitiv, eliberand
echipamentul ulterior de circulatia inutild a inertului. Cu toate acestea, este si provocator
deoarece separarea n-butanului / 2-butena este foarte dificila din cauza volatilitatilor similare
ale acestora. Cand a fost determinat potentialul economic pentru diferite valori ale conversiei,
s-a constatat (Figura 74) ca structura US1c returneaza un potential economic maxim (EP2) de
doar 273 k$/an. Explicatia este ca separarea inertului n-butan de 2-butena este foarte dificila
(din cauza volatilitatii relative scazute), necesitaind o coloana mare si un consum ridicat de
utilitati.
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Figure 20. Potential economic vs. conversia 2-butenei pentru US1c.

Scheme tehnologice fari recirculare

US2a: Reactie - Separare cu eliminarea inertului Tnainte de reactor

Alternativa de proces US2a genereaza un potential economic (EP2=288 k$/an) similar cu cel
observat pentru US1c (273 k$/an). Motivul consta in faptul ca regiunea optima pentru US1c
corespunde unei valori destul de mari de conversie, determinand o recirculare redusa, avand
astfel un impact redus asupra veniturilor. Similar cu varianta US1c, costurile pentru separarea
inertului sunt foarte mari, afectand negativ profitabilitatea. Rezultatele sunt ilustrate la diferite
niveluri de evaluare (Figura 75).

6000

5000

4000

3000

[k$/year]

711/0 | S e e e

Economic potential /

1000 -+rereeeeeeszzom o e

0.2 0.4 0.6 0.8 1
Conversion of 2-butene

Figure 21. Potential economic vs. conversia 2-butena pentru US2a
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US2b: Reactie - Separare

Tn configuratia fara recirculare, impactul asupra potentialului economic a fost analizat la diferite
nivele si reprezentat pe un singur grafic (Figura 76). Declinul progresiv al potentialului
economic a fost observat pentru EP1 si EP2a, similar cu celelalte optiuni descrise anterior. Cea
mai mare influenta a fost constatata in cazul includerii costurilor echipamentelor de separare,
generand o reducere a veniturilor de aproape 50%.

Surprinzitor, aceasta alternativa de proces s-a dovedit a fi cea mai profitabila, generand 2300
k$/an, in concordantd cu rezultatele obtinute pentru alternativa USla (Reactie — Separare —
Reciclu), unde inertul a fost eliminat printr-o purjare de 95%.
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Figure 22. Economic potential vs conversion of 2-butena for US2b

Rata de profitabilitate a investitiei (ROI) a fost calculata pentru a exprima profitul anual generat
de capitalul investit
Annual net profit EP2

%ROI = ——-100% = -100% 0.4)
Invested capital CAPEX

Rezumatul cu regiunile optime din analiza economica pentru cele cinci alternative de schema
tehnologica studiate este prezentat in Tabelul 15. Cea mai mare rata de profitabilitate a
investitiei (ROI) de 35% este obtinuta de schema tehnologica Reactie — Separare US2b.

Table 4. Rezultatele solutiilor optime de schema tehnologica pentru procesul de
metateza a olefinelor

USla USla

(P=095) (P=0.2) USlb USl1c US2a US2b
Optimal conversion Xa 90% 80% 87% 92% 96% 93%
Economic potential EP2 / [k$/year] 2250 500 1773 273 288 2300
Return of investment ROI 32% 7% 260 4% 4% 35%
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Optimizarea economica a instalatiei

Sectiunea de preincalzire a materiei prime este evaluata cu obiectivul selectarii temperaturii
optime a cuptorului pentru a minimiza TAC, avand in vedere o perioada de recuperare de 3 ani,
conform standardelor industriale. Costurile aditionale, precum constructia, instrumentatia,
conductele si activitatile de punere in functiune, justificdi o perioadd de recuperare
conservatoare.

Variabilele de optimizare includ aria de transfer de caldura a schimbatorului de incalzire
materie prima — effluent reactor (FEHE) si sarcina cuptorului, avand impact asupra cheltuielilor
de capital si consumului de gaz de combustie. Calculatiile de sensibilitate in Aspen Plus au
relevat ca temperatura optima de intrare Tn cuptor este de 450°C, minimizand TAC la 305 k$/an.
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Figure 23. Furnace inlet temperature versus TAC, OPEX, CAPEX

A doua etapa a studiului de optimizare se refera la reducerea consumului de energie, si anume,
coloanele de distilare. Schema simplificatd a procesului (Figura 78) arata sectiunile luate in
considerare pentru studiul de optimizare. Optimizarea coloanelor a constat in determinarea
costului annual total minim (TAC) in functie de mai multe obiective, cum ar fi: presiunea de la
varful coloanei, temperatura de alimentare, numarul de talere pentru coloana de distilare, locatia
talerului de alimentare, condensarea laterald sau refierbator lateral. Ecuatiile de cost sunt
implementate in FORTRAN din Aspen Plus pentru calculele economice.
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Preheat Section (FEHE-Heater-Reactor) Distillation Section

Figure 24. Schema tehnologica simplificata pentru procesul de metateza a 2-butenei.
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Controlul procesului de metateza a 2-butenel

Rezumat

Acest capitol prezinta comportamentul dinamic si raspunsul sistemului de control al procesului
de metateza a 2-butenei, utilizand simularea dinamicad in Aspen Dynamics. Doua strategii de
control sunt implementate: controlul conventional cu reglare dupa abatere (feedback) si
controlul predictiv pe baza de model (MPC). Sunt detaliate etapele de dezvoltare a structurilor
de control si ajustarea buclelor de reglare. Se evalueaza comportamentul tranzitoriu al
instalatiei cu o singura trecere, Reactie-Separare, pentru variatii ale debitului de +/-10%, iar
rezultatele sunt prezentate grafic.

Controlul liniar predictiv pe baza de model (LMPC) este configurat pentru a actiona direct
asupra valorilor de referinte ale buclele de reglare. Acest lucru se realizeaza prin co-simulare
intre Aspen Dynamics si Simulink/MATLAB. Performanta strategiei de control bazatd pe
model este comparata cu raspunsul in bucla deschisa al instalatiei dinamice utilizand indici de
eficientd. LMPC ajusteaz debitele produselor, Tn special pentru etilena si propilena. In acest
proces, LMPC depaseste performanta controlului conventional.



Control traditional al procesului

Control structure description

Dinamica si controlul instalatiei au fost evaluate cu simularea dinamicd in Aspen Dynamics.
Buclele de reglare au fost adaugate automat de software-ul Aspen, insd pentru control eficient,
s-au introdus si alte bucle de reglare. Amestecul de alimentare, directionat catre sectiunea de
reactie, trece prin schimbul de caldura FEHE si cuptor. Temperatura de intrare in reactor este
ajustata prin bucla de reglareul de temperatura in functie de sarcina cuptorului. Deoarece reactia
necesitd presiune scazuta si temperatura inalta, un compresor asigura circulatia produselor in
faza de vapori. Caldura de la efluent reactorului este recuperata si preincalzeste materia prima,
si apoi este racita Tnainte de intrarea in compresor. Un bucla de reglare de temperatura mentine
temperatura de intrare in compresor ajustand racitorul de aer si cel de apa. Caldura generata in
compresor este recuperata in reparatorul de de-pentanizare. Efuentul comprimat este directionat
catre sectiunea de distilare.

In sectiunea de distilare, fiecare coloana are bucle de control pentru presiune si nivel. Prima
coloana separa etilena, iar temperatura de reflux este controlata indirect, influentand debitul de
reflux. Alte trei coloane urmeaza, fiecare avand un control in cascadd pentru mentinerea

puritatii produsului. Controlul nivelului se bazeaza pe timp mort si este eficient pentru rapoarte
mici intre reflux si fierbere. Toate buclele de reglare sunt de tip PI, iar cele de compozitie sunt
ajustate cu teste de relee-feedback.

Figure 25. Procesul de metateza al 2-butenei - schema de flux si control pe intrega
instalatie
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Raspunsul dinamic al intregii instalatii

A fost investigata controlabilitatea si flexibilitatea dinamica a instalatiei, luand in considerare
debitul molar de alimentare ca perturbatie.

Raspunsul dinamic si stabilitatea reactorului au fost investigate in urma variatiilor de £10% ale
debituluide alimentare (FF). Rezultatele sunt prezentate in Figura 83, unde liniile continue
reprezinta o crestere de 10% a debitului de alimentare, iar liniile intrerupte reprezinta o scadere
de 10% a debitului de alimentare proaspat. Starea nominala stabild a fost mentinuta timp de 1
ora, iar apoi a urmat perturbarea debituluide alimentare. Temperatura de intrare a reactorului
(550°C) a fost mentinutd in mod corespunzator de bucla TC, ajustand sarcina cuptorului. Se
poate observa ca sistemul de control a reusit sd aduca procesul la o noua stare stabila in cateva
minute de la perturbatie, cu o variatie a temperaturii de iesire a reactorului de mai putin de 1°C
la variatia debitului de alimentare de +/-10%, mentindnd aceeasi temperatura de intrare a
reactorului. Asa cum era de asteptat, conversia initiald a 2-butenei a fost x,,,, =90.4 crescuta la

92,2% cu un flux de alimentare mai mic (de exemplu, -10% FF) si a reactionat in directia opusa

la un flux de alimentare mai mare (de exemplu, +10% FF), cu aceeasi deviere a conversiei,
respectiv 88,5%.

Variatia randamentului (n) a fost studiata luand in considerare propilena (C3) ca produs de
interes si 2-butena ca reactiv.

=
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Unde, F2B,in si F2B,out reprezintd fluxurile molare de 2-butena la intrarea si iesirea
reactorului, iar Fc3 reprezinta debitul molar de propilena la iesirea reactorului. Mai mult reactant
proaspat (F2B,in) alimentat in sistem scade randamentul (1) cu aproximativ 0,5%, cu efectul
opus pentru reducerea reactivului proaspat.
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Figure 26. Rezultatele si performanta dinamici a reactorului in urma perturbarii
debitului de alimentare (linii continue +10%FF si linii intrerupte -10%FF)

Deoarece reactia este endotermica, obiectivul a fost si de a investiga dacd existd vreo
posibilitate de "stingere" a reactorului. Din fericire, nu s-a constatat nicio problema de acest
gen, si desigur, nu s-a evaluat nicio problema referitoare la cresterea brusca de temperatura sau
reactii neregulate, caracteristice reactiilor exoterme. Variabilele studiate pentru perturbarea
debitului de alimentare au fost sarcina cuptorului, temperatura de intrare si iesire a reactorului.

Un alt factor important este controlul separarii asupra specificatiilor produselor.

Prima coloana COL-1 separa etilena pe la varf, iar restul produselor constand in olefine C2+ in
blazul coloanei. Starea de regim stabil a fost mentinuta timp de 1 ora, dupa care debitul de
alimentare de 100 kmol/h a fost variat cu +/- 10%. Instalatia a atins o noua stare stabila in mai
putin de cinci ore, iar compozitia etilenei in partea superioara xpi, a fost bine mentinuta la
99,9% fractiune molara fard oscilatii semnificative. Impuritatea de etilena in partea de jos a
coloanei xp1 a fost foarte bine mentinutd, avand un efect neglijabil asupra compozitiilor din
blaz. Se poate remarca faptul ca bucla de reglareul dual de compozitie, temperaturd si
compozitie a avut 0 performanta foarte buna.
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Figure 27. Perturbatiile de alimentare pentru COL-1 cu schimbari bruste ale alimentarii
(linii continue +10%; linie punctata -10%0)

In a doua coloani de distilare, COL-2, produsul de propileni este separat pe la partea superioara.
Specificatia de puritate a propilenei Xp2 de 99% fractiune molard a fost bine mentinutd fara
efecte vizibile asupra puritatii propilenei. Debitele de distilat si blaz (D2, B2) au aratat oscilatii
minore. Propilena transferata in blazul coloanei COL-2 a fost neglijabila datoritd bunei
performante a bucla de reglareului de compozitie cascaded cu temperatura.
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Figure 28. Perturbatiile de alimentare pentru COL-2 cu schimbari bruste ale aliment:rii
(linii continue +10%; linie punctata -10%0)

Asa cum era de asteptat, timpul de retentie in fiecare vas influenteaza si adaugd un interval de
timp mai mare pentru coloanele ulterioare pentru ajustare. Pentru coloana de distilare, COL-3,
un nou regim stationar este atins dupa aproximativ 6 ore de la initierea variatiei de alimentare
la 1 ora. Debitul de distilat D3 consta intr-un amestec C4 (2-butena, n-butane si 1-butene), iar
concentratia impuritatilor este mentinuta in distilat, pentru a evita contaminarea cu produse mai
grele (de exemplu, pentend C5). Impuritatea din distilat este bine mentinutd cu buclda de
reglareul de temperatura, aratand insensibilitate la variatiile de alimentare. Compozitia fundului
este controlata printr-un bucla de reglare de compozitie-temperatura setat pentru minimizarea
concentratiei de 2-butena in baza coloanei COL-3, xg3. Compozitia blazului este ajustata destul
de rapid, in 6 ore.
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Figure 29. Perturbatiile de alimentare pentru COL-3 cu schimbari bruste ale alimentarii
(linii continue +10%; linie punctata -10%0)
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Comportamentul dinamic al COL-4 aratd o performantad buna, chiar daca timpul pana la
atingerea starii stabile este in jur de 9-10 ore, in mare parte datorita perturbatiilor provenite de
la coloana de distilare Tn amonte, COL-3. Compozitia C5 in varful coloanei, Xps, este mentinuta
destul de constanta la 99% fractie molara, in timp ce compozitia hexenei C6 in produsul din

blaz prezinta cateva oscilatii care, dupa cateva ore, revin la specificatia de 99% fractiune
molara.
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Figure 30. Perturbatiile de alimentare pentru COL-4 cu schimbari bruste ale alimentarii
(linii continue +10%; linie punctata -10%0)

Control predictiv bazat pe model

Proiectarea si acordarea bucla de reglareului predictiv de model
liniar (LMPC)

Sistemele de control predictiv de model sunt proiectate pe baza unui model matematic al
instalatiei. Modelul linear folosit n sistemul de control contine matrici de stare, determinate
prin identificare de process in bucla deschisa, folosind datele de intrare-iesire generate din
simularea dinamica Aspen. Formularea si validarea modelului spatiu-stare sunt realizate in
MATLAB, iar mediul de co-simulare intre Aspen Dynamics si MATLAB/Simulink este utilizat

pentru a facilita conexiunea dintre simularea dinamica si blocul de control predictiv de model
din Simulink.
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In aplicatiile industriale, testele de treaptd in directii opuse (teste de impuls) sunt in mod
obisnuit executate pe instalatia in functiune pentru a identifica un model de proces valid necesar
proiectarii bucla de reglareului predictiv de model (MPC). In acest caz, simularea dinamica din
Aspen Dynamics actioneaza ca instalatie "reala" pentru a extrage datele de proces necesare
pentru configurarea si aplicarea unui sistem MPC 2 x 2 prin co-simularea Aspen Dynamics si
MATLAB/Simulink. Tn mod particular, pentru acest studiu, teste de impuls sunt efectuate
pentru doud variabile de intrare cu raspunsuri in bucld deschisd, debitul de alimentare si
temperatura la intrarea reactorului, respectiv denumite variabile manipulate (MV). Debitul de
etilend si de propilena reprezintd variabilele de iesire sau controlate (CV); aceste tinte de
productie sunt controlate/setate de utilizator prin intermediul MPC-ului. Lista variabilelor
manipulate si controlate este prezentata mai jos. Implementarea modelului linear predictiv
(LMPC) este realizata intr-o structura cu doud nivele, respectiv nivelul de bucle PID
descentralizate "traditionale" care stabilizeaza variabilele principale ale procesului, si LMPC
care ajusteaza valorile de referinta ale buclelor de reglare.

Table 5. Valorile de intrare/iesire in instalatii de masuri de inginerie

Input/ Output Nominal Minimum Maximum D|m§n5|onless Type

value Nominal value
[Flfri?al/h]ﬂow ' 100 & 125 >0 %?Paﬁuel?lt\jﬁ/l)
Reactor inlet Manipulated
temperature / [°C] 550 450 650 50 variable (MV2)
hpere fon |95 ag e s Coeled
Propylene flow / Controlled
[kmol/h] 24.5 16.1 335 50 variable (CV2)

Raspunsul celor doud iesiri este inregistrat, iar un model liniar este obtinut din datele de
simulare input-output. Ulterior, cele doua modele liniare sunt concatenate intr-un singur model
liniar final folosind MATLAB. Ordinea modelului identificat este de 24, iar verificarea
stabilitatii este efectuatd; in special, se verifica valorile proprii ale matricei A. In Figura 88 sunt
afisate rezultatele din modelul identificat si datele de simulare, unde este utilizatd metoda
ciclului de crestere alternand schimbarea pasului in directii opuse cu +/-10% din variabila de
intrare.

B B Model fitting vs simulation data
Model fitting vs simulation data T T

sim_dataTC (y1)

sim_dataFeed (y1) ——ss_modelTC: 57.13%,
= cs_modelFeed: 57.87% =

Deviations
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sim_dataTC (y2)

——ss_modelTC: 90.05%
o
>
sim_dataFeed (y2) |

| =55 _modelFeed: 73.56%

y2

Time (hours) Time (hours)

Figure 31. Model fitting vs simulation data (left — temperature model, right — feed model)

Modelele sunt dezvoltate pe baza abaterilor de la valorile nominale pentru a simplifica
complexitatea modelului procesului si, in consecinta, controlerul bazat pe model. Rezultatele
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aratd o bund acuratete Intre estimarile modelului (ss_modelFeed si ss modelTC) si datele de
iesire ale simuldrii procesului (sim_dataFeed si sim_dataTC).

Pentru acest studiu, este utilizat mediul Simulink in co-simulare cu Aspen Dynamics pentru a
facilita conexiunea intre simularea dinamica si bucla de reglare bazata pe model configurat in
MATLAB/Simulink. MATLAB apeleaza simulatoarele de proces folosind serverul de
automatizare ActiveX si permite conexiunea prin mediul Simulink si Aspen Dynamics.
Problemele de compatibilitate intre cele doud software-uri, MATLAB si Aspen Dynamics, ar
trebui sa fie luate n considerare cu atentie, altfel comunicarea nu este realizata.
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Figure 32. Schema Simulink al modelului predictiv conectat la simularea dinamica Aspen.

Performanta raspunsului dinamic al intregii instalatii

Performanta controlerului predictiv MPC este evaluata prin teste de reglare a perturbatiilor de
tip pas aplicate variabilelor controlate, generate dupa 1 ora de regim stabil. Doua seturi de date
sunt generate, pentru o schimbare brusca de +10% (linie continud albastra) aplicata simultan
ambelor variabile controlate (de exemplu, debitul de etilend si debitul de propilend) si un alt
test constand intr-o schimbare de -10% (linie punctata portocalie) la aceleasi doua (2) variabile
controlate, respectiv debitul de etilena si debitul de propilend. Performanta LMPC este
comparati cu raspunsul in bucla deschisa din datele de simulare dinamica. In testul in circuit
deschis, variabilele manipulate, debitul de alimentare si temperatura de intrare a reactorului,
sunt modificate prin aplicarea unui pas astfel incét variabilele de iesire (debitul de C2 si debitul
de C3) sa fie echivalente cu +/-10% din valorile lor de regim stabil. In acest fel, cele doua
strategii de control pot fi evaluate prin indici de performantd precum Eroarea Patratica Integrala
(ISE), Eroarea Medie Patratica (MSE), Eroarea Absoluta Integrala (IAE), Eroarea Maxima (PE)
sau depasire, In scopul evaludrii performantei.
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Figure 33. LMPC - Profiluri ale debitelor si puritatilor variabilelor controlate, debitul de
alimentare si temperatura de intrare a reactorului

Tn Figura 90, controlerul avansat arati o atingere stabila si rapida a debitelor setate de productie
intr-o perioada rezonabila (<5 ore). Depasirea valorilor setate ale debitelor este neglijabila,
confirmata si de controlul adecvat al puritatilor produselor de etilend si propilena. Oscilatiile
debitului de alimentare si ale temperaturii de intrare a reactorului sunt de asteptat, deoarece
aceste variabile sunt modificate de catre model pentru a atinge noile tinte ale debitelor de
productie. Se observa ca pentru o modificare de +10% a debitului de productie, modelul
orienteaza temperatura initiald a reactorului intr-o directie opusa si dupa cateva ore, LMPC
corecteaza aceastd variabild manipulatd in directia corecta, astfel Incat ambele tinte ale
variabilelor controlate sa fie atinse.
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Figure 35. LMPC — Profilurile sarcinilor refierbatoarelor coloanelor

In mod remarcabil, raspunsul la modificarea cu -10% (reprezentat de linia portocalie intrerupta)
este mai rapid In comparatie cu modificarea cu +10%. Acest lucru indica faptul ca este mai usor
sa scada debitul de productie.

Performanta LMPC este comparata cu raspunsul in bucla deschisa utilizand datele din simularea
dinamica. In testul in bucld deschisa, variabilele manipulate, valorile de referinta ale debitului
de alimentare si temperaturii de intrare a reactorului, sunt modificate prin aplicarea unei
excitatii de tip treapta astfel incat variabilele de iesire (debitul C2 si debitul C3) sa se schimbe
cu +/-10% din valorile lor de referinti (asa cum se intimpli in testele cu LMPC). Tn acest fel,
cele doua strategii de control pot fi comparate prin intermediul indicilor de performanta precum
Eroarea Patratica Integrala (ISE), Eroarea Patratica Medie (MSE), Eroarea Absolutd Integrala
(IAE), Eroarea Maxima (PE) sau overshoot (depasire). Rezultatele sunt prezentate in Figura 93
si Figura 94.
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Figure 36. Bucla deschisa — Profiluri ale fluxurilor si purititilor variabilelor de control,
debitului de alimentare si temperaturii de intrare a reactorului.
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Figure 37. Bucla deschisa — Profilurile sarcinilor refierbatoarelor coloanelor

In Figura 93 si Figura 94, raspunsurile in bucld deschisa demonstreazi un control rezonabil cu
unele oscilatii pana la atingerea tintelor de debit de productie dupa aproximativ 15 ore, urmate
de un regim de stare stabild. Debitul de etilend prezintd un overshoot de aproximativ 50% in
comparatie cu valoarea setatd; totusi, buclele de reglare de tipul Pl ajusteaza eficient si rapid
eroarea. Pe durata acestor teste, buclele de reglare de tipul Pl mentin eficient puritatile de produs
ale etilenei si propilenei la valorile lor setate respective pentru ambele strategii de control. Cu
toate ca instalatiea de metateza a 2-butenei este neliniara, rezultatele arata ca bucla de reglareul
predictiv liniar pe bazd de modele depaseste raspunsul in bucla deschisa.

Pentru a caracteriza performanta sistemului si a identifica strategia de control cea mai eficienta,
sunt luate Tn considerare mai multi indici de performanta. Pierderea medie a erorii patratice
(MSE) este utilizatd pentru a ilustra performanta si rdspunsul la control pentru aceeasi
schimbare treapta de +/-10% in debitul de productie pe o perioada de 30 de ore. MSE reprezinta
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suma diferentelor patratice dintre valorile estimate si reale ale productiei, impartitd la numarul
de ore testate.

Tn plus, eroarea pitrata integrala (ISE) este folosita ca o altd masura pentru a evalua performanta
sistemului, calculatd prin integrarea patratului erorii de control pe aceeasi perioadd (prin
aplicarea regulii trapezoidale, cu un pas fix de 0,2 ore). In practica industriald, performanta
controlerului este adesea evaluata pe baza deviatiei maxime a variabilelor controlate, denumita
eroare maxima (PE). Cu toate acestea, in timp ce PE identificd deviatia maxima, nu ofera
informatii despre fluctuatii sau capacitatea de a atinge punctul setat. Prin urmare, eroarea
absoluta integrald (IAE) este folosita in mod obisnuit pentru a evalua raspunsul si controlerului.
IAE calculeaza suma zonelor deasupra si sub punctul de referinta, penalizénd erorile in mod
egal indiferent de directie.

Rezultatele prezentate in Tabelul 35 indicd in mod constant ca LMPC prezinta performante
semnificativ mai bune in comparatie cu raspunsurile in bucla deschisa, demonstrand capacitatile
sale superioare de control.

Table 6. Indicatori ale performantei asociate strategiilor de control

Controlled variable 1: C2 Flow Controlled variable 2: C3 Flow

(Y1) (y2)
Method U.M Mpc  OPeN  upc OPen o Openne Open
Loop Loop Loop Loop

-10% -10% +10% +10% -10% -10% +10% +10%

ISE (kmol/h)?>xh  0.05 3.16 134 6.19 1.7 15.8 1.3 10.6
MSE  (kmol/h)? 0.01 1.05 022  2.06 0.3 5.3 0.2 3.5
IAE  (kmol/h) xh  0.50 5.63 480 9.35 2.8 20.8 3.3 16.2
PE kmol/h 020  3.57 086 4.26 1.6 2.7 1.7 2.4
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