1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

1. Introducere Tn automatizarea
proceselor chimice

Industria chimica reprezinta un teren propice pentru conducerea automata a
proceselor tehnologice si ca urmare unele dintre cele mai reprezentative aplicatii Tsi
gasesc loc n acest domeniu. In paralel cu dezvoltarea si perfectionarea tehnologiilor
chimice a avut si are loc un progres remarcabil in domeniul conducerii automate in
vederea obtinerii unor randamente inalte, a valorificarii superioare a materiei prime si a
scaderii pretului de cost.

1.1. Sistem chimic

Sistemul reprezinta un ansamblu de elemente aflate in interactiune, caruia Ti sunt
specifice o organizare si un scop. Interactiunile sunt concretizate prin
fluxuri de masa, energie si/sau informatie. Scopul asociat fiecarui
sistem depinde de destinatia acestuia.

Mediul exterior defineste entitatea aflata Tn exteriorul sistemului considerat. Intre
sistem si mediul exterior exista schimburi permanente de masa,
energie si/sau informatie.

Marimile de intrare sunt marimile independente asociate unui sistem. Marimile
de intrare sunt fluxuri de masa si/sau energie care intra sau ies din
sistem. Aceste marimi pot fi utilizate drept comenzi iar alte marimi,
fluxuri materiale sau energetice, care variazd aleator influentand
nefavorabil sistemul, sunt considerate perturbatii. Comenzile si
perturbatiile asociate unui sistem reprezinta multimea variabilelor
independente, figura 1.1.

Marimile de iesire sunt marimi dependente si sunt asociate in general calitatii
produselor rezultate in sistemul chimic si uneori cantitatii acestora.
Valorile marimilor de iesire depind direct de valorile comenzilor si ale
perturbatiilor cat si de modelul matematic al sistemului.

Starea sistemului chimic este data de valorile urmatoarelor variabilele
termodinamice: temperatura T, presiunea P, concentratia C. In
interiorul sistemului se considera un punct curent M si functia ¢(M) ce
reprezintd variatia variabilelor termodinamice in raport cu pozitia
punctului M.
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Fig. 1.1. Structura unui sistem chimic: | - vectorul intrare; Y - vectorul iesire;

P - vectorul perturbatii; U - vectorul comanda.

Sistemul omogen reprezinta sistemul pentru care functia ¢(M) este continua.

Faza reprezinta acea parte dintr-un sistem in interiorul careia proprietatile sunt

functii continue de pozitie. Daca functia ¢(M) prezinta discontinuitati,

sistemul este eterogen si Tn consecinta are mai multe faze.

Sistemele cu parametri concentrasi sunt acele sisteme pentru care functia

@(M )= constant. Exemplul de sistem cu parametri concentrati il

reprezintd un reactor cu amestecare perfectd, figura 1.2. In interiorul
reactorului parametrii de stare, concentratia componentului A si B au

aceleasi valori indiferent de pozitia din reactor.
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Fig. 1.2. Reactor cu amestecare perfecta.

Modelul matematic al reactorului are la baza urmatoarele ipoteze:
— reactia chimica este de tipul A — B si are ordinul 1;
— amestecarea este perfecta;
— procesul este izoterm.

Modelul matematic este descris prin bilantul material pe fiecare
component [16]:

QCAO:QCA+V KCA, (11)
O:QCB —V KCA, (12)

semnificatia marimilor fiind urmatoarea:
Q - debitul de material la intrarea si iesirea din reactor [m3 / s];

Cap - concentratia reactantului A la intrare [kmol / m?’J;
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C - concentratia reactantului A in reactor [kmol / m3J ;
Cg - concentratia produsului de reactie B in reactor lkmol / m3J ;
V - volumul masei lichide din reactor [mS];

K - constanta vitezei de reactie [s‘lj.

Concentratia produsului B la iesirea din reactor Cg, egald cu cea din

reactor n virtutea ipotezei amestecarii perfecte, constituie indicatorul
de calitate al produsului obtinut. Din acest motiv, concentratia Cg este

consideratd una dintre componentele marimii de iesire. Cealalta
componentd este concentratia reactantului la iesire C,. Concentratia
produsului cg este in functie de debitul Q, Tn functie de concentratia
reactantului A la intrare cpq si In functie de volumul masei de lichid
V. Toate aceste marimi sunt marimi de intrare, concentratia Cpag

reprezentand perturbatia pentru reactor. Schema bloc a reactorului cu
amestecare perfectd, considerat sistem cu parametrii concentrati, este
prezentata in figura 1.3.
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Fig. 1.3. Schema bloc a reactorului cu amestecare perfecta.

Avand in vedere structura generald a unui sistem chimic (figura 1.1),
marimile care caracterizeaza sistemul sunt urmatoarele:

Q ca
X=CA0 y Y:C .
V B

Explicitind componentele marimii de iesire n functie de
componentele marimii de intrare rezulta:

Q
Ca=—  Cpp: 1.3
A= OV K Ao (1.3)
V K
Cg =——Cxp- 1.4
B =0 v K A0 (1.4)

Sistemele cu parametrii distribuiti sunt sistemele caracterizate prin variatii ale
valorilor functiei (M), sau cu alte cuvinte variabilele de stare au
valori dependente de pozitie. Exemplul caracteristic il constituie
reactorul tubular, figura 1.4 [16]. Pentru acest tip de reactor,
variabilele de stare, presiunea, temperatura si concentratia, au valori
dependente de pozitia curentd a punctului M in interiorul reactorului.
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Fig. 1.4. Reactor chimic tubular.

In interiorul reactorului tubular are loc reactia chimica ireversibila
A—B. Curgerea avand loc in regim turbulent, se poate face ipoteza ca
proprietdtile amestecului In sectiunea transversala sunt aceleasi. Din
cauza variatiei concentratiei componentilor de-a lungul reactorului are
loc un curent de difuzie axiala. Modelul matematic in regim stationar
este exprimat prin formularea urmatoare:

Debitul Debitul Variatia
molar | _ | molar molara (1.5)
intrat [~ iesit produsa '

in sistem din sistem de reactie

Pentru reactantul A se poate scrie relatia
Qa =(Qa +dQp)—radV, (1.6)

Semnificatia marimilor fiind urmatoarea:

Qa — debitul componentului A intrat in elementul infinitezimal al
reactorului dV;

dQa — variatia debitului componentului A la iesirea din sistem;

ra - viteza de reactic A—B;

dV — variatia infinitezimala a volumului reactorului.

Relatia (1.6) se reduce la forma
dQA == rAdV (17)

si avand in vedere faptul ca variatia infinitezimala dQa poate fi
exprimata cu ajutorul conversiei

dQa =-QaedX s (1.8)

Se obtine ecuatia diferentiala
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Sistemele

dX_A - _r_A_ (1.9)
dv Qo

monovariabile sunt acele sisteme care sunt caracterizate printr-o

Sistemele

singurd marime de intrare si o singurd marime de iesire. In aceastd
categorie se gasesc sisteme de reglare automata asociate unui singur
parametru (temperaturd, presiune, nivel), figura 1.5. Semnificatia
marimilor este urmatoarea: P - proces; T - traductor; C - regulator;
EE - element de executie; | - marime de referintd; r - marime de
reactie; U - comandd; m - marime de executie; p - perturbatie; Y -
marime de iesire.

F
— m

Fig. 1.5. Sistem de reglare cu actiune dupa abatere.

Sistemul din figura 5 poate fi adus la forma prezentata in figura 6,
forma caracteristica unui sistem monovariabil.

1 —m| SRA |—w= ¥

Fig. 1.6. Sistemul monovariabil asociat SRA.

Marimea de intrare a sistemului este prescrierea I iar marimea de iesire
este reprezentatd de variabila reglata, y.

multivariabile sunt sisteme caracterizate prin mai multe variabile de

intrare $i mai multe variabile de iesire. Exemplu de sistem chimic
multivariabil il reprezinta procesul de fractionare al unui amestec
binar. Acest proces este caracterizat prin doud variabile de intrare
(comenzile procesului) si doud variabile de iesire (concentratia
componentului volatil in distilat si In reziduu). O schema bloc a unui
proces multivariabil este prezentati in figura 1.7. In cadrul sistemului
fiecare marime de intrare (comanda procesului) influenteaza ambele
marimi de iesire.
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Fig. 1.7. Structura unui proces multivariabil.

In cadrul procesului din figura 1.7, semnificatia marimilor este
urmatoarea:

— Uy, Uz : marimile de intrare ale sistemului (procesului);

— Y1, Y2 : marimile de iesire ale sistemului;

—  Hij : functiile de transfer pe canalul u; —y;.

In regim dinamic, vectorul marimilor de iesire este calculat cu relatia

y1|_| Hu le} [Ul} 1.10
{yz} {HZl Hy) * up |’ (1.10)

In ipoteza ci functiile de transfer Hj; provin de la elemente aperiodice
de ordinul 1

j
Go= , 111
. aij s+1 ( )
relatia (1.10) devine
byy by
yl}z a;s+1  aps+l X[ul} 119
{Y2 bay bay uz (1.12)

a215 +1 azzs +1
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1.2. Exemple de sisteme de conducere a proceselor chimice
Exemplul 1.1. Automatizarea unui cuptor tubular.

Fie un cuptor tubular dintr-o instalatie de distilare atmosferica a petrolului.
Cuptorul tubular este destinat incalzirii si vaporizarii partiale a petrolului supus
prelucrarii. Din punct de vedere constructiv cuptorul este vertical, avand o zona de
radiatie si o zona de convectie. Cuptorul functioneaza cu aer cald insuflat, combustibilul
lichid utilizat fiind pacura. Structura sistemelor de reglare utilizate este prezentata in
figura 1.8.

Fetrol
Q aetr ='Tﬂ'31’

Parcura
Pacura retur
tur

Fig. 1.8. Structura sistemului de conducere a unui cuptor tubular.

Marimile ce caracterizeaza sistemul chimic sunt urmatoarele: Y' = [Ties, Tgs Cq 1;
UT = [Qc, Qaers Qab 1; P = [Qp, Tiny Taer, Qint 1. Structura sistemului de conducere are in
compunere patru sisteme de reglare automata. Cele patru sisteme regleaza temperatura
materiei prime, presiunea combustibilului lichid, presiunea diferentiala abur/combustibil
sl concentratia oxigenului Tn gazele de ardere.

Sistemul de reglare a temperaturii este impus de scopul tehnologic, acela de a
incalzi petrolul (materia prima) la o anumita temperatura. Este adoptata structura de

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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reglare a temperaturii in cascada cu debitul de combustibil, pentru a atenua perturbatiile
introduse de variatia necontrolata a debitului de combustibil.

Sistemul de reglare a presiunii combustibilului este impus de functionarea
arzatoarelor de combustibil. Acestea nu pot realiza dispersia lichidului Tn picaturi cu
diametru foarte mic decat daca lichidul este pulverizatla o presiune foarte mare.
Suplimentar, pentru cresterea gradului de pulverizare, in arzator se introduce abur de
pulverizare. Cantitatea de abur introdusa pentru pulverizare este dependenta de diferenta
de presiune dintre aburul de pulverizare si combustibilul lichid. In practica este utilizat
un sistem de reglare automata a presiunii diferentiale abur/combustibil.

Calitatea arderii reprezinta un parametru economic al procesului de combustie,
marimea de iesire urmaritd fiind concentratia oxigenului din gazele de ardere. Pentru
reglarea acestei marimi este utilizat un sistem de reglare cu actiune dupa abatere,
marimea de executie fiind debitul de aer introdus 1n focarul cuptorului tubular.

Exemplul 1.2. Automatizarea unei coloane de fracfionare.

Se considera o coloana de fractionare a unui amestec binar (etilena-etan,
propilena-propan). Coloana este prevazuta cu un refierbator pentru generarea fluxului de
vapori prin coloana si un condensator utilizat la obtinerea refluxului lichid. Alimentarea
coloanei, caracterizata prin debitul F si concentratia Xg, este separatd in doua fluxuri:
distilatul D, bogat ih componenta mai volatila si reziduul B, sarac in componenta
volatila. Uzual, coloana de fractionare are structura de conducere prezentata in figura
1.9. Mirimile care caracterizeazi sistemul chimic sunt urmitoarele: Y'= [XD, Xb, P 1; u’
= [L, Qa Qu]; P’ = [F, X ]. Sistemul de conducere are o structura compusa din cinci
sisteme automate cu actiune dupd abatere: doud sisteme sunt destinate reglarii
concentratiei distilatului si reziduului; doua sisteme regleaza nivelul in vasul de reflux si
in baza coloanei; un sistem automat este destinat reglarii presiunii in coloana.

Sistemele de reglare a compozitiei produselor separate au ca agenti de reglare
debitul de reflux pentru reglarea compozitiei distilatului si debitul de abur pentru
reglarea compozitiei reziduului. Structura de reglare a calitatii produselor separate este
denumitd L-V, conform numelor agentilor de reglare utilizati.

Pentru inchiderea bilantului material pe coloana si pentru realizarea sigurantei in
exploatare, sunt utilizate doua sisteme de reglare a nivelului, atat in baza coloanei cat si
in vasul de reflux. Aceste sisteme automate contribuie la atingerea unor regimuri
stationare ale acumuldrii volumice 1n cele doua vase de acumulare. Totodata, sistemele
asigura functionarea in conditii de siguranta a pompelor care evacueaza fluxul lichid din
coloand si din vasul de reflux. Suplimentar, sistemul de reglare a nivelului din baza
coloanei contribuie la buna functionare a refierbatorului.

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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Fig. 1.9. Structura de conducere a unei coloane de fractionare.

Sistemul de reglare a presiunii este necesar pentru a mentine constant echilibrul
lichid-vapori. Solutia de automatizare adoptata in cadrul acestui exemplu este aceea de
modificare controlata a ariei de transfer termic a condensatorului, prin modificarea
nivelului de lichid din condensator.

Exemplul 1.3. Automatizarea instalariei de cracare catalitica.

Procesul de cracare catalitica este destinat fabricarii in principal de benzine cu
cifra octanica ridicata (85-95 COR) precum si de hidrocarburi parafinice si olefinice cu
masa moleculara redusa (propena, propan, butene, butani etc). Materia prima utilizata
este distilatul de vid, amestec de hidrocarburi grele avand limitele de distilare intre 350
si 540 °C. De asemenea se mai folosesc motorine grele de distilare atmosferica, distilate
grele de cocsare etc.

Blocul de reactie al instalatiei are douda componente: reactorul si regeneratorul.
Tn reactor au loc reactiile de cracare ale materiei prime in prezenta catalizatorului sub
forma de granule fine. Tn sistemul de cicloane catalizatorul uzat este separat de
produsele de reactie aflate in faza gazoasa. Ulterior, cocsul depus pe catalizator este
indepartat prin ardere in regenerator, rezultdnd energie care este recuperata prin generare
de abur.

Produsele de reactie obtinute in reactor sunt: benzina, gazele de cracare,
motorina, distilatele grele si cocsul. Principalul produs obtinut este benzina (50-60 %
volum si 85-95 COR). Gazele de cracare contin 70-80 % masa hidrocarburi C3-Cj.
Distilatele grele care rezulta din proces sunt partial recirculate sau sunt utilizate pentru
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obtinerea negrului de fum. Cocsul obtinut prin reactia de cracare se depune pe
catalizator, scazand activitatea chimica a acestuia.

Un exemplu de structura de conducere a blocului de reactie al instalatiei de
cracare catalitica este prezentat in figura 1.10 [5, 6, 16]. Marimile care caracterizeaza
sistemul chimic sunt: YT = [Tg, Cr, Creg, Tregl; U' = [Qmp, Trmp» Qabs Qaers @, Qrec]; P =
[dmp, Csuir, Tmy]. Semnificatia tehnologica a notatiilor este urmatoarea: Tr - temperatura
in reactor; cr — concentratia produselor de reactie la iesirea din reactor; Crg —
concentratia cocsului la iesirea din regenerator; Ty - temperatura in regenerator; Qmp -
debitul de materie prima; Tnp - temperatura materiei prime la iesirea din cuptor; Qap -
debitul de abur;  Qaer - debitul de aer la regenerator; a - raportul de contactare
catalizator/materie prima;, Qe - debitul de motorina recirculata; dy, - densitatea
materiei prime; Cgyr — concentratia sulfului in materia prima; Tp, - temperatura medie
volumetrica a materiei prime.
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Fig. 1.10. Automatizarea blocului de reactie de la instalatia de cracare catalitica.

Reglarea subsistemului reactor - regenerator presupune mentinerea constanta a
compozitiilor fluxurilor materiale care parasesc sistemul: produsele de reactie, gazele de
ardere, catalizatorul uzat si catalizatorul regenerat. Dintre aceste compozitii doar
compozitia gazelor de ardere poate fi masurata in flux in conditii tehnico-economice. Tn
aceasta situatie, mentinerea starii dorite a subsistemului reactor-regenerator poate fi
realizata prin reglarea altor marimi, in speta temperatura si presiunea in reactor si
regenerator.

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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Structura sistemului automat prezentat in figura 1.10 contine un numar de 6
sisteme de reglare automata. Sistemul de reglare a temperaturii in reactor are ca agent de
reglare fluxul de catalizator regenerat, al carui debit este modificat prin intermediul
robinetului RR,. Comanda robinetului de reglare este transmisa prin intermediul unui
selector de semnal minim, cu scopul de a preveni aparitia circulatiei inverse prin
sistemul reactor-regenerator.

Nivelul fazei dense de catalizator din reactor este reglat cu ajutorul fluxului de
catalizator uzat, care circula spre regenerator. Si in acest caz, comanda robinetului de
reglare RR; este transmisa printr-un selector de semnal minim, cu scopul de a preveni
aparitia circulatiei inverse prin sistemul reactor-regenerator.

Urmarirea deschiderii robinetelor de reglare RR; si RR;, este realizata cu
ajutorul unor sisteme de reglare a diferentei de presiune pe robinet [5]. Pierderea de
presiune este minima la deschiderea completa si maxima la inchiderea completa.
Regulatorul de presiune diferentiald are o prescriere fixatd la o valoare inferioara
deschiderii complete, de exemplu 90%. Atunci cand deschiderea robinetului este mai
mare de 90%, comanda Xcp a regulatorului de presiune diferentiala scade, devine mai
mica decét xcr, iar selectorul de semnal minim realizeazi xc = min{Xcp ,Xcr J = Xcp-

Prin aceasta sistemul de reglare de la nivelul ierarhic superior va fi deconectat iar
deschiderea robinetului de reglare va fi mentinuta la valoarea de 90%.

Diferenta de presiune dintre regenerator si reactor este mentinuta la o valoare
constanta, impusa de conditiile de circulatie normalad a catalizatorului Tn sistem.
Micsorarea diferentei de presiune sub o anumita limita produce dificultati in transportul
catalizatorului, care pot duce la schimbarea sensului de circulatie al catalizatorului si
implicit la explozia instalatiei.

Procesul de ardere din regenerator este reglat cu ajutorul unui sistem de reglare
a diferentei de temperatura dintre faza densa si gazele de ardere. Agentul de reglare este
debitul de aer esapat in atmosferd, variatia acestuia ducand la transformarea controlata a
monoxidului de carbon n dioxid de carbon.

Exemplul 1.4. Automatizarea instalatiei de producere a uleiurilor minerale

Procesul de producere a uleiurilor minerale este un proces discontinuu, realizat
in autoclave. Tn figura 1.11 este prezentat un exemplu de automatizare al unor autoclave
destinate producerii uleiurilor minerale. Sistemul de automatizare al autoclavelor este
compus din urmatoarele subsisteme:

a) Subsistemul de robinete de izolare a circuitelor tehnologice.
b) Subsistemul de reglare a temperaturii autoclavelor.
c) Subsistemul de reglare al turatiei agitatorului autoclavei.

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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Fig. 1.11. Structura de automatizare a procesului discontinuu de producere
a uleiurilor minerale.

Subsistemul de robinete de izolare a circuitelor tehnologice este impus de
caracterul discontinuu al procesului si de existenta a mai multor faze de productie.
Sistemul prezentat in figura 1.11 cuprinde urmatoarele circuite tehnologice echipate cu
sisteme de izolare a circuitelor, comanda de tipul INCHIS-DESCHIS (DA/NU) asociata
robinetelor de izolare fiind elaborata de cétre un programator numeric, in functie de faza
in care se gaseste in derulare procesul:

a) Circuitul de alimentare al materiei prime (uleiul) este prevazut cu un
robinet cu bila, RR1.

b) Circuitul de aer este de asemenea prevazut cu un robinet cu bila, ce
realizeaza izolarea circuitului de aerare, RR2.

¢) Circuitul de vid este prevazut cu un robinet cu bila, RR3.

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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d) Circuitul de aerare al autoclavei este prevazut cu robinetul cu bilda RRA4.

e) Circuitul de alimentare cu sulf este operat prin intermediul robinetului cu
bila RR5.

f) Circuitul de alimentare cu aditivi este prevazut cu un singur robinet cu
bila cu comanda automata pentru izolarea circuitului de alimentare cu
aditivi, RRG6.

g) Circuitele aburului catre mantaua de Tncalzire/racire a autoclavei. Acest
circuit este prevazut cu doua robinete cu bila, un robinet fiind montat pe
linia de intrare a aburului Tn manta, RR7, iar cel de al doilea fiind montat
pe linia de condens, avand pozitia de montaj in amonte de oala de
condens, RR8.

h) Circuitul apei de racire la mantaua de incalzire/racire a autoclavei este
prevazut de asemenea cu doua robinete cu bila. Un robinet este montat pe
linia de intrare a apei in manta, RR9, iar cel de al doilea este montat pe
linia de evacuare a apei, RR10.

i) Circuitul produsului tehnologic este prevazut cu un robinet cu bila, in
scopul izolarii circuitului de evacuare a produsului, RR11.

Subsistemul de reglare a temperaturii autoclavelor este alcatuit dintr-un
traductor de temperatura tip termocuplu, un adaptor de tensiune-curent, doua regulatoare
de temperatura si doua robinete de reglare. Sistemul trebuie sa asigure incalzirea
progresiva a autoclavei, respectand un gradient de temperatura impus, prin intermediul
regulatorului TIC-01. Dupa atingerea temperaturii de operare in perioada de incalzire
prestabilita, sistemul numeric de conducere va trece la faza de reglare a temperaturii
atinse de masa de reactie, faza asigurata de regulatorul TIC-01. Dupa trecerea perioadei
impuse pentru reactie, sistemul numeric va comuta pe racirea progresiva a mediului de
reactie, oprind alimentarea cu abur, decompriménd mantaua autoclavei si asteptand
evacuarea condensului. Dupa consumarea acestei faze, sistemul numeric de conducere
va comanda cresterea progresiva a debitului de apa de racire si mentinerea temperaturii
impuse mediului de reactie, faza realizata de regulatorul TIC-02. Primul robinet de
reglare este montat pe linia de alimentare cu abur, RR12, Tnaintea robinetului de izolare
RR7. Cel de al doilea robinet de reglare este montat pe linia de apa de racire, RR13,
naintea robinetului de izolare RR9.

Sistemul de reglare al turariei agitatorului autoclavei este impus de obtinerea
unei turatii constante, a carei valoare este dependenta de faza de lucru. Pentru realizarea
acestui sistem sunt necesare elementele: traductor de turatie, regulator, convertizor static
de frecventa si motor electric trifazat.
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1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

1.3. Etapele proiectarii unui sistem de conducere
a proceselor chimice

Un proces chimic este constituit dintr-o succesiune de operatii unitare
(acumulare de lichid, acumulare de gaz, transfer de masa, transfer de caldura, reactii
chimice). Structura a unui proces chimic este descrisa in figura 1.12. Marimile de intrare
ale procesului chimic sunt Tmpartite in marimi de executie sau agenti de reglare si
marimi perturbatoare sau perturbatii. Marimile de iesire sunt clasificate Tn marimi de
iesire masurabile si marimi de iesire nemasurabile. Cresterea performantelor economice
ale unei instalatii industriale, depinde in cea mai mare masurd de strategiile de control
aplicate acesteia. ldentificarea celei mai eficiente strategii de control presupune
abordarea ierarhica a activitatilor de proiectare a structurii de reglare asociatd unei
instalatii chimice. Practic, aceastd abordare desemneaza o metodologie de proiectare a
strategiilor de reglare, bazata pe decizii structurale. Deciziile structurale includ atat
alegerea sau amplasarea agentilor de reglare si a variabilelor de masurare cat si
descompunerea problemei de reglare a intregii instalatii in subprobleme mai usor de
rezolvat.

agenti de » —P  ariabile
reglare > > tasurate
Proces
—_—T] - C
perturbat [ . nr:;: ijiskzieate

Fig. 1.12. Structura unui proces chimic.

Dezvoltarea unei strategii de reglare consta Tn parcurgerea anumitor etape. In
general, principalele etape importante ale unei strategii de control sunt urmatoarele:

I.  Specificarea obiectivelor structurii de reglare ce urmeaza a fi proiectata
a) Cunoasterea capacitatii de productie a instalatiei si a obiectivelor de
reglare;
b) Identificarea restrictiilor;
Il.  Analiza de sus in jos (top-down)
a) ldentificarea variabilelor procesului, a gradelor de libertate, a
structurii de reglare si a optiunilor de descompunere;
b) Stabilirea Tntregii structuri de reglare (intr-o forma conceptuald);
I1l. Proiectarea de jos in sus (up-down)
a) Dezvoltarea unei strategii de reglare;
b) Examinarea eventualelor strategii de reglare avansata ce pot fi
aplicate procesului;
c) Evaluarea beneficiilor economice;
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1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

IV. Validarea structurilor de reglare propuse
a) Stabilirea performantelor regulatoarelor si a marimilor de executie;
b) Verificarea regulatoarelor asociate proceselor individuale;
c) Verificarea consecintelor restrictiilor si perturbatiilor;
d) Simularea performantelor sistemului de reglare pentru o gama larga
de conditii.

Tn cele ce urmeaza vor fi prezentate si detaliate aceste etape.

1. Formularea obiectivelor reglarii. Un prim pas pregatitor al etapei de
proiectare a structurii de reglare a unui proces este cunoasterca obiectivelor de reglare si
de operare a unei instalati. Formularea obiectivelor reglarii poate fi realizatd prin
urmatoarele metode:

e descompunere bazata pe procese unitare si stabilirea celei mai bune
structuri de reglare pentru fiecare proces unitar in parte (metoda clasica);

e analiza de sus in jos a procesului;

e proiectarea de sus n jos a sistemelor de reglare;

e metoda PlantWide Control.

Metoda clasica consta in descompunerea instalatiei chimice in procese unitare si
automatizarea fiecdrui proces unitar in parte. Astfel, daca o instalatie are in structura sa
un cuptor tubular, un reactor chimic si un sistem de coloane de fractionare, toate aceste
utilaje asociate proceselor unitare corespunzatoare vor fi automatizate individual, fard a
tine cont de relatia si interactiunea dintre ele. Aceasta abordare a problemei reglarii este
deficitara, deoarece, datoritd unor conflicte intre obiectivele reglarii fiecarui proces
unitar pot aparea conflicte intre sistemele de reglare.

Metoda analizei de sus in jos implica alegerea de sus in jos a variabilelor
(reglate, masurate si de executie) si stabilirea ulterioara a structurilor de reglare aferente
instalatiei. Principalele etape sunt detaliate in tabelul 1.1.

Proiectarea de sus in jos reprezinta o tratare a activitatilor de reglare intr-0
Maniera ierarhicd. Acest pas implica atat proiectarea unor bucle de reglare pentru
stabilizarea instalatiei, cat i eliminarea efectului perturbatiilor asupra iesirilor. Tabelul
1.2 prezinta principalele etape ale fiecarei faze.

Metoda PlantWide Control permite abordarea reglarii proceselor chimice
complexe, procese caracterizate prin existenta reciclurilor de materiale sau de energie.
Conceptul PlantWide Control reprezinta o nou mod de stabilire a structurii de reglare a
instalatiilor chimice cu structura complexa, instalatia fiind subiectul analizei procedurii
de sinteza a structurii de reglare. PlantWide Control este utilizat numai in domeniul
strategiei de conducere a proceselor chimice.

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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Tabelul 1.1.

Etape si operatii din cadrul metodei de analiza de sus in jos

Etapa

Operatii

Identificarea variabilelor procesului, a
marimilor masurate, a structurii de reglare
si a optiunilor de descompunere

Selectarea variabilelor reglate

Identificarea variabilelor masurate din
proces

Selectarea marimilor de

potentiale

executie

Realizarea unei analize preliminare a
gradelor de libertate a regldrii (comparatie
intre numdrul de marimi de executie si
numarul variabilelor de reglare)

Determinarea principalelor perturbatii

Realizarea unei analize bazate pe modelul
in regim stationar, selectarea finala a
marimilor de reglare si de executie, si
evaluarea  posibilitatii descompunerii
problemei de reglare

Stabilirea intr-o forma conceptuala a
ntregii structuri de reglare

Determinarea structurii de reglare a
debitului fiecarui produs

Stabilirea tipului de structura de reglare ce
va fi utilizatd pentru reglarea calitatii
produselor

Stabilirea tipului de structura de reglare ce
va fi utilizata pentru reglarea fluxurilor de
recirculare si a compozitiei produselor

Stabilirea structurii de reglare pentru
indeplinirea restrictiile impuse procesului

Stabilirea structurii de reglare ce va
elimina efectele perturbatilor

Tabelul 1.2.

Etape si operatii din cadrul metodei de proiectare de sus n jos

Etapa

Operatii

Proiectarea buclelor de reglare

Determinarea  structurilor de reglare
pentru bilanturile materiale i energetice

Determinarea structurii de reglare pentru
compensarea perturbatilor

Examinarea eventualelor strategii de
reglare avansata ce pot fi aplicate

Evaluarea reglarii descentralizate, utilizata
in cazul in care procesul nu manifesta
interactiuni §i restrictiile nu se modifica

Aplicarea  structurilor ~ multivariabile
pentru  Tmbunatatirea performantelor
proceselor cu interactiuni §i pentru
urmadrirea modificarilor restrictiilor
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Acest concept poate fi privit ca o modalitate utilizata in proiectarea structurii de
conducere a proceselor chimice. Larsson si Skogestad au propus urmatoarea definitie a
conceptului PlantWide control:

»PlantWide Control se refera la deciziile structurale si strategice implicate in
proiectarea sistemului de reglare a unei instalatii chimice complete (chiar a unei intregi
fabrici), iar proiectarea structurii de reglare este abordarea sistematica (matematica)
pentru rezolvarea acestei probleme”.

De exemplu, analiza sistemica a unei instalatii de izomerizare pe baza
conceptului PlantWide Control a identificat urmatoarele etape:

a) reprezentarea intrare-iesire a sistemului chimic;

b) identificarea subsistemelor si reprezentarea interactiunilor dintre acestea;

C) tratarea interactiunilor intre subsistem si specificarea restrictiilor;

d) elaborarea structurii de reglare aferente fiecarui subsistem izolat;

e) bilantarea automata a instalatiei.

2. ldentificarea variabilelor de iesire. Acestea pot fi clasificate Tn variabile
masurabile si variabile nemasurabile. Variabilele masurabile sunt acele variabile pentru
care existd 1n prezent traductoare destinate masurdrii acestora. Unele variabile
masurabile nu pot fi masurate datoritd costului excesiv al sistemelor de masurat. In
aceasta situatie este inclusd masurarea concentratiei, care este deseori prohibitiva si ca
atare nu este utilizatd. Masurarea concentratiei este recomandata pentru coloanele de
fractionare care separa produse finite destinate comercializarii directe.

Dupa criteriul continuitatii in timp, variabilele masurabile pot fi continue sau
discrete, necesitand utilizarea unor tipuri de traductoare specifice. Tn cadrul variabilelor
continue in timp sunt incluse debitul, temperatura, presiunea, nivelul, concentratia.
Variabilele discrete sunt variabilele logice, masurate cu ajutorul unor senzori specifici.
Exemple de astfel de variabile sunt: un anumit nivel (minim sau maxim), o anumita
presiune, existenta fenomenului de curgere, existenta flacarii in cuptoare.

Dupa modul de transmisie al semnalelor generate de traductoare putem avea
semnale analogice de tipul 4-20 mA sau 0-5V si semnale numerice transmise prin
protocoalele de comunicatie seriala (RS485, HART) sau in retea (PROFIBUS,
FIELDBUS).

3. ldentificarea variabilelor de intrare. Acestea pot fi clasificate in perturbatii
si agenti de reglare. Selectia agentilor de reglare trebuie realizata in functie de
disponibilitatea fluxurilor, amplificarea realizata asupra procesului si nu in ultimul rand
de gradul de disponibilitate si marimea fluxului respectiv. Aceastd operatic trebuie
realizatd in urma modelarii §i simularii statice si dinamice a procesului chimic.

Perturbatiile unui proces chimic sunt impdrtite in perturbatii masurabile si
perturbatii nemadsurabile. Masurarea unei perturbatii poate fi realizatd numai daca
aceasta marime poate da indicatii utile operatorului sau dacad marimea intervine in cadrul
unui algoritm de reglare evoluat. Toate variabilele de intrare pot avea variatii continue
sau discontinue.
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4. Identificarea restricriilor. Orice proces chimic este caracterizat prin restrictii.
Acestea pot fi clasificate in restrictii rigide (hard) si restrictii usoare (soft).

Un exemplu de restrictie hard o constituie valoarea minima sau maxima a unui
debit, valoare generata de pozitia total inchis sau total deschis a robinetului de reglare.
Un alt exemplu de restrictie hard o reprezintd calitatea stipulatd intr-un contract
comercial pentru un produs obtinut intr-o coloand de fractionare. Valoarea calitatii
specificate in contract nu poate fi incédlcatd deoarece acest fapt va duce la respingerea
produsului, Tncadrarea acestuia intr-o alta calitate sau la marirea cheltuielilor de
productie.

Un exemplu de restrictie soft o constituie tot compozitia unui produs obtinut
intr-o coloana de fractionare, specificata printr-un interval de valori, Xjp; <X < Xgq-

Aceasta compozitie poate avea valori situate in domeniul de valori acceptat, procesul
desfasurandu-se in parametrii normali.

5. Caracterizarea modului de operare. In functie de structura, procesul chimic
poate fi operat in mod continuu, semi-continuu sau discontinuu.

Procesele continue sunt reprezentate prin distilare atmosferica, reformare
catalitica, cracare catalitica. Pentru aceste procese sunt utilizate sisteme automate
prevazute cu traductoare pentru variabile continue in timp. Procesele sunt operate pe
perioade mari de timp, Tn conditii cvasi-constante, regimurile stationare fiind foarte
importante iar performantele tehnico-economice fiind in stransa legatura cu aceste
regimuri. Pentru cresterea performantelor acestor procese se recomanda proiectarea unor
sisteme de reglare optimala, care sa asigure functionarea sistemului chimic la parametrii
optimi. Exemplele de procese automatizate 1.1 — 1.3, exemple prezentate anterior, sunt
incadrate in categoria automatizarii proceselor continue.

Procesele discontinue sunt reprezentate de procesele cu reactie chimica care se
desfasoara in sarje. Traductoarele utilizate Tn cadrul sistemelor automate sunt in special
traductoare pentru variabile discrete dar sunt utilizate si traductoare pentru variabile
continui n timp. Pentru procesele discontinue, factorul timp si reteta de amestecare sunt
cele mai importante elemente Tn desfasurarea acestora. De aceea sistemele automate
sunt caracterizate prin: masurarea debitului masic si a masei totale de reactant,
programarea in timp a unor operatii de introducere/amestecare a reactantilor sau
incalzire/racire a reactorului, reglarea unui profil temporal al temperaturii in reactor. Tn
exemplul 1.4 este prezentatd automatizarea unei instalatii operata discontinuu.

6. Siguranga in functionare este o conditie obligatorie in operarea proceselor
chimice. Siguranta instalatiei este realizata atat prin sisteme de automatizare dedicate cat
si prin specificarea corecta a elementelor de automatizare din cadrul sistemelor de
reglare. Astfel, la un cuptor tubular in caz de emergenta este imperios necesara
inchiderea alimentarii cu gaz combustibil, operatie realizata prin specificarea normal
inchis a robinetului de reglare. Pentru un proces exoterm, la care este nevoie racirea
continua, robinetul de reglare amplasat pe agentul de racire va fi specificat normal
deschis.
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7. Proiectarea structurii de reglare. In functie de particularitatile procesului
chimic, se poate alege o structura clasica sau evoluata.

Structurile clasice cuprind sistemele de reglare monovariabile, cu actiune dupa
abatere, sistemele de reglare cu actiune dupa perturbatie si sistemele de reglarea
combinatd. O structurd generald a unui asemenea sistem automat este prezentatd in
figura 1.13.

remeeeeed Rapulatar |~ 0 0 T T T 1

Regulator | — :

| |

i I

agent de : s :
. vanabile

reglare p > masurate :
roces ——  variabile |

perturbatt |  nemasurate :
| |

1 1

L e e e e = - -

Fig. 1.13. Structura sistemului automat cu actiune dupa abatere.

Structurile evoluate contin sisteme de reglare multivariabila, sisteme de reglare
cu model intern, sisteme de reglare predictiva si sisteme de reglare optimala, figura
1.14.
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Fig. 1.14. Structura sistemului automat multivariabil.

Sisteme de conducere a proceselor chimice

1-19



1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

1.4. Automatizarea proceselor tehnologice

Automatizarea unui proces tehnologic inseamna dotarea instalatiilor cu mijloace
tehnice necesare si folosirea optima a acestor mijloace pentru efectuarea automata a
operatiilor legate de conducerea procesului tehnologic. Principalele operatii de
automatizare dintr-o instalatie chimica sunt urmatoarele [2]:

- masurarea si/sau determinarea prin calcul a principalelor variabile ale
procesului;

- semnalizarea depasirii limitelor inferioard si/sau superioard a anumitor
variabile din proces;

- reglarea la o anumitd valoare a uneia sau mai multor variabile de iesire ale
procesului;

- modificarea programata a unor variabile;

- mentinerea unor variabile sau functii de variabile la o valoare extrema;

- protectia instalatiei.

Automatizarea poate fi implementata in numeroase variante, in functie de natura
procesului automatizat, de gradul de cunoastere a acestuia, de mijloacele tehnice avute
la dispozitie, de gradul de pregatire a personalului de exploatare si Intretinere.

In ceea ce priveste reglarea clasica a proceselor se au in vedere urmatoarele
tipuri de sisteme automate :

- sisteme de reglare cu actiune dupa abatere;
- sisteme de reglarea cu actiune dupa perturbatie;
- sisteme de reglare combinata.

1.4.1. Sisteme de reglare cu actiune dupa abatere

Legea reglarii dupa abatere. Sistemele automate din aceasta categorie au
proprietatea de a compara in permanentd starea curentd cu starea de
referintd si atunci cdnd constatd aparitia unor diferente (abateri) intre
referinta si starea curenta emit comenzi pentru eliminarea abaterilor.

Structura sistemului automat bazat pe legea regldrii dupd abatere. In figura 1.5
este prezentata schema bloc a sistemului de reglare cu actiune dupa abatere. Abaterile
care intervin in starea sistemului automat se datoreaza actiunii continue a perturbatiilor
asupra procesului. Tn procesul de eliminare a abaterii, sistemul va atinge in final o noua
stare permanentd, caracterizatd prin Inldturarea partiald sau completd a abaterii, in
functie de structura internd a sistemului automat.

Sistemele automate cu actiune dupa abatere au implementate regulatoare ale
caror algoritmi de reglare sunt relativ independenti de sistem. Structural, un regulator cu
actiune dupa abatere prezinta un element comparator EC si un bloc de calcul BC, figura
1.5.
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e
@(_1 BC [—= u

Fig. 1.5. Structura regulatorului cu actiune dupa abatere.

Algoritmul elementului comparativ este dat de relatia
i—-r; K ="direct"
r—i; K ="invers""

(1.13)

in care e reprezinta eroarea iar K reprezinta starea comutatorului “DIRECT/INVERS”.
Blocul de calcul BC elaboreazi comanda u dupa functia u = f (¢). Dependent de

structura functiei f, algoritmii de reglare pot fi liniari sau neliniari. Cei mai raspanditi
algoritmi de reglare sunt: algoritmul proportional P, algoritmul proportional- integrator
Pl si algoritmul proportional-integrator-derivator PID.

Algoritmul proportional este descris In forma analogica de relatia

U=y + K e (1.14)

in care K, reprezinta coeficientul de proportionalitate (coeficientul de amplificare).
Sub forma discreta, algoritmul regulatorului P devine
U, =Ug + K&y, (1.15)
unde k reprezinta momentul de timp la care se realizeaza esantionarea, eroarea e fiind

e, =i, —r. (“modul direct”). (1.16)

Algoritmul proportional-integrator are urmatoarea expresie analogica

t
1
u:u0+kpe+—jedt, (1.17)
Tig
iar expresia discretizata are forma

k
T
ukzuo+kpek+—2ej (1.18)
Tijo

unde 7z reprezinta perioada de esantionare.
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Deoarece evaluarea sumei erorilor la fiecare iteratie de calcul a comenzii Uy
necesita un efort deosebit, se propune utilizarea relatiilor:

Uk =Uo+Kp@y +$(Sk_1+ek); (1.19)

S, =S, +e . (1.20)
k k-1 k

Un aspect important in functionarea regulatoarelor industriale il constituie
saturarea comenzii, aceasta proprietate trebuind a fi transpusa si regulatoarelor software.
In acest scop se utilizeazi schema de saturare din figura 1.16, in care valoarea reactiei, a
prescrierii §i a comenzii este exprimata in %.

I Dia
)
Uy = ]
|
Hu Da
uy, = 100
|

'

ﬂuk =L!:k _HD

'

Fig. 1.16. Schema logica pentru saturarea comenzii regulatorului.

1.4.2 Sisteme de reglare cu actiune dupa perturbatie

Legea reglarii dupa perturbatie. Sistemele din aceasta categorie au proprietatea
de a observa in permanenta evolutia perturbatiilor si atunci cand constata
modificari ale acestora emit comenzi de compensare a efectului
perturbatiilor, simultan cu actiunea acestora, astfel incat starea curenta sa
nu se modifice in raport cu starea de referinta.

Prin structura lor, sistemele automate bazate pe legea reglarii dupa perturbatie se
bazeazd pe compensarea efectului perturbatiilor procesului. Luarea in considerare a
perturbatiilor necesitd cunoasterea modelului matematic de conducere al procesului,
model ce sta la baza algoritmului de reglare dupa perturbatie. Acest fapt conduce la
specificitatea algoritmilor de reglare dupa perturbatie in functie de sistemul chimic
pentru care sunt proiectati.
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Structura sistemului automat bazat pe legea reglarii dupd perturbatie. In figura
1.17 este prezentatd schema bloc a unui sistem de reglare cu actiune dupa perturbatie.
Semnificatia marimilor este urmatoarea: P - proces; T - traductor; C - regulator; EE -
element de executie; i - marime de referintd; r - marime de reactie; U - comanda; m -
marime de executie; p - perturbatie; Yy - marime de iesire;

Pl P2
! T
C _u.._ FFE P —=2
[ —— - -

Fig. 1.17. Schema bloc a sistemului automat bazat pe legea reglarii dupa perturbatie.

Algoritmul de reglare cu actiune dupd perturbatie. Considerand variatiile
marimii reglate ca rezultand prin compunerea aditivd a efectelor perturbatiilor si
comenzilor, rezulta posibilitatea divizarii procesului pe doua canale, figura 1.17. Pentru
cazul proceselor liniare si aplicand teorema superpozitiei, variatia Ay a marimii reglate
este datd de

AY =AY pi_y + AYm_y (1.21)

in care AYpiy si Aym.y reprezinta variatiile marimii de iesire pe canalul perturbatie p; -
iesire, respectiv marime de executie - iesire.

Esenta reglarii dupa perturbatie presupune ca la modificarea perturbatiei luate in
considerare, iesirea raimane neschimbata, Ay = 0, ceea ce conduce la

Ay pl-y = _Aym—y ' (1.22)

Relatia (1.22) indicd necesitatea existentei in regim dinamic a unor efecte egale
si de semn contrar, asociate celor doud canale. Aceasta consecintd conduce la
proiectarea regulatorului cu actiune dupa perturbatie, respectiv la calculul functiei de
transfer Hc(s) a acestuia. Avand In vedere reprezentarea din figura 1.17 rezulta

succesiv:

U(s)=Hc (syPi(s); (1.23)
Ypl—y(s):H plfy(s)*Pl(S); (1.24)
Ym_y(s)=Hy (skHc (sp Heg (s)* Hppy (s)* Pi(s); (1.25)

respectiv
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H pl—y(s)
HT(S)* H EE (S)* Hm—y(s)
incare Hpy_, (s) si Hm_y(s) sunt functiile de transfer aferente celor doua canale ale
procesului.

He(s)=- (1.26)

Concluzie: Determinarea algoritmului de reglare cu actiune dupa perturbatie
implica cunoasterea modelului procesului pe cele doua canale.

In cazul in care functiile de transfer pentru cele doud canale nu pot fi
determinate, algoritmul de reglare dupa perturbatie se descompune in doud componente:
o componentd a regimului stationar $i o componentd a regimului dinamic.

Modelul matematic al procesului poate fi exprimat prin relatii de tipul

G(u, p,y)=0
{H(u, p,y)<0’ (1.27)

In regim stationar, marimea de iesire este egald cu marimea prescrisa, respectiv
y =1 . Substituind formal marimea prescrisa in locul marimii de iesire se poate obtine o

relatie care reprezintd componenta stationard a algoritmul de reglare cu actiune dupa
perturbatie

us = F(p,i). (1.28)

Componenta dinamicd poate avea forma ecuatiei diferentiale

au(:j—Ltj+u:uS(t—r) (1.29)

unde 7 reprezinta timpul mort al procesului pe canalul marime de executie-marime de
iesire.

Exemplul 1.5. Reglarea dupd perturbatie a unui schimbator de céldura.

Se considera un schimbator de caldura utilizat la incélzirea unui produs cu
debitul Qp si temperatura de intrare Ti,. Produsul nu suferd transformare de faza.
Agentul termic este aburul caracterizat prin debitul Q.. In regim stationar procesul
descris prin modelul

Qara = Qpcp(Ties _Tin)' (1.30)

Din punct de vedere al conducerii automate, sistemul chimic este caracterizat de
urmitoarele marimi: y=[Tis]; U=[Q.]; p= [Qp,Tin, raJ. Relatia (1.30) permite
exprimarea explicita a comenzii u

Qucp(Ties—Ti
u=0Q. = p p( ies m) . (1.31)

a
la
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Pentru ca relatia (1.31) s poata fi utilizata drept algoritm de reglare, se impune
ca in regim stationar y =i, respectiv Tis =Tits. Introducand prescrierea Tl a

sistemului automat de reglare a temperaturii, algoritmul de reglare in regim stationar
devine

_ QpCp(TEes_Tin)

as (1.32)
la
Tn regim dinamic, algoritmul de reglare are forma
d
a%% 1, Q. (t-7). (1.33)

dt

Tn figura 1.18 este prezentata structura sistemului automat.

Fig. 1.18. Sistemul automat de reglare cu actiune dupa perturbatie pentru
un schimbator de caldura.
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1.5. Proiectarea sistemelor pentru reglarea
parametrilor proceselor

Prin parametrii proceselor se inteleg uzual marimile tehnologice debit, nivel,
presiune, temperaturd si concentratie. In cele ce urmeaza vor fi prezentate exemple de
sisteme automate pentru fiecare dintre parametrii enumerati anterior.

1.5.1. Standarde privind reprezentarea grafica a sistemelor automate

Standardul STAS 6755-81, Semne conventionale si simboluri literale,
defineste modul de reprezentare a elementelor de masurare si reglare in schemele de
automatizare a proceselor tehnologice [19]. Standardul este aplicat Th domeniul
automatizarii instalatiilor din industria chimica, extractia si prelucrarea petrolului,
energeticd etc. Cunoasterea simbolurilor grafice din schemele de conducte si
automatizare (scheme P1&D- Pipe and Instrument Drawing) a unor instalatii industriale,
au rolul de a realiza un limbaj comun intre personalul tehnic, desenator, proiectant si
personalul de Intretinere a unei instalatii industriale.

Standardul defineste urmatoarele clemente ale unui sistem de masurare si
reglare:

1. Element primar: Parte a buclei sau a aparatului care percepe valoarea
variabilei de proces §i care presupune o stare sau iesire inteligibila si
predeterminatd in mod corespunzator. Elementul primar poate fi separat
sau integrat cu alte elemente functionale ale buclei. Elementul primar mai
este cunoscut sub numele de detector sau senzor.

2. Transmiter: Dispozitiv care percepe o variabildi de proces prin
intermediul unui element primar si are o iesire a carei valoare de stare
permanentd variazd numai dupa o functie predeterminatd a variabilei de
proces. Elementul primar poate fi ihcorporat in transmiter.

3. Element de executie. Dispozitiv care transpune actiunea sistemului
automat asupra procesului.

Modul de identificare a aparatelor. Fiecare aparat va fi identificat printr-un
sistem ce contine:
— identificarea tipului de aparat;
— identificarea locului de montaj;
— 1identificare functional;
— 1identificarea buclei de masurare si reglare.

Identificarea tipului de aparat este definita prin simboluri grafice. In tabelul 1.3
sunt prezentate codificarile grafice ale elementelor de actionare (element de actionare
manuald, solenoid, etc). Tabelul 1.4 descrie simbolurile grafice asociate dispozitivelor
de actionare in cazul disparitiei alimentarii cu agent energetic.
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Tabelul 1.3

Codificarea semnelor conventionale pentru elementele de actionare

Semn conventional Denumire

Element de actionare manual

~-45,

‘ Element electrohidraulic

F—— X Element neclasificat (tipul elementului de
_ actionare se va scrie in sau adiacent la
semn)
-5
‘ Solenoid
5 + Element de actionare cu zavorare si

rearmare de la distanta sau manuala

Tl annal

Tabelul 1.5 contine semnele conventionale pentru regulatoarele directe, robinete
si alte dispozitive iar tabelul 1.6 este dedicat codificarilor grafice pentru elementele de
actionare cu piston.

Sisteme de conducere a proceselor chimice

1-27



1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

Tabelul 1.4

Semne conventionale pentru functionarea dispozitivelor de actionare
in cazul disparitiei alimentarii dispozitivului

Semn conventional Denumire
i Robinet cu doua cai, deschis la
F l caderea alimenatarii
FO
Robinet cu doua cai, Inchis la
1l o caderea alimentarii
) A B ) Robinet cu trei cai, A-C deschis la
) ’ ciderea alimentarii
FO  ~, C
Fo 7 A
. C zlﬁ B Robinet cu patru cii, cu caile A-C si
ﬂ B-D deschise la caderea alimentarii
D
i Robinet blocat in pozitia existenta in
momentul disparitiei alimentarii
Robinet cu pozitie nedeterminata la
s 4 caderea alimentarii
FI
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Tabelul 1.5

Semne conventionale pentru regulatoare directe, robinete si alte dispozitive

Semn conventional

Denumire

P

Rotametru indicator cu robinet de
obturare manual integrat

Regulator automat de debit cu
indicator integrat. Daca nu are
indicator, simbolul e FCV-105

Robinet de comanda manual

@.. =

&

=D
e

e t—

Robinet inchis-deschis actionat
manual, pe linia de
semnal pneumatic

e

Orificiu de restrictie ajustabil manual

DA

Regulator direct de nivel cu transmisie
mecanica

Regulator-reductor de presiune
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Tabelul 1.6
Semne conventionale pentru elementele de actionare cu piston
Semn conventional Denumire
e

Cilindru fara pozitioner sau alt pilot, cu
actionare simpla

—
Cilindru fara pozitioner sau alt pilot, cu
b actionare dubla
}_ —
Cilindru asamblat cu pilot; ansamblu
actionat de o intrare comandata

Fo

/'l\
P Cilindru cu pozitioner si robinet pilot cu

R actionare simpla, varianta 1

Cilindru cu pozitioner si robinet pilot cu
actionare simpla, varianta 2

Cilindru cu pozitioner si robinet pilot cu
actionare simpla, varianta 3
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Identificarea locului de montaj este realizatd prin semne conventionale
specifice. In tabelul 1.7. sunt prezentate semnele conventionale utilizate pentru definirea
aparatelor utilizate in cadrul sistemelor de masurare, reglare si semnalizare.

Tabelul 1.7
Semne conventionale pentru elementele de masura, reglare si comanda
Nr. . .
Crt Denumire Semn conventional

1 | Aparat montat pe utilaj, aparat local

2 | Aparat montat pe tablou de ordinul 1
(tablou langa agregat)

3 | Aparat montat pe tablou de ordinul 2
(tablou n camera de comanda dispecer 1)

4 | Aparat montat pe tablou de ordinul 3
(tablou de comanda, dispecer general)

5 | Aparate cu mai multe functiuni distincte din
punct de vedere constructiv

6 | Simbolul calculatorului

JEEEBREE

7 | Ecran de supraveghere distribuita, afisare
date, inaccesibil operatorului

(

8 | Ecran de supraveghere distribuita,
controlare, inregistrare, sau alarmare,
accesibila operatorului

<
/

(
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Identificarea functionald este reprezentata printr-un sistem de litere, tabelul
1.8. Prima literd indica parametrul masurat sau este un simbol de initiere. A doua literd
sau urmitoarele indica functiile aparatului individual. Intr-o bucla de reglare, prima
litera va fi aleasd tindnd cont de variabila masurata sau de initiere si nu de variabila
asupra careia se actioneaza. Literele urmatoare ale identificarii functionale definesc una
sau mai multe functii de afisare, functii pasive sau functii de iesire. Toate literele
identificarii functionale vor fi scrise cu majuscule.

Identificarea buclei din care face parte aparatul se face printr-un numar. Fiecare
bucla va avea un numar unic. Pentru toate buclele din schema va fi utilizatd o
succesiune unica a numerelor de ordine a buclelor. Daca o bucla are mai multe aparate
cu aceeasi functie, se recomanda sa se adauge un sufix la numarul buclei, de exemplu:
TE-25-1, TE-25-2.

Fiecare element de automatizare va fi identificat printr-un sistem de litere
reprezentand identificarea lui functionald si un numar ce reprezinta identificarea buclei,
figura 1.19. Acest numar va fi in general comun tuturor aparatelor dintr-o bucla.

Cad bucla Tipul elgmenhﬂm de
automatizare
0z X
100
Codul metalatiel

Fig. 1.19. Codul elementului de automatizare.

Semne conventionale pentru transmiterea informatiilor. Pentru stabilirea
directiei fluxului de informatiei, se vor adduga sdgeti de directionare a liniilor de
semnal. In general, reprezentarea interconectirii intre doud aparate pe scheme de flux se
face printr-o singurad linie de semnal, chiar daca fizic aceasta se realizeaza prin mai
multe linii. Succesiunea in care aparatele unei buclei sunt conectate pe schema de flux
trebuie sa reflecte logica functionald si nu succesiunea de conectare a semnalului.
Conexiunea intre elementele de automatizare se face prin diferite tipuri de legaturi,
semnificatia legaturilor intre acestea fiind prezentate in tabelul 1.9.
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Tabelul 1.9

Simboluri de legatura

Simboluri grafice Descrierea

Linie de transmisie mecanica

r) aa

> o Semnal pneumatic
———————— Semnal electric
= = = Semnal hidraulic
i O Semnal soft

Simbolul conductei

& b

Conducta izolata

: Conducta cu incélzire — abur
sau apa

?/ﬂ?f?%/ o _ Conducta cu incalzire electrica

-

Standardul ISA-S5.3, Instrument Loop Diagrams. Standardul defineste in 8
capitole principalele elemente grafice utilizate la proiectarea sistemelor de reglare
automata [11].

1. Obiective
1.1 Instructiuni de baza. Acest standard ajuta la intelegerea utilizarii
instrumentelor pentru schematizare in proiectare, constructii, demararea
unor proiecte, operatii, intretinere §i modificarea sistemelor de
instrumentare.

1.2 Studiu aprofundat. Ghidul oferda suportul pentru intelegerea
instrumentelor pentru schematizare si imbunatateste sistemul de comunicatii
ntre personalul tehnic, non-tehnic, managerial, operational si de intretinere.

2. Scop
2.1 Informatii suplimentare pentru scheme individuale. Aceasta lucrare
stabileste cerintele minime informationale si identifici informatiile
optionale aditionale necesare pentru realizarea unei scheme tehnice a unui
proiect

2.2 Adaptabilitate. Aceasta lucrare este utila pentru urmatoarele domenii de
activitate: chimie, petrol, energetica, aer conditionat, metalurgie si alte
industrii.

2.3 Domenii specializate. Anumite domenii de activitate, cum este
astronomia, transportul maritim §i medicina, folosesc instrumente
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specializate care difera de instrumentele de procesare industriale
conventionale. Acest standard este suficient de flexibil pentru a se adapta
pentru orice domeniu.

3. Aplicatii
3.1 Deservirea multor scopuri. Diagramele tehnice sunt utile pentru foarte
multe scopuri. Cateva dintre acestea, prezentate mai jos, sunt utilizate
cronologic in dezvoltarea unor proiecte.

3.2 Design.

(1) Ilustreaza filozofia controlului si confirma corectitudinea datelor
utilizate Tn proiect.

(2) O extensie a Diagramelor de Proces si Instrumentatie (DPI), care
aratd componentele si accesoriile schemei tehnice, a conexiunilor
dintre dispozitive si identifica actiunea componentelor.

(3) Specificarea instrumentelor hard si realizarea unui necesar pentru
aprovizionare.

3.3 Constructie.
(1) Interconectarea panoului de comanda si diagrama de verificare.
(2) Documentare si cerinte speciale pentru instalarea instrumentatiei.
(3) Interconectarea instrumentatiei.
(4) Verificarea schemei instrumentale.
(5) Inspectie si documentatie.

3.4 Demararea proiectelor
(1) Analiza si calibrare realizate Tnainte de demararea proiectelor.
(2) Suport pentru invatare si ajutor.

3.5 Operatii
(1) Mediul de comunicare intre operatii, intretinere si personalul
ingineresc.
(2) Dispozitiv de ajutorare pentru operatii.

3.6 Intretinere
(1) Probleme tehnice.
(2) Calibrare.
(3) Dispozitiv de intretinere folosit pentru prevenire si corectare.

3.7 Modificare
(1) Rearanjare.
(2) Reconstructie.
(3) Imbunitatire.

4. Definitii
Acest ghid este o extensie a comunicarilor realizate de ISA - S5.1,
simbolurile pentru instrumentatie si identificare, alaturi de definitiile si
standardizarile din acele comunicari sunt aplicate incepand de la data
respectiva, reprezentand noul standard. Aceasta lucrare prezinta realizarea
diagramelor tehnice, fara sa aduca definitii noi.
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5. Continut

5.1 Date Generale. Instrumentele pentru schematizare sunt reprezentari ale
informatiilor tehnice aparute intr-o schema tehnica. Ele contin toate
conexiunile electrice si fizice, plus toate informatiile necesare pentru a crea
o imagine de ansamblu cat mai fideld realititii. In cele ce urmeazi sunt
prezentate cerintele minime si cateva optiuni care pot fi folosite pentru a
realiza schemele propuse.

5.2 Cerintele minime. Ca minim necesar, o diagrama tehnica trebuie sa
contind urmatoarele:

(1)

()

(3)

(4)

()

(6)

(7)

(8)

Identificarea buclelor tehnice si a componentelor acestora aparute
in PI&D. Alte componente principale pot fi identificate folosind
ISA —S5.1, Simboluri pentru instrumentatie si identificare.
Cuvinte descriu functiile aparute pe diagrama. Daca nu sunt
suficiente cuvinte, este nevoie sa fie utilizate note suplimentare.
Indicarea relatiilor dintre diferite bucle, incluzand comenzi de
control, interconexiuni, legaturi in cascada si circuite de control si
de protectie.

Toate interconexiunile punct la punct se fac cu numere si culori
diferite pentru fiecare cablu electric, conductori, multi-tuburi
pneumatice sau pentru tuburi pneumatice si hidraulice. Aceasta
identificare a interconexiunilor include jonctiunile, capetele
terminale, membranele, portile si legaturile la pamant.
Localizarea generala a elementelor precum: locul in care va fi
realizat proiectul, panoul de comanda, echipament auxiliar,
suportul fizic al sistemului, camera de comanda, camera se
separare a cablurilor (separatorul), componenta care se ocupa cu
functiile de intrare/iesire ale sistemului, etc.

Sursele de energie pentru componentele proiectului, cum ar fi:
energia electricd, sursa de aer, sursa de presiune hidraulica.
Identificarea tensiunilor, a presiunii si a altor cerinte aplicabile
sistemului 1n cauzd. Pentru surse electrice se identifica circuitele
sau numerele de deconectare.

Liniile procesului si echipamentul necesar pentru a descrie
comportarea buclei tehnice pentru o claritate cat mai buna in
realizarea controlului. Analiza marimilor ce necesitd o masurare
sau a celor care trebuie controlate.

Actiuni sau pozitiondri sigure pentru componentele de control
cum ar fi regulatoarele, comutatoarele, valvele de control, valvele
solenoidale §i transmitdtoarele. Acestea vor fi identificate in
conformitate cu ISA - S5.1, Simboluri pentru instrumentatie si
identificare.
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5.3 Informatii optionale. Informatiile suplimentare sunt necesare pentru
cresterea eficientei in acomodarea cu schemele realizate. Elementele
urmatoare sunt exemple tipice pentru utilizarea lor 1n scopul ajutorarii
utilizatorilor.

(1) Echipamente de proces, linii si numerele lor de identificare, surse,
desemnari sau directii de curgere.

(2) Referinte catre baze de date suplimentare (inregistrari si scheme),
precum detalii de instalare, DPI, scheme de localizare, diagrame
cu cablaje si desene si specificatii tehnice pentru instrumentatie.

(3) Localizarea pentru fiecare dispozitiv in parte, cum ar fi zone
ridicate, suprafete, componente ale panoului de comanda,
structura fizica (carcasd) si localizarea componentelor la acest
nivel, localizarea intrarilor si iesirilor, etc.

(4) Referinte intre diferite bucle, pentru obiecte folosite in comun,
cum ar fi inregistratoare multiple, indicatoare duale, etc.

(5) Referinte catre descrierea echipamentelor, producatori, numarul
de ordine al diferitelor modele, tipuri de componente hard,
specificatii i documentatii, ordine de cumparare, etc.

(6) Gama de semnale si informatii de calibrare, incluzand valorile
pentru comutatoare si pentru echipamente de alarmare si
deconectare.

(7) Referinte numerice software, cum ar fi adresele de intrare/iesire,
tipuri de blocuri de control si denumiri, interfete de retea, nume
cheie, etc.

(8) Informatii cuprinse in legenda, folosite in scopul unei identificari
mai bune a instrumentelor si a accesoriilor.

(9) Accesorii specifice cum ar fi: regulatoare, filtre, valve cu utilizari
multiple, valve de sigurantd, etc.

(10) Referinte catre documentatii scrise de catre producdtori: scheme,
detalii privind conexiunile, instructiuni de operare, etc.

(11) Identificare folosind codul culorilor pentru conductoare sau tuburi
care utilizeaza numere pentru diferentiere.

6. Format
6.1 Consistenta pentru o utilizare mai usoara. Urmatoarele semne
conventionale ar trebui sa fie adoptate pe o scara mai larga pentru o
comunicare mai bund si pentru usurinta cu care pot fi utilizate.

6.2 Marimea desenului. Marimea minima pentru desenul original ar trebui
sa fie de 11’ x 17”’°. Atentie mare la marimea textului si a simbolurilor,
pentru a le mentine inteligibile si in cazul unor copii reduse ca marime.
(Pentru a usura tiparirea si indosarierea acestora, acest nou standard
utilizeaza exemple realizate la o scara mai mica).

6.3 Desenarea continutului. O singurd diagrama ar trebui sd contina o
singurd bucla. Evitati extinderea unei bucle pe mai multe pagini, in cazul in
care este posibil.
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6.4 Designul general. Mentineti un design consistent (si pe orizontala si pe
verticald) pe toata durata realizdrii desenului. O sugestie ar fi ca sd impartiti
desenul in sectiuni pentru localizarea relativa a dispozitivelor.

7. Simboluri
7.1 Conexiunea instrumentelor §i informatii legate de actiunea lor.
Simbolurile din standardul 1SA-S5.1 sunt utilizate pentru realizarea
diagramelor. Dar este necesard o largire a gamei acestor simboluri astfel
incat sa fie incluse si elemente ca: puncte de legatura, surse de alimentare cu
energie (electrice, pneumatice, hidraulice); este necesara si specificarea
actiunii fiecarui instrument utilizat in realizarea diagramelor.
NOTA: Terminalele si porturile prezentate nu sunt pictoriale.

7.2 Terminale generale sau simboluri terminale.

X Identificarea conexiuni
ER zau termenii de asamblare finali
2|
El
4
5 Identificarea fiecérel conexium realizate
i

7.3 Terminalele instrumentelor sau porti.

7 / Terminalele instrumentelor sau porl, cu
8 FIC 1 literele  sau  numerele de  identificare
15 [\ 103 2 respective. Este de preferat ca aceste litere
16 sau numere de identificare sa fie cele

specificate de producitort

7.4 Sistemul de alimentare cu energie al instrumentelor.
7.4.1 Surse de alimentare cu curent electric. Identificarea surselor de
curent electric si identificarea exactd a tensiunii de alimentare si a
numarului de ordine sau a specificatiilor de deconectare.

m L1 N ES 220V, 50 Hz
L2 7_' Panoul A, Circuitul 12

105 )| ¢

7.4.2 Surse de aer. Identificarea surselor de aer, urmata de specificarea
presiunii aerului.

| A8 20PRIG

(T4 or PA sunt optiuni alternative
pentru sursele de aet)

Sisteme de conducere a proceselor chimice

1-38



1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

7.4.3 Sursa de lichid hidraulic. ldentificarea lichidului hidraulic,
urmata de specificarea presiunii lichidului.

——  HS 50 PSIG

7.5 Identificarea actiunii instrumentelor. Aceasta arata directia semnalului
provenit de la instrument, prin asocierea literelor specifice fiecarui
echipament. Identificarea unui instrument la care valoarea semnalului de
iesire creste sau atinge valoarea sa maxima, ca intrare (valoare masuratd) si
este marcatd cu literele DIR. Identificarea unui instrument la care valoarea
semnalului de iesire scade sau atinge valoarea sa minima este marcata cu
literele REV. Avand in vedere ca majoritatea transmitatoarelor sunt cu
actiune directa, specificatia DIR este optionala pentru ele.

REV /71

104

DIR DIR
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1.5.2. Exemple de utilizare a semnalelor conventionale

si simboluri in cadrul unei bucle de reglare

Reglarea debitului. Structura de reglare a debitului contine: elementul primar
diafragma FE, un traductor de presiune diferentiald FT, un regulator FIC, un convertor
electro-pneumatic FY si un robinet de reglare FV, figura 1.20.

141 FY

RwF-100

B

F———

— — — — _VTFT
ox

Fig. 1.20. Schema detaliata a SRA-D.

Elementul sensibil FE, diafragma, este montat in conducta si simbolizat ca atare.
De la acest element sensibil sunt figurate legaturi fizice (linie continud) pana la
traductorul de debit FT, in speta traductorul de presiune diferentiala. Traductorul de
debit genereaza un semnal electric, curent continuu 4...20 mA, catre regulatorul de
debit FIC. Semnalul este figurat printr-o linie intrerupta. Acesta este un generator de
comenzi, curent continuu 4...20 mA, catre convertorul electropneumatic FY, linia de
semnal fiind o linie intreruptd. Convertorul electropneumatic va genera un semnal in
gama 0,2...1 bar, linia de semnal fiind specifica semnalelor pneumatice. Servomotorul

pneumatic FV va primi acest semnal si va actiona asupra organului de reglare, in speta
un robinet cu un scaun. Legatura dintre servomotor si organul de reglare este fizica,
fiind realizata prin linie continua.
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Reglarea presiunii. Structura de reglare a presiunii contine: un traductor de
presiune PT, un regulator de presiune PIC, un convertor electropneumatic PY si un
robinet de reglare PV, figura 1.21.

17y 147 Py
0z

PE-147-04550

RECS0 S RWFsO

RWFiO
TR AP RT
0z

&

PEA ﬁ'ﬂ
R

i L e e

AL 0=

Fig. 1.21. Schema detaliata a SRA-P.

Traductorul de presiune PT este montat pe un stut al vasului de reflux.
Traductorul de presiune genereazd un semnal electric, curent continuu 4...20 mA, cétre
regulatorul de presiune PIC. Semnalul este figurat printr-o linie intrerupta Acesta este
un generator de comenzi, curent continuu 4...20 mA, catre -convertorul
electropneumatic PY, linia de semnal fiind o linie Iintreruptd. Convertorul
electropneumatic va genera un semnal in gama 0,2...1 bar, linia de semnal fiind

specificd semnalelor pneumatice. Servomotorul pneumatic PV va primi acest semnal si
va actiona asupra organului de reglare, respectiv asupra unui robinet cu un scaun.
Legatura dintre servomotor si organul de reglare este fizica, fiind realizata prin linie
continua.

Tn tabelul 1.10 sunt prezentate si alte exemple codificari de sisteme de masurat
presiunea.
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Tabelul 1.10

Codificari ale sistemelor de masurat presiunea

P @ Indicator de presiune conectat direct

Indicator de presiune conectat prin
membranad de separatie si tub capilar
cu conducta de legatura

CEI

Indicator de presiune prin
membranad de separatie si tub capilar
montat direct pe linia de flux

@%ﬂ

Reglarea nivelului. Structura de reglare a nivelului contine: un traductor de
nivel cu imersor LT, un regulator de nivel LIC, un convertor electro-pneumatic LY si
un robinet de reglare LV, figura 1.22. Traductorul de nivel cu imersor LT este
montat la doua stuturi ale vasului de reflux. Traductorul de nivel genereaza un semnal
electric, curent continuu 4...20 mA, catre regulatorul de nivel LIC. Semnalul este
figurat printr-o linie intrerupta. Acesta este un generator de comenzi, curent continuu
4...20 mA, catre convertorul electropneumatic LY, linia de semnal fiind o linie
intrerupta. Convertorul electropneumatic va genera un semnal in gama 0,2...1 bar, linia

de semnal fiind specifica semnalelor pneumatice. Servomotorul pneumatic LV va primi
acest semnal 1 va actiona asupra organului de reglare, in spetd un robinet cu un scaun.
Legatura dintre servomotor si organul de reglare este fizica, fiind realizata prin linie
continud. In tabelul 1.11 sunt prezentate si alte exemple de sisteme de misurat sau
reglare a nivelului.
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Tabelul 1.11

Exemple de codificare a sistemelor de masurare si reglare a nivelului

Simbolizare

Semnificatie

Traductor de nivel, tip presiune
diferentiald, montat pe rezervor

Indicator de nivel, de tip flotor si
banda flexibila

Element de nivel de tip capacitiv sau
dielectric, conectat la traductor de
nivel

Semnalizator de nivel cu elice pentru
masurarea nivelului solidelor

Traductor de nivel de tip radioactiv
Ccu senzor integrat

Indicare la distanta a nivelului cu
camera de luat vedrei si receptor de
televiziune
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PB-1+7-D32E0

R=F &0

Fig. 1.22. Schema detaliata a SRA-N.

Reglarea temperaturii. Structura de reglare a temperaturii contine : un traductor
de temperaturd tip termocuplu TE, un adaptor tensiune-curent TT, un regulator de
temperatura TIC, un convertor electro-pneumatic TY si un robinet de reglare TV,
figura 1.23. Elementul sensibil TE este reprezentat de un termocuplu Fe-Co.
Termocuplul este montat in conducta. Acest element genereaza un semnal electric,
respectiv o tensiune electromotoare de ordinul a 1 mV. Semnalul electric este captat de
un adaptor tensiune-curent, TT. Acesta va genera un semnal electric, curent continuu
4...20 mA, catre regulatorul de temperatura TIC. Semnalul este figurat printr-o linie
intrerupta. Acesta este un generator de comenzi, curent continuu 4...20 mA, catre
convertorul electropneumatic TY, linia de semnal fiind o linie intreruptd. Convertorul
electropneumatic va genera un semnal in gama 0,2...1 bar, linia de semnal fiind
specifica semnalelor pneumatice. Servomotorul pneumatic TV va primi acest semnal si
va actiona asupra organului de reglare, in spetd un robinet cu un scaun. Legétura dintre
servomotor si organul de reglare este fizica, fiind realizatd prin linie continua.

In tabelul 1.12 sunt prezentate si alte simboliziri grafice ale sistemelor de
masurat temperatura.
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PE-1O-2+900

PE IO 2Z2-4M

Fig. 1.23. Schema detaliata a SRA-T.

Tabelul 1.12

Simboluri utilizate in cadrul sistemelor de masurat temperatura

W Conexiune de verificare a temperaturii cu
(251 teaca

TE Element de temperatura (neconectat la aparat
(252 secundar)

( TI 5 Indicator de temperatura cu tub capilar
253

TT Termometru de tip bimetalic cu sticla sau de
(254 alt tip
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Tabelele 1.13, 1.14, 1.15 si 1.16 contin si alte elemente grafice utilizate pentru
codificarea sistemelor de masurat umiditatea, sistemelor de contorizare, Ssistemelor de
masurare a radioactivitatii si sistemelor de masurare a turatiei.

Tabelul 1.13

Codificari ale sistemelor de masurat umiditatea

Simbolizare Semnificatie

Detector de umiditate

T Regulator de umiditate de incapere

Tabelul 1.14

Codificari ale sistemelor de contorizare

Numarator fotoelectric cu actiune de
comutare la fiecare eveniment

Contor cu indicare tip mecanic
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Tabelul 1.15

Codificari ale sistemelor de masurare a radioactivitatii

Simbolizare

Semnificatie

Indicator de radioactivitate

1
(e ——

Element de masura a radioactivitatii

Tabelul 1.16

Codificari ale sistemelor de masurare a turatiei

MMasgina

rotativi
|
|
L

Traductor de turatie
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1.6. Modelarea si simularea dinamica a sistemelor

Modelarea si simularea dinamica reprezintd un instrument eficient si ieftin de
investigare a sistemelor chimice. Consecintele directe in planul automatizarii sunt:
- proiectarea algoritmilor de reglare (reglarea dupa perturbatie, reglarea cu
model intern, reglarea multivariabila, reglarea predictiva, reglare optimala);
- proiectarea structurilor de conducere;
- acordarea optimala a regulatoarelor cu actiune dupa abatere;
- proiectarea sistemelor de semnalizare si protectie a instalatiilor chimice.

Deoarece un sistem chimic reprezintd un ansamblu de subsisteme aflate in
interactiune, dinamica sistemului va rezulta din interactiunea fiecarui subsistem
component. In cele ce urmeaza se va prezenta dinamica unor elemente tip, elemente ce
se regasesc in structura sistemelor chimice.

1.6.1. Simularea dinamica utilizand mediul PASCAL
Exemplul 1.6. Dinamica elementului aperiodic de ordinul 1.

Se considera sistemul prezentat in figura 1.24, al carui model matematic este

aAy+Ay =bAu (1.34)

Fig. 1.24. Element aperiodic de ordinul 1.

Expresia normalizata a ecuatiei diferentiale (1.34) este

_bAu-Ay
—

Ay (1.35)

Utilizand metoda Euler de rezolvare a sistemelor de ecuatii diferentiale, metoda
studiata la disciplina Metode numerice, transcrierea procedurii Model n limbajul
PASCAL este prezentata in lista 1.1 [5, 11].
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Lista 1.1
Procedura Model pentru dinamica sistemului (1.35)

Procedure Model (timp:real; var y,func:sir);
begin
func[1]:=(b*du-y[1])/a;
end;{Model}

Exemplul 1.7. Dinamica elementului aperiodic de ordinul 2.

Modelul matematic al sistemului S este dat de ecuatia diferentiala
a,Ay +a, Ay +Ay =bAu . (1.36)
Utilizand transformarea de variabila
Ay =Az (1.37)
se obtine sistemul
{Z;A:z' ZzalAz + Ay = bAu | (1.38)

respectiv forma normalizata

. bAu-Ay —a,Az
A7 =
a, : (1.39)

Ay =Az

Tn lista 1.2 este prezentata transcrierea procedurii Model in limbajul PASCAL
[11].

Lista 1.2
Procedura Model pentru dinamica sistemului (1.39)

Procedure Model (timp:real; var y,func:real);
begin
func[1]:=(b*du-y[2]-al*y[1])/az2;
func[2]:=y[1];
end;{Model}
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Exemplul 1.8. Dinamica elementelor cu iesiri insumate.

Fie sistemul prezentat in figura 1.25.

u; o 4
] — S

ey S —[ ¥

Fig. 1.25. Elementul aperiodic de ordinul I cu iesiri insumate.

Modelul matematic al sistemului S este

ayAy; +Ay; =b Au,
Ay =Ay,+Ay,

Utilizand expresiile normalizate ale derivatelor:

Ay, =AU A (1.41)
&

AY, =—b2A“; Y, (L.42)
2

transcrierea procedurii Model in limbajul PASCAL este prezentata in lista 1.3 [11].

Lista 1.3
Procedura Model pentru dinamica sistemului (1.40)

Procedure Model (timp:real; var y,func:sir);
begin
func[1l]:=(bl*dul-y[1])/al;
func[2] :=(b2*du2-y[2])/a2;
func[3]:=0; y[3]:=y[1]1+y[2];
end;{Model}
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Exemplul 1.9. Dinamica unei variabile de proces.

Se considera sistemul S prezentat in figura 1.24. Pornind de la definirea abaterii
variabilei in raport cu starea initiala, dinamica unei variabile de proces este data de
modelul

aAy +Ay =bA
{ yray=pat (1.43)

Y =Yo+Ay

Pentru a descrie dinamica iesirii Yy, procedura Model, scrisia in limbajul
PASCAL, va avea continutul prezentat in lista 1.4.

Lista 1.4
Procedura Model pentru dinamica sistemului (1.43)

Procedure Model (timp:real; var y,func:sir);
begin
func[1l]:=(b*du-y[1])/a;
func[2]:= O0; y[2]:=yO[2]+y[1];
end;{Model}

Exemplul 1.10. Dinamica unui traductor.

Se considera un traductor caracterizat prin caracteristica statica liniara

{y: y_min...y _max [um]

r: 0..100 [%] (1.44)

si regimul dinamic
ap Ar +Ar =by Ay, (1.45)
n care

100
y_max—y_min

by = (1.46)

Deoarece traductorul este sensibil doar Tn domeniul [y_min...y_max],

modelul matematic al acestuia trebuie sa reflecte acest fapt. In consecinta, pentru a
modela in regim dinamic un traductor se va utiliza schema logica din figura 1.26.
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&

AP =lbehy =t ayp

My =0

r=100
A =0

:

Fig. 1.26. Schema logica asociata modelului dinamic al unui traductor.

1.6.2. Simularea dinamica utilizind mediul SIMULINK

MATLAB este un pachet de programe de inaltd performanta, dedicat calcului
numeric si reprezentdrilor grafice din domeniul stiintei si ingineriei. Una dintre
aplicatiile specifice versiunii 5.1 al mediuluit MATLAB este mediul SIMULINK. Acest
pachet de programe este utilizat pentru simularea matematica a sistemelor dinamice cu
ajutorul unor elemente fundamentale [20, 21, 22].

Exemplul 1.11. Simularea dinamica a elementului aperiodic de ordinul 1.

Pentru a realiza simularea dinamica a unui sistem, utilizand mediul SIMULINK,
este necesara parcurgerea urmatoarelor etape:

1.
2.

3.

o

Determinarea modelului matematic in regim dinamic.

Identificarea blocurilor corespunzatoare elementelor dinamice, care
modeleaza sistemul.

Realizarea diagramei sistemului, formata din blocuri standard (aflate in
biblioteca Simulink) sau a blocurilor proprii (create de utilizator).
Configurarea fiecarui bloc, in functie de modelul matematic si a
parametrilor asociati sistemului.

Lansarea in executie.

Selectarea optiunilor necesare vizualizari rezultatelor simularii
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A. Modelul matematic al sistemului. Fie sistemul de ordinul 1 fara timp mort,
descris prin modelul matematic

T%+Ay= K * Au(t) (1.47)

unde T =2 reprezinta constanta de timp a sistemului, K =3 este factorul de
amplificare asociat variabilei de intrare u iar marimea de intrare are o variatie de tip
treapta unitara, Au zl(t).

Conditia initiald a sistemului este Ay(O)zl. Sistemul va fi simulat pe intervalul
de timp [0,10] s. Aplicand transformata Laplace asupra modelului matematic (1.47) se
obtine

k
Ts+1
Ultima relatie reprezinta modelul matematic al sistemului, relatie ce urmeaza a
fi implementata in fereastra destinata construirii i simularii diagramei.

B. Identificarea blocurilor. Modelul matematic descris de relatia (1.48) poate fi
implementat prin intermediul blocului Transfer Fcn din componenta Linear Library a
bibliotecii SIMULINK. Pentru generarea semnalului de intrare se utilizeaza blocul Step
din componenta Sources Library. Vizualizarea dinamicii sistemului este realizata de
blocul Scope din componenta Sinks Library.

C. Proiectarea diagramei. Pentru realizarea diagramei se procedeaza in modul
urmator:

I. Toate blocurile necesare (Transfer Fcn, Step si Scope) vor fi copiate din
biblioteca SIMULINK Tn schema bloc. Pentru realizarea acestei etape se
executa succesiv operatiile:

I.1. Se activeaza fereastra Linear-Library.

I.2. Se executa click pe blocul Transfer Fcn cu butonul din dreapta
mouse-ului. Cat timp este apasat butonul, se realizeazd o copie a
blocului si se plaseaza in diagrama bloc.

1.3. Similar sunt copiate blocurile: Step-Block din fereastra Source-
Library si respectiv Scope-Block din fereastra Sink-Library.

Operatii uzuale pentru copierea, mutarea si stergerea blocurilor:

= copiere - se va utiliza butonul drept al mouse-ului;
= mutarea blocurilor - se va utiliza butonul stang al mouse-ului;
= stergerea blocurilor - se va utiliza butonul Delete.
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I1. Blocurile se vor conecta conform diagramei din figura 1.27. Acestea pot fi
conectate prin apasarea butonului drept al mouse-ului §i tragerea unei sageti de
la iesirea unui bloc la intrarea altui bloc. In diagrama astfel obtinuti, blocurile
pot fi deplasate si aranjate cu ajutorul butonului stang al mouse-ului.

: prob11 _ O] x|

File Edit Simulation Format  Tools

—1 = —F

Step Transfer Fen Suwope

Fig.1.27. Diagrama de simulare asociata modelului (1.37).

D. Configurarea blocurilor

Prin configurare se intelege setarea anumitor parametri numerici asociati
blocurilor. In cadrul diagramei din figura 1.26, este necesara configurarea blocurilor
Step si Transfer Fcn. Etapa de configurare decurge astfel:

I. Blocul Step
e Se executa click pe blocul Step;
e In urma activirii blocului Step se va deschide cisuta de dialog specifica
blocului, figura 1.28.

— Step

Cutputs a step.

— Parameters
Step time:
1

[mitial walue:;
1]

Final walue:
1

Apply Rewvert Help Cloze

Fig. 1.28. Configurarea initiala a blocului Step.
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e iIn campurile specifice parametrilor se seteaz:
- Step time =0 (intarziere la aplicarea semnalului de intrare);
- Initial value =0 (valoarea initiala a intrarii) ;
- Final value =1 (valoarea semnalului treapta).
e Validarea valorilor introduse se face prin apasarea butonului Apply, figura

1.29. Butonul Revert se utilizeaza in cazul in care se doreste anularea
valorilor introduse.

: Step
— Step

Outputs a step.

— Parameters
Step time:

[ritial walue:

0

Final value:

1

Apply Fevert Help Cloze

Fig. 1.29. Configurarea finala a blocului Step.

e Pentru Inchiderea cdsutei de dialog se utilizeaza butonul Close.

Il.  Blocul Transfer Fcn
e In urma activarii blocului Transfer Fcn se va deschide cisuta de dialog
specificd blocului, figural.30.

i Tranzfer Fen
— Tranzfer Fon

b atris expression for numerator, vector expression for
denominator. Output width eguals the number of rows in
the numeratar. Coefficients are for descending powers of
z.

— Parameters
Murneratar:

Denaminator;
1]

Apply Rewvert Help Cloze

Fig.1.30. Configurarea initiala a blocului Transfer Fcn.
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e In campurile specifice parametrilor se seteaza, conform figurii 1.31,
parametrii urmatori:
- Numerator = [3] (valoarea coeficientului de amplificare);
- Denominator = [2, 1] (2-coeficentul lui s*, 1-coeficentul lui s°);

i Tranzfer Fcn Ed

— Tranzfer Fon

b atrix expression for numerator, vector expreszzion for
denominator. Dutput width equals the number of rovs in
the numeratar. Coefficients are for descending powers of
3

— Parameters
MHurneratar:

Denominator:
[21]

Apply Rewvert Help Cloze

Fig.1.31. Configurarea finala a blocului Transfer Fen.

Tn urma etapei de configurare, diagrama bloc va avea aspectul din figura 1.32.

: prob11 M=]EA

File  Edit Simulation Format  Tools

[] I —
2=+

Step Transfer Fcn Soope

Y

Fig.1.32. Diagrama finald asociata modelului (1.37).

Diagrama bloc se va salva sub numele de probl1, alegand comanda File/SaveAs,
cu extensia “mdl”.

Sisteme de conducere a proceselor chimice

1-56



1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

E. Selectarea optiunilor necesare vizualizarii rezultatelor simularii

Pentru o mai bund reprezentare graficd a rezultatelor, In meniul
Simulation/Parameters/Solver vor fi setati urmatorii parametrii, figura 1.33:
- “Start Time” si “Stop Time” pentru setarea intervalului de integrare;
- “Euler”, “Adam” sau “Runge-Kutta” din meniul Solver Options pentru
alegerea metodei de integrare.

Simulation parameters: probll

Solver

Wu:urkspau:elx’[ll Diagnnsticsl HTWl RTWw E:-:ternall
Simulation time

Skart tirme: I 0.a Stop time: I 10.0

Solver options

Type: |"v"aria|:||e-step jl ||:u:|345 [Dormand-Prince] j|

M ax step size: I auto Relative tolerance: I 1e-3
Initial step size: I auto Abzolute tolerance: I 1e-6

Clutput options

Refine output j| Refine factaor: I 1

Apply | Hevertl Help | Cloze

Fig.1.33. Meniul Simulation parameters.

Vizualizarea rezultatelor simularii este accesibild prin utilizarea blocului Scope,
trasaturile acestuia fiind prezentate in figura 1.34:

e Butonul situat cel mai din stanga este butonul de Zoom, care permite
modificarea dimensiunilor graficului in ambele directii (se alege aria de
modificare cu mouse-ul);

e Urmatoarele doud butoane sunt de asemenea butoane de Zoom. Ele
permit modificarea graficului in directia X, respectiv y;

e Butonul prevazut cu binoclu este butonul Auto-scale, functie care
reproduce raspunsul intregului sistem;

e Butonul Save-axes salveaza configuratia axelor, asa cum au fost definite
de functia Zoom;

e Butonul situat cel mai din dreapta este butonul Properties, care permite
configurarea blocului Scope in cadrul meniului Axes. Tn campurile
Ymax si Ymin se introduc valori pentru determinarea limitelor de
reprezentare pe axay, figura 1.35.
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Butonul de Zoom pentu
ambele directi, X s Butonul Froperties
Butonul Sawve-bxes

Butonul Auto-Scale

Buton de Zoom pe directia =
Butonul de Zoom pe directia ™

Fig. 1.34. Functiile blocului Scope.

Properties: Scope =]
Ayes Settingsl
Drefault lirnikz
T ma: I 5 Time range: I auto
ik I I}

[~ Hide tick labels

Apply | Hevertl Help | Cloze

Fig.1.35. Casuta de dialog a butonului Properties.

F. Lansarea in executie.

Aceasta este realizata prin comanda Start din meniul Simulation, figura 1.36.

: prob11 =]

File Edit | Simulation  Format  Tools
Crl+T

Pauze
Parameters... Chl+E

1
v Mormal —_— _.,:|
=+1
E sternal
Transter Fen Soope

Fig.1.36. Executia comenzii Start.
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In figura 1.37 este redati dinamica sistemului de ordinul 1 firid timp mort.
Raspunsul sistemului este specific unui sistem aperiodic de ordinul 1.

4 ! ! ! ! ! ! ! ! !

0 1 2 3 4 ] E 7 g 3 10

Fig.1.37. Rezultatul obtinut prin simularea sistemului de ordinul 1 fara timp mort.

Exemplul 1.12. Simularea dinamica a elementului aperiodic de ordinul 1
cu timp mort.

Pentru a realiza simularea dinamica a sistemului, utilizand mediul SIMULINK,
sunt necesar parcurgerea acelorasi etape prezentate in cadrul exemplului 1.10.

A. Modelul matematic al sistemului.

Fie sistemul de ordinul 1 cu timp mort, descris prin modelul matematic :

T%+Ay:K*Au(t—r) (1.49)

unde T =2 reprezinta constanta de timp a sistemului, K =3 este factorul de
amplificare asociat variabilei de intrare, u este marimea de intrare care are o variatie de
tip treaptd unitara, Au =1(t) iar 7 = 2 reprezinta timpul mort al sistemului.

Conditia initiald a sistemului este Ay(0)=0. Sistemul va fi simulat pe intervalul
de timp [O, 10] s. Aplicand transformata Laplace asupra modelului matematic (1.49) se
obtine

k-e™®
H(s)=
(S) Ts+1

Ultima relatie reprezintda modelul matematic al sistemului, relatie ce urmeaza a
fi implementata in fereastra destinata construirii i simularii diagramei, figura 1.38.

(1.50)

Sisteme de conducere a proceselor chimice

1-59



1. Introducere in automatizarea proceselor chimice

+ prob_m =]

File Edit Simulation Format  Toolz

=R =

Step Tranzport Transfer Fen Seope
Crelay

Fig.1.38. Diagrama asociata sistemului (1.32).

Elementul de noutate Tl constituie blocul Transport Delay din componenta
Nonlinear Library, prin intermediul ciruia este implementat timpul mort. in cadrul
etapei de configurare a blocului , in fereastra de dialog se vor seta parametrii urmatori,
figura 1.39:

e Time delay = 2 (timpul mort) ;

e Initial input = 0 (valoarea initiald a intrarii) ;

o Initial buffer size =1024 (dimensiunea initiald a bufferului).

: Tranzport Delay
— Tranzport Delay

Applies specified delay to the input signal. Best accuracy
iz achigved when the delay iz larger than the zimulation
step size.

— Parameters
Time delay:
2

[ritial ifput;
]

[ritial buffer size:
1024

1] R evert Help

Fig.1.39. Fereastra de dialog a blocului Transport Delay.

Configurare blocurilor Transport Fcn, Step decurge in acelasi mod ca si in
exemplul 1.10.

Tn figura 1.40 este prezentat raspunsul sistemului (1.49).
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Fig.1.40. Rezultatul obtinut prin simularea
sistemului de ordinul 1 cu timp mort.
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1.7. Conducerea optimala

Tendintele de a se asigura performante din ce in ce mai bune ale sistemelor
automate in regimuri stationare si tranzitorii si de a folosi tehnologiile la capacitatea
maxima au propulsat intr-un un loc central problemele de optimizare n cadrul
automaticii. Astfel, unui sistem chimic i se poate asocia o marime suplimentara, numita
functie de performantda sau functie obiectiv, cu ajutorul careia se apreciaza
performantele functiondrii sistemului. Functia obiectiv poate fi asociatd regimului
stationar sau dinamic, delimitind astfel optimizarea dinamicd de optimizarea stationara.
Prin conducere optimald se intelege determinarea comenzilor u asociate sistemului
chimic, astfel incat functia de performanta sa fie minima (maxima).

1.7.1. Optimizarea regimurilor stationare
Exemplul 1.13. Reglarea optimali a combustiei in cuptoare tubulare

Se considerd un cuptor tubular dintr-o instalatie de distilare atmosferica (DA),

figura 1.41.
0,
Gmp Tz'i? J—‘l
| g

Qc o

Tz'es

Comb. Aer
Fig. 1.41. Cuptor tubular: G m, debit de materie prima;

Tin/Ties - temperatura de intrare/iesire a materiei prime; B - debitul de combustibil;
o - coeficientul cantitati de aer; Xo2 — concentratia oxigenului in gazele de ardere.
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Sistemul cuptor tubular este caracterizat prin marimile: Y ' = [Mies X021

PT =[Gy Tin )i UT =[B.a].
Modelul matematic al procesului, Y = f (P,U), are forma [9]

an +a,,G . +a,,T. +a..B+a,a, o<a’

8 +a1,Gpp +a5, Ty +83, B+apa, o> af’

n care Ties este temperatura de iesire a petrolului prelucrat [°C];
Gmp - debitul de petrol [kg/h];
Tin - temperatura de intrare a petrolului [°C];
B - debitul de combustibil [kg/h];
o - coeficientul cantitatii de aer (marime derivatd din debitul de aer);
o - valoarea minimai a coeficientului de aer pentru care arderea Tn cuptor este
completa.

Coeficientii din modelul (1.40) au valori specifice fiecarui domeniu de ardere:

ay, = 0,12587150200+10° [°C]
a;; =—0,3929296 %107 [°Clkg/h]
a) ardere incompletd |a,, =0,3671257 ;
ay =0,1200484 %10 [°C/kg/h]
a, =01312911%10° [C]

ay, = 0,3077407 x10° [°C]

a,, = —0,4261158+10° [°C/kg/h]
b) ardere completa a,, = 0,3666044

as, = 01255206 %10 [°Clkg/h]
a,, =-0,3013083x10° [°C]

Cuptorul tubular este operat in conditiile Gy, =200000 kg/h, T;, =250°C,

Q. =4500 kg/h iar valoarea minimd a coeficientului de aer pentru care arderea in

cuptor este completd este o =1]1.

Pentru studiul procesului se considera structura de conducere prezentata in figura
1.42. Procesul de ardere si de transfer termic din cuptorul tubular prezintd o
caracteristicd statica neliniard, cu punct de extrem. Functia obiectiv este reprezentatd de
temperatura produsului incélzit Ties iar variabila acestei functii este comanda debitul de
aer Qaer (sau coeficientul cantititii de aer), figura 1.43. In cazul unui cuptor real,
carcteristica staticdi nu poate fi cunoscutd cantitativ aprioric, insa forma acesteia
(caracterul extremal) ramane neschimbata.
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L mp T 1
Flax

T tehnologic

B,
-

Q{IE?"

o .
Cl Combustibil

Fig. 1.42. Structura de reglare utilizata pentru studiul cuptorului tubular .

Pentru reglarea optimald a procesului de combustie se are in vedere un algoritm
de explorare unidimensionald, similar cu algoritmul extremal pas cu pas [12]. Se
considera ca punct initial valoarea 1,49 a coeficientului cantitatii de aer alfa si sensul de
cautare in care alfa descreste, respectiv r =—1. Pentru aceasta valoare a comenzii
procesului (argumentului functiei obiectiv) se obtine o valoare a temperaturii (functia
obiectiv) corespunzdtoare punctului A de pe caracteristica staticd a cuptorului tubular.

[8rd C] Temperatura de iesire
3427
] \
336,3
i =
E
A,
3399
354
3171
0.s0 1,05 1,20 1,35 1,49

» »

alfa

Fig. 1.43. Caracteristica statica a unui cuptor tubular.

Algoritmul va modifica valoarea comenzii (valoarea argumentului) in sensul
scaderii acesteia, obtinandu-se astfel punctul B de pe caracteristicad. Deoarece valoarea
functiei obiectiv creste, se continua cautarea, mentinandu-se sensul initial de explorare
(sens corespunzator scdderii coeficientului cantitatii de aer). Dupa obtinerea punctului
D de pe caracteristica statica a procesului, la urmatorul pas se va obtine punctul E,
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pentru care valoarea functiei obiectiv scade in raport cu valoarea anterioari. In acest caz
se procedeaza la inversarea sensului de cautare si se continud explorarea. Daca se
mentine constant pasul de cautare, dupa doua iteratii se va proceda din nou la inversarea
sensului de explorare, punctul D de pe caracteristica procesului. In aceasta situatie,
punctul de extrem se va gasi in intervalul delimitat de punctele D si E de pe
caracteristica statica. Micsorarea progresiva a pasului de explorare conduce la reducerca
intervalului de incertitudine dar nu si la determinarea valorii exacte a optimului.

Pentru cuptorul industrial prezentat in figura 1.41, sarcina principala a sistemelor
automate o reprezintd mentinerea temperaturii produsului, la iesirea din cuptor, la
valoarea tehnologica impusa. Structura clasica de conducere a procesului este prezentata
in figura 1.44.

Ler

¥

Py
7

Fluz tehniologic

Q{IE.?"

B

Combustihil

Fig. 1.44. Structura de reglare a temperaturii asociata unui cuptor tubular.

In conditiile functiondrii SRA-T, pentru un debit de produs Gpy si 0 temperaturi
de intrare T, cunoscute, debitul de combustibil va fi dependent de debitul de aer la care
este operat cuptorul industrial, caracteristica fiind prezentata in figura 1.45. Functia
obiectiv asociatd sistemului chimic este debitul de combustibil iar variabila
independenta este debitul de aer.

Algoritmul de optimizare este denumit regulatorul extremal pas cu pas [1]. Tn
cazul determinarii minimului, relatiile ce caracterizeaza regulatorul extremal pas cu pas
sunt urmatoarele:

u(k)=u(k —1)+r(k)Au, (1.52)

(k-1 (k1)
ORI

(1.53)

avand conditiile initiale
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r()=-1
u@=u, (1.54)
Au = Au,
in care k reprezintd pasul curent de explorare; U - Vvaloarea argumentului functiei

obiectiv; Au - valoarea pasului de cautare; fo, - valoarea functiei obiectiv; r - sensul de
1, pentru sensul de crestere

explorare definit prin r = :
—1, pentru sensul de scadere

[kz/h] Dehit combustibi
adld

SEIT

5250

4679 N ,_,,..r//
N

il

1,20 1,35 1,49
alfa

4100
0,50 1,

Fig. 1.45. Caracteristica statica a cuptorului tubular prevazut cu SRA-T.

Aplicand relatiile asociate regulatorului extremal pas cu pas (1.41) - (1.43), se va
determina un interval in care se gaseste punctul optim de operare a cuptorului tubular.
Realizarea industriala a unui sistem de reglare optimala a combustiei bazat pe
regulatorul extremal pas cu pas este mult mai dificila, deoarece cuptorul nu trebuie
operat in domeniul arderii incomplete (domeniu aflat Tn stanga punctului de optim). Tn
figura 1.46 este prezentata o structura posibila a unui sistem de reglare optimald a
combustiei.
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Regulator

extremal 1es

Fig. 1.46. Structura sistemului de reglare optimala a combustiei.

1.7.2. Optimizarea dinamica

Se considerd un sistem pentru care marimile p, U si y sunt unidimensionale. Tn
regim dinamic sistemul este descris prin modelul

dy _
5= [(puy), (1.55)

avand conditia initiald y(0).
Acest sistem trebuie condus astfel incat atunci cand y(t) parcurge traiectoria de
la y(0) la y(t, ), functionala definita prin
L’}
J= jcp(p,u, y )t (1.56)
0

sa fie minimizata [5].

Exemple de probleme practice in care intervin functionale sunt :

— pornirea unei instalatii astfel incat timpul de atingere al stdrii stationare
dorite sa fie minim ;

— conducerea unui proces pe un interval de timp dat cu maximizarea
beneficiului.
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1.8. Sisteme ierarhice de conducere automata

Necesitatea cresterii eficientei economice in contextul complexitatii unitatilor
economice din industria chimicd, a instalatiilor tehnologice precum si nivelul foarte
mare al informatiilor vehiculate a impus proiectarea si realizarea de sisteme ierarhice de
conducere automata.

1.8.1. Structuri ierarhice de conducere automata

Operarea platformelor chimice presupune decizii si actiuni luate la un anumit
numar de niveluri si orizonturi de timp asociate. O asemenea abordare are in vedere
existenta a cinci niveluri de conducere ierarhica: societate comerciald, instalatie, proces
unitar, operare proces unitar, sisteme de reglare de baza, figura 1.47.

i L @—— Previziunile pietei
Corporatie @—— Preturile materiei prime
si ale produselor

Distributia materiei prime . .
Obiectivele productiei instalatei Starea planului operational

. Optimizare in regim stationar
Instalatie P 9 (ore, zile)

Datele de operare ale instalatiei
Actualizarea parametrilor proceselor unitare

Obiectivele productiei procesului unitar l

Proces unitar Optimizare Tn regim stationar
si /sau dinamic (ore)
Referinte ale operarii procesului unitar . . .
T Actualizarea parametrilor proceselor unitare
(compozitii, calitatea produselor)
Operare proces Reglare dinamica, reglare multivariabila
unitar (secunde, minute)

Referinte ale buclelor monovariabile i

(debite, presiuni) T Variabile reglate, limite impuse

Reglarea la Reglare dinamica, reglare monovariabila
nivelul de baza (secunde)
Comenzi pentru robinetele de reglare l T Debite, temperaturi

Instrumentatie de | Variabile fundamentale

Adaptoare, convertoare, transmitere .
proces (continuu)

Fig. 1.47. Structura de conducere ierarhica a unei rafinarii.

La nivelul ierarhic asociat societatii comerciale se adoptd deciziile de alocare a
resurselor, se fac proiectii ale cererii pietei, se verificd disponibilitatea materiilor prime
si cheltuielile de operare necesare pentru realizarea planului de productie. De asemenca
este realizatd gi optimizarea alocarii resurselor si a produselor astfel incat profitul sa fie
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maxim. Aceste decizii sunt luate la momente de timp neregulate: saptamanal, lunar sau
pe trimestru. Tn mod obisnuit, deciziile sunt adoptate pe baza calculelor de optimizare
liniard. Informatia rezultata este trimisd mai departe nivelului ierarhic asociat instalatiei
tehnologice.

Nivelul ierarhic asociat instalatiei tehnologice genereaza deciziile de alocare a
resurselor ntre diferitele procese unitare ale platformei. Deciziile se iau zilnic sau chiar
mai frecvent, in functie de sistemul de conducere al proceselor unitare. Un exemplu 1l
constituie utilizarea aburului provenit din surse diferite, cu costuri diferite.

Nivelul ierarhic al operdrii procesului unitar preia decizia elaboratd de catre
nivelul ierarhic superior, realizeaza modificari pentru indeplinirea obiectivelor trasate.
Acest nivel presupune echipamente individuale de conducere, referintele acestora
putand fi schimbate la interval de o ord sau chiar mai frecvent. Baza de timp asociata
reglarii la acest nivel este de ordinul minutelor.

Nivelul ierarhic al reglarii de baza constd in sistemele de reglare a presiunii,
nivelului si debitului. Constantele de timp asociate acestui nivel sunt situate sub 1
secunda.

1.8.2. Studiu de caz. Structuri de conducere ierarhica
a proceselor de fractionare

Fractionarea sau distilarea fractionatd este cea mai raspanditd operatie de
separare a amestecurilor in componente pure sau fractiuni. Din acest motiv, problema
separdrii prin fractionare a amestecurilor binare, dar mai ales a celor multicomponent a
capatat o dezvoltare deosebitd. Obiectivul economic al fractionarii este obtinerea de
produse mai valoroase in raport cu amestecul supus prelucrarii. Deoarece valoarea
produselor depinde direct de calitatea lor, reglarea calitatii acestora are o importanta de
prim ordin in operarea coloanei. Asigurarea specificatiilor de calitate este insd numai un
aspect al reglarii coloanei; operarea acesteia trebuie sa asigure o anumitd productie §i un
anumit beneficiu. Aceste trei obiective: calitatea, productia si beneficiul sunt puternic
interconectate.

Evolutia proceselor de fractionare, a tintelor care trebuie atinse in exploatare
precum si dezvoltarea echipamentelor de automatizare au facut ca structurile ierarhice
de conducere automati sa fie studiate si implementate pe scara larga. In acest context, in
literatura este prezentata o structura ierarhica de conducere a procesului de fractionare a
amestecului propena-propan [7, 22]. Structura are 3 niveluri ierarhice, figura 1.48.
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Mivelul 3 Eeglare optimala

Informatu ﬂ

Hyrelul 2 Eeglare dupa perturbatie

Informatit ﬂ U Frescrien

Miwelul 1 SRA-D SRA-P SRA-N

Informati ﬂ U Comen=n

Fig. 1.48. Structura de conducere ierarhica
a procesului de fractionare propena-propan.

JJ( Prescrien optime

Froces

Nivelul 1 de conducere. Sistemul multivariabil reprezentat de coloana de
fractionare propend-propan are 5 marimi de intrare $i 5 marimi de iesire. Dintre cele
cinci marimi de iesire, concentratiile produselor separate prezintd un interes deosebit.
Studiul matricei amplificarilor relative In regim stationar, MARS, reprezintd un ghid util
in alegerea perechilor agent de reglare — concentratie reglata. Un studiu comparativ
pentru configuratiile de reglare LV, LB, DV, DB/L, DV/B, SB/L, SV/B, utilizand relatiile
de calculul dezvoltate de Shinskey, este prezentat in tabelul 1.17.

Tabelul 1.17
Rezultatele numerice ale MARS

Structura MARS Structura MARS

ADV 0841 A|_V B 0828
Apus 1.019 | Asp 0.241
Apvis 1.042 | Asv 2.435
ALp 0.165 | Asus 0.942
AlB 1.010 | Asve 1.015
Arv 20.831 | Aps 0.758
A|_|_/B 0.910
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Dintre amplificarile relative supraunitare, structura LB are valoarea cea mai
apropiatd de 1 si in consecintd aceastd structurd va reprezenta nivelul 1 de conducere
ierarhica, figura 1.49.

el

L

F Xp

#

Hi————— Condens
!
> I % =

B .TB

Fig. 1.49. Structura de reglare asociata nivelului 1 de conducere ierarhica.

Nivelul 2 de conducere. La nivelul 2 de conducere ierarhica este implementat
un sistem de reglare a concentratiilor produselor separate, sistem cu actiune dupa
perturbatie, figura 1.50.

F —
Regulator f—o-—— 1 B

Fig. 1.50. Schema bloc a regulatorului dupa perturbatie.

Modelul matematic de conducere al procesului are forma Fenske-Gilliland-
Underwood [12]:

B=F2""E.  [kmol/h] (L57)
Xp —Xg
n ( Xp ,1- xiBJ
1-x5 X
N, = P 7, (1.58)
In a
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0= m; (1.59)
R. = % + 11_—X<9:3 1 (1.60)
A= (1—1,333*%]117587 ; (1.61)
R= % (1.62)
L = R(F - B); [kmol/h], (1.63)

n care o reprezintd volatilitatea medie relativda a componentului usor in raport cu cel
greu; @- parametru in relatia Underwood; Rpin — ratia minima de reflux; N - numarul
teoretic de echilibre lichid-vapori (talere teoretice); Npin - numarul minim de echilibre
teoretice; Rmin — ratia minima de reflux; R — ratia reald de reflux; A - parametru in relatia
Eduljee; L - debitul de reflux; i - indice asociat prescrierii sistemului automat de
conducere.

Structura sistemului de conducere ierarhicd a procesului de fractionare a
amestecului propena-propan cuprinde nivelul unu al automatizarii de baza si nivelul 2 al
reglarii concentratiilor cu actiune dupa perturbatie, figura 1.51. Prescrierile nivelului 2
de conducere sunt concentratia in propend a distilatului si a produsului din baza,
perturbatia masurata este debitul de alimentare F, iar comenzile nivelului 2 de
conducere sunt materializate ca prescrieri ale sistemelor de reglare a debitului de reflux
L si a debitului din baza B, sisteme situate la nivelul ierarhic 1.

Nivelul 3 de reglare. In cadrul acestui nivel conducere ierarhica este dezvoltat un
sistem de reglare optimala a procesului de fractionare. Regulatorul optimal asociat
acestui nivel contine functia obiectiv, modelul matematic de conducere asociat
nivelului 2 si un algoritm de determinare a optimului [12]. Functia obiectiv asociata
acestui nivel de conducere are forma

F(X,)=44%10°M, 4pBX's +¢,Q,, (1.64)

unde Q, este debitul de abur [t/h]; ca - costul aburului [lei/t]; Ap — diferenta dintre
preturile de vanzare a distilatului (propena) si a produsului din baza (propan) [lei/t]; B -
debitul de produs din bazi [kmol/h]; x's — concentratia impusa propenei in produsul de
baza [fractii molare].

Primul termen din relatia (1.64) este asociat recuperarii produsului valoros, iar
cel de al doilea defineste efortul de operare. Legatura dintre variabilele functiei obiectiv
si comenzile procesului este data de relatia

Q,=rp(L+F-B), [t/h] (1.65)
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precum si de modelul matematic de conducere asociat nivelului 2, relatiile (1.57) -
(1.63). In cadrul relatiei (1.65) rp reprezinta raportul dintre caldura latenta de vaporizare
a propanului si caldura latenta de condensare a aburului [t/kmol].

-
I - — X Nivelal 2 |
: . MRP B |
TF —m I X
A R e e D J
Lt} Bit}
r-—|f--—-—-—-—-------- e 1
l N Nivelul 1 |
I |
I - |
I |
| L I
I f ! |
I |
I |
I FT |
I I |
I |
| F .TF I
I |
I |
I |
: |
I —% |
: ‘_”—’““@_—_ Condens :
I S |
I qig%—p |
I |
I |
: aoadl
_T
S - S

Fig. 1.51. Structura de conducere a procesului de fractionare cu doua niveluri ierarhice.

Reglarea optimala a coloanei de fractionare este o problema tehnico-economica,
fiind dependentd de evolutia preturilor. Astfel, in contextul modificarii preturilor celor
doua produse, reflectate prin Ap, sau a pretului aburului c,, aspectul functiei obiectiv se
schimba substantial, mergand pana la disparitia punctului de optim in domeniul tehnic
de operare al coloanei, figura 1.52 a, b.

Pentru determinarea pozitiei optimului au fost utilizati algoritmi din clasa
metodelor de eliminare. Performantele celor trei algoritmi utilizati, algoritmul
Fibonacci, algoritmul sectiunii de aur si algoritmul perechilor secventiale, sunt analizate
comparativ, tabelul 1.18.

Regulatorul optimal proiectat de autori are o prescriere rigidda, Xp, comanda

acestuia, valoarea optimi a prescrierii concentratiei propenei in propan, x>, fiind

calculata pe baza valorilor perturbatiilor F 1 X . Structura de conducere elaboratd de

autori are trei niveluri ierarhice: nivelul reglarii de baza (nivelul 1), nivelul reglarii dupa
perturbatie (nivelul 2) si nivelul reglarii optimale (nivelul 3), figura 1.53.
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Fig. 1.52. Reprezentarea grafica a functiei obiectiv (1.46) in conditiile:

Tabelul 1.18

Rezultatele obtinute la minimizarea functiei (1.64)

0.12 0.14 0.16 0.18 02

a) Ap =160000 lei/t si ¢, =20 lei/t ; b) Ap =160000 lei/t si c, =40 leilt.

Algoritmul
Parametrul i
Fibonacci Sectiunea de aur Perechl
’ secventiale
X Pt 8.8283261E-02 | 8.8757481E-02 8.8778940E-02
f oPt 1.2090192E+05 | 1.2090173E+05 1.2090174E+05
Iteratii 11 11 10
Numar 12 12 21
evaluari
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Fig. 1.53. Structura de conducere a procesului de fractionare cu trei niveluri ierarhice.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2. Sisteme de conducere automata
a cuptoarelor tubulare

Industria chimica si in special industria de prelucrare a petrolului si petrochimica
este energofagd. Prin ponderea de 20 % din consumul total de energie, industria chimica
se situcaza imediat dupa industria siderurgicd si metalurgica. Din totalul energiei
consumate, aproximativ 4/5 este obtinuta prin arderea combustibililor in cuptoare.
Cuptoarele tubulare sunt construite pentru sarcini termice de ordinul

(15...75)*106 kcal/h. Principial, cuptoarele tubulare prezinta doua zone: sectia de
radiatie, Tn care transferul termic se realizeaza preponderent prin mecanismul radiatiei
termice si sectia de convectie, in care transferul termic se realizeaza preponderent prin
mecanismul convectiei. Din caldura totala absorbita intr-un cuptor, in sectia de radiatie
se absorb 60-85 % iar in sectia de convectie 15-40 %.

2.1. Probleme privind automatizarea cuptoarelor tubulare

Din punctul de vedere al tipurilor constructive, exista o varietate relativ mare de
cuptoare tubulare, tabelul 2.1. Diversele particularitati constructive ale cuptoarelor
tubulare genereaza trasaturi specifice pentru sistemele de automatizare. Tn cele ce
urmeaza, sunt prezentate succint principalele corelatii intre particularitatile constructive
ale cuptoarelor tubulare si caracteristicile sistemelor automate.

1. Geometria cuptorului tubular impune o anumita circulatie a gazelor de ardere
sl prin acesta va determina o dispunere specifica a sistemelor de masurat
temperatura gazelor de ardere. Pentru cuptoarele paralelipipedice orizontale,
evacuarea gazelor de ardere este realizata prin mai multe confuzoare dispuse
deasupra sectiei de convectie sau a preincalzitoarelor de aer, figura 2.1.

Ee—F 1 T

Fig. 2.1. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele
paralelipipedice orizontale.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Tabelul 2.1

Clasificarea cuptoarelor tubulare

Criteriul Particularitati constructive
paralelipipedice orizontale
Geometric paralelipipedice verticale

cilindrice verticale

Numar de sectii

o sectie de radiatie si o sectie de convectie

doud sectii de radiatie si o sectie de convectie

orizontale, amplasate lateral

Circulatia aerului si a
gazelor arse

Arzatoare - =
verticale, plasate in podea
o aer rece
Preincalzire aer 1
aer preincalzit
naturala

fortata, ventilatoare de aer

fortatd, exhaustoare de gaze arse

Combustibilul utilizat

gazos

lichid

Numarul de combustibili

un combustibil (lichid sau gazos)

doi combustibili (unul lichid si unul gazos)

Numarul de circuite ale
produsului Incélzit

un circuit

doua circuite paralele

patru circuite paralele

In acest caz, datorita posibil

gazelor de ardere, este necesara monitorizarea temperaturii si presiunii acestor
gaze de ardere in lungul cuptorului, atét in sectia de radiatie cat si in sectia de

convectie.

Pentru cuptoarele paralelipipedice si cilindrice verticale, datorita Tnaltimii
relativ mari a cuptorului, pot apare atat circulatii preferentiale ale gazelor de
ardere cét si directionari nedorite ale flacarii generate de arzatoare. Sistemele
automate de masurat temperatura trebuie sa monitorizeze temperatura gazelor
arse, temperatura produsului incalzit, temperatura zidariei si temperatura
peretelui exterior al tuburilor, figura 2.2.
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T
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Fig. 2.2. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele
paralelipipedice verticale.

2. Numarul de secrii de radiatie ale cuptorului tubular va impune o structura
specifica sistemului de reglare a temperaturii. In cazul unui cuptor prevazut cu

0 sectie de radiatie si una de convectie se utilizeaza un singur sistem automat
pentru reglarea temperaturii produsului incalzit, figura 2.3.

Gaze de .::.rr"r:f'.;j_'_k
i
Flux
telnalogic
_——
Agr T

Combustibil

Fig. 2.3. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele cu o singura
sectie de radiatie.

Pentru cuptoarele prevazute cu doua sectii de radiatie si una de convectie ar
trebui realizate doua sisteme automate de reglare a temperaturii, cate unul
pentru fiecare sectie de radiatie. Datorita faptului cd cele doua produse se
incéalzesc In comun 1n sectia de convectie, cele doua sisteme de reglare a
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

temperaturii vor interactiona, fiind necesara decuplarea comenzilor sau
renuntarea la unul dintre cele doua sisteme, figura 2.4.

Gaze de ardere

Flux Flux
fg}g}zﬂfﬂglc = IE}EPEGIGE?C

—
slanga / \ dreapia

. .
1

Agr Asr
slarga dreapia
Combustibil
Combisiibil dreapia
Shango

Fig. 2.4. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele cu doua sectii
de radiatie.

. Tipul i pozitia arzatoarelor are consecinte asupra structurii sistemelor
automate de pornire si supraveghere a flacarii. Pentru arzatoarele orizontale,
amplasate lateral, este necesar ca atat programul de pornire automata cét si
programul de oprire fortatd sa realizeze cicluri de aerare succesiva a
cuptorului, pana la disparitia completa a gazelor combustibile din focar. De
asemenea, pentru acest tip de arzatoare, pozitia senzorilor de flacara este
stabilita de lungimea flacarii si de circulatia gazelor de ardere.

4. Preincalzirea aerului implica utilizarea suplimentara a sistemelor de masurat

temperatura sau, acolo unde este imperios necesar, utilizarea sistemului de
reglare automata a temperaturii aerului preancalzit, figura 2.5. Daca, in cazuri
de urgenta, cuptorul tubular trebuie racit relativ repede, este necesar ca
sistemul de protectie sa comute alimentarea cu aer a cuptorului, de pe
circuitul de aer preincalzit pe circuitul de aer rece.
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Saze de ardere

Asr —.—@

.7 L m—  Flux
teknologic

T
Fig. 2.5. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele cu aer
preancalzit.

Combisiibil

. Natura circulasiei aerului si a gazelor de ardere se repercuteaza asupra
structurii sistemelor automate. Astfel, in cazul circulatiei fortate a aerului prin
intermediul ventilatoarelor de aer antrenate cu motoare electrice si prevazute
cu convertizoare statice de frecventd se utilizeaza sisteme de reglare a
debitului de aer care modifica frecventa curentului electric, figura 2.6.

Faze de ardere

Aer =

L —m— Flux
tehnologic

ROV

Combistibil

Fig. 2.6. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele prevazute cu
ventilatoare de aer antrenate cu motoare electrice comandate prin convertizoare
statice de frecventa.
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In cazul in care motoarele electrice nu sunt previzute cu convertizoare statice
de frecventa, se utilizeaza sisteme de reglare a debitului de aer care utilizeaza
elementul de executie clapeta de aer, figura 2.7.

Gaze de ardere

Aear —.—@ =

] Flux
tehnologic

Combustibil

Fig. 2.7. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele prevazute cu
ventilatoare antrenate cu motoare electrice cu turatie constanta.

Daca circulatia fortata a aerului este realizatd prin intermediul ventilatoarelor
de aer antrenate cu turbine cu abur, se utilizeaza sisteme de reglare a debitului
de aer care modifica turatia turbinei. Daca circulatia fortata a gazelor de
ardere este realizata prin intermediul exhaustoarelor de gaze, se utilizeaza
sisteme de reglare a presiunii diferentiale a gazelor de ardere in anumite
sectiuni ale cuptorului. Aceste sisteme pot avea ca elemente de executie
clapete cu servomotoare pneumatice sau, Tn cazul motoarelor electrice
prevazute cu convertizoare statice de frecventa, turatia motorului de antrenare
a exhaustorului, figura 2.8.

In cazul circulatiei naturale a aerului si a gazelor de ardere sunt utilizate
sisteme de reglare a presiunii diferentiale, elementele de executie fiind
clapetele actionate cu servomotoare pneumatice, figura 2.9.
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Fig. 2.8. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele prevazute cu
exhaustoare de gaze arse antrenate cu motoare electrice comandate prin
convertizoare statice de frecventa.
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Fig. 2.9. Structura sistemului de automatizare pentru cuptoarele cu aer aspirat.

. Natura combustibilului utilizat, gazos sau lichid, determina realizarea de
sisteme de reglare automate specifice fiecarui tip de combustibil. In cazul
combustibilului gazos, se regleaza temperatura produsului Tn cascada cu
presiunea gazelor combustibile, masurarea debitului de gaze fiind utila Tn
calculele de bilantare a cuptorului, figura 2.10. Sistemele de protectie trebuie
sa inchida alimentarea cu gaze atunci cand presiunea gazelor combustibile
scade sub valoarea minima de functionare, atat pentru flacara principala cat si
pentru flacara pilot.
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Fig. 2.10. Structura sistemului de automatizare in cazul utilizarii
combustibilului gazos.

Pentru cuptoarele alimentate cu combustibil lichid, se utilizeaza o structura
formata dintr-un sistem automat de reglare a temperaturii combustibilului
preancalzit, un sistem de reglare a presiunii combustibilului lichid, un sistem
de reglare a temperaturii produsului incalzit (in cascada cu debitul de
combustibil), un sistem de reglare a debitului de combustibil recirculat, un
sistem de reglare a presiunii diferentiale intre aburul de pulverizare si
combustibilul lichid, figura 2.11.

7. Numarul de combustibili produce o specificitate a structurii de conducere a
cuptoarelor tubulare. Structura de reglare clasica contine un sistem de reglare
a temperaturii care poate actiona fie asupra gazului combustibil fie asupra
combustibilului lichid, figurile 2.10 si 2.11. In cazul utilizarii a doi
combustibili, sistemul de reglare a temperaturii poate actiona asupra unui
singur tip de combustibil in functie de resursele energetice existente la un
moment dat, celalalt combustibil fiind introdus la un debit constant, figura
2.12.
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Fig. 2.11. Structura sistemului de automatizare in cazul utilizarii
combustibilului lichid.
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Fig. 2.12. Structura sistemului de automatizare in cazul utilizarii a doi
combustibili.
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8. Numarul de circuite paralele defineste structuri de conducere specifice
acestei particularitati. Pentru cuptoarele cu doua sau patru circuite paralele,
structura de conducere contine sistemul de reglare automata a temperaturii
nodului de amestec a celor doua (patru) circuite, sistemul de reglare a
capacitatii de prelucrare totala a cuptorului si sistemul de echilibrare automata
a temperaturilor circuitelor paralele, figura 2.13.

't

.

Petrol M 2

J L
N \/\ T
AN

Pacura

Fig. 2.13. Structura sistemului automat pentru un cuptor cu doua circuite
paralele.

Dependent de modul de conexiune tehnologica a cuptorului tubular, sistemul
de reglare a capacitatii de prelucrare poate actiona individual sau poate fi
subordonat unui alt sistem de reglare automata (de exemplu sistemului de
reglare a nivelului la o coloana situata in amonte de cuptorul tubular).

Pentru un cuptor tubular paralelipipedic vertical, cu un singur circuit, prevazut
cu aer preincalzit si combustibil gazos sunt masurati si reglati urmatorii parametri
tehnologici [20]:

Temperaturi
- reglarea temperaturii produsului incalzit, Tis, Tn cascadd cu debitul

(presiunea) combustibilului;
- masurarea temperaturii produsului la intrarea in cuptor, Ti, Tn scopul
bilantarii automate a cuptorului;

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Debite

masurarea Tn diferite puncte a temperaturii produsului in serpentina
amplasata in sectia de radiatie, Tn scopul asigurarii unui profil impus de
temperatura;

masurarea temperaturii peretilor exteriori ai tubulaturi, din sectia de
radiatie si din sectia de convectie, Tn scopul monitorizarii procesului si
Tncadrarii temperaturii in limitele admise;

masurarea suplimentara a temperaturii produsului, Tis, Tn scopul
verificarii corectitudinii traductorului de temperatura inclus in cadrul
SRA-T.

masurarea si/sau reglarea debitului de produs incalzit, in scopul bilantarii
automate si reglarii capacitatii de prelucrare a cuptorului;

masurarea si/sau reglarea debitului de combustibil, in scopul bilantarii
automate a cuptorului;

masurarea si reglarea debitului de aer Tn scopul reglarii automate a
combustiei.

Presiuni

masurarea presiunii produsului la intrarea si iesirea din cuptor, Tn scopul
monitorizarii evolutiei depunerilor de cocs din interiorul tuburilor si
calculul unor indicatori tehnologici legati de prelucrarea materiei prime
(calculul fractiei vaporizate a produsului tehnologic sau conversia
reactiilor chimice);

masurarea §i reglarea presiunii combustibilului gazos la intrarea in
arzator, in scopul supravegherii combustiei §i reglarii temperaturii
produsului;

masurarea presiunii gazelor arse in focar, in scopul supravegherii
circulatiei gazelor arse si a sensului flacdrii in sectia de radiatie.

Analize
- masurarea concentratiei oxigenului si a monoxidului de carbon din gazele

de ardere pentru monitorizarea si reglarea procesului de combustie;

- masurarea densitatii sau compozitiei combustibilului, pentru bilantarea

automata a cuptorului si reglarea automata a combustiei si temperaturii,
utilizand algoritmi de reglare performanti.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.2. Clasificarea sistemelor automate pentru cuptoarele tubulare

Importanta automatizarii n general si a automatizarii cuptoarelor tubulare
in special este subliniata prin plasarea acesteia pe locul al doileain cadrul ierarhiei
cailor de economisire a energiei. Progresele din domeniul analizoarelor pentru gazele
de ardere si evolutia echipamentelor numerice de proces au permis realizarea de
echipamente de conducere adaptate unor structuri de reglare avansate. O analiza
comparativa asupra structurilor de sisteme automate evoluate pentru cuptoarele tubulare
este prezentata in tabelul 2.2 [6]. Concluziile care se desprind sunt urmatoarele:

a) pentru cuptoarele tubulare din rafinarii exista trei tipuri de structuri de
reglare automata:
- structuri pentru reglarea temperaturii produsului incalzit;
- structuri pentru reglarea combustiei;
- structuri de reglare specifice cuptoarelor tubulare cu mai multe
serpentine;

b) cele trei tipuri de structuri de reglare automatd au o importantd egala in
ansamblul problematicii automatizarii cuptoarelor tubulare;

C) in cadrul reglarii combustiei, un accent deosebit se pune pe reglarea
parametrilor procesului (exces aer, tiraj, continut CO), reglarea
optimala fiind mai putin utilizata.

Tabelul 2.2
Distributia functiilor de reglare in cadrul sistemelor automate evoluate [6]
Numar de
Functia sisteme
automate
Reglare dupa perturbatie 9
Echilibrare automata a temperaturilor circuitelor paralele 11
Reglare exces aer 6
: 7 11
Reglare combustie Reglare (_ZO'ln gazele de ardere 2
Reglare tiraj aer 1
Optimizare combustie 2
Total functii reglare 31

Tendintele actuale in domeniul reglarii  temperaturii produsului ncalzit
orienteaza dezvoltarea de structuri de reglare bazate pe actiunea combinata a legilor
reglarii cu actiune dupa abatere si dupa perturbatie. Pentru cuptoarele cu destinatie
speciala (cazane de abur, cuptoare de vaporizare partiala, reactoare chimice), problema
marimii reglate si a legii de reglare este dificila.

Sisteme de conducere a proceselor chimice
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Imbunatitirea combustiei prin  intermediul  sistemelor automate constituie
una din solutiile importante de economisire a energiei, obiectiv ce poate fi atins prin:
- masurarea compozitiei gazelor de ardere in  scopul monitorizarii si
reglarii procesului de combustie;
- reglarea combustiei astfel incat sa se transfere produsului incalzit sarcina
termica necesara, in conditiile unei economii maxime de energie.

Pentru cuptoarele cu mai multe serpentine este necesar ca temperaturile
asociate fiecarei serpentine sa fie egale. Acest obiectiv asigura utilizarea rationala a
resurselor cuptorului si satisface obiectivului functional al acestuia.

2.3. Modelarea matematica a combustiei si a transferului termic

Proiectarea de structuri si algoritmi de conducere a cuptoarelor tubulare este
posibila daca in prealabil sunt dezvoltate modelele matematice ale cuptorului industrial
in regim stationar si dinamic si studiata sensibilitatea procesului la perturbatii si
comenzi. Cuptorul tubular este un aparat de schimb termic particular, in care fluxul
termic este produs de arderea combustibilului iar mecanismele de transfer termic sunt
radiatia, convectia si conductia [1].

2.3.1. Modelarea combustiei

Combustia este definitd printr-un sistem de reactii chimice, reprezentat de
oxidarea carbonului la CO3 si a hidrogenului la H»O pentru arderea completa,

respectiv a carbonului la CO si CO2 si a hidrogenului la H>O pentru arderea
incompleta, in functie de cantitatea de oxigen (aer), prezenta in mediul de reactie:

C+0, —>CO,, AH = —32761 Kikgl:  (2.1)
H, +%o2 > H,0, AH =-142839  [Klkg]:  (2.2)
C+ %oz Co, AH = 9203 Kikg].  (2.3)

Atéat procesele fizice de curgere si transfer de caldura in focarele cuptoarelor
tubulare cat si procesele fizico-chimice ale arderii prezinta aspecte multidisciplinare si
deosebit de complexe. Combustia poate fi aproximata ca fiind monofazica sau bifazica ,
dependent de starea de agregare a combustibilului, cu sau fara preamestecare, avand
modelul de curgere a fazelor omogen sau neomogen. Ipotezele simplificatoare luate Tn
considerare asimileaza sectia de radiatie a cuptorului tubular industrial la un sistem cu
parametrii concentrati, iar elementele bilantului material si energetic au in vedere numai
aspectele macroscopice ale combustiei.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

In figura 2.14 este prezentata schema structurala a procesului de combustie.
Marimile de intrare sunt reprezentate prin vectorul |, =[d,a,a] iar marimile de

iesire definesc vectorul Y o, = [”coz’”Hzo’nN 2:Nco »inf J Semnificatia marimilor

este urmdtoarca: d - densitatea relativa a combustibilului lichid; a - raportul
abur/combustibil utilizat la pulverizare; « - coeficientul cantitatii de aer; Nco2, NH20, N2,
No2, Nco - debitele componentilor din gazele de ardere; Qs - puterea calorica inferioara
a combustibilului. Marimile de intrare caracterizeaza atat perturbatiile (densitatea
combustibilului, d) cat si comenzile procesului (ratia de abur de pulverizare, a si
coeficientul cantitati de aer Q).

" oo

C e ] F‘ECO
0 z
- &
p M H,0
B _I'P'EN
(] — Il
S _I-F‘EGE
[ —
T
|
E

* Gyt

Fig. 2.14. Schema structurala a procesului de combustie.

Coeficientul cantitatii de aer reprezinta o variabild importantd a procesului de
combustie, fiind definit ca raportul dintre cantitatea reala si cantitatea teoretica de aer
necesara combustiei [1]

aer real
g =X T8 (2.4)
aer teoretic

Este evident faptul ci arderea teoretica se desfisoard pentru « =1. In raport cu
aceasta valoare, arderea poate fi incompleta, o <1, sau completa, « >1, figura 2.15.

ardere mcompleta ardere completa

R L

1
Fig. 2.15. Regimurile de ardere pentru combustia teoretica.

Datorita procesului hidrodinamic de amestecare n focar a aerului si
combustibilului, cuptoarele industriale prezinta abateri de la idealitate, abateri
concretizate prin aparitia arderii incomplete pentru valori ale coeficientului cantitatii de
aer ¢ <105...1,20 pentru combustibili gazosi, si o <12...14 pentru combustibili
lichizi. In scopul tratarii unitare a combustiei, Tn modelul matematic este introdus
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

termenului J,, termen ce sintetizeaza abaterea de la idealitate a cuptoarelor tubulare
industriale [9, 10, 11]

Og = Apmin —1, (2.5)

in care o, reprezinta valoarea minima a coeficientului real al cantitatii de aer pentru
care arderea este completa.

Tn cazul in care cuptorul tubular este operat la o valoare a coeficientului
cantitatii de aer « diferita de «;,, pot fi considerate urmatoarele situatii, figura 2.16:

a) ardere completa, exces de aer, « — 9, >1;
b) ardere incompleta, exces de aer, -5, <1, a>1;
c) ardere incompleta, deficit de aer, -9, <1, ac <a <1,

unde « este coeficientul critic al cantitatii de aer

c

ac =1-————. 26
7 504l (26)
ardere incompleta | ardere incompleta ardere completa
deficit de aer exces de aer exces de aer
— - e | o e | .m
- Y

o 1 1+ 8,

Fig. 2.16. Regimurile de ardere pentru combustia reala.

Modelul macroscopic al arderii complete si incomplete se bazeaza pe relatii de
bilant material si energetic. Initial este calculata fractia masica a carbonului si
hidrogenului, puterea calorica inferioara la arderea completa, consumul minim de aer la
arderea completd, in functie de valoarea densitatii d%g a combustibilului lichid, tabelul

2.3.

Tabelul 2.3

Relatii de calcul pentru caracterizarea combustibilului
Relatia Formula Unitati de masura

(2.7) c=015d +0,74 -

(2.8) h=1-c -

15623
(2.9) Qinf = 24300 +T [kJ/kg comb.]
c,h
(2.10) o _12 4 [kmol/kg comb.]
min 021
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

In functie de abaterea cuptorului de la idealitate, abatere caracterizati prin

parametrul &, si coeficientul real al cantitatii de aer «, se stabileste regimul de ardere.

Pentru cazul arderii complete, o -6, >1, se determina distributia gazelor de ardere cu
relatiile din tabelul 2.4 [1].

Tabelul 2.4
Relatii de bilant material pentru arderea completa

Relatia Formula Unitati de masura
(2.11) Neop = % [kmol/kg comb.]

h a
(2.12) Nyoo == +-— [kmol/kg comb.]

2 18
(2.13) Nn2 =0,79al in [kmol/kg comb.]
(2.14) Noz = 0.2 ~1)Lpin | [kmol/kg comb.]

Daca arderea este incompleta, o —J, <1, se determina fractia masicd Xc a
carbonului transformat in CO

Xc =2C¢+6h—-504a4 Lyin » (2.15)
utilizand relatia [9, 10, 11]
Uig =0£—5a ; (216)

Distributia gazelor de ardere si puterea calorica inferioarda a combustibilului
sunt corectate Tn conditiile arderii incomplete cu relatiile prezentate in tabelul 2.5 [10].

Tabelul 2.5
Relatii de bilant material pentru arderea incompleta
Relatia Formula Unitati de masura
2.17) Mooy = C; ZXC [kmol/kg comb ]
c h Xc

. Nos =02lal iy —| —+——— ,
(2.18) 02 min LZ p 24} [kmol/kg comb.]
(2.19) Ceo = )1‘—; [kmol/kg comb ]

15623

(2.20) Qins = 24300 + —23700x¢ [kJ/kg comb.]

Analizand relatiile (2.9) si (2.20) se poate vizualiza calitativ modul Tn care
coieficientul cantitatii de aer influenteazd valoarea puterii calorice a combustibilului,
figura 2.17. In cazul arderii teoretice complete (a 21), puterea calorica a

combustibilului raméne constantd. Daca « <1 combustia devine incompleta iar puterea
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

calorica a combustibilului scade liniar n raport cu modificarea coeficientului cantitatii
de aer.

inf i

—_—-—————————
ardere ardere

incompleta | completa

_——
()

Fig. 2.17. Dependenta puterii calorice a combustibilului in functie de valoarea
coeficientului cantitatii de aer.

Modelul combustiei este completat prin calculul presiunii partiale ale
componentilor triatomici, dioxidului de carbon si apa, tabelul 2.6 [1, 10].

Tabelul 2.6

Relatii de calcul ale presiunilor partiale
ale componentilor triatomici

Relatia Formula Unitati de masura
5
(2.21) Pcoz2=P*ng,, I Xni [bar]
i=1
5
(222) pHZO: P*nHZO/ zni [bar]
i=1

2.3.2. Modelarea transferului termic

Se considera sectia de radiatie a unui cuptor tubular, caracterizata prin marimile
geometrice si de operare prezentate in figura 2.18. Schema structurala a procesului de
transfer termic in sectia de radiatie este prezentata in figura 2.19 [9, 10,11]. Vectorul
asociat intrarilor lyag si vectorul asociat iesirilor Yyrag au urmatoarele componente:

Yrad = |_Tg ’Ties J Irad = I_qinf N ’Taer ’Tin 1Gmp ,a,BJ.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

&G ga _Tg

mp i

A // Tz'e.s

I

B Iisi'cam.f:l T Tagr
Aer

C ombustibil

Fig. 2.18. Schema principiala a sectiei de radiatie: G mp debit de materie prima;
Tin/Ties - temperatura de intrare/iesire a materiei prime; B - debitul de combustibil ;
a - coeficientul cantitati de aer; Tqe - temperatura aerului preincalzit;

Gya- debitul de gaze arse; T, - temperatura gazelor arse la prag.

?’ER_J kz-'!l.l"'.l'} »

4 inf &
T

qaer

n =

w
Moo AT

T
G

mp &

mmw = = 0

o =

m

B &

G —=1m-

Fig. 2.19. Schema structurala a procesului de transfer termic in sectia de radiatie:
Qint- putere calorica inferioara a combustibilului; ng- distributia gazelor de ardere;
Taer - temperatura aerului la intrare in sectia de radiatie; Ti,- temperatura initiald a
fluxului Tncalzit; Gy - debitul fluxului incélzit; « - coeficientul cantitatii de aer;
B - debitul de combustibil; Ty - temperatura caracteristica a gazelor de ardere;
Ties - temperatura fluxului incélzit la iesirea din sectia de radiatie.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Marimile de intrare ale modelului sunt asociate:
- perturbayiilor procesului (puterea calorica inferioara a combustibilului gjnf,

temperatura aerului Taer, temperatura de intrare a fluxului Tncalzit Tjp,
debitul de materie prima Gp);

- marimilor de iegire ale procesului de combustie (distributia gazelor de
ardere ny, presiunile partiale ale dioxidului de carbon si a apei):

- comenzilor procesului (coeficientul cantitatii de aer a si debitul de
combustibil B).

Marimile de iesire sunt reprezentate de temperatura medie a gazelor de ardere Tg
si temperatura de iesire a fluxului incalzit Tjes.

Bilantul termic la nivelul sectiei de radiatie, aplicat atat pe fluxul materiei prime
cat si pe fluxul combustibil + aer — gaze de ardere si modelul Lobo-Evans pentru

transferul termic al caldurii de la peretii radianti si gazele de ardere la ecranul de tuburi
conduc la sistemul de ecuatii [6, 10, 11]

B(qinf + hcomb * Naer Lmina): Qr +Gga hga (T p)
Qr = Gmp(H ies (Ties)_ hin) ' (2.23)
Q=360 A FT4 —T8)+ aier ATy —Te)

in care Qy reprezinta fluxul termic primit de ecranul de tuburi, prin mecanismele de
transfer prin radiatie si prin convectie, conform modelului Lobo - Evans.

Modelul Lobo - Evans face parte din categoria modelelor de transfer termic
bazate pe amestecarea perfecta a gazelor de ardere. Variabilele ce intervin Tn model
sunt: F - coeficientul de radiatie reciproca; eq - coeficientul de emisie al gazelor de

ardere; y - gradul de ecranare; Tq - temperatura caracteristicd a gazelor de ardere in
focar; Te - temperatura ecranului de tuburi. Relatiile de calcul asociate acestor variabile
sunt prezentate in tabelul 2.7.

Eliminand Qy din sistemul (2.23) se obtine

B(qinf + heomb + Naer Lmina)_ Ggahga (T p): 360 Ace F(Ta1 —Té)'i' Ocr Ar (T g _Te)
{G mp (H ies (T ies)_ hin) = B(qinf + hcomb + haer Lmin a)— Ggahga (T p)-
(2.28)
Legatura intre temperatura de iesire a materiei prime Tjes (variabila de iesire a

procesului) si temperatura ecranului Te (variabila de iesire a modelului Lobo-Evans)

este data de relatia
_ Ties + Tin

T
¢ 2

(2.29)

Tabelul 2.7
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Relatii de calcul pentru modelul Lobo-Evans [6, 11]

Relatia Formula
L : ¥)0,6667
1111+ !
F = il—eg "P €y
(2:24) T9(l-e,)-e,(6+3¥)
0111+ . (0667
T¥(l-g,)+e,(5+3%)

(225) | ey=06344-017+107T 5+ 02886+ In[l * (pegy + Pryoo)]

Ace
2.26 Y=
(2.26) A
(2.27) Tg=Tp+d, 5 =[20..50] °C

Entalpia fluxurilor prezente n sistemul (2.28) au expresiile prezentate in tabelul
2.8 [6, 10]. Entalpia materiei prime la iesirea din sectia de radiatie (titeiul partial
vaporizat) este aproximata printr-o functie liniara, entalpia gazelor arse este compusa
din entalpia tuturor componentilor prezenti in gazele de ardere iar celelalte entalpii au
expresii prezentate n literatura.

Tabelul 2.8
Relatii de calcul pentru entalpia fluxurilor
Fluxul | Relatia Formula Unitati de masura
| (2.30) Hies = ki +K;Ties [kd/kg]
Materie hy, = (2946 -1332d T,
prima | (2.31) 9 - [kJ/kg]
+ (0,3074 —0]1154d )* 107°T;, 2
Aer (2.32) Naer = 29,35T z¢r [kJ/kmol]
4 n _
Gazede | )33 | healTo)= S lauty/i) [kd/kmol]
ardere kol g

Introducand notatiile din tabelul 2.9 pentru termenii constanti din sistemul (2.28)
se obtine expresia coeficientului de radiatie reciproca F, corespunzatoare conditiei
¥ =0,7>0,6667

_ 221775 +9)

F ) (2.30)
23+ z4iT pt 5i

Tabelul 2.9
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Notatii introduse in sistemul (2.28) [6,10]

Relatia Formula

(2.31) 2, = 01886 In[l *(Pco2 + Przo )]

(2.32) 7, = (06344 + ) *10°

(2.33) 75 =[0,7048 + 2, (111— W)+ 0,3656 W]+ 10°
(2.34) z, =17 -18887

(2.35) 25 = Gpyp (kg — i)

(2.36) Zg = B Qint + heomp + & haer Liin

(2.37) Z7 =ag A

(2.38) 25 =052, Ty,

Sistemul (2.28) este un sistem neliniar, de doud ecuatii cu doud necunoscute

{fl(Tg Ties)=0

f (Tg Ties ) =0 239

Utilizand notatiile (2.31) - (2.38) si folosind relatia (2.30), functiile sistemului
(2.39) devin [6, 10]:

4 n .
f1=25—26+Gmpk2Ties+BankZ(akiT'g/i)ZOi (2.40)
1 -1
4 0 - 22—17(T +5)
f,=26-B anZ(akiT'g/l)—&%Aee P

X
k=1 i=1 Z3+Z4(T p+5)
X[(T pt o+ 273)4 - 625X10_4(T iesTTint 546)4 J_

~ 7T p+5)+ 0577 Tjes+25=0- (2.41)

Pentru rezolvarea sistemului neliniar (2.39) se poate utiliza algoritmul Newton-
Raphson sau algoritmul Broyden [21]. Avand in vedere erorile ce apar in derivarea
numerica precum si sensibilitatea algoritmului Broyden, a fost selectata metoda
Newton-Raphson. Jacobianul sistemului (2.39) are urmatoarele expresii [6, 10]:

4 n .
0t/0Tp=B X X (akiTL_l); (2.42)
k=1 i%
é’fl/5Ties:Gmpk2; (2.43)
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

4 n
f,/0T n=-B TH1)+144
o/7Tp= -8 Inek ottt oo p 0 T

25 24 +17125

X[(T ot 273) —625x10* (T jes + Tin +546)4J—

~1440 A, )" (r,+o+273F -2 (2.45)

2,-17(T p+6)
23+ Z4(Tp+5)

O f,/0Ties =090 A (Ties+Tin+546)° +052;. (2.46)

2.3.3. Modelul matematic al sectiei de radiatie.

Dintre tipurile constructive existente, cuptorul paralelipipedic vertical cu o sectie
de radiatie si 0 sectie de convectie este cel mai raspandit. Sectia de radiatie a cuptorului
tubular constituie un sistem complex, caracterizat prin procese de combustie, procese de
transfer termic si procese hidrodinamice asociate atat fluxului gazelor de ardere cat si
fluxului Tncalzit. Deoarece sub aspectul conducerii sectiei de radiatie a cuptorului
tubular este implicat atat procesul de combustie cat si procesul de transfer termic,
modelul matematic al sectiei de radiatie este alcatuit prin conexiunea modelelor
matematice ale celor doua subsisteme.

In figura 2.20 este prezentata schema structurala a sectiei de radiatie. Sunt puse
in evidenta cele doua subsisteme, combustie si transfer termic, precum si legaturile
structurale intre acestea. Intrarile procesului, simbolizate prin Igyptor, cuprind:

- perturbatiile introduse de combustibil (densitatea d );

- perturbatiile asociate aerului (temperatura Taer);

- perturbatiile asociate fluxului incélzit (debit si temperatura de intrare -
Gmp si Tin);

- comenzile procesului (debitul de combustibil B, coeficientul cantitatii de
aer a (debitul de aer Gger ) si ratia aburului de stripare a).

Marimile de iesire ale sectiei de radiatie, Ycyptor, SUNL:
- distributia gazelor de ardere n :
- temperatura medie a gazelor arse T ;
- temperatura de iesire a fluxului incalzit Tjgs.

Modelul matematic al sectiei de radiatie a cuptorului tubular este alcatuit din
relatiile corespunzitoare modelului matematic al combustiei si din relatiile asociate
modelului transferului termic.
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Fig. 2.20. Schema structurala a sectiei de radiatie.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.4. Studiu de caz. Adaptarea modelului matematic pentru un
cuptor din instalatia de distilare atmosferica

Instalatia de distilare atmosferica (DA) este destinata separarii din petrolul brut a
produselor petroliere benzina, petrol, motorina si a reziduului numit pacura. Cuptoarele
tubulare din instalatia DA sunt utilaje de mare capacitate, capabile sa prelucreze 200 t/h,
respectiv. 3000000 t/an. Cuptorul este de tip paralelipipedic vertical cu o camera de
radiatie (2 circuite paralele), doua zone de convectie (cu cate 4 circuite), preincalzitor de
aer si generator de abur. La aceste cuptoare arzatoarele sunt asezate in podea in pozitie
verticald, de regula fiind dispuse in 2 siruri a cite 7 arzitoare. In regim normal de
functionare arzatoarele functioneaza folosind combustibil lichid, la cresterea capacitatii
de prelucrare arzatoarele putand functiona si cu combustibil gazos.

Modelul matematic dezvoltat in paragraful 2.3 poate fi adaptat pentru un cuptor
tubular din instalatia DA. Adaptarea modelului matematic urmareste determinarea
constantelor numerice ce intervin in structura modelului matematic, dupa cum urmeaza
[6, 10]:

— constante ce sunt specifice geometriei cuptorului;
— constante specifice combustibilului utilizat;
— constante specifice fluxului Incalzit.

Constante specifice geometriei cuptorului. Pentru un cuptor tubular dintr-o
instalatie DA avand capacitatea de prelucrare de 3,5 mil. t/an, parametrii constructivi
sunt prezentati in tabelul 2.10. Pe baza acestor date geometrice au fost calculate
constantele geometrice specifice cuptorului, constante prezentate in tabelul 2.11.

Tabelul 2.10
Parametrii constructivi ai sectiei de radiatie
a unui cuptor tubular din instalatia DA
Denumire reper Valoare Unitdti de masura
Numarul de tevi 48 -
Numarul de pasuri 2 -
Diametrul tevilor 219 x 10 mm
Pasul tevilor 406,4 mm
Lungimea tevilor 22 m
Latimea sectiei 4,52 m
Iniltimea sectiei 6,908 m
Latimea umarului 2,438 m
inél‘gimea umarului 1,724 m
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Tabelul 2.11
Constante geometrice ale cuptorului utilizate in modelul matematic
Denumire constanta Simbol Valoare Um} al ?e
masura

Aria totald a peretilor zidariei At 573,17 m?
Avria ecranului de tuburi Ar 792,88 m?
Aria pland ocupata de ecran Ap 492,15 m°
Coeficientul relativ de radiatie Kr 0,9350 -
Aria echivalenti a ecranului Aee 401,26 m?
Gradul de ecranare b4 0,70 -
Grosimea medie a stratului de gaze I 5,876 m

Constante specifice combustibilului utilizat. In instalatiile DA de mare
capacitate se utilizeaza combustibil lichid, de cele mai multe ori chiar pacura obtinuta in
coloana de distilare atmosferica. Analizele efectuate pentru pacura DA si prelucrarea
datelor primare au condus la urmatoarele valori medii: densitatea relativa d =0,9404 ;

fractia masica a carbonului ¢=088081; puterea calorica inferioard Q;,; =409461
kJ/kg; entalpia combustibilului la 80 °C h.y,, =150,3 kJ/Kg.

Constante specifice materiei prime. Pentru cuptoarele instalatiei de distilare
atmosferica, materia prima supusa prelucrarii este petrolul brut (titeiul). Uzual acesta
este caracterizat prin analize de laborator, prezentate sub forma unui numar de fractiuni
distilate, fractiuni caracterizate prin limite de distilare si densitate, tabelul 2.12. Aceste
date primare sunt utilizate pentru a determina entalpia lichidului rezidual, entalpia
distilatului si entalpia amestecului partial vaporizat corespunzatoare unei temperaturi de
pe curba de vaporizare n echilibru a titeiului.

Algoritmul de calcul a entalpiei materiei prime la iesirea din cuptor. Pentru
cuptoarele instalatiei de distilare atmosfericd, materia primd supusd prelucrdrii este
petrolul brut (titeiul). Uzual acesta este caracterizat prin analize de laborator, prezentate
sub forma unui numar de fractiuni distilate, fractiuni caracterizate prin limite de distilare
si densitate. Datele asociate curbei PRF sunt organizate sub forma unui fisier care
contine:

T _PRFO - vectorul temperaturilor determinate pe curba PRF;
vol _d; - vector continand volumul distilat al fractiunii distilate i;

d; — vector continand densitatea d2° sau dllg’;

n_ prf 0 - numarul de puncte ale curbei PRF experimentale.

Prima nregistrare din fisier contine doar temperatura initiala de pe curba PRF iar
ultima inregistrare contine doar densitatea petrolului brut.

Unul din elementele de modelare asociate cuptorului tubular il constituie functia
de aproximare a entalpiei titeiului la iesirea din sectia de radiatie
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

H ies (Ties ) = kO + kl Ties . (2-30)

Prezentul algoritm de calcul este destinat determinarii coeficientilor functiei de
aproximare (2.30), pornind de la analize de laborator [6, 10, 14].

Algoritmul contine urmatoarele etape:

Etapa 1. Din datele de laborator se determina functia discretd
(T _PRFO;,vol _c_PRF;), i=1..,n_prf, asociati curbei PRF, n care
T _PRFO reprezinta vectorul temperaturilor, vol _c¢_PRF - volumul cumulat
al punctelor de pe curba de distilare PRF iar n_prf =n_ prf _0-1 - numarul
de puncte ale curbei PRF experimentale. Relatiile de calcul sunt urmatoarele:

vol _c_PRF; =vol _dj; (2.47)
i

vol_c_PRF; =>vol_dy, i=2,...,n_prf. (2.48)
k=1

Etapa 2. Utilizand datele primare este determinatd functia discretd de procente
medii - densitate, (denslSj ,vol _d15_c; ) j=1...n_prf, curelatiile:

vol _d15_¢, = VOI‘P%; (2.49)
densl5; = dens015,; (2.50)
vol _d15_¢; = Zi:voI_PRFOj +V°|—Pi0i+1, i=2,...,n_prf (2.51)
j=2
densl5; = dens015;,;, i=2,..,n_prf. (2.52)

Etapa 3. Calculul curbei VE la presiune atmosferica este realizata cu ajutorul
metodei Edmister-Okamoto. Algoritmul implica urmatorii pasi:

a) Determinarea, prin interpolare polinomiald pe functia discretd
(T _PRFO;,vol _c_PRF),i=1,..,n_prf0, a temperaturilor de pe curba PRF,

corespunzatoare volumelor distilate de 10, 30, 50 si 70% , respectiv Tiopgrr,
Tsopre » Tsoprr, T7opre. Diferenta temperaturilor corespunzatoare volumelor
distilate de 30 si 10%, T30-10prr este calculata cu relatia

T30-10Prr = T30Pre — T10PRE - (2.53)

b) Calculul temperaturii pe curba VE corespunzatoare volumului de 50% distilat
este realizatd prin interpolare bidimensionala de gradul 2 a functiei discrete

ATsove—pre = T (Tsopre » T30_10PRF ) (2.54)
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

in care Tsopre  reprezintd temperatura de pe curba PRF corespunzatoare la 50%
volum distilat , T39_jopre — diferenta de temperatura corespunzatoare volumelor

distile de 30 si 10%, ATsqe_pre - diferenta intre temperatura pe curba VE si
temperatura pe curba PRF la 50% volum distilat.

Valorile functiei discrete (2.54) sunt prezentate Tn tabelul 2.12. Temperatura pe
curba VE la 50% volum distilat este calculata cu relatia

Tsove = ATsove—pre + T50PRF - (2.55)

¢) Temperaturile pe curba VE, corespunzatoare volumelor distilate de 10, 30 si
70% , sunt determinate astfel:

Tzove = Tsove +AT70-50vE 5 (2.56)
T3ove = Tsove —ATso-_10vE ; (2.57)
Tiove = Taove —ATz0-10vE ; (2.58)

in care diferentele de temperatura pe curba VE sunt calculate prin intermediul
functiilor de aproximare generale [12]

Tabelul 2.12

Functia discretd ATgove _pre = f (Tsopre » Tao-10pRF )

Temperatura la 50% pe curba PRF

Diferenta de temperatura T3o-10pre
[°C]

[° C]
50 100 150 200 250 300 350 400
0 2.0 3.2 3.9 4.5 4.2 5.0 4.5 3.6
10 1.0 1.2 2.7 3.2 3.9 4.1 3.6 2.7
20 -1.3 -0.3 0.5 1.4 2.3 2.3 2.7 1.8
30 -5.5 -3.6 -2.3 -0.9 0.0 0.5 0.9 0.5
40| -105 -8.2 -6.4 -4.5 -3.2 -2.0 -0.9 -1.4

50| -17.5 -141 ] -11.4 -9.1 -6.8 -5.2 -3.9 -4.1
60| -29.5 -21.8| -182| -15.0| -11.8 -9.5 -8.2 -8.2
70| -36.8 -31.8| -264| -21.8| -18.2| -15.0| -13.2| -12.7
80| -49.1 -41.8| -357| -295| -25.0| -209| -182| -17.7
90| -61.8 -53.6| -452| -37.7| -314| -26.8| -241| -23.6
100 | -73.6 -64.7| -55.0| -459| -386| -334| -29.3| -28.6
110 | -92.0 -719.3| -68.0| -56.7| -47.0| -29.7| -353| -343
120 -111.0] -101.3| -86.0| -72.0| -57.3| -47.0| -40.7| -39.3

Coeficientii ag,a;,a, sunt determinati prin regresie polinomiald, utilizand datele
corelatiilor Edmister, valorile acestora fiind prezentate in tabelul 2.13 [10].
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Tsove p =

Tabelul 2.13
Functiile de aproximare ATy = f(ATpge )
Coeficienti )g
[T e] g
. T 3 S —_
Domeniul T2 X
4 8| g~
a a a, *10° | a3*10 <% | 8
—
83|
30-10 3,460188 -0,249774 | 0,1635212 |-0,7021174 | 0,73322 | 8,14
50-30 0,2563012 -0,165833 | 0,1634998 | -0,8183537 | 0,49892 | 1,49
70-50 0,4256056 -0,312932 | 0,2065546 | -1,161805 0,23302 | 3,54
d) Panta curbei VE la presiune atmosferica este determinata cu relatia
T -T
Pvg = _/OVE  '10VE [°C/ %] (2.60)

60

Etapa 4. Se introduc datele de operare specifice cuptorului tubular, respectiv
presiunea de operare Py, si domeniul temperaturii de operare [Tinf ...Tsupj.

Pentru aceasta etapa, algoritmul contine urmatoarele operatii:

a) Se calculeaza temperatura pe curba VE corespunzatoare la 50% volum distilat
si presiunea de lucru Pqp, Tsgue p, cu relatia Cocs [6]

_ Teove +382 _
1-|0,3051- 01165 102 (Tegyg +382) | Ig Py,

~382, [°F] (2.61)

unde Tsove reprezintd temperatura in °F la presiune atmosfericd, Pop — presiunea
de operare exprimata in bar.

b) Se calculeaza volumul distilat, exprimat in % pentru valoarea presiunii de
operare Poy si cele doud temperaturi ce definesc domeniul de operare al
cuptorului

(Tinf _TSOVE—P )

Vol = ) +50; (2.62)
VE
Tisup — Tsove_
vl; gup _ (s ; sove-e) gy (2.63)
VE
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Domeniul temperaturilor de operare este validat daca titeiul este partial vaporizat
pentru presiunea Pqp si cele doud temperaturi

{O < VOIinf <100

0 <volg, <100° (2.64)

Etapa 5. Functia discretd H . (Tios ) este tabelata in 10 puncte, structura functiei

contindnd urmatoarele elemente de calcul:
a) Calculul volumul distilat vol, exprimat in %, pentru presiunea Pop si
temperatura de operare To, € [Tiqs ... Tgyp |, utilizand relatia

(Top _TSOVE—P )

Pve

vol = +50. (2.65)

b) Calculul densitatii fazei vapori, d_vap, prin interpolarea polinomiala a functiei
discrete procente medii — densitate, (denslSj ,vol _d15_c; ) j=1...n_prf,

pentru volumului distilat vol/2 .

c) Densitatea fazei lichide, d_lic, corespunzatoare volumului rezidual
(100 —vol ) este calculata prin bilant material [22]

100 d _titei = vol x d _vap + (100 —vol)x d _lic, (2.66)
respectiv

d_liczlooxd_titei—volxd_vap. (2.67)

100 — vol

d) Se calculeaza entalpia in faza lichida cu relatia [1]

h=(2964-1332d _lic)T,, +

(0.003074-0,002254 d _lic? )T, 7. [Ki/kg] (2.68)

e) Se calculeaza entalpia in faza vapori cu relatia [1]
H =-304,23-210,61d _vap + (60083045638 d _vap) T, +

+(0,0023447 — 000059037 d _vap) T,,”. [ki/kg]  (2.69)

f) Entalpia produsului petrolier partial vaporizat la iesirea din cuptor este data de
relatia

Hies = 0,01%[vol * H + (100 —vol ) h], [ki/kgl  (2.70)

n care vol reprezinta volumul de titei vaporizat la iesirea din cuptor, in conditiile
de operare; h - entalpia in faza lichida; H — entalpia in faza vapori.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

In urma operatiei de tabelare se obtin vectorii:

— Temp - continand valorile temperaturii de operare, Ty, € [Tinf co-Tsup J;
— Ental - continand valorile entalpiei la iesirea din cuptor, Hios = f(T).

Etapa 6. Se apeleaza un algoritm de regresie liniard, rezultatul fiind coeficientii
Ko si ky ai functiei de aproximare (2.30) [21].

Constantele specifice materiei prime se referd la determinarea numericd a
coeficientilor functiei de aproximare a entalpiei titeiului la iesirea din sectia de radiatie

H ies (Ties ) = kO + kl Ties , (2-30)

pentru o materie prima data. Astfel se considerd un titei romanesc din zacdmantul
Baicoi, caracterizat prin curba PRF, tabelul 2.14 [23].

Tabelul 2.14
Proprietatile petrolului brut supus prelucrarii
. Initial Final | volum | Volum 5
Fractiunea [ ’C] °C] distilat cumulat dis
[%] [%]
1 30 75 3.6 3.6 0.653
2 75 100 3.3 6.9 0.704
3 100 125 5.0 11.9 0.735
4 125 150 5.7 17.6 0.759
5 150 175 5.8 23.4 0.777
6 175 200 5.6 29.0 0.789
7 200 225 5.7 34.7 0.801
8 225 250 5.6 40.3 0.813
9 250 275 7.7 48.0 0.830
10 275 310 3.0 51.0 0.843
11 310 340 7.0 58.0 0.859
12 347 370 6.3 64.3 0.877
13 370 400 6.3 70.6 0.893
14 400 430 5.2 75.8 0.905
15 - - 24.2 100.0 0.972

Aplicand algoritmul Tn 6 etape prezentat anterior, functia de aproximare (2.30)
va avea urmatorii coeficienti: k; =—-09473472 %103 , Ky = 0,6644883*101.
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2.5. Caracteristici statice

2.5.1. Analiza marimilor de intrare ale modelului

Simularea numerica a cuptorului tubular, folosind modelul prezentat in
paragraful 2.3, necesita precizarea cantitativa a vectorului marimilor de intrare. Acesta
contine urmatoarele categorii de elemente:
date constructive privind geometria cuptorului tubular;
date despre combustibil;
date despre aerul de combustie;
date despre materia prima supusa incalzirii §i vaporizarii.

Datele privind geometria cuptorului au valori bine precizate, intrand in categoria
constantelor modelului, vezi tabelul 2.10. Combustibilul utilizat este lichid si este
caracterizat prin debitul B, temperatura Teomp, si densitatea d. Deoarece instalatiile de
distilare atmosferica sunt dotate cu sisteme de reglare a temperaturii combustibilului,
temperatura Tcomp se considera constanta si implicit reprezintd o constanta a modelului.
Aerul de combustie este caracterizat prin debit si temperatura de preincélzire Taer.
Modelul matematic al cuptorului utilizeaza coeficientul cantittii de aer « in locul
debitului de aer. Datele care caracterizeaza materia prima sunt debitul Gy, temperatura
de intrare Tj,, entalpia lichidului la intrarea in cuptor h;j, si entalpia amestecului partial
vaporizat la iegirea din cuptor Hi,. Ambele entalpii sunt dependente de proprietatile
materiei prime (densitatea dyp) dar si de temperaturile Tiy si Ties. Deoarece calitatea
materiei prime nu se modificd in timp, proprietatile acesteia sunt considerate constante
ale modelului.

Pe baza analizei prezentate, variabilele de intrare ale modelului sunt: debitul B si
densitatea d a combustibilului, temperatura de preincalzire a acrului Taer si coeficientul
cantitatii de aer o , debitul Gnp si temperatura de intrare Ti, a materiei prime.
Modificarea variabilelor de intrare ale modelului matematic asociat cuptorului tubular
produc variatii ale urmatoarelor variabile de iesire: distributia gazelor arse, temperatura
fluxului Tncélzit Ties si temperatura la prag a gazelor arse Ty,.

2.5.2. Program de simulare in regim stationar a cuptorului tubular

Pentru estimarea variabilelor de iesire in regim stationar ale cuptorului tubular
din instalatia DA, a fost realizat un program de calcul interactiv, utilizdnd mediul de
programare DELPHI. Procedurile si functiile matematice utilizate sunt apelate din
biblioteca de algoritmi elaborata de autor [21].
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Simulatorul are trei meniuri de comenzi: Caracteristici geometrice, Simulare
cuptor si Caracteristici statice.

Meniul Caracteristici geometrice seteazia urmatorii parametrii ai cuptorului

tubular, figura 2.21:

— Numarul de tevi;

— Numarul de pasuri ale tevilor;

— Diametrul exterior al tevilor;

— Pasul tevilor;

— Lungimea tevilor;

— Latimea sectiei de radiatie;

— Iniltimea sectiei de radiatie;

— Latimea umarului din sectia de radiatie;

— Inaltimea umarului sectiei de radiatie;

— Diferenta de temperaturd Ty-Ty;

— Gradul de ecranare al tuburilor;

— Aria echivalentd a tuburilor din sectia de radiatie;

— Grosimea medie a stratului de gaze;

— Coeficientul abaterii de la idealitate a cuptorului.

ﬂ? Caracteristici statice ale cuptorului tubulas

File Help
3D
Caractenistici geometnice | Simulare cuptor | Caracleristics statice

Caracteristici ale sectiei de radiahie Constante geometrice ale cuptorului
Numarul de tevi [m . Delta Tp-Tg 40
Numarul de pasuri 2 :

[ i Grad de ecranare 0.7
Diametrul tevilor [21 90 mm
Pasul tevilor [405.2' mm Auia echivalenta a ecranului de radiatie |401.2668
Lungimea tevilor [22 m

Auria peretilor din sectia de radiatie I?SE-BB??

Latimea sectiei [4.52 m
Inaltimea sectiei [E_EII]E - Grosimea medie a stratului de gaze IEE?B

Latimea umarului [2-433 m

Abaterea cuptorului de la idealitate 0.1

Inaltimea umarulil1.724 m

x Exit
Fig. 2.21. Meniul Caracteristici geometrice al simulatorului cuptorului tubular.

Meniul Simulare cuptor seteaza variabilele de intrare ale cuptorului tubular
(perturbatii si comenzi) si afiseaza valorile marimilor de iesire, figura 2.22. Perturbatiile
sunt reprezentate prin debitul si temperatura materiei prime, temperatura de intrare a
aerului, temperatura si densitatea combustibilului.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Comenzile cuptorului tubular sunt: coeficientul cantitatii de aer si debitul de
combustibil. Prin activarea butonului Run se obtin valori ale marimilor de iesire ale
cuptorului: temperatura gazelor arse la prag, temperatura materiei prime la iesire din
sectia de radiatie, concentratia de oxigen, monoxid si dioxid de carbon din gazele de
ardere.

ﬁ Caracteristici statice ale cuptorului tubular

File Help
D

Caracteristici geometrice  Simulare cuptor | Caracteristici statice

Date intrare Date iesire
Materie prima Temperaturi
Dehit ELTI kgth Temperatura la prag 864,56 o

T . nk 250 4
ey rare c Temperatwra sesiwe radiatie 325.0°C

Aer
Coeficient aer 1.2

Temp. intrare 250 ¢ Gaze
Dxigen in gazele de ardere 10.97 %
Combustibil A Run
Debit 4000 kg/h Dioxid de carbon in gazele de ardere 3.9 =%

Temperatura 80 o Monoxid de carbon in gazele de ardere 0 %

Densit ate 0.9

X Exit

Fig. 2.22. Meniul Simulare cuptor al simulatorului cuptorului tubular.

2.5.3. Caracteristici statice ale unui cuptor din instalatia DA

Pentru cuptorul tubular dintr-o instalatie de distilare atmosferica, al carui model
matematic a fost adaptat conform paragrafului 2.4, punctul mediu de functionare este
prezentat in tabelul 2.15 [6].

Tabelul 2.15

Caracteristicile punctului mediu de functionare a cuptorului tubular

Parametrul tehnologic Valoare | Unitati de masura
Debit petrol 200000 kg/h
Temperatura initiala 250 °C
Debit combustibil 4000 kg/h
Densitate combustibil 0.94 -
Coeficientul cantitatii de aer 1.25 -
Temperatura aerului preincalzit 250 °C
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

A. Caracteristici statice ale cuptorului tubular ideal. Tn tabelul 2.16 sunt
prezentate rezultatele obtinute la simularea cuptorului tubular teoretic, atit pentru
punctul mediu de functionare si pentru alte valori ale marimilor de intrare. In figurile
2.23 — 2.25 sunt prezentate caracteristicile statice ale cuptorului teoretic in domeniul
arderii complete [6].

350

340 \
330 \

320 \

Ties [°C]

310

150000 200000 250000
Gmp (kg h]

Fig. 2.23. Caracteristica statica temperatura de iesire — debit materie prima.

360
350
340 —

330 il

—
$ 320
Hln
2 210 ’
300/
290
2000 3000 000 cocso00 . oD D

B [kq/h]

Fig. 2.24. Caracteristica statica temperatura de iesire — debit de combustibil.
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Simularea in regim stationar a cuptorului teoretic

Tabelul 2.16

)g = g = )é ‘g S
= = EE 2 5 A= 3
Q, 17;] = Q = (=} o= c D
2 3 3o o S o 3 & > £
5 £ ST 58 ER: £ 5
S S 2% g £ = £
= s T g g & 5 g S g 2
'S 8 S & = = a & g— ©
8 5 e | e 8 5 | @
~ O =
200000 4000 250 250 1,25 3240 862,0
150000 347,5 863,5
175000 334,1 862,5
225000 4000 250 250 1,25 316,4 860,5
250000 310,1 859,5
2000 2941 692,3
2500 302,6 744,2
3000 310,8 788,4
3500 317,2 826,6
4500 330,0 891,7
200000 2000 250 250 1,25 337.2 919 4
5500 343,2 944.8
6000 349,3 967,7
6500 354,0 989,2
7000 360,6 1009,3
210 309,5 856,3
230 316,7 859,1
200000 4000 570 250 1,25 3318 8643
290 339,7 866,1
210 323,1 853,9
230 323,5 857,3
200000 4000 250 570 1,25 324.9 8653
290 325,6 868,1
1,00 330,0 873,1
1,10 327,5 869,0
1,20 325,2 864,1
200000 4000 250 250 1.30 323.0 858 3
1,40 320,8 852,5
1,50 318,8 846,9
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340
330 Vi
s
& 320 //
310 /

210 230 250 270 290
inf°C]
Fig. 2.25. Caracteristica statica temperatura de iesire — temperatura de intrare.

Caracteristicile statice se referd la variatia temperaturii materiei prime la iesire
din cuptor in functie de urmatoarele marimi de intrare: debitul de materie prima — figura
2.23, debit de combustibil — figura 2.24 si temperatura de intrare a materiei prime —
figura 2.25. Caracteristicile au aspecte similare cu cele prezentate in literaturd sau cu
diagramele de operare industriale. Astfel, temperatura materiei prime la iesire din cuptor
scade in raport cu cresterea debitului de alimentare si creste in raport cu cresterea
debitului de combustibil si a temperaturii de intrare.

B. Caracteristici statice ale cuptorului real. Cuptorul real este caracterizat prin
abateri de la idealitate, materializate in modelul matematic prin coeficientul o.
Neidealitatea cuptorului tubular are consecinte directe asupra procesului de combustie.
Importanta debitului de aer pentru cuptorul real, respectiv a coeficientului cantitatii de
aer pentru modelul matematic, este hotaratoare atat pentru studierea procesului cat si
pentru automatizarea acestuia. In acest scop, programul de simulare cuptor a fost
completat cu un meniu destinat generarii caracteristicilor statice ale cuptorului real
(modelat matematic), caracteristici raportate la variatia coeficientului cantitétii de aer o

Meniul Caracteristici statice calculeaza urmatoarele caracteristicile statice ale
cuptorului tubular: temperatura gazelor arse la prag, temperatura de iesire a materiei
prime; concentratia oxigenului, a dioxidului si monoxidului de carbon din gazele de
ardere. Meniul permite modificarea interactivd a perturbatiilor (debitul si temperatura
materiei prime, temperatura de intrare a aerului, temperatura si densitatea
combustibilului) si comenzilor cuptorului tubular (coeficientul cantitatii de aer si debitul
de combustibil), figura 2.26. Caracteristicile sunt calculate prin activarea butonului Edit
iar afigarea acestora poate fi selectata de utilizator.
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l!? Caracteristici statice ale cuptor ului tubular

File Help
3D

Caracteristici geometrice | Simulare cuptor Caracteristici statice

Date intrare
Materie prima
D ebit 20000007,

v Edit

Temp. intrare 250 i

Aer

Temp. intrare 220 '

Combustibil
Debat 4000 kg/h
Temperatura 80 L
Densitate  0.91

x E st

Fig. 2.26. Meniul Caracteristici statice al simulatorului cuptorului tubular.

Caracteristica Temperatura prag este prezentata in figura 2.27. Domeniul de
variatie al coeficientului cantititii de aer este Tmpartit In doud subdomenii: ardere
incompletd, a € [0,9 1,1) si ardere completa, o € [1,1 1,5]. Pentru =11 se obtine un
cuptor tubular real, pentru care ¢, = 0,1. Caracteristica temperaturii gazelor arse la prag
are un aspect de functie cu extrem, maximul fiind atins pentru « =11. Tn acest punct de
functionare al cuptorului, arderea este optima iar temperatura gazelor arse este maxima.

Variatiile temperaturii gazelor arse la prag raportate la coeficientul cantitatii de
aer sunt cvasiliniare pentru cele doud subdomenii ale arderii. Variatia temperaturii in
domeniul arderii incomplete are o pantd mult mai mare decat variatia din domeniul
arderii complete. In domeniul arderii incomplete, puterea calorici inferioard a
combustibilului scade sensibil cu diminuarea coeficientului cantitatii de aer ¢, aceasta
scadere afectand si temperatura gazelor arse la prag. Tn domeniul arderii complete,
cresterea coeficientului cantitatii de aer « nu mai modifica puterea caloricd a
combustibilului dar mareste considerabil masa de azot incalzita in sectia de radiatie a
cuptorului. Tn acest context, temperatura gazelor arse la prag scade progresiv cu
modificarea coeficientului cantitatii de aer. Acest fapt determina operarea cuptorului in
domeniul arderii complete, unde pierderile de energie sunt mai reduse decat in domeniul
arderii incomplete.
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ﬁ Caracteristici statice

Termperatura prag | Temperatura la iesire | Oxigen in gaze de ardere ] Dioxid de Carbon in gaze de ardere | Monoxid de Carbon in gaze de ardere ]

Temperatura de Prag
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Fig. 2.27. Caracteristica Temperatura prag asociata gazelor arse.

Caracteristica Temperatura de iesire este prezentatda in figura 2.28. S$i in acest
caz, domeniul de variatie al coeficientului cantitatii de aer este Tmpartit in doua
subdomenii: ardere incompletd, a€[0,9 11) si ardere completi, aefll 15].
Caracteristica temperaturii de iesire a materiei prime are un aspect de functie cu extrem,
maximul fiind atins pentru & =11. In acest punct de functionare al cuptorului, arderea
este optima, temperatura de iesire a materiei prime este maxima iar randamentul
cuptorului este de asemenea maxim. Variatiile temperaturii de iesire a materiei prime,
raportate la coeficientul cantitatii de aer, sunt cvasiliniare pentru cele doua subdomenii
ale arderii, variatia temperaturii in domeniul arderii incomplete avand o pantd mult mai
mare decat variatia temperaturii din domeniul arderii complete. Tn domeniul arderii
incomplete, puterea calorica inferioara a combustibilului scade sensibil cu diminuarea
coeficientului cantitdtii de aer «, aceastd scadere afectand si temperatura de iesire a
materiei prime. In domeniul arderii complete, puterea calorici a combustibilului este
constantd, cresterea coeficientului cantitatii de aer o marind masa de aer Incalzita in
sectia de radiatie a cuptorului si in consecintd temperatura de iesire a materiei prime va
scadea progresiv. Concluziile sunt similare celor prezentate in cadrul caracteristicii
statice Temperatura prag. Cuptorul tubular trebuie operat in domeniul arderii complete
(a =11 pentru cazul analizat), pierderile de energie fiind mult mai reduse decat in

domeniul arderii incomplete.
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#¥ Caracteristici statice
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Fig. 2.28. Caracteristica Temperatura de iesire asociata materiei prime.

Caracteristica Dioxid de carbon asociata gazelor de ardere reflecta modul in care
variazd concentratia dioxidului de carbon din gazele de ardere la modificarea
coeficientului cantitatii de aer, figura 2.29. Si in acest caz, caracteristica are un punct de
extrem corespunzitor valorii  =11. In domeniul arderii incomplete, concentratia
dioxidului de carbon este influentatd semnificativ de coeficientul cantitatii de aer.
Situatia se modificd In domeniul arderii complete, unde concentratia dioxidului de
carbon scade moderat in raport cu variatia coeficientului cantitatii de aer. Deoarece
concentratia dioxidului de carbon depinde atat de conditiile de ardere cat si de natura
combustibilului, aceastd marime de iesire nu este recomandata pentru monitorizarea Sau
reglarea combustiei.

Caracteristica Monoxid de carbon din gazele de ardere reprezinta un element
important de analiza a cuptoarelor tubulare. Aceasta caracteristicd nu mai are un aspect
de functie extremala, figura 2.30. Tn domeniul arderii incomplete, « <11, concentratia
monoxidului de carbon scade cvasiliniar in raport cu cresterea coeficientului cantitatii
de aer. Pentru o >1,1, concentratia monoxidului de carbon este 0. Aceasta proprietate a
caracteristicii statice indica faptul ca reglarea combustiei poate fi realizata pe baza
masurdrii concentratiei monoxidului de carbon din gazele de ardere pentru domeniul
arderii incomplete. In acelasi context, se poate aprecia faptul ci masurarea concentratiei

monoxidului de carbon din gazele de ardere poate contribui la determinarea punctului
optim al arderii.
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ﬂ? Caracteristici statice
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Fig. 2.29. Caracteristica Dioxid de carbon asociata gazelor de ardere.
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Fig. 2.30. Caracteristica Monoxid de carbon asociata gazelor de ardere.

Caracteristica Oxigen din gazele de ardere reprezinta un element hotarator atat in
analiza cuptoarelor tubulare cat si In automatizarea acestora. Aceastd caracteristicd are
un aspect de functie extremala, figura 2.31. Valoarea minima a concentratiei oxigenului
in gazele de ardere reprezinta punctul optim al combustiei. Aceasta proprietate a
caracteristicii statice confirma faptul ca reglarea combustiei poate fi realizata teoretic pe
baza masurdrii concentratiei oxigenului din gazele de ardere, atat pentru domeniul
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arderii incomplete cat si pentru domeniul arderii complete. Valoarea reald a
concentratiei oxigenului in gazele de ardere nu poate fi cunoscutd aprioric iar
determinarile on line sau off line sunt afectate de erori datorate aerului fals aspirat in
cuptor.

ﬁ Caracteristici statice

Temperatura prag ] Temperatura la iesite | Oxigen in gaze de ardere  Diowid de Carbon in gaze de ardere ] Monoxid de Carbon in gaze de ardere ]

Oxigen in gazele de ardere

Dioxid de Carbon in gazele de andere [%:]
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059 052094086083 1 1.021.04106108 1.1 112114116118 12 122124126128 13 132134136138 14 142144146148
Coeficientul cantitatii de aer

Fig. 2.31. Caracteristica Oxigen asociata gazelor de ardere.

C. Concluzii privind caracteristicile statice ale cuptoarelor tubulare. Prin
simularea numerica a modelului matematic al procesului de combustie si transfer termic
au fost determinate peste 3000 de seturi de rezultate, analiza acestora conducand la
urmatoarele concluzii [6]:

1. Temperatura de iesire a produsului Incalzit prezintd un maxim in raport cu
coeficientul cantitatii de aer.

2. Datorita structurii procesului si implicit a modelului matematic asociat
combustiei, functia T, = f(a) prezinta un punct de discontinuitate situat chiar in

pozitia extremului.

3. Variatia temperaturii fluxului incalzit este in general liniard. Abateri de la
liniaritate sunt observate in cazul cuptoarelor ce prezinta abateri mari de la idealitate,
5, =(015 0,20). Rezultatele sunt confirmate de experimentele realizate de
Hasmamedov, figura 2.32 [24].

4. In conditiile ipotetice simplificatoare (0, =const.), cresterea sarcinii termice

a cuptorului tubular modifica valoarea temperaturii maxime a fluxului incélzit dar nu si
pozitia acesteia in raport cu coeficientul cantitatii de aer. Totodata cresterea sarcinii
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Fig. 2.32. Rezultatele experimentale obtinute de Hasmamedov [24].

5. Pentru un cuptor industrial, temperatura de iesire a produsului este reglata si
in consecintd caracteristica statica a cuptorului va reflecta variatia debitului de
combustibil necesar realizarii unei anumite temperaturi tehnologice, figura 2.33 [6].
Aceasta caracteristica staticd subliniaza caracterul extremal al functionarii cuptorului
tubular. Consecinta directd in domeniul conducerii procesului de combustie si transfer
termic este reliefatd de necesitatea reglarii optimale a cuptorului tubular.

G000 7
4

3300 A

S000 4

4300 A

4000 -

Debitul de combustibil [kg/h]

3500

Coeficientul cantitatn de aer

Fig. 2.33. Caracteristica statica a cuptorului tubular pentru 330 °C .

Sisteme de conducere a proceselor chimice

2-42



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.6. Caracteristici dinamice

Caracterizarea dinamicii cuptorului tubular este deosebit de complexa. Prin
determinari experimentale repetate pe diverse tipuri de cuptoare de diverse capacitati
termice si destinatii tehnologice, s-a dovedit ca in general toate cuptoarele tubulare au
raspunsuri calitativ identice, ceea ce demonstreaza ca forma si dimensiunile acestora nu
afecteaza decat aspectul cantitativ al raspunsului.

2.6.1. Generalitati privind identificarea dinamica a sistemelor

Identificarea unui sistem reprezintd un procedeu experimental urmat de
aplicarea unui algoritm, in urma caruia se obtine modelul sistemului. Proiectarea unui
sistem de reglare presupune doua etape:

— determinarea modelului matematic pentru procesul respectiv;
— stabilirea algoritmului regulatorului si acordarea lui.

Metode de identificare. Problema obtinerii unui model al procesului poate fi
rezolvata utilizand doua abordari:
— identificare analitica, in cadrul careia modelul este obtinut pe baza unor
legi fizico-chimice;
— identificare experimentala, care consta in determinarea unui model
pentru proces din date de intrare-iesire.

Identificarea experimentala. Procedura de identificare experimentala presupune
0 etapa de formare a datelor si 0 etapa de procesare a acestora. Pentru etapa de formare
a datelor este necesar sa se aiba in vedere urmatoarele aspecte:
— variabilele de intrare influenteaza semnificativ marimea de iesire;
— se pot aplica semnale de proba la intrarea sistemului;
— sanu se depaseasca limitele admise ale semnalului de proba;
— tipul semnalului de proba ce trebuie ales pentru a obtine informatii cat
mai bogate despre proces;
— daca procesul poate fi identificat Tn bucla inchisa sau in bucla deschisa;
— care este timpul maxim de experimentare admis;
— care este clasa de modele prin care se aproximeaza procesul;
— care este pondera zgomotului Tn semnalul de iesire al sistemului;
— care este procedura prin care se stabileste structura modelului si care este
metoda de procesare a datelor.

Modul general de desfasurare a procedurii de identificare este prezentata
schematic in figura 2.34.
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Fig. 2.34. Schema structurala a procesului de identificare.

Una dintre metodele folosite in identificarea experimentala a sistemelor consta
in determinarea parametrilor modelului matematic asociat sistemului pe baza
raspunsului indicial al iesirii acestuia, la un semnal de tip treaptd aplicat la intrare. Din
examinarea graficului curbei indiciale se deduc ordinul plauzibil al dinamicii procesului
precum si caracteristica acestuia (oscilatorie, amortizata, aperiodica). Pentru tehnicile de
identificare sunt disponibili algoritmi grafici si numerici. Exemple de tehici de
identificare sunt prezentate in [25, 26] iar algoritmii numerici de identificare sunt
dezvoltati in lucrarile [25, 27, 28, 29, 30]. Studiul tehnicilor de identificare a permis
urmatoarea clasificare a acestora: tehnici bazate pe procesarea grafica a datelor
experimentale si tehnici numerice de prelucrare a datelor.
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2.6.2. Identificarea grafica a sistemelor de ordinul I

Sistemele de ordinul | sunt cele mai des Tntalnite, fiind asociate sistemelor
monovariabile. Structura unui astfel de sistem este prezentata in figura 2.35.

u —me] System e

Fig. 2.35. Structura unui sistem monovariabil.

Pentru o intrare treapta, raspunsul dinamic al sistemului poate fi aperiodic fara
timp mort, figura 2.36.

At

éL'}fe‘;‘sat’ — -

A

0

> F

Fig. 2.36. Raspunsul tipic al sistemului monovariabil.

Modelul matematic in regim dinamic al acestui sistem este
aAy + Ay =DbAu, (2.71)

parametrii modelului fiind constanta de timp a si factorul de amplificare b.

Prin aplicarea unui semnal treaptd Au sunt obtinute date experimemtale de
forma (t i AYj ), j=1,...,m. Reprezentarea grafica a acestor date este detaliata in figura
2.36. Tehnica de identificare grafica estimeaza constanta de timp a asociatd modelului
(2.71) prin operatia de derivare grafica a raspunsului indicial, in conditiile in care
sistemul atinge o stare stationara. Deoarece operatia de derivare grafica este subiectiva,
valoarea constantei de timp va fi afectata de erori.
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Factorul de amplificare al sistemului poate fi calculat doar daca sistemul
evoluaza Intre doud stdri stationare, figura 2.36. Starea stationard initiala reprezinta
conditia initiala a modelului matematic (2.71), respectiv Ay(0)= 0. Starea stationara
finala este reprezentata de ultima valoare experimentala

AYeng =AY - (2.72)
Valoarea factorului de amplificare b este calculata cu relatia
Au Au

2.6.3. Algoritmi numerici utilizati pentru identificarea sistemelor de ordinul I
Tehnicile de tratare numerica a datelor experimentale organizate sub forma
(t j , Ay i ), j=1...,m, au la baza solutia analitica a modelului matematic al sistemului
monovariabil (2.71)
Ay(t)=baufi—e ') (2.74)

Pentru determinarea cantitativa a parametrilor modelului (2.71) a fost definita
functia obiectiv patratica [16]

F(a,b)= ﬁ[ij ~bAu ﬁ—e_tj/a)]

j=1

2
: (2.75)
unde tjsi Ay; reprezintd datele experimentale.
Pentru minimizarea functiei (2.75) au fost studiati trei algoritmi numerici:
a) Regresia exponentiald simplificata;

b) Regresia exponentiald completa,
c) Optimizare multivariabila.

2.6.3.1. Regresia exponentiala simplificata

Acest algoritm este dedicat numai operatiei de identificare a sistemelor care
evolueaza intre doud stéri stationare. Starea stationard initiald este definitd de conditia

initiala asociatd modelului (2.71), Ay(0)=0, iar starea stationara finalda este
reprezentatd de ultimul set de date experimentale (2.72). Utilizand aceste ipoteze
simplificatoare, valoarea factorului de amplificare va fi calculat cu relatia (2.73).

Pentru a determina valoarea constantei de timp a, este utilizatdi o forma
simplificata a functiei obiectiv (2.75)

F(a)= %[A yj—tmuﬁ—e‘ti/"")]2 . (2.76)
j=1
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Minimul functiei obiectiv (2.76) poate fi determinat din conditia de extrem [16]

m . .

aF_ z[ZAu btje /2 iz[ij ~bAu (1—e—“/a)ﬂ =0. (2.77)

da  jo a
Distribuind operatorul suma si aranjand termenii din ecuatia (7) se obtine o noua

forma
m _ 2502 m _ 2,02 m )
DAU $ ¢ ay ot/a - DEAUD Sy o-tja  DEAUT $hy o-aia g (2.78)
ac j=1 a‘ ja a‘ ja

Daca se introduce sistemul de notatii [Patrascioiu C., Mihaescu D]

L —tj/a
sp=2tjAy;e
=1

a tj/a
s;=2tje”
j=1

o _ , (2.79)
Sq = th e—2tj/a
j=L
¢, =2bAu
c, =2b2Au?
aceasta are ca efect o forma mult mai compacta a ecuatiei (2.78)
1 1 1
c18:(a) = — €28, (a)5 +cp85(a) 5 =0, (2.80)
a a a
respectiv
f(a)=rcis1(a)—c,82(a)+co85(a) = 0. (2.81)

Pentru a rezolva ecuatia (2.81) a fost elaborat un algoritm bazat pe principiul
incercdrilor succesive (pentru a determina intervalul de localizare a solutiei) si
completat cu relatiile din algoritmul bisectiei succesive [Patrascioiu]. Estimarea initiala
utilizatd de acest algoritm este calculata cu relatia

ap =0.25t,,. (2.82)

2.6.3.2. Algoritmul regresiei exponentiale complete

Acest algoritm porneste de la relatia (2.75) in care a fost utilizata conditia de
existentd a extremului unei functii multivariabile. Se obtine astfel sistemul neliniar
(2.83), a carui solutie poate fi determinata cu algoritmul Newton-Raphson [21]
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di:bAui[ij —bAu (1_e—ti/a)]t_ie—tj/a -0
. n 2 (2.83)
F oSy, -oavhoe e 30

=

Forma analitica a matricei Jacobian a sistemului (2.83) este dificil de construit si
conduce la probleme de instabilitate numerica [31]. Tn aceste conditii a fost studiata
posibilitatea evaluarii numerice a derivatelor functiilor multivariabile existente in
matricea Jacobian.

Pentru o functie multivariabila F = F(Xl,xz,...,xn), derivatele partiale ale

O
acestei functii multivariabile pot fi estimate utilizdnd formule cu diferente inainte

OFop Fx+ hjej)_ F(x)

(2.84)
sau cu diferente centrate
OFg _ Flx+hjej)-F(x—hje;) (2.85)

2h;

OX; i

]

In relatiile (2.84) si (2.85), ej reprezintd o variabild utilizata in determinarea

unui increment adecvat pentru aproximarea prin diferente inainte. Aceastd aproximare
presupune cd erorile relative in functii sunt de ordinul lui €;. Utilizarea relatiei (2.84)

necesitda N evaludri ale functiei obiectiv la fiecare iteratie pe cand relatia (2.85)
utilizeaza 2n evaludri. Din acest motiv se preferd formula cu diferente inainte, cu
exceptia cazului 1n care se cere o precizie ridicata.

Incrementul h ; se determina cu formula

v ER ‘xj‘, X; #0
h, = (2.86)
Vérs X #0
unde ¢, este marginea pentru precizia relativa la evaluarea functiilor.

Daca functia este calculata precis, €5 se poate alege de ordinul preciziei maginii,
&y - Daca 1nsa evaluarea functiilor presupune erori (intoduse prin integrarea unei functii
sau a unui sistem de ecuatii), atunci g5 se alege mult mai mare decat ¢,, .

Tn cadrul algoritmului Newton-Raphson utilizat pentru rezolvarea sistemului de
ecuatii neliniare (2.83), pentru punctul curent X ) se definesc variatiile infinitezimale

h*) =0.0001x x", i=1,...,n. (2.87)
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Pentru evaluarea matricei Jacobiene Tn punctul X®), a fost utilizati o relatie
derivata din (2.84)

of, (M, (x h®) L x ) f

OX. h()

] ]

,1=1...nj=1...,n. (2.88)

2.6.3.3. Optimizarea multivariabila

Deoarece functia obiectiv (2.75) este o functie multivariabild, autorul a studiat
posibilitatea determindrii parametrilor modelului (2.71) prin minimizarea acestei functii.
In acesta situatie a fost ales algoritmul explordrii ciclice cu optimizarea pasului de

explorare [32]. Algoritmii de explorare au la baza deplasarea din punctul curent X ) 1

punctul X (ke1) ¢y relatia generala

x ) = x Ky pad ), (2.89)

unde p reprezinta pasul de explorare iar d Sk) - vectorul directiei de explorare.

Pentru determinarea pasului optim de explorare pe directia dék), pas utilizat in

relatia (2.89) este minimizata functia
f(p)=F(x®) 4 pxad)), (2.90)

Functia (2.90) este o functie monovariabila, minimizarea acesteia putand fi
realizatd cu unul din urmaétorii algoritmi: sectiunea de aur, Fibonacci sau interpolare
patratica. Pe baza criteriului complexitatii si al numarului de puncte initiale, autorul a
selectat algoritmul interpolarii patratice pentru determinarea pasului optim de explorare.
Functia de interpolare patratica are forma

G(p)=ao+a p+a, p°, (2.91)
cu minimul analitic
poPt —_ & (2.92)
2a,

Constantele a; si @, din functia patratica (2.91) sunt calculate prin identificare

f(pl):ao +a1Ptap p12
f(py)=ag+aypy +a,p3 - (2.93)
f(pg):ao +a1P3+4a, p§

Daca se translateaza punctul de origine al functiei f(p) in punctul p; si se
introduce variabila

t=py—Pr=pP3— P2, (2.94)

sistemul (2.93) se transforma in
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f(O): ao
f(t): ao +a1t+a2t2 . (295)
f (2'[) = ao + 2a1t + 4a2t2

In figura 2.37 este prezentati distributia punctelor {pl,pz,p3}, respectiv
pozitiile {0;t;2t} asociate functiei (2.90).

fio) fip)
\ \J
A /i
7 , == }f 7
2z
It 4 23— 7
a) b)

Fig. 2.37. Explorarea functiei (2.90): a) momentul initial; b) momentul final.

Dupa terminarea explorarii functiei (2.90), solutia sistemului (2.95) va fi

a ="
4f, -3f -1,
a; = , 2.96
1 > (2.96)
o, fat f12—2f2
2t

iar pasul optim de explorare va avea expresia
4f, -2f5-21;

(2.97)

2.6.3.4. Performante ale algoritmilor numerici de identificare

Pentru determinarea performantelor algoritmilor numerici de identificare a fost
considerat sistemul monovariabil descris prin modelul matematic

4AY + Ay = 2Au, (2.98)
avand solutia analitica
AY(t)=2Au(l-e'*), (2.99)

constanta de timp fiind exprimata in s.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Se aplicd sistemului o treaptd unitard, Au =1, rezultatele dinamice obtinute prin
tabelarea functiei (2.99) fiind prezentate in tabelul 2.17 [16]. Deoarece datele
experimentale contin starea stationara finald a sistemului descris prin modelul
matematic (2.98), se pot aplica toti cei trei algoritmi prezentati anterior: algoritmul
regresiei exponentiale simplificate (algoritm specific unei dinamici complete),
algoritmul regresiei exponentiale complete si algoritmul optimizarii multivariabile.

Tabelul 2.17
Valorile discrete ale functiei (2.99) [16]

Timp [s]

Iesire

0.0000000000E+00

0.0000000000E+00

1.0000000000E+00

4.4239843386E-01

2.0000000000E+00

7.8693868058E-01

3.0000000000E+00

1.0552668945E+00

4.0000000000E+00

1.2642411177E+00

5.0000000000E+00

1.4269904063E+00

6.0000000000E+00

1.5537396797E+00

OINO|OTD|WIN -

7.0000000000E+00

1.6524521131E+00

o

8.0000000000E+00

1.7293294335E+00

10

9.0000000000E+00

1.7892015509E+00

11

1.0000000000E+01

1.8358300028E+00

12

1.1000000000E+01

1.8721442776E+00

13

1.2000000000E+01

1.9004258633E+00

14

1.3000000000E+01

1.9224515843E+00

15

1.4000000000E+01

1.9396052332E+00

16

1.5000000000E+01

1.9529645083E+00

17

1.6000000000E+01

1.9633687222E+00

18

1.7000000000E+01

1.9714715322E+00

19

1.8000000000E+01

1.9777820069E+00

20

1.9000000000E+01

1.9826966096E+00

21

2.0000000000E+01

1.9865241060E+00

Aplicarea celor trei algoritmi de regresie au condus la rezultatele prezentate in
tabelul 2.18 [16]. Se observa ca algoritmul regresiei exponentiale complete conduce la
cele mai bune rezultate. Totodatd, efortul de calcul asociat algoritmului regresiei
exponentiale complete este cu mult mai mare decét cel corespunzator algoritmului
regresiei exponentiale simplificate, datorita modului de calcul a matricei Jacobiene dar
comparabil cu efortul de calcul consemnat in cadrul algoritmului de optimizare
multivariabila.

Sisteme de conducere a proceselor chimice

2-51



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Tabelul 2.18
Rezultate comparative obtinute cu algoritmii de identificare [16]

) = s © =

g SE2% e g

E 8 52 52 35

< o g = o £ g E >

g §22 §2% 22

O Q_v—4

= 5@ 5 O Z
Constanta de timp 4 4.0014648E+00 | 4.0000000E+00 | 3.9915837E+00
Factor de 2 1.9865241E+00 2.0000000E+00 1.9991743E+00
amplificare
Numarul de iteratii | - 11 4 4
Numarul de evaluari | - 13 50 66
ale functiei obiectiv

O alta discutie este generatd de structura datelor experimentale, respectiv daca
obtinerea starii stationare finale este obligatoriu necesara si in ce masurd o dinamica
incompleta poate conduce la valori corecte ale parametrilor modelului dinamic. Astfel
au fost testati algoritmul regresiei exponentiale complete si algoritmul optimizarii
multivariabile pentru 4 subseturi de date experimentale, subseturi derivate din datele
experimentale prezentate in tabelul 2.17 [16]:
subsetul 1 continand 1n intregime datele din tabelul 1;
subsetul 2 continand primele 16 date;
subsetul 3 continand doar primele 11 date
subsetul 4 care contine doar inceputul regimului dinamic, respectiv
punctele 1...6 din tabelul 1.

Rezultatele obtinute sunt prezentate in tabelul 2.19. O problema importanta in
cadrul testelor numerice a constituit-o stabilitatea numerica a algoritmului Newton-
Raphson. Stabilitatea algoritmului Newton-Raphson depinde de valoarea initiala a
solutiei sistemului, respectiv de valorile ag si by. Testele realizate au avut in vedere si
determinarea unor relatii pentru calculul solutiei initiale, astfel incat algoritmul Newton-
Raphson sd fie stabil numeric. Dacd pentru primul subset de date, subset asociat
atingerii starii stationare finale, se poate aproxima a8y cu relatia consacrata (2.82), pentru
celelalte subseturi ce contin date referitoare la un regim dinamic incomplet se
recomandi relatiile corespunzitoare din tabelul 2.19. In ceea ce priveste valoarea
componentei by aferentd solutiei initiale, testele numerice au demonstrat faptul ca
estimarea poate fi realizati cu aceeasi relatie, respectiv (2.73). In figura 2.38 sunt
prezentate comparativ diferentele dintre evolutia dinamicd a modelului (2.99) si
evolutiile dinamice calculate pe baza celor trei algoritmi de identificare.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Tabelul 2.19

Rezultate comparative ale algoritmului regresiei exponentiale
pentru dinamici diferite ale modelului (2.98) [16]

o Constanta de timp Factorul de amplificare
g <5} _— () 2 —_ O £

= = — SRS = — S E S
A EZE£E ESS EZ L8 ESS
= = £ =8 8o T2 8 =38 5o =2 &
= E = .S S = ¢ ¢ s €S S5 ¢ € S E3
£8| 2% 3823 =R = 882sg = h =
ER- < 3 o2 < 3 <2
1...21 | a; =0.25t,, | 4.0000000E+00 | 3.9915837E+00 | 2.0000000E+00 | 1.9991743E+00
1..16 | a; =0.33t, | 3.9999999E+00 | 3.9847785E+00 | 1.9999999E+00 | 1.9979538E+00
1..11 | a; =0.33t, | 3.9999999E+00 | 3.9579549E+00 | 1.9999999E+00 | 1.9917803E+00
1.6 | ag=05t, |[3.9999999E+00 | 3.5317796E+00 | 1.9999999E+00 | 1.8597649E+00

Dupa cum se poate observa, cel mai bun rezultat este obtinut prin aplicarea
algoritmului de regresie exponentiala.

4,0000E-04

2,0000E-04

-1,0000E-18 At e

0,00 4,00 8,00 12,00 16,00 20,00
-2,0000E-04 -+

-4,0000E-04

-6,0000E-04
—W- Regresia exponentiala simplificata —o— Regresia exponentiala completa

Optimizare multivariabila

Fig. 2.38. Diferenta dintre dinamica modelului original (2.99)
si dinamica rezultata pe baza celor trei algoritmi [16].
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.6.4. Aplicatie. Identificarea dinamicii de ordinul I pentru un cuptor

din instalatia DA

Se considerda un cuptor tubular dintr-o instalatie de distilare atmosfericd (DA).
Testele industriale efectuate au constat in modificarea treapta a debitului de combustibil
si masurarea evolutiei in timp a temperaturii petrolului partial vaporizat. Combustibilul
utilizat pentru cuptorul tubular din instalatia DA este mixt, respectiv gazos si lichid.
Debitul combustibilului gazos este constant, avand valoarea de 1170 m*/h, densitatea
acestuia fiind 1,123 kg/m*. Combustibilul lichid are densitatea de 931 kg/m°, debitul
initial fiind de 0,718 m%h iar cel final de 0,527 m®h. Deoarece sunt utilizati doi
combustibili, este necesara tratarea unitara a acestora, respectiv exprimarea debitelor in
kg/h, atat in starea initiald cat si in starea finala.

Combustibil gazos.
Qe gaz =1170x1123=13139. [kg/h]

Cgaz = 0857 _0059 0857 - 0,059x@ =0,789;
d 1123

Ginf_gaz = 33915 +103000(1-c)=

33915x 0,789 +103000x (1—0,789) = 48491 . [kJ/kg]
Combustibil lichid.
Qcjich_in =0,718x931=668; [kg/h]
Qcjich_ies = 0527 x931=490; [kg/h]

Ciic = 01492820 +0,741209 = 014928 0931+ 0,741209 = 088
Ginf_tich = 33915¢+103000(1-¢)=

33915x 0,88 +103000x (1 — 0,88) =42205. [kJ/kg]
Combustibil mixt.
Qinf
Qc,in = Qc,lich_in + Qc,gaz = =
inf_lich
668 +13139x 48491 =21775 ; [ka/h]
42205
Qint
Qc,ies = Qc,lich_ies + Qc,gaz = -
Qinf_lich
490+13139x 2491 _ 10995 [kg/h]
42205
AQ. = Qc,ies — Qc,in =21775-19995=178. [kg/h]
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Rezultate experimentale. Tn urma experimentului realizat pe un cuptor de
distilare atmosferica au rezultat datele prezentate in tabelul 2.20. O imagine sugestiva a
dinamicii temperaturii este ilustrata in figura 2.39.

0,0 ’\4\

2,0
2
g N
g 40 N
: \
g 60 \
8 \0\
& -80
3 "~
> -10,0 ——o
-12,0
0,0 6,0 13,0 20,0 27,0 33,0
Timp [min]

Fig. 2.39. Rezultate experimentale privind dinamica temperaturii la un cuptor tubular.

Din analiza dinamicii prezentatd in figura 2.34 rezulta faptul cd evolutia
temperaturii cuptorului tubular poate fi aproximata la un element aperiodic de ordinul I,
modelat prin ecuatia diferentiald

aAT + AT =bAQ, . (2.100)

Calculul coeficientului de amplificare. Deoarece evolutia temperaturii atinge un
regim stationar, coeficientul de amplificare b este calculat cu relatia

_ AT(0)-AT(0) -105
AQ, -178
Calculul constantei de timp. Pe baza algoritmului regresiei exponentiale

simplificate, a datelor experimentale din tabelul 2.20 si a valorii coeficientului de

amplificare b a fost calculata constanta de timp a. Solutia a fost determinatda in 17
iteratii, valoarea obtinuta fiind a =11,44 min.

b =0,0589. [°C kg™ h]

Modelul dinamic al cuptorului. Modelul (2.100) este particularizat la forma
1144 AT + AT =0,0589AQ,, (2.101)

unde constanta de timp este exprimata in minute.

In figura 2.40 sunt prezentate aspecte grafice privind comparatia dintre datele
experimentale si datele calculate conform modelului (2.101).
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Tabelul 2.20
Rezultate experimentale privind
dinamica temperaturii la un cuptor tubular
. Variatia . Variatia
é\rltr Er:]rlnnri temperaturii (i\rltr -[l-rLTnﬁ temperaturii
' [°C] ' [°C]
1 0,0 0,0 13 20,0 -9,9
2 2,0 -0,4 14 21,0 -10,2
3 3,0 -0,6 15 23,0 -10,1
4 5,0 -1,6 16 25,0 -9,7
5 6,0 -2,1 17 27,0 -9,8
6 8,0 -3,5 18 28,0 -10,2
7 9,0 -4,6 19 30,0 -10,7
8 11,0 -6,4 20 32,0 -10,4
9 13,0 -7,3 21 33,0 -10,5
10 14,0 -8,1 22 34,0 -10,5
11 16,0 -8,8 23 36,0 -10,5
12 18,0 -9,4

Variatia temperaturii
(2]

-10

N

-12

.

8 9 11 13

14

16 18 20
Timp [min]

21

23 25

‘—0— Experimental —i— Calculat ‘

27

28

30 32 33 34

36

Fig. 2.40. Rezultate comparative intre datele experimentale si cele calculate pentru
dinamica temperaturii cuptorului tubular.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.6.5. Considerente teoretice privind dinamica cuptoarelor tubulare

Caracterizarea starii dinamice a cuptorului tubular este deosebit de complexa.
Prin determinari experimentale repetate pe diverse tipuri de cuptoare, avand diverse
capacitati termice si destinatii tehnologice, s-a dovedit ca toate cuptoarele tubulare au
raspunsuri calitativ identice, ceea ce demonstreaza ca forma si dimensiunile acestora nu
afecteaza decét aspectul cantitativ al raspunsului [1]. Din analiza caracteristicilor
dinamice ale mai multor tipuri de cuptoare tubulare se desprind urmatoarele concluzii:
1. Cuptoarele tubulare se caracterizeaza printr-o mare inertie termica.
Durata regimului tranzitoriu este cuprinsa in intervalul 10-60 minute,
fiind determinata in principal de lungimea serpentinei, de viteza de
circulatie a produsului prin serpentina si de masa serpentinei.
2. Cuptoarele tubulare au bune proprietati de filtrare. Practic ele nu
reactioneaza la oscilatii cu frecventa mai mare de 0,0007 Hz. Pentru
perturbatii care se propaga pe canalul debit - temperatura de iesire a
produsului tehnologic, cuptoarele tubulare prezinta un timp mort, cuprins
in intervalul 0,5-3 minute.
3. In urma analizei datelor experimentale s-a constatat ca functiile de
transfer ale cuptoarelor tubulare pot fi aproximate prin relatii de forma

[1]

—S7T
Y(s)= bze (2.102)
<A, +a;5+1

unde a; si a, sunt constante de timp de ordinul 2-20 minute, respectiv
minute la patrat; b reprezinta coeficientul de transfer, z- timpul mort.

Utilizdnd datele  publicate in literatura, observatiile asociate operarii
cuptoarelor industriale si analiza de sensibilitate, se propune urmatorul model in regim
dinamic pentru procesul de combustie si transfer termic [6]:

alATl + ATl = blAG mp (t — Tl)
azATZ + ATZ = bZATin (t - Tz) .

. (2.103)
asAT3 + AT3 = b3AB(t — ’Z'S)
AT = AT + AT, + AT3 + ATy. (2.104)

Din datele publicate in literaturd si din observatiile experimentale, pentru un
cuptor tubular de mare capacitate (cuptor de distilare atmosferica) s-au adoptat
urmatoarele valori:

a;=a, =9 min;

a3:a4:5 mln,
T =T, =2 Mmin;

T3 =T4 = 0,5 min.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Determinarea coeficientilor de transfer asociati modelului dinamic (2.103) a fost

realizatd utilizind modelul stationar al cuptorului. In tabelul 2.21 sunt prezentate
rezultate ale simularilor realizate pentru determinarea coeficientului de transfer pe
diverse canale ale procesului [6].

Tabelul 2.21
Calculul functiilor de transfer [6]
Valoarea Ties
s Valoarea variabilei de intrare corespunzitoare «
i< L] variabilei de intrare S
S| 3 EQ
=] .S e s > s o2
c S = I = 5 I = S &
g | > g 2 ks S ¥ ks 5 =
o 3} Q = 5 o 5 o
a) = 5 > = 5 > o
o S Gmp | 150000 | 250000 | 100000 | 349,0 | 310,9 | -38,1 -0,381x10°®
% % Tin 180 280 100 300,2 | 336,9 36,7 0,367
g g B 3000 7000 4000 310,8 | 362,44 51,6 0,013
°l «a 1,1 15 0,4 3279 | 317,6 | -10,3 -25,85
| Gmp | 150000 | 250000 | 100000 | 345,7 | 309,0 | -36,7 -0,367x10°®
g%ei T | 180 280 100 | 297,6 | 3344 | 367 0,368
o
< 3| B 3000 7000 4000 308,5 | 359,7 51,1 0,013
Bl g | 09 1,1 02 | 3077 | 3279 | 202 101,05

Avand 1n vedere valorile apropiate ale coeficientilor de transfer pe canalul
AGmp _ATies y ATin _ATies Sl AB_ATieS

corespunzatoare ambelor regimuri de

ardere, se poate particulariza modelul dinamic (2.103) — (2.104) la forma [6]
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9AT, + AT, =-0381%10°AG,, (t-9)
9AT, + AT, =0367AT;, (t-9)
5AT; +AT; = 00129AB (t - 2)
SAT, +AT, =-2585Aa (t-2); a>11
5ATs + AT =10105A« (t - 2);
AT =AT] + AT, + AT; + AT, + ATy

a<l1l

(2.105)

2-58



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.7. Structuri de reglare automata a temperaturii

Scopul principal al cuptoarelor din instalatiile tehnologice (instalatiile de
distilare atmosferica si in vid, instalatiile de cracare termica si catalitica, cocsare) este
incdlzirea cu sau fara vaporizarea partiala a materiei prime, urmata de reactii chimice.
Pentru cuptoarele tehnologice mentionate, principala variabila tehnologica reglata este
temperatura materiei prime la iesirea din cuptor. Tn cele ce urmeaza sunt prezentate
urmatoarele elemente de automatizare:

— studiul traductoarelor de temperatura;

— calcule privind masurarea debitelor si dimensionarea diafragmelor;

— structuri de reglare dupa abatere a temperaturii;

— structuri de reglare cu actiune dupa perturbatic si combinate a
temperaturii.

2.7.1. Studiul traductoarelor de temperatura

Temperatura reprezintd una dintre marimile cele mai frecvent masurate in
numeroase domenii, datorita faptului cd in majoritatea proceselor fizice, chimice,
biologice naturale sau artificiale, intervin fenomene de natura termica. Se apreciaza ca
in aplicatiile industriale 50% din totalul punctelor de masurare si peste 20% din cel al
buclelor de reglare au ca obiect temperatura sau alte marimi termice.

Valorile temperaturilor care trebuiesc masurate variaza in limite largi, de la —200
°C pana la 3000 — 3500 °C. Totodata este demn de subliniat faptul ca, date fiind
implicatiile tehnico-economice deosebite, masurarile trebuiesc efectuate cu precizie
ridicata si mijloacele de masurare utilizate sa nu exercite influente nedorite asupra
proceselor respective. Mediile ale caror temperaturi se masoara se pot afla in oricare
dintre cele trei stari de agregare posibile. Pot astfel sa apard situatii foarte variate:
masurarea temperaturii unor fluide sau chiar solide in miscare, masurari de temperaturi
locale sau pe suprafete mari etc.

In acest context si tinAnd seami ca practica masurarii si reglarii temperaturii are
o istorie indelungatd, au fost dezvoltate numeroase tipuri de traductoare de temperatura
si aparate de mdsurat. Principiile care stau la baza functionarii acestora deriva din
dependenta de temperatura a anumitor proprietati fizice si chimice ale corpurilor in stare
solida, lichida sau gazoasd. Dezvoltarile stiintifice si tehnologice au largit considerabil
gama fenomenelor susceptibile de a furniza semnale reprezentand valorile temperaturii,
cu precizie ridicatd si in conditii tehnico-economice adecvate aplicatiilor industriale.

Sisteme de conducere a proceselor chimice

2-59



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Masurarea temperaturii se bazeaza pe diferite fenomene si efecte fizice, in care
modificarea temperaturii determina modificari ale unor proprietati sau caracteristici ale
materialelor [37]:

— variatia dimensiunilor geometrice;

— variatia rezistentei electrice;

— aparitia unei tensiuni electromotoare de-a lungul jonctiunii a doud metale;
— variatia intensitatii radiatiei emise;

— variatia frecventei de rezonanta a unui cristal de cuart.

Tn tabelul 2.22 sunt prezentate patru dintre cele mai utilizate tipuri de traductoare
de temperatura, impreuna cu cateva caracteristici semnificative ale lor [33, 34, 35, 36].

Tabelul 2.22
Tipuri de traductoare de temperatura
Domeniul de
Tip de traductor temperaturi Caracteristici Observatii
[°C]
— liniaritate
cu semiconductori 55 .. +150 |~ repetabilitate necesitd o
— sensibilitate Tn gama | sursa de excitare
10mV/K sau 10pA/K
necesitd o
tip termocuplu -184 ... +2300 | caracteristici repetabile | jonctiune rece
compensatoare
cu rezistenta — liniaritate buna B necesﬂié 0 sursa
L -200 ...+850 de excitare
variabila — acuratete
’ — cost redus
tip termistor -75..+300 | Iinia.rit‘a?:e slaba . necef’ité o
— sensibilitate buna sursa de excitare

Concluziile desprinse sunt urmatoarele:

a) Termocuplurile sunt capabile sa masoare temperaturi extreme dar
necesita tehnici de realizare a temperaturii de referinta, sunt neliniare si
au un nivel mic al semnalului de iesire.

b) Senzorii de temperatura cu semiconductori pot fi realizati sub forma
integratd, au un nivel mare al semnalului de iesire dar acoperd un
domeniu relativ restrans de temperaturi.

c) Termometrele cu rezistentd metalicd au o acuratete si o liniaritate mai
buna, dar necesita o sursa de energie de excitare si un circuit de masura
de tip punte.

d) Termistorii au cea mai mare sensibilitate dar sunt puternic neliniari.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.7.1.1. Traductorul de temperatura tip termocuplu

Efectul termoelectric. Termoelectricitatea este relatia dintre temperatura unei
substante si energia electrici. In anumite conditii, energia electrica si caldura pot fi
convertite reciproc. Daca variatiile energiei electrice datorate conversiei energiei
termice pot fi masurate, acestea pot fi corelate cu temperatura substantei. Atunci cand o
pereche de doud metale diferite sunt sudate formand o bucld inchisd iar cele doua
jonctiuni se afla la temperaturi diferite, bucla va fi parcursd de un curent electric a carui
intensitate depinde de diferenta dintre temperaturile jonctiunilor, figura 2.41. Efectul
Seebeck consta 1n aparitia unei tensiuni electromotoare nete intr-un circuit cu doua
jonctiuni intre metale diferite, aflate la temperaturi diferite, efect care folosit pentru
masurarea temperaturilor.

Conductor metalic Y

Jonctiunea 1 Jonctiunea 2
t.e.m. 1 t.e.m. 2

Conductor metalic X

Fig. 2.41. Efectul Seebek.

Intr-un termocuplu, sunt combinate doud materiale avand caracteristici forta
electromotoare/temperatura diferite, pentru a produce o tensiune de iesire utilizabila.
Astfel, un termocuplu format din doi conductori A si B, diferiti ca material, intr-un
gradient de temperatura, va genera semnal de iesire datorita interactiunii gradientului de
temperatura in ambii conductori A si B. Se va produce tensiune electromotoare
E =V,-V, corespunzitoare diferentei de temperatura T,-T,. In concluzie, un

termocuplu produce o iesire care este 1n relatie directd cu temperaturile celor doua
jonctiuni ale sale. Se obisnuieste sd se denumeasca conexiunea intre cele doud fire din
materiale diferite ca jonctiunea de masura, iar jonctiunea legand firele din materiale
diferite cu conexiunile de iesire din cupru ca jonctiune de referinta. Daca jonctiunea de
referintd este mentinuta la o temperaturd fixd cunoscuta, temperatura jonctiunii de
masura poate fi dedusd din tensiunea de iesire a termocuplului.

Capetele nesudate ale electrozilor, jonctiunea de referinta, au temperatura Ty iar
punctul de sudura al electrozilor, jonctiunea calda, se gaseste la temperatura mediului de
masurare T. Tensiunea electromotoare Seebek are expresia

e=Up,-Ug rap(T-T)) (2.106)

in care o pg reprezintd coeficientul Seebek relativ la conductorii A si B.
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mianta de
protectie

spre circuitil
de masura

canductari
termocupiii

Conductarul A

Jonctiune de masura Jonetiune de raferinia

(fonctiune colda) 2 (ionctiune rece)

Conduciorul B

Fig. 2.37. Componenta termocuplului si circuitul de masura asociat.

De reguld se dau in tabele coeficientii Seebeck relativi, masurati pentru
materialul respectiv fatd de un material de referinta (de cele mai multe ori platind).
Coeficientul Seebeck al unui material nu ramane constant in functie de temperatura.
Doua materiale pot fi folosite Tmpreuna intr-un termocuplu doar dacd coeficientul
Seebeck al cuplului este relativ constant pe domeniul de temperaturi in care se lucreaza.

Aplicatiile practice care utilizeazd masurarea temperaturii cu termocupluri se
bazeaza pe urmatoarelor legi: legea circuitului omogen, legea metalelor intermediare si
legea temperaturilor succesive [37].

1. Legea circuitului omogen. Intr-un circuit constituit dintr-un singur metal
omogen nu se poate produce un curent electric numai prin crearea unei diferente
de temperatura in circuit. O alta formulare este urmatoarea: suma algebrica a
fortelor electromotoare intr-un circuit constituit dintr-un singur metal omogen,
cu sau fara variatii de sectiune Si temperatura, este zero. Rezulta ca in cazul unui
circuit compus din doua metale diferite omogene, cu punctele de sudura la
temperaturile T; si T, diferite, tensiunea electromotoare nu depinde de
distributia si gradientul de temperatura in lungul circuitului.

2. Legea metalelor intermediare. Suma algebrica a tensiunii termo-electromotoare
intr-un circuit compus dintr-un numar de metale omogene Si diferite este egala
cu zero daca intreg circuitul se afld la aceeaSi temperatura. Rezulta ca tensiunea
termo-electromotoare a unui circuit compus dintr-un numar de metale diferite se
obtine din suma algebrica a tensiunilor termo-electromotoare corespunzatoare
fiecarui metal fatd de un metal de referinta. Introducand un al treilea conductor
in circuitul unui termocuplu, forta termo-electromotoare nu se modifica daca
ambele capete ale celui de-al treilea conductor se gasesc la aceeaSi temperatura.
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3. Legea temperaturilor succesive sau intermediare. Tensiunea termo-
electromotoare produsd de un termocuplu alcdtuit din metale omogene cu
punctele sale de sudura la temperaturile Ty Si T3 este egala cu suma tensiunilor
termo-electromotoare ale aceluiasi termocuplu cu punctele de sudurd o data la
temperaturile T Si T, Si o data la temperaturile T, Si Ts.

Alegerea elementului sensibil. Majoritatea materialelor conductoare produc
tensiune termo-electrica, dar consideratii cum ar fi largimea domeniului de temperatura,
semnalul de iesire util, stabilitatea i liniaritatea relatiei temperaturd/tensiune
fericire, procesul de selectie a fost realizat de furnizorii de termocupluri [34, 35]. Astazi
existd o gamad utild de metale si aliaje disponibild sub forma de fire sau senzori
completi, acoperind un domeniu de temperaturi de la -250°C pana la peste 2000°C.

Tabelul 2.23
Tipuri de materiale conductoare
Codificare Materialul Domeniul de temperatura
internationala conductorului [°C]
(+) | Pt-13% Rh
R A o 0...1600
(+) | Pt-10% Rh
S &) Pt 0...1550
(+) | Pt-30% Rh
B &) BT~ 6% Rh 100 ...1600
(+) Ni - Cr*
K &) NG 0...1100
(+) Cu* i
T &) Cu-N7™ 185 ... 300
(+) Fe
J &) Cu-N7™ 20 ... 700
(+) Ni - Cr*
E 0 CuU-N™ 0...800

Aliajele prezentate cu ~ mai sunt cunoscute si dupd urmitoarele denumiri
comerciale: Cromel (Ni - Cr), Alumel (Ni - Al), Constantan (Cu - Ni).

In general, materialele pentru termocupluri avand la bazi platina sunt cele mai
stabile. Ele au un domeniu de temperaturd util pornind de la temperatura mediului
ambiant pana la 2000°C, desi semnalul lor de iesire este mic comparativ cu tipurile
avand la baza metale.

In figura 2.38 sunt prezentate caracteristicile electrice ale diferitelor tipuri de
termocupluri, utilizdnd notatia internationala.
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Coeficient Seebeck [uV/C]
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Fig. 2.38. Caracteristicile electrice ale tipurilor de termocupluri.

Realizare industriald. In functie de caracteristicile constructive, termocuplurile

pot fi de mai multe tipuri:

a) Termocupluri la care conductorii pot fi introdusi intr-o teaca realizatd dintr-un
aliaj rezistent la caldura sau dintr-un material refractar, figura 2.39.

b) Termocupluri in structura carora electrozii sunt introdusi intr-o pulbere minerala
inertd, compactd si inconjurati de o cdptuseala metalica (de exemplu otel
inoxidabil sau aliaj pe baza de nichel), formand un ansamblu etansat ermetic,
figura 2.40.

Jm%ctiune de

Termoa cuplu
masura

Intrare zablu

Fig. 2.39. Termocuplul la care conductorii sai sunt introdusi intr-o teaca de protectie

Captuzeala Izolatie compacta
£ - ! o jl.:i_:e;ﬁﬁ/
{Fm_m = ﬂl = ~ .
= », - — e
."’l T i E
Conductorii termo cuplului Etanzare -

Fire de extensie flexibile

Fig. 2.40. Termocuplul la care conductorii sai sunt introdusi intr-0
pulbere minerala si inconjurati de o ciptuseald metalica.

Tn figura 2.41 este prezentatd o imagine structurald a termocuplului industrial.

Cei doi electrozi ce compun termocuplul sunt sudati la capatul amplasat in interiorul
tecii de protectie, constituind capdtul sau jonctiunea calda, figura 2.42.
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Fig. 2.41. Termocuplul industrial.

Fig. 2.42. Sectiune in interiorul unui termocuplu industrial: a) privire generala; b)
solutie constructiva care conduce la intarzieri mari; ¢) solutie constructiva care conduce
la intarzieri mici; 1, 2 - termoelectrozi; 3 - sudurd; 4 — izolatie; 5 — teaca de protectie.

Circuitul de masurd. Deoarece termoelectrozii au o lungime maxima de
200 cm, din care doua treimi intrd in mediul in care se masoara temperatura, sudura rece
se va gasi totdeauna la temperatura ridicata Si variabild in timp. Atat din acest motiv cat
si pentru ca este incomod sa se realizeze sudura rece in imediata apropiere a procesului,
s-a cautat sa se deplaseze sudura rece in tabloul de comanda, unde se poate mentine o
temperatura constanta. Rezolvarea problemei a fost prelungirea termoelectrozilor cu alte
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conductoare de aceeasi naturd, in general chiar din acelasi material. Tn felul acesta la
contactul dintre conductoarele de prelungire si firele termocuplului nu se formeaza un
termocuplu, deci nu ia nastere forta termo-electromotoare. Aceste fire se numesc
cabluri de compensare si sunt complet separate de termocuplu, legatura executandu-se
numai la montarea termocuplului. Cablul de compensare are rolul de a muta sudura rece
din apropierea cuptorului intr-un loc cu temperatura constanta. Sudura rece se va forma
acum la legitura dintre cablul de compensare Si cablul de legitura. In figura 2.43 este
prezentat un cablu de compensare.

Cablu rotund neecranat

JXY, KXY
4 2 1
a) b)

Fig. 2.43. Cabluri de compensare:
a) Cablu prelungitor tip K, camasa teflon, ecranat, protectie tresa metalica,
conectori miniatura standard tip K;
b) Cabluri industriale de prelungire pentru termocupluri: 1 — conductor unifilar;
2 —izolatie PVC; ecran de AI/PET cu sarma de protectie; manta PVC.

Una din problemele majore ale masurarii temperaturii cu ajutorul
termocuplurilor o constituie mentinerea capetelor libere la o temperatura constanta. Cea
mai la Indemana metodd de mentinere la o temperatura constantd a jonctiunii de
referintd era plasarea ei intr-o baie de apa cu gheata aflata la 0°C. Mult mai practica este
metoda compensarii electronice, realizdnd tensiunea de referintd corespunzatoare
temperaturii de 0°C, chiar daci jonctiunea rece este la o altd temperatura. In figura 2.44
este prezentata o schema bloc a unui circuit electronic destinat acestui scop.

Industrial este utilizat montajul de compensare a variatiei temperaturii capetelor
libere, figura 2.45 [4]. In serie cu termocuplul si instrumentul de masurat se conecteazi
diagonala unei punti electrice. Rezistenta R;, montata in apropierea capetelor libere (a,
b) ale termocuplului, are aceeasi temperatura cu capetele libere. Orice variatie a
temperaturii capetelor libere este suportatd si de rezistenta R, determinand o variatie a
tensiunii din diagonala puntii inseriatd in circuitul de masurd. Puntea electricd este
calculata astfel incat variatia tensiunii in diagonala U pg (ATO) sa fie egala si de sens

contrar cu variatia tensiunii termoelectromotoare Up (ATO). Prin aceastd schema

electrica a fost eliminata influenta temperaturii capetelor libere Ty asupra masuritorii. In
mod frecvent, puntea electricd de compensare este introdusa in aparatul de masura.

Sisteme de conducere a proceselor chimice

2 -66



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

T -
b4 Cu
N Circuit electronic
[’(omp de compensare
Cu Cu
N\ Senzor de
") aceeasi t,) temperatura

temperatura

2.44. Schema bloc a unui sistem de masurare a temperaturii cu
termocuplu ce include un circuit electronic de compensare.
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Fig. 2.45. Puntea industriala de compensare a variatiei temperaturii
capetelor libere ale termocuplului.
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2.7.1.2. Traductorul de temperatura cu termorezistenta

Principiul de functionare. Conductibilitatea electricd a unui metal depinde de
deplasarea electronilor prin reteaua sa cristalind. Datorita excitarii termice, rezistenta
electrica a unui conductor metalic variazd in functie de temperatura. Marea majoritate a
metalelor au un coeficient de temperatura al rezistentei pozitiv (rezistenta electrica a lor
creste odata cu cresterea temperaturii).

Pe domenii restranse de temperatura, dependenta rezistentei electrice a unui
conductor metalic de temperatura este aproape liniard. Pe domenii mai largi de
temperatura, ea este neliniara si poate fi scrisa sub forma [37]:

Rr =Ry (1+aT +ﬂT2+...)’ (2.107)

unde: Ry este rezistenta in ohmi a conductorului la o temperatura de referinta (de regula

0
0 C), Rr este rezistenta in ohmi a conductorului la temperatura T [°C], a este
coeficientul de temperatura al rezistentei materialului, iar f este un coeficient de
neliniaritate. Aceasta dependenta de temperatura a rezistentei electrice a metalelor sta la
baza folosirii lor in cadrul traductoarelor cu rezistenta metalica.

Metalele cele mai folosite ca rezistente 1in cadrul traductoarelor tip
termorezistentd sunt platina, cuprul si nichelul. Valorile standardizate pentru rezistenta
la temperatura de referintd Ry (valori nominale) sunt 10, 50, 100, 500 si 1000 Q. In
tabelul 2.39 sunt prezentate caracteristicile acestor materiale, Ry =100 Q2 [34, 36].

Expresia Rio =Ry

100R,
termometrelor cu rezistentd metalicd, cunoscut sub denumirea de coeficient mediu de
temperatura intre 0 si 100 °C.

reprezintd un parametru aditional pentru caracterizarea

Tabelul 2.39
Caracteristicile materialelor utilizate ca rezistente in traductoarele de temperatura
Caracteristici Unitati de . Mate_rial
masura Platina Nichel Cupru

Rezistivitatea la 0°C [Q'm™] 083x10° | 038x10°| 15.6x10
ngo_R zio [°cY 385y 10° | 817 X107 | 42610

« [°cl | se2x10® |>BF0

B [°C -0.558 x 10° | 7.85x10° -
Domeniul de temperaturi [°C] -200..600 | -100...250 | -200...150

masurabile

In figura 2.46 este prezentatd principial structura unei termorezistente. Firul
metalic este Infasurat pe un tub metalic si fixat In interiorul unei incinte de protectie
forménd sonda de temperatura. Ea este conectatd in ramura de masurd a unei punti
Wheatstone de curent continuu. Dupa ce puntea a fost echilibratd la temperatura de
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referinta, dezechilibrul ei va fi functie de temperatura. Aceasta va fi indicata de catre
voltmetrul din ramura de masura a puntii, etalonat n unitati de temperatura.

Curentul care parcurge senzorul rezistiv trebuie sa fie suficient de mic, astfel
incat sa nu determine cresterea temperaturii acestuia prin efect Joule. Practic se accepta
o crestere cu maximum 0,5°C a temperaturii senzorului datorati curentului de excitare.
Un alt efect care poate introduce erori in procesul de masurare este caderea de tensiune
pe firele de conexiune dintre senzor si sistemul de masura, mai ales daca acestea sunt
lungi si au rezistente comparabile cu ale senzorului. Acest efect poate fi compensat prin
adaugarea unor conductori de compensare in ramura puntii adiacenta cu sonda, figura
2.46.

Circuitul de masura. Masurarea tensiunii pe senzorul rezistiv se face fie cu un
voltmetru digital cu impedanta de intrare foarte mare, etalonat in unititi de temperatura,
fie cu un amplificator operational sau de instrumentatie. In cazul in care domeniul de
temperaturi masurate este mare §i variatia rezistentei senzorului nu mai poate fi
consideratd liniara, raspunsul lui poate fi liniarizat folosind o punte cu amplificator
operational (punte activa), senzorul rezistiv fiind plasat in ramura de curent constant
(ramura de reactie negativa) a amplificatorului operational. Daca semnalul de la iesirea
puntii astfel realizate nu este suficient de mare, el poate fi amplificat cu un al doilea
amplificator operational sau de instrumentatie. O schema de principiu care aplica
aceastd metoda este ardtatd in figura 2.47. Astfel, tensiunea de iesire a traductorului
compus din senzorul de temperatura si electronica de masura va avea doud avantaje
majore fata de traductorul cu punte simpla:

- dependenta tensiunii de iesire de variatia rezistentei senzorului este liniara;

- tensiunea de dezechilibru a puntii este amplificata.

Sonda de femparatira

Funie Wheaistone

resisierta e
bobinata ~

Conductor
de compansare

i aic

_ de prateciie
candurctari

de conexiune

",

Q

-

il
o

+| =
i |
snree de alimentare

Fig. 2.46. Sonda de temperatura conectatad in ramura de masura
a unei punti Wheatstone de curent continuu cu conductori de compensare.
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Fig. 2.47. Schema de principiu cu punte activa si amplificare.
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2.7.2. Structuri de reglare dupi abatere a temperaturii

Sistemele de reglare automata a temperaturii produsului tehnologic au structura
clasica a sistemelor de reglare cu actiune dupa abatere. Diversele variante ale structurii
sunt generate de particularitatile generate de dinamica cuptorului si de tipul de
combustibil utilizat. Conform cercetarilor efectuate de Hasmamedov, temperatura de
iesire a materiei prime (petrolul brut in cazul cuptoarelor din instalatiile de distilare
atmosferica) se poate regla prin intermediul a trei tipuri de structuri, diferentiate prin
semnalul de reactie utilizat [24]:

a) Structura bazata pe semnalul generat de temperatura materiei prime;
b) Structura bazata pe semnalul generat de temperatura gazelor arse;
c) Structura de reglare in cascada, care utilizeaza ambele tipuri de semnale.

Structurile de ale temperaturii trebuie adaptate in raport cu tipul combustibilului
utilizat, obtindndu-se urmatoarele variante:
d) Structura pentru cuptoare prevazute cu combustibil gazos;
e) Structura pentru cuptoare prevazute cu combustibil lichid.

A. Structura de reglare clasica este caracterizata prin reglarea temperaturii in
cascada cu debitul de combustibil, figura 2.48.

€ T.

mp i
Produs -
tehnologic

Combustibl

Fig. 2.48. Structura clasica pentru reglarea temperaturii.

Deoarece temperatura produsului incalzit este permanent perturbata de variatiile
debitului de combustibil, introducerea SRA - debit ca element de executic a SRA - T
este deosebit de utila. Algoritmul de reglare pentru regulatorul TC este PID. Fiind un
sistem de reglare In cascada, dinamica SRA-debit combustibil trebuie s fie cu un ordin
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de marime mai mic decat dinamica procesului de combustie si transfer termic, conditie
ce este indeplinitd pentru cuptoarele industriale.

B. Structura de reglare bazatd pe temperatura gazelor arse este caracterizata
prin reglarea indirectd a temperaturii materiei prime, Tis, Ca urmare a mentinerii
constante a temperaturii gazelor arse, figura 2.49 [24]. Structura are un caracter teoretic
si avand ca suport legdtura dintre temperatura gazelor arse la prag, Tg, si temperatura
materiei prime Ties. Temperatura din focar, Ty, este mai sensibila decat temperatura de
iesire a produsului incalzit pentru perturbatiile de pe canalul aerului si combustibilului.

¥ =

Produs -

tehnologic @

Ties _
1
Aer

Combustibil

Fig. 2.49. Structura de reglare bazata pe temperatura gazelor arse.

Perturbatii precum temperatura si debitul aerului de combustie actioneaza asupra
proceselor de combustie si sunt puse in evidentd prin modificarea temperaturii gazelor
la prag. Din nefericire, aceasta legatura nu se manifesta la aparitia oricarei perturbatii si
implicit structura de reglare nu poate functiona cu rezultate notabile decat in anumite
situatii. Ca si in cazul structurii clasice, algoritmul de reglare recomandat este PID. Din
datele experimentale publicate de Hasmamedov au rezultat urmatoarele trasaturi: inertie
redusd a sistemului automat; variatii in limite largi ale debitului de combustibil; regim
oscilant al temperaturii materiei prime.

C. Structura de reglare in cascada tripld imbina avantajele structurilor A
(figura 2.458) si B (figura 2.49). Sistemul regleaza temperatura produsului incalzit Ties,
figura 2.50 [24]. Sistemul de reglare a temperaturii produsului incalzit are ca element de
executie sistemul de reglare a temperaturii gazelor arse la prag, regulatorul TC,
modificand continuu referinta regulatorului TC,. Raportul intre inertia procesului de
transfer termic si inertia procesului de combustie este favorabil reglarii in cascada a
temperaturii produsului incalzit. La randul sdu, sistemul de reglare a temperaturii
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gazelor arse are ca element de executie sistemul de reglare a debitului de combustibil. Si
in acest caz, raportul dintre inertia procesului de combustie si inertia procesului de
transport al combustibilului permite functionarea teoretica a cascadei. Sistemul este
caracterizat prin inertie redusa dar si printr-o instabilitate accentuata, acordarea celor
trei regulatoare fiind deosebit de dificila.

Sip Tin T.g §
L
Produs
tehnologic Ties
——

Ler @C

Combustibd

Fig. 2.50. Structura de reglare in cascada tripla.

D. Structura de reglare pentru cuptorul prevazut cu combustibil gazos are la
baza reglarea temperaturii n cascada cu presiunea gazului combustibil, figura 2.51.
SRA - T are dezavantajul ca este perturbat de in permanentd de variatiile presiunii
gazului combustibil. De exemplu, atunci cand presiunea gazului combustibil creste, se
produce o crestere a debitului de combustibil, ceea ce determind in final cresterea
temperaturii produsului incilzit. In scopul elimindrii efectului acestei perturbatii, SRA-
T are ca element de executie un sistem de reglare a presiunii gazului combustibil.
Traductorul de presiune trebuie amplasat la intrarea in focarul cuptorului, astfel incat
intre focar si traductor sa nu existe nici o rezistenta hidraulica majora. Raportul dintre
inertia procesului de combustie si transfer termic si inertia procesului de acumulare si
transport al gazului combustibil permite o reglare de calitate a temperaturii. SRA - P din
cadrul sistemului de reglare a temperaturii elimind numai efectul perturbatiei presiunii
asupra temperaturii. Toate celelalte perturbatii (temperatura la intrarea produsului in
cuptor, compozitia chimicd a produsului, debitul produsului, temperatura si debitul
aerului de combustie) actioneaza continuu asupra cuptorului, determinand abateri ale
temperaturii de la valoarea prescrisd. Aceste abateri urmeaza a fi eliminate de cétre
regulatorul de temperatura, care va modifica in mod corespunzator prescrierea
sistemului de reglare a presiunii gazului combustibil. Regulatorul utilizat Tn cadrul

Sisteme de conducere a proceselor chimice

2-73



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

SRA-P are un algoritm PI iar regulatorul din cadrul SRA - T este prevazut cu un
regulator PID.

Suflanta
_._@ < o T,
Aer y mp M Produs
tehnologic
Ties
-—

Combustibil gazos

Fig. 2.51. Structura de reglare a temperaturii pentru cuptoare
alimentate cu combustibil gazos.

E. Structura de reglare pentru cuptorul prevazut cu combustibil lichid are la
baza reglarea temperaturii in cascada cu debitul de combustibil, figura 2.52. Structura
constd in trei sisteme de reglare relativ independente: un sistem pentru reglarea
temperaturii produsului incalzit, un sistem pentru reglarea presiunii combustibilului n
linia de retur i un sistem destinat mentinerii diferentei de presiune intre aburul de
pulverizare si combustibilul lichid. Sistemul de reglare a temperaturii produsului
incalzit este similar cu cel prezentat in cadrul structurii A.

Cuptoarele care utilizeaza combustibil lichid sunt prevazute cu gospodarii de
combustibil, unde acesta este incdlzit pana la temperatura impusa de producatorul
arzatorului. Presiunea lichidului combustibil este realizata de catre pompe volumice
(pompe cu roti dintate). Spre deosebire de pompele centrifugale, care recirculd in
interior fluidul Tn interiorul pompei, pompele cu roti dintate necesita o conductd de
recirculare care poate prelua excesul de combustibil. Sistemul de reglare a presiunii,
amplasat pe linia de recirculare, mentine presiunea combustibilului lichid la valoarea
setatd, valoare impusa de catre furnizorul arzatorului.

Specificitatea structurii este legata de necesitatea pulverizarii combustibilului n
arzator. Arzatoarele pentru combustibilul lichid sunt prevazute cu injectie de abur de
pulverizare. Acesta trebuie sa fie introdus in arzator la o presiune mai mare decat
presiunea combustibilului lichid. Pentru realizarea acestei conditii se utilizeaza un
sistem de reglare automata a diferentei de presiune dintre aburul de pulverizare si
combustibil.
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Fig. 2. 52. Structura de reglare a temperaturii pentru cuptoare prevazute
cu combustibil lichid.

2.7.3. Sisteme de reglare dupa perturbatie a temperaturii

Performantele sistemelor de reglare a temperaturii, bazate pe legea reglarii dupa
abatere, sunt relativ modeste atunci cand asupra cuptorului tubular actioneaza
perturbatii puternice. In acest caz, pentru reglarea temperaturii se recomanda utilizarea
sistemelor bazate pe legea reglarii dupa abatere. Marimea de iesire a procesululi,
temperatura fluxului incalzit, este dependenta de principalele perturbatii (debit si
temperatura de intrare a materiei prime n cuptor, temperatura aerului de combustie)
precum si de comenzile sistemului (debitul de combustibil si debitul de aer).

2.7.3.1. Conceptul proiectarii regulatorului bazat pe functiile de transfer

Se considerd un sistem de reglare cu actiune dupa perturbatie, a carei schema
bloc este prezentatad in figura 1.17. Considerand variatiile marimii reglate ca rezultand
prin compunerea aditiva a efectelor perturbatiilor si comenzilor, rezulta posibilitatea
divizarii procesului pe doua canale, figura 2.53.
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Fig. 2.53. Structura SRA dupa perturbatie: I, II - canal natural, respectiv artificial de
transmitere a efectelor perturbatiei; P1, P, - subprocese; yi, y» - componente ale celor
doud canale asociate marimii de iesire y; i - referinta SRA.

Pentru cazul proceselor liniare si aplicand teorema superpozitiei, variatia Ay a
marimii reglate este data de [38]

Ay = Ay, + Ay, (2.108)
n care Ay; si Ay, reprezinta variatiile marimii de iesire pe cele doua canale.

Esenta reglarii dupa perturbatie presupune ca la modificarea perturbatiilor
considerate, iesirea ramane neschimbata, Ay = 0, ceea ce conduce la

Ay, =-AY;. (2.109)

Relatia (2.109) indica necesitatea existentei in regim dinamic a unor efecte egale
si de semn contrar, asociate celor douda canale. Aceasta consecintd conduce la
proiectarea regulatorului cu actiune dupa perturbatie, respectiv a functiei de transfer
Hc(s) aacestuia. Avand in vedere reprezentarea din figura 2.53 rezulta succesiv:

U(s)=Hc(s)*P(s); (2.110)

Y1(s)=H(s)*P(s); (2.111)

Ya(s)=Ha(s)*Hc (s)* P(s); (2112)
respectiv

He(s)= - .:'2((3 (2.113)

in care Hy(s) si H,(s) sunt functiile de transfer aferente celor doua subprocese, P; si
P, [38].

Concluzie: Determinarea algoritmului de reglare cu actiune dupa perturbatie
implica cunoasterea modelului procesului pe cele doua canale.
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2.7.3.2. Proiectarea si simularea sistemelor de reglare automata
bazate pe functiile de transfer

Aplicatial. Fie un cuptor tubular, pentru care se cunoaste modelul matematic
pe cele doua canale:

300AT + AT =0186AQ, —0,0025AQ, . (2.114)
Se cere sa se proiecteze un sistem de reglare a temperaturii, care sa compenseze
actiunea perturbatiei AQp,. Sa se simuleze procesul si sistemul automat de reglare, in

conditiile in care perturbatia AQ,,, se modifica treapta, cu 2000 kg/h.

Rezolvare. Problema formulata are trei parti distincte:

a) simularea procesului;
b) proiectarea regulatorului;
¢) simularea sistemului automat.

A. Simularea procesului. Avand in vedere modelul matematic al procesului
(2.114), acesta poate fi descompus n doua subprocese, subprocesul P; asociat canalului
AQp, —AT; si Py, pentru canalul  AQ, —AT,. Subprocesul P, este caracterizat prin

modelul matematic

300AT + AT =-00025AQ,,, (2.115)
iar subprocesul P, este definit prin

300AT +AT =0]186AQ, . (2.116)

Diagrama de simulare a procesului pe canalul AQ., —AT, este prezentatd in
figura 2.54.

-0.0025
> o]
3002+

Qmp 2mp-T1 T

Fig. 2.54. Diagrama de simulare a subprocesului AQ,, —AT;.

Se aplica o treapta de 2000 kg/h pentru perturbatia AQ,,,, efectul acesteia fiind

prezentat in figura 2.55. Se observa ca procesul are un regim tranzitoriu de peste 1000 s,
dinamica temperaturii este cea corespunzatoare unui sistem aperiodic de ordinul I iar

valoarea marimii AT, Tn regim stationar este de -5°C, corespunzatoare amplificarii
procesului si a variatiei perturbatiei AQ,, .
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Fig. 2.55. Dinamica subprocesului P, la o variatie AQ,,, =2000 kg/h.

B. Proiectarea regulatorului cu actiune dupa perturbaszie. In conditiile
formulate, variatiille marimii reglate AT se pot obtine prin compunerea aditiva a
efectelor perturbatiei AQ,, si a comenzii AQ,. In acest mod rezulta posibilitatea

divizarii procesului pe doua canale, variatia AT a marimii reglate este data de

AT = AT, + AT, (2.117)
in care AT, si AT, reprezinta variatiile marimii de iesire pe cele doua canale ale
procesului.

Reglarea cu actiune dupa perturbatie presupune ca, la modificarea perturbatiilor
masurate, iesirea SRA ramane neschimbata, adica AT =0, respectiv

AT, = —AT,. (2.118)

Realizarea conditiei (2.118) implica proiectarea regulatorului dupa perturbatie,
respectiv a functiei de transfer Hc(s) a acestuia, conform relatiei (2.113). Functiile de

transfer ale celor doud subprocese sunt calculate cu relatiile:
AQ, — ATy ATy(s)=H;(s)*AQu,(s);

~0,0025
Hils)=——-;
1(s) 300s +1
AQ, —AT,: AT,(s)=H,(s)*H¢ (5)* AQp (S);
0186

H,(s)= . 2.120
2(8) 300s +1 ( )

(2.119)

Utilizand relatiile (2.113), (2.119) si (2.120), ecuatia asociata regulatorului cu
actiune dupa perturbatie devine
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~0,0025
__300s+1 _ 00025 _
He(s)= 0186 ~ 0186 =0,01344. (2.121)
300s +1

C. Simularea sistemului automat. Diagrama de simulare a sistemului automat
este prezentata in figura 2.56. Diagrama contine doua blocuri Transfer Fcn pentru
implementarea celor doua subprocese, un bloc sumator destinat formarii marimii AT ,
un bloc Step asociat intrarii AQ, si un bloc Scope pentru vizualizarea variatiei

temperaturii AT .

Qmp

-0.0025

300=s+1
Omp-T1

Sum T

0.126

300z+1
Qe-T2

0.013244

TC
Fig. 2.56. Diagrama de simulare a SRA-T cu actiune dupa perturbatie.

Regulatorul TC cu actiune dupa perturbatie este implementat printr-un bloc de
amplificare Gain, deoarece functia de transfer a acestuia este o constanta, relatia

(2.121).
Pentru o variatie treaptd a perturbatiei AQ,, =2000 kg/h, se obtine o iesire
AT =0 , fapt ce sustine avantajele reglarii dupa perturbatie, figura 2.57.

AT
j T T T T T T T T T
[GC] : : : : : . . . .
0
s

1] 100 200 =00 400 00 @00 TFOO  EOD O 200 1000
£ [s]

Fig. 2.57. Dinamica SRA-T cu actiune dupa perturbatie.
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In contrast, pentru procesul nereglat, la aceeasi valoare a perturbatiei,
AQy,, = 2000 kg/h, se obtine o variatie de -5°C, figura 2.55.

Aplicatia 2. Se considera cuptorul tubular, caracterizat prin modelul matematic
(2.114). Se cere sa se proiecteze un sistem de reglare a temperaturii, care sa permita
compensarea efectului perturbatiei AQ,,, si modificarea prescrierii sistemului automat,

AT'. Sa se simuleze sistemul automat de reglare, in conditiile in care perturbatia AQpp
se modifica treapta cu 2000 kg/h iar prescrierea cu 5°C.

Rezolvare. Solutia problemei are doua componente:

a) proiectarea regulatorului;
b) simularea sistemului automat.

A. Proiectarea regulatorului. Acest regulator trebuie sa indeplineasca
urmatoarele cerinte:
a) sa compenseze efectul perturbatiei AQp, ;

b) sa permita schimbarea valorii AT' a temperaturii prescrise sistemului
automat.

Structura regulatorului cu actiune dupa perturbatie prezentat in figura 1.17,
realizeazd compensarea efectului perturbatiei AQ, dar nu permite modificarea

prescrierii sistemului automat. Pentru implementarea acestei cerinte, este necesara

introducerea unei componente care si realizeze o legatura intre prescrierea AT' si
iesirea procesului, AT . Structura propusa este prezentata in figura 2.58.

A Qmp

|
AT
L5, b

¢l + = AT

IC

| AQ, 445

AQ
)
Fig. 2.58. Structura SRA-T pentru aplicatia 2.

Functiile de transfer ale celor doua subprocese, P; si P, sunt (2.119), respectiv
(2.120), iar functia de transfer a regulatorului TC; este (2.121).
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Pentru proiectarea regulatorului TC,, se are Tn vedere relatia
AT(s)=H¢,(s)* H,(s)* AT (s). (2.122)

Observatia 1. Daca se impune ca n regimul stationar, marimea de iesire sa fie
egala cu marimea de intrare, rezulta

Krca *Kpy =1
fapt ce conduce la

1 _ 1 5376344 (2.123)

K = =
27 K., 0186

unde Krc, reprezinta amplificarea componentei TC, a regulatorului cu actiune dupa
perturbatie; Kp, - amplificarea subprocesului P,.

Observaria 2. Daca se impune ca in regim dinamic, marimea de iesire sa fie
egala cu marimea de intrare, din relatia (2.98) rezulta succesiv

Hea(s)xHy(s)=1
1
Hz(s).

Algoritmul de reglare bazat pe relatia (2.124) nu este realizabil fizic, deoarece
Hz(s) are un exces de poli in raport cu expresia de la numarator. In acest caz se poate

dezvolta un algoritm aproximativ, bazat insa pe functia de transfer a subprocesului P.
Particularizand relatia (2.124) se obtine

1 300s +1
Hea(*)= 5185 = 0186
300s+1
Conform relatiei (2.123), regulatorul TC, indeplineste functia de amplificare si
anticipare. Pentru a putea fi implementat, algoritmul regulatorului TC, este adus la
forma

Heo(s)= (2.124)

= 5376344 (300s +1).

300s +1

H ~ 5376344
c2 (3) s 1

(2.125)

Aceastda expresie a regulatorului TC, contine factorul de amplificare
Kic, =5.376344 si componenta de anticipare, 300s +1. Datoritd valorii constantei de

timp, 1<< 300, componenta de intarziere introdusa artificial (s+1) nu va modifica
sensibil dinamica sistemului.

B. Simularea sistemului automat. Diagrama de simulare a sistemului automat
este prezentatd in figura 2.59. Diagrama contine doua blocuri Transfer Fcn pentru
implementarea celor doua subprocese, doua blocuri sumatoare destinate formarii
marimilor AT si AQ,, doud blocuri Step asociate perturbatiei AQ,,, si prescrierii

AT' si un bloc Scope pentru vizualizarea variatiei marimii de iesire, temperatura AT .
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Qmp
-0.0025
0.013449 200z+1
|
Qmp-T4 >+ w1
| + Ll
Ll
TCA Sum proces T
-+ - 0.186
L
g 3005+1
Sum TC Oc-T7

] In Ot

Ti TCZ

Fig. 2.59. Diagrama de simulare a SRA-T pentru aplicatia 2.

Regulatorul TC; este implementat printr-un bloc de amplificare Gain, deoarece
functia de transfer a acestuia este o0 constanta, relatia (2.121). Regulatorul TC este creat
printr-un bloc Subsystem, existent in biblioteca Connections. Implementarea
regulatorului TC, se face pe baza expresiei (2.125). Etapele de implementare a
regulatorului prin intermediul blocului Subsystem sunt:

1. Se copiaza blocul Subsystem in diagrama de simulare.

2. Se executa dublu clik pe blocul Subsystem cu butonul din dreapta mouse-
ului.

3.1n urma activari blocului se va deschide o noua fereastra, in care se va
implementa regulatorul TC, pe baza expresie (2.125). In figura 2.60 este
prezentata diagrama regulatorului TC..

4.Pentru realizarea legaturi intre diagrama regulatorului si diagrama
sistemului automat se vor utiliza blocurile Int si Out din biblioteca
Connections. Factorul de amplificare este implementat prin intremediul
unui blocului Gain iar componenta de anticipare prin intermediul blocului
Transfer Fcn.

' TC2 =]

Eile  Edit  Simulation  Fornak  Tools

F00=+1
- %0
=1

In Gain TC2 HTee Cuut

Fig. 2.60. Structura regulatorului TC..

In figura 2.61 sunt prezentate rezultatele obtinute la simularea sistemului
automat proiectat. Sistemul asigura compensarea totalda a efectului actiunii perturbatiei
AQpp s1 permite modificarea prescrierii regulatorului.
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Fig. 2.61. Simularea sistemului automat din aplicatia 2.

2.7.3.3. Conceptul proiectarii regulatorului bazat pe separarea
componentei stationare de componenta dinamica

Conform acestui concept, algoritmul de reglare cu actiune dupa perturbatie are

doud componente: o componentd asociatd regimului stationar si o componentd care
trateaza regimul dinamic, figura 2.62 [3].

L

Fig. 2.62. Structura regulatorului bazat pe separarea componenteli
stationare de componenta dinamica.

Algoritm B Algoritm - (i)
staionar [ ™| dinamic

i

Componenta stationara este derivata din relatii de bilant energetic asociate
cuptorului tubular. In forma generala, expresia bilantului energetic poate fi scrisa sub
forma

H(p,u,y)=0, (2.126)

in care p reprezinta perturbatiile masurate, y — marimea reglata, u — comanda sistemului
automat.

In functie de structura matematica a modelului H (p,u,y), comanda u poate fi

determinatd matematic direct sau indirect, prin rezolvarea unei ecuatii sau sistem de
ecuatii neliniare, rezultatul fiind expresia comenzii in regim stationar

us =G(p,y) . (2.127)
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In regim stationar, marimea reglati y este egald cu marimea de referinta i, ceea
ce conduce la

us =G(p,i) . (2.128)

Componenta dinamica poate fi asimilata la un element aperiodic de ordinul 1, cu
timp mort

au‘;—‘:w:us(t—ru), (2.129)

unde a, reprezinta constanta de timp a subprocesului P, (pe canalul marime de executie-

marime de iesire), 7, - timpul mort asociat aceluiasi canal, us — comanda calculata in
regim stationar (2.128).

Reunind componenta stationara si dinamica a comenzii se obtine structura
regulatorului cu actiune dupa perturbatie, figura 2.63. Prescrierea regulatorului este i iar
perturbatiile preluate din proces sunt notate cu p. Componenta stationara a regulatorului
calculeaza comanda us iar componenta dinamica genereaza semnalul u(t).

F

L

5 cfi

u, = G{p1) _.._czu—f+u:us(f,—fuj_"' uft)

Fig. 2.63. Structura algoritmului de reglare cu actiune dupa perturbatie.

2.7.3.4. Proiectarea si simularea sistemelor de reglare automata bazate pe
separarea componentei stationare de componenta dinamica

Fie un cuptor tubular dintr-o instalatie de distilare atmosferica, pentru care se
poate masura debitul si temperatura de intrare a materiei prime, figura 2.64. Se cere sa
se proiecteze un sistem de reglare a temperaturii, care sd compenseze actiunea
perturbatiei AQ,,, si a temperaturii de intrare Tin . S& se simuleze procesul si sistemul
automat de reglare, in conditiile in care perturbatia AQ,, se modifica treapta, cu 2000

kg/h.
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Frodus

tehnologic -

13

Aer @

Z ombustibal

Fig. 2.64. Structura procesului si a sistemelor de masurat.

Rezolvare. Problema formulata are cinci etape de rezolvare:

a) modelarea matematica in regim stationar a procesului;

b) proiectarea componentei stationare a regulatorului de temperatura,
C) proiectarea componentei dinamice a regulatorului;

d) proiectarea structurii sistemului automat;

e) simularea sistemului automat.

A. Modelarea matematica in regim stationar a procesului. Modelul procesului
in regim stationar contine o relatie de bilant energetic

Qc * Qi :Gmp* Ep* (Ties_Tin ) + Qpierderi (2.130)
in care Q. reprezinta debitul masic de combustibil; gi - puterea calorica inferioara a

combustibilului; Gmp - debitul masic de materie primd; €, - capacitatea calorica medie

sau factorul caloric ce caracterizeaza materia prima in conditiile medii de temperatura
din cuptor; Ties - temperatura materiei prime la iesirea din cuptor; Ti, - temperatura
materiei prime la intrarea in cuptor; Qpiergeri - fluxul termic pierdut in procesul de ardere
si transfer termic.

Introducénd variabila randament termic 7, relatia (2.130) devine
Qe *Ging * (1=77) =Grnp*Cp* (Ties—Tin ) - (2.131)

B. Proiectarea componentei stationare a regulatorului de temperatura.
Comanda procesului in regim stationar, respectiv debitul de combustibil Q., este
determinata din relatia (2.131)

Gmp*Cp*(Ties—T;
ch mp”¥p (les ln)' (2.132)
qinf*(l_ﬂ)
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In ipoteza ci parametrii putere calorica inferioara a combustibilului Gy,
capacitate calorica medie a materiei prime €, si randament termic al cuptorului 7 sunt

constanti, relatia (2.132) se transforma in
Q¢ :Gmp K p* (Ties ~Tin ) : (2.133)

in care kj reprezinta o constanta definita prin

C

k P [°CY]. (2.134)

P _qinf *(1_77)

Relatia (2.133) se transforma in algoritm de reglare stationar, daca parametrul
temperatura de iesire Ties este Tnlocuit cu prescrierea sistemului automat Tl. Tn acest
caz, algoritmul de reglare a regimului stationar devine

Qc,s =Gmp*Kp * (TiieS ~Tin ) (2.135)

Utiliz&nd datele asociate caracteristicii statice a cuptorului tubular din instalatia
de distilare atmosferica, tabelul 2.16, se obtine

4000=200000+k , * (324-250),
respectiv

k,=2702%10*  [°C"].

C. Proiectarea componentei dinamice a regulatorului. Regimul dinamic al
procesului, pe canalul marime de executie-marime de iesire, este asimilat la un element

aperiodic de ordinul I, cu timp mort. Tn consecinti, componenta dinamici a
regulatorului va fi exprimata prin ecuatia diferentiald de intarziere
dQ
aqQc dtc +Qc =Qcs (t—TQc) ' (2.136)

unde aqc si mqc reprezinta constanta de timp, respectiv timpul mort, pe canalul marime
de executie-marime de iesire.

Utilizadnd datele obtinute in cadrul analizei caracteristicii dinamice si modelul
(2.136), se pot estima valorile:
ag =5 min;

7g =2 min.

Reunind componenta stationara si componenta dinamica a comenzii se obtine
structura regulatorului cu actiune dupa perturbatie, figura 2.65. Prescrierea regulatorului

este T, perturbatiile preluate din proces sunt Gnp si Tin. Componenta stationard a
regulatorului calculeaza comanda Qs iar componenta dinamica genereaza semnalul

Q. (t).
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p— QM:Gmp*kp*(j};s—j}n) Yoy T T s &_TQc) — 2.0

Fig. 2.65. Structura algoritmului de reglare dupa perturbatie.

D. Proiectarea structurii sistemului automat. 1n figura 2.66 este prezentata
structura propusd pentru sistemul automat de reglare a temperaturii cuptorului tubular.
Perturbatiile masurate sunt debitul de produs Gmp si temperatura de intrare a materiei
prime Tip.

g in

© 0 |Zr-
Aer

Frodus
tehnologic

igs

Zombustibil

Fig. 2.66. Structura clasica de reglare cu actiune dupa perturbatie

Pentru a realiza o reglare de calitate a temperaturii petrolului brut, structura de
reglare cu actiune dupa perturbatie este combinatad cu o structurd de reglare cu actiune
dupa abatere. Regulatorul TC imbina componenta cu actiune dupa perturbatie (2.135) —
(2.136) cu avantajele regulatorului PI

: 1t
u(t):u0+kp(l—r)+_|_—_£(|—r)dt . (2.137)
1

Componenta U reprezinta comanda generata de algoritmul de reglare cu actiune
dupa perturbatie la momentul de timp t=0, reprezentdnd inceputul perioadei de
esantionare a sistemului numeric de conducere.
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2.7.4. Traductorul de debit cu diafragma

Din punct de vedere istoric, debitmetrele conventionale au fost proiectate printre
primele si cuprind majoritatea tipurilor de debitmetre realizate pand in prezent.
Debitmetrele conventionale se subimpart in doud mari grupe [39]:

a) debitmetre conventionale directe (functionand pe baza exprimarii directe
a debitului);

b) debitmetre conventionale indirecte (functionand pe baza exprimarii
indirecte a debitului).

2.7.4.1. Standardul privind masurarea debitului prim metoda
micsorarii locale a sectiunii

Metoda micsorarii locale a sectiunii de curgere este reglementata prin STAS
7347/1-83, 7347/2-83, 7347/3-83, elementul primar utilizat fiind diafragma, clasificata
dupa cum urmeaza [40]:

—  cu prize de presiune in unghi;
—  cu prize de presiune laD §i D/2;
— cu prize de presiune in flansa;

Elemente constructive specifice diafragmelor. Placa de diafragma normala este
prezentatd in figura 2.67.

NS

¢D

Fig. 2.67 . Constructia diafragmei normale: A - fata amonte; B — fata aval;
E — grosimea placii; F — unghiul de tesire; G — muchia amonte;
H, I — muchii aval; e - grosimea orificiului.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Observatii privind masurarea presiunii §i a temperaturii.

a)

b)

Presiunea statica a fluidului se masoara in planul prizelor de presiune
amonte cu ajutorul unei prize individuale la perete sau cu ajutorul
prizelor cu camera inelard. Priza de presiune statica se recomanda sa fie
diferitd de cea care este destinatd masurdrii componentei amonte a
presiunii diferentiale. Valoarea presiunii statice care se ia in calcul este
cea existentd la nivelul centrului sectiunii drepte amonte §i poate fi
diferita de valoarea presiunii masurate la perete.

Temperatura fluidului si viscozitatea este cea existentd in planul prizelor
de presiune amonte; temperatura fluidului se recomanda sa fie masurata
in aval de elementul primar. Teaca de termometru trebuie sa fie de un
gabarit cat mai redus posibil. Distanta ei fatd de elementul primar trebuie
sd fie de cel putin 5 D, daca teaca este situata in aval.

Domeniul de utilizare a diafragmelor. Diafragmele descrise in STAS 7347/1-83
se utilizeaza in conditiile indicate n tabelul 2.40 [40].

Tabelul 2.40
Domeniul de utilizare al diafragmelor
Caracteristica Prize la flansa Prize la D si D/2 Prize in unghi
d [mm] >125 >125 >125
D [mm] 50 < D < 760 50 < D < 760 50 < D <1000
B 02< <075 02<B<075 023< <080
5000 < Rep <108
023 4<045
10000 < Rep, <108
Re > 2D <108 > 2D <108 D
b >12604%D <10 >12604%D <10 045< B 2077
20000 < Rep <108
077 < 8 <080
Relatii de calcul. Debitul masic, Q,,, se calculeaza cu relatia
Q. = ag%dz 2App, (2.138)
sau
Q, = CEg%dz 2App, (2.139)
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Semnificatia marimilor care intervin este urmatoarea:

- C coeficient de descarcare, C = %; (2.140)

- d diametrul orificiului primar  [m];

- E coeficientul vitezei de apropiere E= ! - (2.141)
1-p5

Q debitul masic [kg/s];
- «a coeficient de debit;
B

raportul diametrelor g = % ; (2.142)

— Ap  presiune diferentiala [Pa];
- ¢ coeficient de detenta;
— p,  densitatea fluidului in amonte de diafragma

Debitul volumic, Q,, se calculeaza similar tindnd seama de relatia:

Q, = Qn [m3/s] (2.143)
P~

Coeficienti de calcul pentru diafragme. Coeficientul de descarcare C este dat de
ecuatia lui Stoltz [40]

6 0,75
C =0,5959 +0,0312 p** - 0,1840 5° + 0,0029 5*° {;L}

€p

+0,0900L, A*(1- p*)" —0,0337L, B°. (2.144)

Semnificatia marimilor care intervin este urmatoarea:
L, =1,/ D raportul dintre distanta prizei de presiune amonte masurata
de la fata amonte a diafragmei si diametrul conductei;
L, =1,/ D raportul dintre distanta prizei de presiune aval, masuratd de
fata aval a diafragmei si diametrul conductei.

Relatiile particulare de calcul pentru coeficientii Ly si L, sunt prezentate in
tabelul 2.41 [40].

Coeficientul de detenta € se calculeaza, indiferent de tipul prizei de presiune, cu
relatia empirica

s=1-(041+0354% |22 (2.145)
P

relatie aplicabila in conditiile P2 >0,75.

P1
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Tabelul 2.41
Relatiile de calcul pentru L, si L,
Tipul prizelor de Relatii de calcul Observatii
presiune ’ ’
prize de presiune in L i
unghi L =L, =0
L =1 Deoarece L; <0,4333,
prize la D si D/2 . 1
L, =047 ﬂ4(1—ﬂ4) = 0,039

Pentru conductele cu
. diametrul D <58,62 mm,
prize la flanga Li=L,=254/D | L, <04333, respectiv

p-p*) " = 0039

Erori limitd. Eroarea limita asupra coeficientului de descarcare C este indicata
n tabelul 2.42.

Tabelul 2.42
Eroarea limita a coeficientului de descarcare C
i Prize la flansa | Prize laD si D/2 Prize la unghi
£ <06 0,6% 0,6% 0,6%
06<4<08 - - L%
06</4<0,75 L% L% -
Eroarea limitd pentru coeficientul de detenta este estimat astfel:
- pentru toate tipurile de prize de presiune
4p
+4—% pentru £ <0,75 (2.146)
1
- pentru prize de presiune in unghi
Ap
+8—% pentru 0,75< <08 (2.147)

P1

Pierderea de presiune. Pierderea de presiune se calculeaza cu relatia

-Ap [Pa] (2.148)
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2.7.4.2. Algoritmul pentru calculul debitului prin diafragma

Debitul de fluid ce trece printr-un sistem de masurat avand drept element primar
diafragma sau ajutajul nu se poate determina direct prin evaluarea relatiei (2.138) sau
(2.139) datorita dependentei coeficientului de descdrcare in raport cu viteza
fluidului,C = f(v) sau n raport cu debitul masic, C = f(Q,,).

Pe baza relatiilor prezentate in standardul mentionat anterior a fost elaborat un
algoritm de calcul a debitului de fluid ce trece printr-un sistem de masurare avand ca
element sensibil diafragma [41]. Pornind de la relatia (2.139) se construieste ecuatia
neliniara

9(Q,)=0 (2.149)

in care functia g(Q,,) are expresia
g(Qm)=Qm—CE%d2 2L AP . (2.150)

Deoarece factorii E , ¢, d, 4P si p; nu depind de Qp, relatia (2.150) poate fi pusa
sub forma:

9(Q.)=Q, -KC (2.151)
unde
ﬂdz
K= EgTﬂ/z P AP (2.152)

Rezolvarea ecuatiei (2.149) este posibild utilizand tehnici numerice [21]. Din
multimea algoritmilor pentru solutionarea ecuatiilor neliniare, pe baza criteriului
convergentei a fost selectionat algoritmul bisectiei-succesive, combinat cu un algoritm
de cautare a intervalului 1n care este localizata solutia ecuatiei.

Sistemul de programe pentru calculul debitului are un fisier de date de intrare si
un fisier de date de iesire. Fisierul de date de intrare este particularizat pentru trei tipuri
de fluide: lichide, gaze si abur. Fiecare tip de fluid este caracterizat prin proprietati
fizice specifice, exprimate in unitati ingineresti particulare.

Aplicatie. Se considera un sistem de masura a debitului de benzina, caracterizat
prin:

Diametru conducta 50 mm;
Diametru diafragma 35 mm;

Cadere de presiune pe diafragma 2500 mm col apa;
Densitate fluid 797 kg/m?;

Viscozitate 3,76x107° m?/s.

Se cere sa se determine debitul masic si volumic masurat de sistemul de masura.

Rezolvare. Fisierul de intrare al sistemului de programe are structura prezentata
in lista 2.1.
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Lista 2.1
Continutul fisierului de intrare pentru calculul debitului lichidelor

Diametru conducta (mm)=50

Diametru diafragma (mm)=35

Dif. presiune diafragma(mmCA)=2500
Densitate(kg/mc)=797
Viscozitate(m2/s*10-6)=3.76

Rezultatele obtinute sunt disponibile in fisierul frezdeb.dat. Sunt prezentate
informatiiile primare, citite din fisierele smdeb.dat si fluid.dat, valorile calculate ale
coeficientului de descarcare C, coeficientului vitezei de apropiere E, raportul
diametrelor S, precum si valoarea debitului masic Qn , calculata ca solutie a ecuatiei

(9). O imagine a fisierului frezdeb.dat este prezentata in lista 2.2.

Lista 2.2

Continutul fisierului frezdeb.dat
Date constructive ale sistemului de masurat
Diametrul conductei m 5.0000000000E-02
Diametrul diafragmei (m) 3.5000000000E-02
Dif. presiune diafragma (N/m2) 2.4525000000E+04
caracteristici fluid
Densitate (kg/mc) 797 .000
Viscozitate (m2/s*1e-6) 3.7600000000E-06
calcul parametrii auxiliari
Beta 7 .0000000000E-01
E 1.1471541425E+00
Cl 6.2390515175E-01
K 6.9005483903E+00
kod 1384
Debit (kg/s) 4.4015625000E+00
Debit (m37/s) 1.9881587202E+01
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2.7.4.3. Algoritmul pentru calculul diametrului diafragmei

Calculul diafragmei nu este dezvoltat de catre reglementarile prevazute in STAS
7347/1-83 [40]. Din aceste motive a fost dezvoltat un algoritm special destinat
calculului diametrului interior al diafragmei.

Algoritmul de calcul este derivat din relatia de calcul a debitului masic [41].
Pornind de la relatia (2.139) se construieste ecuatia neliniara

g(d)=0 (2.153)
in care functia g(d), pentru lichide, are expresia
g(d):Qm—CE%dz 2 p, AP (2.154)
Deoarece factorii 4P si p; nu depind de d, relatia (2.154) poate fi pusa sub
forma:
g(d)=Q,, — KCEd? (2.155)
unde

J2 L AP
K=gNoPL20 (2.156)

4

Coeficientii E si C sunt functii de S, respectiv de diametrul d al diafragmei.

Daca fluidul este un gaz, coeficientul de detenta & este de asemenea dependent de
diametrul diafragmei, relatia (2.145)

Rezolvarea ecuatiei (2.153) este posibila utilizdnd tehnici numerice. Din
multimea algoritmilor pentru solutionarea ecuatiilor neliniare, pe baza criteriului
convergentei a fost selectionat algoritmul bisectiei-succesive, combinat cu un algoritm
de catare a intervalului in care este localizata solutia ecuatiei.

Program pentru calculul diafragmei. Sistemul de programe pentru calculul
debitului este realizat in trei versiuni specifice urmatoarelor tipuri de fluide:
a) Lichide
b) Abur
c) Gaze.

Pentru fiecare versiune este necesara editarea unui fisier de date de intrare. In
listele 2.3, 2.4 si 2.5 sunt prezentate imagini ale acestor figiere de date de intrare.
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Lista 2.3
Continutul fisierului 120-FE-001.dat (fluid=lichid)

Tag=120-FE-001
Densitate(kg/mc)=690
Viscozitate(cP)=0.51

Debit masic (m3/h)=175

Diametru conducta (mm)=155.6

Dif. presiune diafragma(mmCA)=2500

Lista 2.4
Continutul fisierului 120-FE-060.dat (fluid=abur)

Tag=120-FE-060
Densitate(kg/mc)=6.6
Viscozitate(cP)=0.017

Debit masic (t/h)=15

Presiune amonte (bar)=12.5
Diametru conducta (mm)=257

Dif. presiune diafragma(mmCA)=354

Lista 2.5
Continutul fisierului 120-FE-006/1.dat (fluid=gaze)

Tag=120-FE-006/1
Densitate(kg/Nmc)=0.25
Viscozitate(cP)=0.011

Debit masic (Nmc/h)=15000

Presiune amonte (bar)=45
Temperatura amonte (grd C)=70
Diametru conducta (mm)=73

Dif. presiune diafragma(mmCA)=6470

Rezultatele obtinute sunt disponibile in fisierul frezdeb.dat. Sunt prezentate
informatiile primare, diametrul diafragmei calculat ca solutie a ecuatiei (2.153) si
valorile coeficientilor prezenti in cadrul acestei ecuatii.
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Lista 2.6
Continutul fisierului frezdeb.dat pentru sistemul de masurat debitul

120-FE-001
Universitatea Petrol - Gaze Ploiesti
Catedra Automatica & Calculatoare
Fisa calcul diafragma 120-FE-001
Caracteristici fluid
Densitate (kg/mc) 690.00
Viscozitate (cP) 0.51
Debit (m3/h) 175.00
Date constructive ale sistemulul de masurat
Diametrul conductei (mm) 155.60
Dif. presiune diafragma (mmCA) 2500.00
Diametrul diafragmei (mm) 102.85

Calcul parametrii auxiliari

Beta

Coeficientul vitezeil de apropiere
Coeficientul de descarcare
Reynolds

6.6098971711E-01
1.1117207219E+00
6.2452510651E-01
5.3818030092E+05

Lista 2.7
Continutul fisierului frezdeb.dat pentru sistemul de masurat debitul

120-FE-060
Universitatea Petrol - Gaze Ploiesti
Catedra Automatica & Calculatoare
Fisa calcul diafragma 120-FE-060
Caracteristici fluid
Densitate (kg/mc) 6.600
Viscozitate (cP) 0.017
Debit (t/h) 15.000
Presiune amonte (bar rel) 12.500
Date constructive ale sistemulul de masurat
Diametrul conductei (mm) 257.000
Dif. presiune diafragma (mmCA) 354 .000
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Diametrul diafragmei (mm)

Calcul parametrii auxiliari

Beta

Coeficientul vitezeil de apropiere
Reynolds

Coeficient de compresibilitate

183.650

7.1459143954E-01
1.1630691967E+00
1.2143101939E+06
9.9902831783E-01

Lista 2.8
Continutul fisierului frezdeb.dat pentru sistemul de masurat debitul

120-FE-006/1
Universitatea Petrol - Gaze Ploiesti
Catedra Automatica & Calculatoare
Fisa calcul diafragma  120-FE-006/1
Caracteristici fluid
Densitate (kg/Nmc) 0.250
Viscozitate (cP) 0.011
Debit (mcN/h) 15000.000
Presiune amonte (bar rel) 45.000
Temperatura amonte (grd ©) 70.000
Date constructive ale sistemului de masurat
Diametrul conductei (mm) 73.000
Dif. presiune diafragma (mmCA) 6470.000
Diametrul diafragmei (mm) 43.350

Calcul parametrii auxiliari

Beta

Coeficientul vitezeil de apropiere
Coeficient de descarcare

Reynolds

Coeficient de compresibilitate

5.9383561641E-01
1.0686514655E+00
6.1436508615E-01
1.6517189406E+06
9.9558756162E-01
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2.8. Sisteme de reglare a combustiei

2.8.1. Clasificarea sistemelor de reglare a combustiei

Tmbunatatirea combustiei prin intermediul sistemelor automate evoluate
constituie o cale importanta de economisire a energiei. Progresele obtinute Tn domeniul
economisirii combustibilului au la baza urmatoarele componente:

noi tipuri de analizoare pentru gazele de ardere;

masurarea debitului de aer;

structuri evoluate ale sistemelor de reglare a combustiei;
echipamente numerice performante, destinate conducerii proceselor.

Controlul si reglareca combustiei urmaresc urmatoarele obiective majore [6]:

Monitorizarea compozitiei gazelor de ardere, in vederea caracterizarii
procesului de combustie si determinarii cantitatii de noxe evacuate in
mediul ambiant. Compozitia gazelor de ardere este un rezultat direct al
combustibilului utilizat (continutul de carbon, hidrogen, sulf) si al modului
n care este condus procesul de combustie.

Conducerea procesului de combustie astfel incat sa se transfere produsului
incélzit sarcina termica necesara, in conditiile unui consum minim de
combustibil. In functie de combustibilul utilizat, existd o valoare optima a
excesului de aer. Cu cat excesul de aer este mai mic, caracterul incomplet
al arderii este accentuat. Cresterea excesului de aer conduce la marirea
cantitatii de gaze arse (pierderi de caldura la cos), scaderea temperaturii
flacarii (energia degajata prin ardere fiind constanta), scaderea transferului
termic catre materia prima.

Structurile de reglare a combustiei se pot clasifica dupa criteriul variabilei
reglate, a legilor fundamentale de reglare, a dispozitivului de executie utilizat pentru
reglarea debitului de aer. O clasificare a tipurilor de structuri de reglare a combustieli
este prezentata in tabelul 2.43 [6].

Tabelul 2.43
Clasificarea structurilor de reglare a combustiei [6]

Criteriul de clasificare Tipuri de structuri

Criteriul variabilei reglate

Reglarea raportului aer/combustibil
Reglarea concentratiei O, in gazele de ardere

Criteriul legii de reglare Reglare adaptiva

Reglare dupa abatere

Reglare optimala

Criteriul dispozitivului de
executie pentru reglarea
debitului de aer

Robinet de reglare cu clapeta

Sistem de reglare a turatiei turbinei cu abur
Sistem de reglare a turatiei motorului electric
asincron

Sisteme de conducere a proceselor chimice

2-98



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.8.2. Structuri de reglare a raportului aer/combustibil

Sistemele de reglare a raportului aer/combustibil actioneaza astfel incét sa
mentina constanta valoarea acestui raport la o valoare prestabilita. Sistemele automate
de reglare a raportului aer/combustibil se pot clasifica in functie de sarcina termica a
cuptoarelor. Astfel, sistemele de reglare a raportului aer/combustibil pot fi dedicate
cuptoarelor caracterizate prin [6]:

a) Mica si medie capacitate. Cuptoarele sunt caracterizate prin debite mici,

diametre reduse ale conductelor si izometrii compacte ale conductelor.
Sistemul automat modifica sincron cele doua debite (debitul de aer si
debitul de combustibil) cu ajutorul unor clapete duble a caror deplasare
este constructiv conjugata.

b) Mare capacitate. Cuptoarele sunt caracterizate prin dimensiuni
apreciabile, debite mari, diametre mari ale conductelor, izometrii care nu
permit o compactare sporita a utilajelor, conductelor, robinetelor de
izolare si a elementelor de reglare. Tn acest caz se utilizeaza sisteme
automate asociate fiecarui flux (aer si combustibil), controlul combustiei
fiind realizat prin schema de integrare a sistemelor automate asociate
fiecarui flux.

2.8.2.1. Reglarea raportului aer/combustibil pentru cuptoare de mica si
medie capacitate

Cuptoarele de mica si medie capacitate sunt intalnite in industria metalurgica sau
in industria sticlei, fiind prevazute numai cu combustibil gazos. Reglarea raportului
aer/combustibil se bazeaza pe:

a) Mentinerea constanta a raportului dintre presiunea gazului si presiunea
aerului, atunci cand una dintre marimi este modificata;

b) Realizarea unei legaturi rigide intre organele de executie de pe cele doua
conducte.

Sistemele asociate primei categorii sunt sisteme automate de urmarire.
Realizarile industriale ale sistemelor automate de reglare a raportului aer/combustibil
gazos, pentru cuptoare mici, se clasifica in:

- sisteme automate de reglare a sarcinii arzatoarelor (debitul de
combustibil) si reglarea raportului aer/combustibil;

- sisteme automate de reglare a sarcinii arzatoarelor cu clapeta simpla si
reglarea raportului aer/gaz cu regulator direct de raport Pya,/Paer;

- sisteme automate de reglare a sarcinii arzatoarelor si a raportului aer/gaz
cu clapete conjugate si cu regulator direct de raport pe conducta de by-
pass a gazului combustibil;

- sisteme automate de reglare a sarcinii arzatoarelor care utilizeaza
clapeta simpla pentru aer si reglarea raportului gaz/aer cu regulator
direct de raport de presiune diferentiala aer/presiune diferentiala gaz
combustibil.
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A. Reglarea raportului aer/combustibil utilizand clapete conjugate. Tn cazul
arzatoarelor care functioneaza cu gaz metan, cu putere calorifica constanta, sunt
intélnite structuri de reglare a raportului aer/combustibil pentru cuptoare de mica
capacitate. Tn figura 2.68 este prezentata o structurd ce regleaza sarcina termica si
combustia prin intermediul clapetelor conjugate. Avantajele structurii constau intr-o
schema de reglare simpla si 0 exploatare usoara. Dezavantajele sistemului automat sunt:

- raportul aer/combustibil este puternic influentat de variatia presiunilor de
alimentare cu gaz metan si cu aer;

- la proiectarea retelelor de alimentare cu gaz metan si cu aer trebuie sa se
realizeze o similitudine a rezistentelor hidraulice.

Servomotor Comanda
electric - tehnologica
Agl —mam > o ——

Spre arzator

5az -
metan - /

Fig. 2.68. Structura de reglare a raportului aer/combustibil utilizand clapete conjugate.

Structura este recomandata numai in cazul in care sunt asigurate valori constante
ale presiunilor de alimentare cu gaz metan si cu aer, in amonte de clapetele conjugate,
pe tot domeniul de variatiei debitelor. Sistemul nu poate fi utilizat in cazul cuptoarelor
Ccu aer preancalzit.

B. Reglarea raportului aer/combustibil utilizand regulator direct
de raport Pya,/Paer

Dezavantajele prezentate pentru sistemul cu clapete conjugate pot fi eliminate
prin modificarea structurii de reglare. Astfel, sistemul de reglare a sarcinii termice va
actiona asupra clapetei de aer iar combustia va fi reglatd prin intermediul raportului
Pgaz/Paer. Tn figura 2.69 este prezentati o asemenea structura, bazati pe modificarea
presiunii aerului de combustie si modificarea presiunii gazului metan cu ajutorul unui
sistem de urmarire. Sarcina termica a cuptorului tubular, marime ce constituie
prescrierea sistemului automat de reglare a temperaturii, este aplicata clapetei de pe
circuitul de aer. Modificarea pozitiei clapetei conduce la modificarea debitului si in mod
corespunzator a presiunii aerului de combustie. Presiunea aerului din conducta
constituie, la randul ei, prescriere pentru regulatorul de raport Pgs./Paer, regulator
destinat combustibilului gazos. Astfel, la modificarea sarcinii cuptorului se vor modifica
atat debitul de aer cat si debitul de combustibil. Amplificarea regulatorului de raport
Pgaz/Paer, regulator amplasat pe conducta de combustibil, determina valoarea raportului
aer/combustbil ce va fi mentinut constant.
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Comanda
proces tehnologic

P
Aer aer
spre arzator
ﬁ
Combustibil Pgaz
gazos
e B

/

Fig. 2.69. Structura de reglare cu regulator cu actiune directa
pentru reglarea raportului presiunilor.

Avantajul acestei structuri este reprezentat de mentinerea constanta a raportului
aer/combustibil pe intreg domeniu de variatie a debitelor, raportul nefiind influentat de
modificarea presiunii de pe circuitul de aer sau de pe circuitul de gaz metan. Sistemul
poate fi utilizat pentru reglarea sarcinii si a combustiei, pentru arzatoare individuale sau
grupate, cu aer rece insuflat. Variatiile presiunii de alimentare, atat pe circuitul aerului
cat si pe circuitul combustibilului, trebuie sa se incadreze Tn limite normale.

C. Reglarea raportului aer/combustibil utilizadnd un regulator anti-histerezis

Sistemele cuprinse in cadrul acestei categorii utilizeaza clapete conjugate,
cuplate astfel incat pozitiile relative ale celor doud clapete sd rdmand permanent
aceleasi. Tn acest mod, raportul aer/combustibil rimane constant. Folosirea clapetelor
conjugate pune problema corelarii celor doua caracteristici ale clapetelor, prin
determinarea unei metode de cuplare a deplasarii clapetelor. Cuplarea clapetelor poate fi
realizata prin doua cai:

- Conjugarea independenta prin utilizarea unui electromotor pentru fiecare
clapeta Tn parte. Realizarea unei scheme electrice care sa permita eliminarea
oricarei diferente a vitezei de rotire a clapetelor este in general dificil de
realizat si scumpa.

- Utilizarea unor dispozitive mecanice de cuplare avand complexitati
constructive diferite: parghii, came variabile, saibe profilate.

1n figura 2.70 este prezentati o structura de reglare a raportului aer/combustibil,
utilizdnd un regulator anti-histerezis. Comanda regulatorului de sarcind termica este
transmis unui servomotor cu actiune dubla, care transmite comanda celor doud clapete
conjugate. Deoarece cele doud clapete au rezistente mecanice diferite, comanda este
transmisa in mod inegal. Traductoarele de cursa H sunt utilizate Tn cadrul unor sisteme
de urmarire a cursei clapetelor, respectiv regulatorul anti-histerezis.
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Comanda regulatorului
de combustie

4

m=—— Regulator Servomotor
a1 anti-histerezis ™| electric
f——n}

Combustibil

——

Fig. 2.70. Reglarea directa a raportului aer/combustibil utilizand
un regulator anti-histerezis.

Tn figura 2.71 este prezentat un profil al unei came cu structurd variabila.
Comanda generata de regulatorul subordonat combustiei este transmisa mecanic,
modificand pozitia camei variabile.

._ *i I lrs,
i} @\Wff%

P
Cahlu actionat de
regulatorul de sarcind

"

Fig. 2.71. Profilul unei came cu structura variabila.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.8.2.2. Reglarea raportului aer/combustibil pentru cuptoare de mare capacitate

In cazul cuptoarelor tubulare sau a cazanelor de abur cu sarcini termice mari si
foarte mari, debitele de aer si combustibil sunt ridicate. Datoritd constructiilor
izometrice ale tubulaturilor sau a conductelor, a distributiei arzdtoarelor in sectia de
radiatie, a diametrelor si neliniaritatilor hidraulice, utilizarea sistemelor automate cu
actiune directd este dificild sau chiar imposibild. In aceastd situatie sunt utilizate
sisteme automate asociate fiecarui flux (aer si combustibil), controlul combustiei fiind
realizat prin schema de integrare a celor doua sisteme automate de reglare a debitului de
aer si combustibil.

A. Structura de reglare clasicd este prezentata in figura 2.72 si are urmatorul
continut:
- subsistemul de masurat debitului de combustibil (subsistem incorporat in
cadrul sistemului de reglare a temperaturii);
- subsistemul de reglare a debitului de aer;
- blocul de raport.

Valoarea referintei blocului de raport trebuie aleasa cu multa grija, astfel incat sa
asigure o ardere completa in conditiile unui consum minim de energie.

Gaze arse
Aer
— AN
p < G, Ts
7 mp__1N o Produs
tehnologic
Tm$

# —

T i
C) . ies

Comb

Aer!comb'

Fig. 2.72. Structura clasica de reglare a raportului aer/combustibil.
Structura clasica de reglare a raportului aer/combustibil este deosebit de simpla

si robustd. La orice variatie a sarcinii termice a cuptorului se modificd debitul de
combustibil, si odata cu acesta debitul de aer, astfel incat raportul aer/combustibil sa
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

ramana constant. Deficienta principald a acestei structuri este datd de neliniaritatea
procesului de combustie al cuptorului tubular, raportul aer/combustibil neavand valori
constante pe tot domeniul de variatie al sarcinii termice.

O alta deficientd a structurii clasice o constituie efectul, Tn regim dinamic, ale
celor doua fluxuri (aer si combustibil). Astfel, la o crestere a sarcinii termice a
cuptorului se modificd mai Intai debitul de combustibil asociat SRA-T si ulterior debitul
de aer, subordonat debitului de combustibil prin intermediul reglarii de raport. Aceasta
actiune conduce la o ardere incompletd pe o perioada de timp limitatd dar cu efecte
economice nefaste.

B. Structura de reglare antifum 1incearca sa rezolve deficientele structurii
clasice legate de comportarea in regim dinamic, ale celor variatiei debitelor fluxurilor de
aer si combustibil, figura 2.73. Ideea centrala a structurii antifum, de reglare a raportului
aer/combustibil, este aceea de a realiza Tn regimurile dinamice un execes de aer
suplimentar. Acesta va asigura o ardere completd si economicd a combustibilului,
indiferent de situatia 1n care sarcina termicd a cuptorului creste sau scade. Structura are
in compunere sisteme de reglare a debitului de aer si combustibil, doua selectoare de
semnal (minim si maxim) si doua blocuri de raport avand referintele K si 1/K .

T.

18
- Flu= _
— _ tehniologic
cornbustibl Tl
fecesar ies
| ] y
Selector selector
! combustiba ce
| poate B arg
K 1K
aetfcotnb combustibil
@ @ exstent
-~

Aer Combustibil

Fig. 2.73. Structura de reglare anti-fum.

In situatia in care sarcina termica a cuptorului creste, regulatorul de temperatura
TC va mari comanda exprimata prin debitul de combustibil necesar functionarii
cuptorului. Aceasta comanda (debitul de combustibil necesar) este receptat diferit de
catre sistemele de reglare a debitului de aer si combustibil. Astfel, selectorul de semnal
maxim, asociat debitului de aer, va transmite o prescriere mai mare, transformata prin
intermediul blocului de raport K in prescriere a sistemului de reglare a debitului.
Selectorul de semnal minim, asociat debitului de combustibil, va inhiba transmiterea
prescrierii marite a debitului, deoarece debitul de aer nu s-a modificat. Tn decursul
regimului tranzitoriu, debitul de aer va creste treptat, astfel incat semnalul transmis de
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

selectorul de semnal minim va creste iar prescrierea sistemului de reglare a debitului de
combustibil va creste corespunzator. Pentru compatibilizarea semnalelor, debitul de aer
este inmultit cu valoarea 1/K , astfel incét sa se obtind un semnal proportional cu debitul

de combustibil ce poate fi ars cu debitul instantaneu de aer. Pe toata durata regimului
tranzitoriu este asigurat un raport aer/combustibil care sd asigure o combustie completa.
Dupa consumarea regimului dinamic, cele doua selectoare vor avea la intrare semnale
cu aceeasi valoare.

Dacd sarcina termicd a cuptorului tubular se micsoreaza, regulatorul de
temperatura TC va micsora comanda exprimatd prin debitul de combustibil necesar
functionarii cuptorului. Selectorul de semnal minim va promova noua valoare a
prescrierii sistemului de reglare a debitului de combustibil, in timp ce selectorul de
semnal maxim va conserva prescrierea sistemului de reglare a debitului de aer. Tn
decursul regimului tranzitoriu, debitul de combustibil instantaneu scade, modificand
valoarea semnalului selectat ca prescriere a sistemului de reglare a debitului de aer. Pe
toatd durata regimului tranzitoriu este asigurat un raport aer/combustibil care sa asigure
0 combustie completd. Dupa consumarea regimului dinamic, cele doud selectoare vor
avea la intrare semnale cu aceeasi valoare.

2.8.3. Traductoare de debit de aer

Pentru cuptoarele tubulare, debitul de aer este masurat prin intermediul metodei
micsorarii locale a sectiunii de curgere. Prescriptiile generale pentru determinarea
elementelor necesare calculului debitului sunt reglementate de STAS 7347/1-83.
Elementele primare la care se refera standardul sunt diafragma si ajutajul. Domeniul de
aplicare al standardului specifica urmatoarele restrictii:

- curgere subsonica a fluidului;
- tronson rectiliniu de masurare;
- sectiune circulara de curgere.

Cuptoarele tubulare sau cazane de abur, caracterizate prin sarcini termice mari,
sunt prevazute cu circuite de aer cu sectiune dreptunghiulara sau patratica. Pentru acest
tip de sectiune nu sunt previzute prescriptii de calcul. In acest caz, se propune adaptarea
ajutajului cu raza lunga la conditiile unei sectiuni dreptunghiulare sau patratice. O
sectiune transversala prin elementul sensibil este prezentata in figura 2.74.

] |P':'

els F

Fig. 2.74. Geometria ajutajului cu raza lunga.
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Variatia continua si lind a elementului de strangulare a sectiunii si dispunerea
prizei minus a traductorului de presiune diferentiala justifica urmatoarele ipoteze:

1. Caderea de presiune pe traductorul tip ajutaj cu raza lunga nu are la baza
conceptul de vena contracta asociat traductorului de debit cu diafragma,
ci reducerea efectiva a sectiunii, reducere ce are drept consecinta
scaderea presiunii si cresterea vitezei fluidului.

2. Pierderile remanente de presiune prin frecare sunt neglijabile in raport cu
cele datorate scaderii energiei potentiale.

2.8.3.1. Relatii de calcul pentru proiectarea elementului sensibil

Pentru ajutajele cu raza lunga, conform STAS 7347/1-83, debitul masic Qn, este

calculat cu relatia
Qm =aAy+/2AP pg , (2.157)

unde « reprezinta coeficientul de debit; Ay — aria minima de curgere; AP — diferenta de
presiune intre priza amonte si aval a elementului sensibil.

Debitul volumic este

Q, =3m _ya, [24P (2.158)
Po Po

Pentru proiectarea elementului sensibil, figura 2.74, este necesar determinarea
valorii ariei Ao. In conditiile ipotezelor enumerate anterior, algoritmul de calcul pentru
calculul traductorului de debit este compus din:

- ecuatia Bernoulli

2 2
py+ 2N _p  Pollo, (2.159)
2 2
- ecuatia de conservarea masei
p1WL Ay = po Wy Ag. (2.160)

Pentru diferente de presiune AP =P, —P, de ordinul a 100 mm CA, variatia
densitatii este nesemnificativa, astfel incat py = p;. Din relatia (2.159) se obtine

2 2
PP, =4p = 2210 [1—ﬂ];
2 A

iar din relatia (2.160) rezulta
Wy A= Wo A

ceea ce conduce la
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2
AP = /’1_""3(1(&] } (2.161)

2 AL
respectiv
sau
(2.162)
Debitul volumic care trece prin sectiunea A este
Q():AO Wo
si luand Tn considerare (2.162) se obtine
(2.163)
a =;2. (2.164)
A
Aria A a sectiunii restrictionate de curgere va fi
1
A=A - (2.165)
1+2AP(A1J
p1 \ Qo
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Standardele din domeniul traductoarelor de debit tip Venturi precizeaza pentru
profilul diafragmei un arc de elipsa, descris de ecuatia

2 2

X= .y
— 4=, (2.166)
a? b2

unde a si b sunt semiaxele elipsei, figura 2.75.

Fig. 2.75. Sectiune transversala prin ajutaje cu raza lunga.

Cotele elipsei, perechile de puncte de coordonate (x,y), pot fi calculate din
relatia (2.166), variabila x luand valori discrete in intervalul [0,a], iar variabila y fiind
determinata cu relatia

2

y=b,[1-2. (2.167)
a

2.8.3.2. Studiu de caz. Calculul elementului sensibil pentru un sistem de
masurare a aerului

Se considera un cazan de abur din cadrul unei instalatii de cracare catalitica (CO
Boyler). Datele initiale de proiectare sunt prezentate in tabelul 2.44.

Tabelul 2.44

Date de proiectare ale cazanului de abur

Specificatia Valoare
Prof!lql sectiunii tubulaturii in amonte de elementul 1094 mm x 1094 mm
sensibil
Lungimea totala a tronsonului ce contine elementul 1100 mm
sensibil
Debitul de aer maxim Q100 75000 m°n/h
Presiunea aerului in amonte de elementul sensibil P, 100 mm CA relativ
Caderea maxima de presiune pe elementul sensibil 100 mm CA
Temperatura aerului 20°C
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Rezolvare. Solutia problemei este obtinuta prin parcurgerea urmatoarelor etape:

1. Calculul debitului de aer in conditiile de curgere prin elementul sensibil.
2. Determinarea ariei si a cotei minime de curgere.
3. Calculul coordonatelor elipsei componente a elementului sensibil.

Etapa 1. Calculul debitului de aer in conditiile de curgere prin elementul sensibil
cuprinde elementele:
- densitatea aerului in conditii normale

M 288

- - 13590x981x 0,76 =1286  |kg/m3 |;
PNTRT, TN T B31axa7s T TR bo/ i

- densitatea aerului Tn conditiile curgerii in elementul sensibil (P,,Ty)

_M 288
o RT, " 8314%293

13590x9,81x0,767=1,209 lka/m?;

- debitul volumic in conditiile (Py,T;)

PN 1,286 3/h|-

N Q=222 75000 = 79777 h]|

o N 1200 Ll
79777 _ '

Qo = =221602 Im3/s].

Etapa 2. Determinarea ariei si a cotei minime de curgere Pentru etapa 2 se are |n
vedere:
- calculul ariei tubulaturii

Ay =1094x1,094 =11968 Im?];
- calculul caderii de presiune pe elementul sensibil
AP 10009 81x01 =981 N/ m?
- calculul sectiunii minime Ag
Ao ~11968 | L ~-04998 Im?];
2x981 ( 11968
1+ X
1209 |\ 221602
- calculul cotei minime de curgere, figura 2.76
_04998 _ 156 [m].
1,094

Pe baza rezultatului obtinut se adopta S = 460 mm.
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I

Fig. 2.76. Dimensiunile de baza ale elementului sensibil.

Etapa 3. Calculul coordonatelor elipsei componente a elementului sensibil au la
baza relatia (2.167). Din figura 2.76 si din datele prezentate in tabelul 2.44 rezulta

urmatoarele dimensiuni:
- semiaxa mare a elipsei
a =1100-300-50 =750 [mm];
- semiaxa mica a elipsei

b =1094 — 460 =634 [mm].

Tn figura 2.77 sunt prezentate cotele globale ale elementului sensibil. Utilizand
valorile semiaxelor elipsei, relatia (2.166) devine

XXy
>+ >=1.
0,75 0,634
750 X
‘I e ]
v
1094 634
1094-y
fr ¥

Fig. 2.77. Cotele arcului de elipsa asociat elementului sensibil.

Tn tabelul 2.45 sunt prezentate cotele punctelor care definesc profilul arcului de

elipsa.
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Tabelul 2.45

Cotele profilului arcului de elipsa
X y 1094-y | (1094-y)
[mm] [mm] [mm] [mm]
0 634 460 460
50 632 461 460
100 628 465 465
150 621 472 470
200 611 482 480
250 598 496 495
300 581 513 515
350 560 533 535
400 536 558 560
450 507 587 590
500 472 621 620
550 431 663 665
600 380 714 715
650 316 778 780
700 227 866 865
750 0 1094 1094
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2.8.4. Structuri de reglare a concentratiei oxigenului din gazele de ardere

Pentru reglarea combustiei, sunt prezentate in literatura mai multe structuri
bazate pe masurarea concentratiei O, din gazele de ardere. O analiza a acestor structuri
de reglare sugereaza clasificarea structurilor In Urmatoarele categorii:

- Structura clasica de reglare a concentratiei oxigenului.

- Structura de reglare a concentratiei oxigenului prin intermediul raportului
aer/combustibil.

- Structura de reglare bazata pe variatia turatiei ventilatorului de aer.

A. Structura clasica de reglare a concentragiei oxigenului din gazele de ardere
este des intalnitd, fiind caracterizata prin reglarea concentratiei oxigenului din gazele de
ardere prin modificarea debitului de aer, figura 2.78. Cuptoarele tubulare de mare
capacitate sunt caracterizate prin sarcini termice medii si mari si prezinta o circulatie
fortata a aerului. Aceasta circulatie a aerului este realizata prin intermediul
ventilatoarelor, actionate de reguld cu motoare electrice asincrone, avand turatie
constanta. Tn cadrul subsistemului de reglare a debitului de aer, elementul de executie
este un robinet cu clapeta, actionat cu un servomotor pneumatic. Desi elementul de
executie este simplu si usor de intretinut, in sistemul de reglare a debitului de aer pot
aparea deficiente de exploatare datorita fenomenului de histerezis si neliniaritatilor
robinetului cu clapeta. Utilizarea unui pozitioner performant, bine intretinut, prevazut cu
0 cama de compensare a neliniaritatii caracteristicii statice de lucru, poate contribui
efectiv la imbunatatirea performantelor buclei de reglare a concentratiei O,.

O " :
Ler 2 %02

m'_ Produs
tehnologic

Combustibi

Fig. 2.78. Structura clasica de reglare a combustiei.
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Reglarea combustiei in functie de concentratia oxigenului din gazele de ardere
prezinta avantajele incontestabile: cost redus, raspuns rapid si o intretinere mai putin
pretentioasa. Pentru determinarea concentratiei oxigenului din gazele de ardere se
utilizeaza analizoare paramagnetice si polarografice.

Dezavantajele structurii de reglare a combustiei bazata pe masurarea directa a
concentratiei oxigenului n gazele de ardere au trei cauze majore:

- Neetanseitatile cuptorului tubular prin care aerul patrunde Tn cuptor si
afecteaza masurarea corectd a concentratiei oxigenului in gazele de
ardere. Cuptoarele functioneaza in conditiile unei usoare depresiuni fata
de presiunea atmosferica (250..500 mm H,0). Din cauza acestei
depresiuni,  prin neetanseitatile cuptorului patrunde aer (oxigen)
suplimentar, care afecteaza semnalul generat de analizorul de
concentratie.

- Dependenta valorii excesului de O, in functie de natura combustibilului
si de sarcina termica a cuptorului. Tn conditiile realizarii unei eficiente
maxime a combustiei, pentru combustibilii gazosi este necesar un exces
al aerului de circa 10% iar pentru combustibilii lichizi este necesar un
exces de aer de 20...30%. Studii recente au aratat faptul ca excesul de aer
si implicit excesul de oxigen din gazele de ardere este dependent si in
raport cu volumul gazelor de ardere dezvoltate in incinta cuptorului
(volum dependent de sarcina termica a cuptorului).

- Inertia cuptorului tubular pe canalul sarcind termicd — concentratia
oxigenului din gazele de ardere. Modificarea sarcinii termice a cuptorului
tubular se manifestd In variatia debitului de combustibil solicitat si
implicit va conduce in timp la modificarea concentratiei oxigenului in
gazele de ardere. Astfel, sistemul automat de reglare a combustiei va
actiona ulterior modificarii sarcinii termice, afectdnd in acest mod
procesul de combustie.

B. Structura de reglare a concentratiei oxigenului prin intermediul raportului
aer/combustibil. Inertia cuptorului tubular pe canalul sarcind termica — concentratia
oxigenului din gazele de ardere reprezintd una dintre neajunsurile structurii clasice de
reglare a combustiei, deficienta care poate fi corectata prin imbunatatirea structurii
sistemului automat. Astfel, structura de reglare a concentratiei oxigenului prin
intermediul raportului aer/combustibil imbind avantajele sistemului clasic de reglare a
concentratiei oxigenului din gazele de ardere cu structura clasica de reglare a raportului
aer/combustibil, figura 2.79. Sistemul de reglare a concentratiei oxigenului in gazele de
ardere are ca element de executie sistemul de reglare a raportului aer/combustibil. La
orice variatie a sarcinii termice a cuptorului sistemul raspunde fara inertie, mentinand
constant raportul aer/combustibil si modificand corespunzator debitul de aer. Pentru
variatiile generate de natura combustibilului sau din alte cauze, sistemul de reglare a
concentratiei oxigenului din gazele de ardere va modifica valoarea raportului
aer/combustibil si astfel se va actiona asupra debitului de aer.
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Fig. 2.79. Structura de reglare a concentratiei oxigenului prin intermediul
raportului aer/combustibil.

Structura de reglare a concentratiei oxigenului prin intermediul raportului
aer/combustibil are un grad sporit de complexitate. Avantajele acestei structuri sunt
evidente, performantele in exploatare recomandand structura pentru reglarea
combustiei. Deficienta acestei structuri este datd de neliniaritatea procesului de
combustie al cuptorului tubular, concentratia oxigenului din gazele de ardere neavand
valori optime constante pe tot domeniul de variatie al sarcinii termice.

C. Structura de reglare bazati pe variatia turatiei ventilatorului de aer. O
solutie modernd, utilizata in cadrul sistemelor de reglare a debitului, o reprezintd
variatia turatiei motorului de antrenare a ventilatorului de pe conducta de aer a
cuptorului. Avand in vedere specificitatea cuptoarelor tubulare, structurile bazate pe
variatia turatiei ventilatorului prezinta doud variante: varianta in care motorul de
antrenare este electric si varianta cu turbina cu abur.

C1. Varianta motorului electric este solutia cea mai comoda din punct de vedere
al proiectarii, executiei, operarii si intretinerii sistemului automat. Structura de reglare a
concentratiei oxigenului din gazele de ardere este prezentatd in figura 2.80. Structura
preia elementele caracteristice ale structurii de reglare a concentratiei oxigenului prin
intermediul raportului aer/combustibil, respectiv regulatorul de concentratie AC si
blocul de raport K.
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Fig. 2.80. Structura de reglare a concentratiei oxigenului
bazatd pe modificarea turatiei motorului electric.

Sistemul de reglare a concentratiei, pe baza masurii nivelului de oxigen din
gazele de ardere, modifica raportul aer-combustibil, comanda sistemului automat.
Blocul de raport K realizeaza calculul debitului de aer necesar combustiei, utilizand
debitul real de combustibil si raportul aer-combustibil prescris de SRA - concentratie.
SRA - debit aer combustie preia semnalul prescris si il converteste in debit. Elementul
de executie asociat SRA - debit aer este reprezentat de ansamblul convertizor static de
frecventa — motor electric trifazat — ventilator aer (suflanta). Acest element de executie
permite modificarea continud a turatiei motorului electric trifazat prin modificarea
frecventei curentului electric de actionare a motorului. Aceasta operatie este executata
de convertizorul static de frecventd CSF. Convertizorul static de frecventa reprezinta
modalitatea tehnica prin care se poate modifica turatia motoarelor electrice asincrone. O
structura a unui convertizor static de frecventd este prezentat in figura 2.81.
Convertizorul static de frecventa CSF realizeaza o dubla conversie a energiei electrice:
tensiunea alternativa de alimentare este transformata in tensiune continua, cu ajutorul
redresorului R, apoi tensiunea continua este transformatd in tensiune alternativa cu
frecventa ajustabila, prin intermediul invertorului I. Marimea de intrare a sistemului o
reprezinta[ tensiunea U;, deoarece comanda frecventei f are la baza o relatie de forma
f =bU;. Un sistem automat de urmarire asigura realizarea tensiunii continue Ug egala

cu tensiunea prescrisa U;, prin intermediul regulatorului UC. Convertizorul static de
frecventa descris in figura 2.81 realizeaza atat ajustarea frecventei tensiunii de
alimentare a motorului trifazat M cét si a valorii eficace a acestei tensiuni.
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Fig. 2.81. Schema bloc a convertizorului static de frecventa: R - redresor;
I — invertor; UC — regulator de tensiune; BCG — bloc de comanda pe grila;
UT - traductor de tensiune; CTF — convertizor tensiune - frecventa;
BDI - bloc distributie impulsuri; AF — amplificatoare finale.

C2. Varianta turbinei cu abur reprezinta un caz particular, utilizat cu precadere
in rafinarii, unde existd resurse de abur energetic. Structura de reglare a concentratiei
oxigenului din gazele de ardere este prezentata in figura 2.82. Structura este
asemandtoare cu structura prezentata in figura 2.80. Sistemul de reglare a concentratiei,
pe baza masurii nivelului de oxigen din gazele de ardere, modificd raportul aer-
combustibil, comanda sistemului automat. Blocul de raport K realizeaza calculul
debitului de aer necesar combustiei, utilizand debitul real de combustibil si raportul aer-
combustibil prescris de SRA - concentratic. SRA - debit aer combustie preia semnalul
prescris si il converteste in debit. Elementul de executie asociat SRA - debit aer este
reprezentat de ansamblul turbind cu abur — ventilator aer (suflantd). Turbina cu abur
realizeaza modificarea turatiei sistemului de antrenare a ventilatorului prin modificarea
debitului de abur. Sistemul este deosebit de eficient in cazul situatiilor de avarie,
deoarece aburul energetic este disponibil 1n rafindrii pe o perioada de timp mult mai
mare (minute) decat energia electrica (secunde). Sunt cunoscute instalatii in care
sistemele de reglare a combustiei sunt prevazute cu doua surse de aer insuflat, respectiv
ventilatoare actionate cu motoare electrice comandate prin intermediul convertizoarelor
statice de frecventa si turbine cu abur.
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(Jaze arse 1

Combustibl

Fig. 2.82. Structura de reglare a concentratiei oxigenului bazata pe
modificarea turatiei turbinei cu abur.

2.8.5. Analizoare pentru gazele de ardere

Gazele de ardere contin in mod curent urmdtorii componenti: CO2, H20, Ny, Oa,

CO, SOz, SO,, NOy. Conform modelului matematic al procesului de ardere si transfer
termic, marimile de iesire ale procesului care sunt utile monitorizarii si reglarii
combustiei sunt concentratia oxigenului si a monoxidului de carbon. Utilizarea acestor
marimi 1n conducerea procesului presupune existenta unor analizoare performante
pentru O; si CO. Analiza gazelor de ardere prezinta o importantd deosebita datorita:

- necesitatii realizarii unei arderi complete a combustibilului, In conditiile

unui debit minim de combustibil;
- necesitatea protejarii mediului Inconjurator.

Realizérile din domeniul analizoarelor pentru O, au la baza o traditie mai
indelungata fatd de domeniul analizoarelor pentru CO, unde investigatiile sunt de data
recenta.

2.8.5.1. Analizoare pentru oxigen

Analizorul magnetic. Dintre analizoarele de oxigen clasice, cele mai utilizate au
la baza proprietatea de paramagnetism a oxigenului. Fiind un gaz cu proprietati
paramagnetice, moleculele de oxigen prezinta doua trasaturi importante:

- magnetizarea temporara a acestora are acelasi sens cu intensitatea locala a
campului magnetic, fapt pentru care sunt atrase de acesta;

- poseda un cdmp magnetic permanent, care permite o interactiune cu un
camp magnetic exterior.
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Aflate in afara unui cAmp magnetic, moleculele de oxigen nu prezinta proprietati
magnetice, deoarece, din cauza agitatiei termice, momentele magnetice ale moleculelor
sunt intr-o dezordine totala. Supuse unui camp magnetic exterior, moleculele de oxigen
se orienteaza in acest camp, putand rezulta un curent format numai din molecule de
oxigen. Tn figura 2.83 este prezentat principiul de functionare a unui analizor de oxigen
bazat pe proprietatea paramagnetica a moleculelor de oxigen.

fnfrare
gaz

o U o

I

Fig. 2.83. Traductor magnetic de oxigen: 1 — tor;
2 —tub orizontal de sticla; 3, 4 — piese polare ale magnetului permanent;
R1, R — rezistente bobinate; U — semnalul de iesire.

Proba de gaz este condusa prin torul 1 in tubul orizontal de sticla 2, cu pereti
subtiri. Atunci cand gazul de analizat nu contine oxigen, acesta nu circula prin tubul
orizontal, din motive de simetrie. Daca gazul de analizat contine oxigen, campul
magnetic creat de polii 3 si 4 atrage moleculele de oxigen n interiorul tubului orizontal.
Un rezistor bobinat, confectionat din platina, ale carui spire Tncep n mijlocul polilor,
are rolul de a Tncalzi moleculele atrase Tn cAmp. In aceasta situatie se realizeazi o
scadere a susceptibilitatii magnetice a oxigenului. Datorita atractiei mai puternice a
moleculelor reci din amestec, moleculele Tncalzite sunt Tmpinse spre dreapta, realizand
un curent de oxigen in tubul orizontal. Deplasarea moleculelor calde, din interiorul
rezistorului R; spre rezistorul Ry, si inlocuirea acestora cu molecule reci, determina o
racire a spirelor rezistorului Ry si o incalzire a spirelor rezistorului Ry, ceea ce conduce
la dezechilibrarea puntii formate din rezistoarele Ry, Rz, R3 si Ra. Acest dezechilibru este
evidentiat prin aparitia tensiunii U. Valoarea tensiunii de dezechilibru constituie o
masura a concentratiei de oxigen din gazul de analizat.
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Analizoarele bazate pe site de zirconiu au fost dezvoltate ncepand cu anul
1970. Elementul sensibil al acestui traductor este 0 membrana din oxid de zirconiu, n
care difuzeaza moleculele de oxigen. Numarul de moleculele de oxigen care difuzeaza
in membrana din ZrO, este dependent de concentratia oxigenului in gazele de ardere.
Moleculele de oxigen difuzate Tn membrana de ZrO, produc o diferenta de potential Tn
raport cu o celula de referinta, prin care trece gazul inert. Pentru a asigura o stabilitate
termica, precizie ridicata si repetabilitatea masuratorilor, celula de ZrO, este amplasata
intr-o incinta cu temperatura constanta, avand valoarea de 650 °C. Analizorul cu celula
de zirconiu are un raspuns rapid, nu necesita filtrarea sau conditionarea gazelor de
ardere si se Intretine relativ usor. Analizoarele dotate cu asemenea elemente sensibile
sunt prevazute cu calibrare si diagnosticare automatd si elemente sensibile multiple,
pentru a preveni erorile de stratificare datorate variatiei concentratiei O, cu aerul fals,
introdus prin neetanseitatile cuptorului.

Spre exemplificare, in cele ce urmeaza vor fi prezentate o serie de traductoare
destinate masurdrii concentratiei oxigenului in diverse medii, inclusiv in gazele de
ardere.

Traductorul de oxigen XZR500. Acest traductor, produs de firma Michell
Instruments, este proiectat sd determine excesul de aer utilizat la arderea
combustibilului in cuptoare. Traductorul foloseste o tehnologie bazata pe site
moleculare din oxid de zirconiu, respectiv Metallic Sealed Reference Sensor, tehnologie
derivata din studii si cercetdri vulcanologice. Acest tip de senzor este util in aplicatii
diverse, pornind de la cazane de abur, cuptoare sau incineratoare, lucrand la temperaturi
ridicate sau in mediu poluat [www.michell.com/uk].

Senzorul are un raspuns rapid, respectiv cateva secunde pentru 90% din treapta
de intrare. Tn figura 2.84 este prezentat un asemenea traductor iar in tabelul 2.46 sunt
prezentate cateva caracteristici tehnice ale traductorului.

Tabelul 2.84
Caracteristici tehnice ale traductorului XZR500
Caracteristica Valoare
Domeniul de masurare 0,01 - 25 % oxigen
Timp de raspuns Sub 15 s pentru o treapta la intrare de 90%
a gazului de calibrare
Liniaritate +/-1 %
Viteza gazului analizat Minim 0,5 m/s
Semnal de iesire 4-20mA
Temperatura de lucru a | 600 - 800° C
senzorului
Instalare In cosul de fum sau pe peretele cosului
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Fig. 2.84. Traductorul de oxigen XZR500.

Traductoare bazate pe efectul electric. Acest tip de traductor foloseste un tub
electronic de tip dubla dioda, inconjurat de o manta exterioara prin care circula fluxul
gazos. Curentul anodic al tubului electronic se modifica cu ajutorul unui circuit
magnetic exterior al carui camp variaza in functie de continutul de oxigen al fluxului
analizat [Brevet de inventie RO113277].

Traductorul de oxigen GPR-15 XP. Traductorul este alimentat prin doua
conductoare, in bucla, la o tensiune de 12 - 28 V DC, si are un semnal la iesire in
domeniul 4 - 20 mA . Traductorul este prevazut cu carcasa si opritoarele de flacari, fiind
certificat pentru a fi utilizate in zone periculoase Clasa 1 de protectie. Traductorul are
un senzor galvanic, capabil sa masoare concentratia oxigenului peste 2 ppm, figura 2.85.
Este de asemenea prevazut cu scalare manuala si functii de calibrare, domeniul de
masura standard este 0-100 ppm sau 0-25% [http://www.modcon.ro].
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Fig. 2.85. Vedere de ansamblu pentru traductorul de oxigen GPR-15 XP.

2.8.5.2. Analizoare pentru monoxidul de carbon

Cercetarile tehnologice din ultimii 15 ani au permis realizarea unor analizoare cu
radiatii infrarosii, capabile sa determine concentratiile componentilor CO, CO,, SO,,
HCI, HF, CH4, H,O precum si opacitatea gazelor. Principiul acestor traductoare se
bazeaza pe masurarea cantitatii de radiatie absorbita C, cu lungimea de unda specifica
componentului analizat. Radiatia cu lungime de unda situata intre radiatiile absorbite de
componenti este masurata drept referinta R. Raportul C/R este independent de variatiile
intensitatii radiatiei si reprezinta o masura a concentratiei componentului ce se
urmareste a fi determinata. In figura 2.86 este prezentat principiul de functionare al
traductorului de oxigen si monoxid de carbon bazat pe radiatii infrarosii. Traductorul
contine o sursa de radiatii infrarosii 1, care genereaza un flux periodic de radiatii. Fluxul
de radiatii este proiectat transversal, prin curentul de gaze arse, spre retrofractorul 4 si
returnat catre detectorul 6. Dubla traversare a curentului de gaze de ardere contribuie
direct la marirea sensibilitatii analizorului. Traductorul este amplasat pe conducta
(traseul) gazelor arse, masurand in situ concentratia componentilor prezenti in acest
flux.

Fig. 2.86. Analizorul pentru gazele de ardere bazat pe absorbtia radiatiilor:
1 — sursa de radiatii infrarosii; 2 — obturator rotativ; 3 — fereastra;
4 — retroreflector; 5 — filtru; 6 — detector.
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Analizorul COMTEC 6000. Comtec 6000 este un analizor unic pentru
masurarea simultana a O, si CO in gazele de ardere sau de proces.

Senzorul de CO, conceput si realizat de firma ENOTEC, este combinat cu
celula de Tnalta tehnologie cu oxid de zirconiu pentru O, , si impreuna realizeaza primul
analizor combinat pentru masurarea simultanda a O, si CO. Ambele celule de masura
pentru O, si CO sunt plasate direct Tn proces si masoara concentratia in timp real, fara a
necesita instalatie de prelevare si conditionare a probei si alte sisteme ajutatoare care de
regula sunt scumpe.

Sonda de masura a analizorului COMTEC 6000 se instaleaza chiar in canalul de
gaze arse, ca instrument de sine statator sau ca o retehnologizare a unui sistem existent,
fiind conceputa astfel incat sa nu necesite operatii de intretinere. Calibrarea se face
foarte simplu, cu cerinte minime, iar operarea este deosebit de accesibila operatorului.

Avantajele sistemului de analiza COMTEC 6000 constau in:
— masurarea concentratiei ambelor gaze se face direct in proces, fara
instalatie de prelevare gaze;
— instalare si calibrare simpla;
— domeniul de masura programabil de catre utilizator;
— precizie ridicata.

Principiul de masura al senzorului de O, cu Zr O,. Celula de masura consta
dintr-un mic disc din oxid de zirconiu, care este acoperit pe ambele fete de un strat de
platina poroasa. Discul este montat etans, intr-un tub de metal, care reprezinta si
suportul celulei. Temperatura celulei de masura este stabilizata de catre un element de
incélzire si mentinuta constanta de catre un regulator de temperatura. La temperatura
constanta, semnalul de iesire in mV este dependent, conform ecuatiei lui Nerst, de
concentratia de oxigen existenta in gazele arse. In figura 2.87 este prezentati
conexiunea si montajul elementelor componente ale analizorului COMTEC 6000.

Tiuitate Lolatie
gloctiranica wanda

COMTEC

Canal gaze

Taze aras

Fig. 2.87. Vedere de ansamblu a analizorului COMTEC 6000.
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Principiul de masura al senzorului de CO cu Ga, O3 . De regula, un senzor din
oxid metalic consta dintr-un strat activ a carui rezistenta electrica se modifica in
prezenta unui gaz combustibil, figura 2.88. Variatia rezistentei este prelevata de
electrozi si este proportionala cu concentratia de CO. Acest senzor functioneaza la
temperatura ridicata, circa 750 °C. Senzorul cu Ga, O3 prezinta un timp si o sensibilitate
transversala redusa. Mai mult, acest tip de senzor este stabil si nealterat pe perioade
mari de timp, chiar in conditiile in care gazele arse contin sulf si impuritati. Este de
remarcat si faptul ca senzorul are o repetabilitate de masura excelenta.
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Fig. 2.88. Senzorul cu Ga, O3 amplasat in filtrul sondei.

Tn figura 2.89 este prezentat un detaliu constructiv al sondei COMTEC 6000,
sonda operabila pana la temperatura de 600°C.
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157 Lungirme (ci fub de protecia) 470-3680 mm

120
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Flansa sondei Flanga lubului de profeclie

Fig. 2.89. Sonda COMTECT 6000 (maxim 600°C).

Analizorul de CO cu laser AO2000-LS25. Acest analizor este un instrument
optic, destinat masurarii in-situ a concentratiei monoxidului de carbon. Modulul de
masura consta dintr-o unitate de emisie si una de receptie montate in opozitie, figura
2.90 [ABB Advance Optima Continuous Gas Analyzers / AO2000-LS25 Laser
Analyzer].

Transmiter I Recepiar

I
7]

24V

Fig. 2.90. Structura senzorului AO2000-LS25.

Principiul de masurare este spectroscopia de absorbtie in infrarosu, bazatd pe
faptul ca fiecare component gazos (deci si monoxidul de carbon) are o lungime de unda
de absorbtie specificd, figura 2.91. Lungimea de unda a transmiterului este modificata
continuu, acoperind domeniul lungimilor de undd de absorbtie specifice gazelor
prezente in mediul analizat. Intensitatea masurata a razei laser, pentru o valoare a
lungimii de unda specifice unui component chimic, este dependenta de masa
componentului chimic care se gaseste intre transmiter si receptor.
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Fig. 2.91. Principiul de functionare a senzorului AO2000-LS25.

Transmiterul contine sursa laser cu temperaturd stabilizata, sistemele optice si
principalele componente electronice. Receptorul contine un sistem de lentile de
focalizare a fascicolului laser, un fotodetector si sistemele electronice de prelucrare
primard a semnalului receptat. O sursd de energie (24 V DC) asigura functionarea celor
doud componente opto-electrice. Suplimentar, sistemul primeste informatii despre
presiunea si temperatura gazelor, prin intermediul unor traductoare specifice, figura
2.92. Traductorul de compozitie chimicd este prevdzut cu o unitate centrald de
prelucrare numericd a datelor, unitate care asigurd functionarea intregului sistem,
calculeaza concentratia monoxidului de carbon din gaz si genereazd semnalele numerice
de iesire (RS-232 sau LAN).

Transmiter

Receptor

SHFSE eRergie
| Sewnad traductor
N A

Fig. 2.92. Componentele si amplasarea traductorului de CO.

Sisteme de conducere a proceselor chimice

2-125



2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Traductorul este utilizat in procesele de combustie, fiind amplasat in canale de
gaze arse de dimensiuni cuprinse intre 05...6 m. In functie de natura procesului,
analizorul se poate instala la presiuni de pand la 10 bar si temperaturi de pana la 1500
°C, domeniul minim de masurd a CO fiind 0...3000 mg/m3.
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2.8.6. Reglarea optimala a combustiei

Prin natura sa, procesul de ardere si transfer termic prezintd o caracteristica

.....

se poate cunoaste aprioric caracteristica statica a acestuia si implicit valoarea §i pozitia
extremului. Pentru aceste procese tehnologice, caracterizate prin lipsa modelelor
matematice, problema conducerii optimale prezinta un aspect particular, fiind realizata
prin intermediul regulatoarelor extremale.

2.8.6.1. Algoritmul de optimizare

Algoritmul asociat regulatoarelor extremale are la baza algoritmul de
determinare a optimului prin explorarea functiei obiectiv si analiza comparativa a doua
valori succesive. Pentru determinarea minimului, algoritmul are urmatoarele etape:

a) Se considera o valoare initiala x, pentru argumentul functiei obiectiv si
AX, pentru pasul de cautare.

b) Se verifica sensul de cautare, astfel ncat functia obiectiv sa scada in
cazul determinarii minimului

{ AX,, F(X,+AX,)< f(x,)

AX = .
X —AXy, F(x,+A%,)> f(x,)

(2.147)

c) Pentru pasul curent k se modifica valoarea argumentului functiei
obiectiv conform sensului si pasului de explorare

x() = x4 Ax (2.148)
d) Se calculeaza valoarea functiei obiectiv corespunzatoare argumentului
£ = £(x®). (2.149)

e) Daca valoarea functiei obiectiv descreste, sensul de explorare este bine
ales si se continua explorarea conform punctului c).

f) n cazul In care valoarea functiei obiectiv creste in raport cu valoarea
anterioara, optimul se considera a fi

k-1)

opt — (k1)

X

Intervalul real de localizare a optimului este
xoP e lx(k‘l) — Axg x® Y 1 Axg J

O aplicatie industriala a acestui algoritm de optimizare este intélnita in cadrul
regulatoarelor extremale pas cu pas. In cazul determinarii minimului, relatiile ce
caracterizeaza regulatorul extremal pas cu pas sunt urmatoarele:

u(k)=u(k —1+r(k)Au, (2.150)

k-2t (k1)
OB I
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avand conditiile initiale
r()=-1
u@=u, (2.152)
Au = Au,

n care k reprezinta pasul curent de cautare; u - valoarea argumentului functiei obiectiv;

Au - valoarea pasului de cautare; fo, - valoarea functiei obiectiv; r - sensul de cautare
. 1, pentru sensul de crestere

definit prin r =

—1, pentru sensul de scadere

Indicii de calitate ai functionarii sistemelor optimale sunt : stabilitatea, gama
autooscilatiilor, durata de prindere a extremului, pierderile pentru cautarea extremului,
perioada oscilatiilor.

Stabilitatea reprezinta proprietatea sistemului de a asigura deplasarea punctului
de functionare in vecinatatea extremului, pornind de la orice punct de pe caracteristica.

Gama autooscilagiilor marimii de iesire &, figura 2.86-a, constituie un alt

indice de calitate a sistemului automat, marimea acestuia impunandu-se a fi cat mai
redusa.

Durata de prindere a extremului t, si perioada oscilazilor T, figura 2.86-b,

sunt marimi ce caracterizeaza regimul dinamic al sistemului automat.
Pierderile pentru cqutarea extremului p sunt reprezentate de diferenta dintre
valoarea extrema a marimii de iesire si valoarea medie

extrem mediu
p=Yy -y -

Yo e N . G, i s
E * Im /
4

i AU u | T

b

| a b
Fig. 2.86. Performantele regulatorului extremal: a) caracteristica statica ;
b) caracteristica dinamica.
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2.8.6.2. Studiu de caz. Reglarea optimala a combustiei
prin minimizarea debitului de combustibil

Se considera un cuptor tubular dintr-o instalatie de distilare atmosferica (DA),

figura 2.87.
03
i ,-""' g
T,
IES

Fig. 2.87. Cuptor tubular: G n, debit de materie prima;
Tin/Ties - temperatura de intrare/iesire a materiei prime; B - debitul de combustibil;
o - coeficientul cantitati de aer; co, — concentratia oxigenului Tn gazele de ardere.

Se cere sa se proiecteze si sa se testeze o structura de reglare optimala a
combustiei destinata minimizarii debitului de combustibil.

Rezolvare. Solutia problemei se obtine prin parcurgerea urmatoarelor etape:
1. Analiza sistemica a procesului si modelarea matematica Tn regim
dinamic.
Analiza structurii clasice de conducere a cuptorului tubular.
Stabilirea functiei obiectiv asociate sistemului.
Proiectarea structurii sistemului de conducere optimala.
Proiectarea algoritmilor de reglare
Elaborarea programului numeric de simulare a sistemului de conducere
Analiza rezultatelor simularii sistemului
Concluzii privind comportarea sistemului de conducere
Implementarea sistemului automat

©CoNoORWN
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

A. Analiza sistemica a procesului si modelarea matematica in regim dinamic.
Sistemul cuptor tubular este caracterizat prin marimile: YT =[Tis, X0 ];

PT =[Gmp.Tin): UT =[B.aa].

Modelul matematic in regim stationar, Y = f (P,U), are forma

T ( ):{a01+allep+a21Tin+a3lB+a4loc, a<aoa’ | (2.153)

8py +81, G+ Ty +83, B+a,a, o >af
n care Ties este temperatura de iesire a petrolului prelucrat [°C];
Gmp - debitul de petrol [kg/h];
Tin - temperatura de intrare a petrolului [°C];
B - debitul de combustibil [kg/h];
o - coeficientul cantitatii de aer (marime derivata din debitul de aer);

o - valoarea minima a coeficientului de aer pentru care arderea in cuptor este
completa.

Coeficientii din modelul (2.153) au valori specifice fiecarui domeniu de ardere:

ay, = 0,12587150200+10° [°C]
ay; =—0,3929296 %107 [°Clkg/h]
a) ardere incompleta |a,, =0,3671257 ;
ag = 01200484107 [°C/kg/h]
a, =01312911%10° [C]

ay, =0,3077407%10% [°C]

a,, =—0,4261158%10% [°C/kg/h]
b) ardere completa a,, = 0,3666044

az, = 0,1255206+10" [°C/kg/h]
a,, =-0,3013083x10° [°C]

Utilizand datele  publicate in literaturd, observatiile asociate operarii
cuptoarelor industriale i analiza de sensibilitate, modelul matematic in regim dinamic
are forma

B00AT; +AT; =-0,381%10 2 AG, (t-9)
600AT, + AT, =0367AT;, (t-9)

450AT; + AT; = 0,0129AB (t - 2)

450AT, + AT, =—2585Ac (t—2); a>11
450ATs + AT =10105Ac (t-2); a <1l
AT = AT + AT, + ATz + AT, + ATg

(2.80)
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Cuptorul tubular este operat in conditiile G, =200000 kg/h, T;, =250°C,
B =4500 kg/h iar valoarea minima a coeficientului de aer pentru care arderea in
cuptor este completi este o¢ =11.

B. Analiza structurii clasice de conducere a cuptorului tubular. Structura
clasica de conducere a procesului este prezentata in figura 2.88.

Ser

¥

P
ey

> Fluzx tehnologic

I
-

Cormhstibal

Fig. 2.88. Structura clasica de conducere a unui cuptor tubular.

Pentru acest cuptor, sarcina principala a sistemelor automate o reprezinta
mentinerea temperaturii produsului la iesirea din cuptor Tis la valoarea tehnologica
impusa. Tn conditiile functionarii sistemului de reglare a temperaturii, pentru un debit de
produs Gmp si 0 temperatura de intrare T;, date, debitul de combustibil va fi dependent
de debitul de aer la care este operat cuptorul industrial, caracteristica fiind prezentata in
figura 2.89.

[kgih] Diebit combustibil
6416
5837 &
5250 \
4679 \\ '_....-r//
Nl

05

_.F"-’-’.

1,20 1,35 1,49
alfa

4100
0,90 1,

Fig. 2.89. Caracteristica statica a cuptorului tubular prevazut cu SRA-T.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

C. Stabilirea funcriei obiectiv asociate sistemului. Functia obiectiv asociata
cuptorului tubular din figura 2.76 este debitul de combustibil iar variabila independenta
este debitul de aer

fob = Qc = f(Qaer)' (2.154)
Operatia de optimizare asociata functiei obiectiv (2.154) este cea de minimizare.

D. Proiectarea structurii sistemului de conducere optimala. Tn figura 2.90 este
prezentata structura de conducere optimala a cuptorului tubular. Structura contine doua
sisteme automate: un sistem de reglare a temperaturii (sistem cu actiune dupa abatere) si
un sistem de reglare optimala a combustiei.

Tn  Gm e}

) P
G CUPTOR

Eegulator TUBULAR
’ optimal -

Qe

i -
I;'es ic I

Fig. 2.90. Structura sistemului de conducere optimala a cuptorului tubular.

Sistemul de reglare a temperaturii are ca agent de reglare debitul de combustibil
Q.- Pentru sistemul de reglare optimala a combustiei, debitul de combustibil reprezinta

functia obiectiv. Comanda sistemului de reglare extremala este debitul de aer Qg .

E. Proiectarea algoritmilor de reglare. Fiecare dintre cele doua sisteme de
reglare va avea un algoritm de reglare propriu. Pentru regulatorul de temperatura este
utilizat un algoritm proportional-integrator

t
u=u0+er+i_|'edt. (2.155)
Tiy
Regulatorul extremal are un algoritm derivat din (2.150) - (2.153). Forma

discretizata a algoritmului, in conditiile definite de functia obiectiv si de comanda
regulatorului este urmatoarea:

Qaer (k) =Qaer (k - 1)"‘ I’(k) AQger » (2.156)
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

rkk—1) Qc(kKQ.(k-1
r(k)= {_E(k _i); QQC( (k);QQf & _i), (2.157)
avand conditiile initiale
r(l)=-1
Qaer (1) = Qaer,g - (2.158)

AQger = AQaer,o

F. Elaborarea programului numeric de simulare a sistemului de conducere.
Programul de simulare a sistemului de conducere a fost elaborat in mediul de
programare PASCAL. Programul reprezinta transcrierea in limbajul PASCAL a
rezolvarii numerice a sistemului de ecuatii diferentiale (2.80) asociate procesului, a
ecuatiilor algebrice (2.155) si (2.150)-(2.151) asociate regulatorului Pl al SRA-T si
regulatorului extremal asociat sistemului de reglare extremala a combustiei.

Programul contine urmatoarele proceduri:

a) Seceuler — destinata rezolvarii numerice a sistemelor de ecuatii
diferentiale ordinare;

b) Model - contine expresia matematica a sistemului de ecuatii diferentiale
si algebrice asociate sistemului de conducere a cuptorului tubular;

c) R_pi—transcrierea in PASCAL a algoritmului proportional-integrator;

d) Regextrem - transcrierea in PASCAL a algoritmului regulatorului
extremal;

e) Tabgraf2 — procedura de reprezentare grafica a unei componente din
solutia sistemului de ecuatii diferentiale;

f) Transfer — procedura de pregatire a datelor pentru reprezentarea grafica
a unei componente din solutia sistemului de ecuatii diferentiale.

Dinamica sistemului de conducere prezentat Tn figura 2.90 este dependenta de
conditia initiala, exprimata prin coeficientul cantitatii de aer «. Pentru simularea
sistemului de conducere automata au fost elaborate doua situatii, prezentate in tabelul
2.28.

Tabelul 2.28
Conditia initiala a sistemului de conducere automata
- Varianta de simulare Unitati de
Variabila .
A | B masura
Gmp 200000 kg/h
Tin 250 °C
B 5000 kg/h
ag 1,41 1,18 -
Ties 334,4 341,4 °C
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Parametrii de acordare ai celor doua regulatoare din cadrul sistemului de
conducere au valorile prezentate in tabelul 2.29.

Tabelul 2.29
Parametrii de acordare ai regulatoarelor
Regulatorul Parametrul Valoare Unitati masura

= Tesant 6000 S
g

£g Aa 0,05 -
D %

o Cmin 1,08 -
E Kop 2 -
=

g Ti 60 s

G. Rezultatele simularii sistemului sunt dependente de varianta de simulare
aleasa. Conform tabelului 2.28, programul de simulare a fost rulat pentru ambele

Varianta A de simulare. Subsistemul de reglare extremala a combustiei
modifica, conform algoritmului de reglare extremala, variabila de comanda o
(coeficientul cantitatii de aer). Pentru subsistemul de reglare a temperaturii, variabila «
reprezinta o perturbatie. Acest subsistem, utilizand algoritmul proportional-integrator,
elimina abaterea produsa de subsistemul de reglare extremald si readuce la valoarea T

temperatura produsului incalzit, T, , prin scaderea debitului de combustibil B.

La fiecare perioada de esantionare are loc o scadere a coeficientului cantitatii de
aer, figura 2.91, o crestere a temperaturii cuptorului datorata imbunatatirii combustiei,
figura 2.92, compensata de efectul scaderii temperaturii datorita micsorarii debitului de
combustibil in conditiile mentinerii constante a temperaturii, figura 2.93.
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alfa
1 1.41
{
|
|
|
| |
i
i
:! i i
5
%
1.06 :
0.00 36001 .00
Fig. 2.91. Evolutia comenzii regulatorului extremal (varianta A).
A TMe)
7.5
|
0.00 4
8.00 36001 .00

Fig. 2.92. Influenta combustiei asupra temperaturii cuptorului (varianta A).
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T(AR)
L 0.00
L]
i
|
i
H
i
—7.86"
0.00 { 3&001.00

Fig. 2.93. Evolutia SRA-T asupra componentei AT = f(AB), (varianta A).

Compensarea efectului produs de regulatorul extremal nu are aceeasi dinamica
cu cea a regulatorului proportional-integrator, astfel incat raspunsul global al sistemului
de conducere este aperiodic, figura 2.94. Pentru exemplul numeric considerat, abaterile
dinamice maxime ale temperaturii sunt sub 0,5°C, figura 2.95.

T
n.«__ r\ . r\un' i '\v-\' _ th__'_l
o fI AN e
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0.00

Fig. 2.94. Evolutia temperaturii cuptorului tubular (varianta A).
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Fig. 2.95. Evolutia abaterilor dinamice ale temperaturii (varianta A).

n concluzie, sistemul de conducere automata asigura minimizarea debitului de
combustibil Tn conditiile mentinerii constante a temperaturii produsului incalzit. Pentru
exemplul numeric considerat, scaderea debitului de combustibil este de 600 kg/h, ceea
ce reprezinta o economie de 12% 1n raport cu regimul de operare initial, figura 2.96 .

B

5000. 04 15000. 00

|

|

;
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4356 .91
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Fig. 2.96. Evolutia debitului de combustibil (varianta A).
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Varianta B de simulare este specificd cazului in care punctul initial de
functionare se gaseste in apropierea optimului. VValoarea coeficientului cantitatii de aer
ce caracterizeaza starea initiala, oy =118, este situata in apropierea punctului de optim

al cuptorului, agy =110. In mod implicit, regulatorul extremal scade valoarea

comenzii « cu pasul Aa=005. In regim stationar, noul punct de operare este
caracterizat prin oy =118-0,05=113 > . » CE€A CE conduce la scaderea debitului de

combustibil, figura 2.97.

alfa
o ] 1.18
|
;‘
| |
1
1.08
£
0.00 72001 .00

Fig. 2.97. Dinamica comenzii « (varianta B).

Operatia este repetata si la urmatorul interval de esantionare, starea stationara
obtinuta fiind a, =113-0,05=1,08 < ¢ , dar debitul de combustibil este sensibil mai

mare decat pentru primul interval de esantionare, deoarece a fost depasit punctul de
optim. in aceste conditii, regulatorul extremal inverseaza sensul de explorare si dupa
alte doud perioade de esantionare se ajunge din nou la valoarea o =aqy =118,

atingandu-se starea initiala a sistemului. Astfel, procesul de cautare a optimului devine
ciclic, cu doua scaderi si doua cresteri consecutive ale comenzii in jurul punctului de
optim.

Implicatiile operarii ciclice in jurul punctului de optim au influente negative
asupra eficientei procesului de ardere si transfer termic. Scaderea coeficientului
cantitatii de aer in domeniul arderii complete produce efecte pozitive estimate prin

cresterea relativa a temperaturii cu AT = 132 = 26,4°C , figura 2.98.

a 005
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d_temperatura alfa comnplet

o

\ \ \

. D.00
i
0.00 _ 72001 .00

Fig. 2.98. Influenta combustiei asupra temperaturii cuptorului
n regimul de ardere completa (varianta B).

Tn opozitie cu acesta, scaderea coeficientului cantitatii de aer in domeniul arderii
incomplete produce efecte negative estimate prin scaderea relativa a temperaturii cu
AT  -202 :

—=—"——=-101°C, figura 2.99.
Aa 002

d_tenperatura alfa incor;nlet

= ( 1

L L £

0.00 ! 92001.00

Fig. 2.99. Influenta combustiei asupra temperaturii cuptorului
n regimul de ardere incompleta (varianta B).
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Intre cele doua cazuri intalnite la functionarea regulatorului extremal existi un
raport de 1/4 in defavoarea regimului de ardere incompleta. Cu alte cuvinte, operarea

accidentala a cuptorului tubular in domeniul arderii incomplete produce pierderi de
patru ori mai mari decat pierderile provocate de excesul de aer din domeniul de operare
al arderii complete. In figura 2.100 sunt prezentate variatiile debitului de combustibil Tn

jurul punctului initial de operare caracterizat prin «y =118.

d_combustibhil

- I i H

! || ]
T e

i | | 5 |

‘ Ll ]

T I BT

; Ll || 1]

11 il

-142.31 - — —
0.04 32001,.00

Fig. 2.100. Variatiile debitului de combustibil
n jurul punctului initial de operare (varianta B).

Implicatiile operarii ciclice in jurul punctului de optim afecteaza debitul de
combustibil consumat de cuptorul tubular. Pentru primul interval de esantionare, arderea
este completa si se obtine, Tn noul regim stationar, scaderea debitului de combustibil. La
al doilea interval de esantionare, arderea devine incompleta iar consumul de
combustibil creste, atingdnd valoarea initiala, in conditiile mentinerii constante a
temperaturii produsului Tncalzit, figura 2.101.

Dinamica temperaturii reglate a cuptorului este prezentata in figura 2.102,
variatiile dinamice maxime ale temperaturii fiind de 0,5°C n jurul valorii prescrise.
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conbustibil
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Fig. 2.101. Dinamica debitului de combustibil (varianta B).
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Fig. 2.102. Dinamica SRA-T (varianta B).
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

H. Concluzii privind comportarea sistemului de conducere. Testarea numerica
a sistemului de conducere a cuptorului tubular permite formularea urmatoarelor
concluzii:

1. Sistemul functioneaza numai in absenta perturbatiilor.

2.In conditiile formulate la punctul 1, sistemul asiguri indeplinirea
criteriului economic

fob = Qc = f(Qaer)- (2.154)

micsorand substantial debitul de combustibil, Tn conditiile Tn care punctul
de functionare initial este situat departe de punctul optim.

3. In conditiile in care sistemul automat extremal oscileaza in jurul punctului
de optim, cuptorul este operat si in regimul arderii incomplete, situatie
nedoriti in exploatarea curenti a instalatiilor tehnologice. In aceste
situatii, economia de combustibil este Tn stransd legaturd cu pozitiile
extreme atinse in decursul oscilatiilor pe caracteristica statica.

4. Timpul de esantionare a regulatorului extremal trebuie sa fie mai mare
sau cel putin egal cu durata regimului tranzitoriu a sistemului automat de
reglarea temperaturii fluxului prelucrat.

5. Pasul de variatie a comenzii regulatorului extremal influenteaza durata de
prindere a extremului, gama autooscilatiilor, pierderile pentru cautarea
extremului, regimul tranzitoriu al sistemului automat de reglare a
temperaturii. Valori ridicate a pasului de variatie a comenzii regulatorului
extremal, Au = A« , duc la reducerea duratei de prindere a extremului,
cresc pierderile pentru cautarea extremului, maresc gama autooscilatiilor
si Inrautdtesc calitatea procesului de reglare a temperaturii. Micsorarea
pasului de variatie este insd limitata de precizia sistemul automat de
reglare a debitului de aer.

Tn ipoteza in care abaterea de la idealitate a cuptorului tubular &, nu este

influentata de parametrii de operare, scopul principal al sistemului automat extremal
este obtinerea unui punct de functionare situat in regimul arderii complete §i cat mai
apropiat de cel optim, indiferent de conditia initiala a cuptorului. Dupd atingerea acestui
punct cvasioptim, oscilatiile permanente ale sistemului extremal devin nedorite,
pierderile nregistrate reprezentand 1% din consumul cvasioptim de combustibil. Tn
aceastd situatie punctul de functionare cvasioptim trebuie mentinut prin reglare
conventionald dupa abatere.

I. Implementarea sistemului automat. Sistemul automat de conducere optimala
este implementat prin intermediul unui sistem automat de reglare a temperaturii, sistem
cu actiune dupa abatere, si un sistem de reglare extremala a combustiei, figura 2.103.
Sistemul de reglare extremala urmareste minimizarea debitului de combustibil consumat
de cuptorul tubular. Marimea de intrare a sistemului de reglare extremala este debitul de
combustibil iar marimea de comanda este raportul aer-combustibil. Comutatorul K este
cuplat n situatia cAnd se doreste optimizarea combustiei. In aceasta situatie, regulatorul
extremal opereaza, minimizand debitul de combustibil.
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I
fAER/COMEB) Fc T

'K RER e L SR

Fig. 2.103. Implementarea sistemului de conducere extremala.

Sistemul va realiza o oscilatie completa in jurul punctului de extrem, memorand
coordonatele acestuia. Dupa atingerea punctului de extrem 1in domeniul arderii
complete, comutatorul K se dezactiveaza automat. Tn aceste moment va fi activ doar
sistemul de reglare a combustiei prin intermediul raportului aer-combustibil. VValoarea
acestui raport este valoarea corespunzatoare starii extremale, sistemul memorand
aceasta valoare si generand-o continuu, dupa dezactivarea comutatorului K.
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2.9. Sisteme automate destinate echilibririi temperaturilor
circuitelor paralele

Cuptoarele tubulare din instalatiile DAV de mare capacitate sunt elemente vitale
in operare, caracterizate prin fluxuri materiale ridicate §i consumuri energetice extrem
de mari. Optimizarea functionarii acestor cuptoare precum si cresterea performantelor
instalatiei necesita studierea atentd a proceselor de transfer termic in strdnsa corelare cu
scopul tehnologic urmarit. Din multitudinea de probleme asociate procesului de transfer
termic un loc aparte 1l constituie echilibrarea temperaturii circuitelor paralele.

Prezenta sectiune este destinata in Tntregime acestei problematici. In prima parte
sunt analizate critic realizarile pe plan mondial in domeniul structurii sistemelor
automate pentru echilibrarea temperaturilor circuitelor paralele. Concluziile desprinse
au permis o structurare originala a problematicii echilibrarii temperaturilor precum si
identificarea tipurilor de modele de conducere. Elaborarea unor structuri de sisteme
automate pentru echilibrarea temperaturilor circuitelor paralele la cuptoarele instalatiei
DAV a fost efectuata pe baza dezvoltarii modelelor de conducere. Structurile obtinute
au fost testate numeric pentru verificarea stabilitatii si calitatii procesului de reglare.

2.9.1. Analiza critica a structurilor de conducere

Realizarile de pana acum de pe plan mondial pun in evidenta structuri de sisteme
de conducere automata destinate reglarii dupa perturbatie a procesului de combustie,
reglarii fractiei vaporizate a petrolului, echilibrarii temperaturii la cuptoarele cu mai
multe serpentine, incarcdrii optime a cuptoarelor in functie de resursele energetice
disponibile si restrictiile procesului de fractionare din coloanele DA si DV.

Indiferent de realizarea tehnica - exclusiv numericd sau analogica/numerica -
structura sistemelor de reglare prezinta urmatoarele caracteristici:
- existenta la nivelul 1 de automatizare a sistemelor de reglare si masurat
clasice;
- dezvoltarea la nivelul 2 de automatizare a unor sisteme de conducere
evoluate, caracterizate prin reglarea dupd perturbatie a marimilor
procesului si/sau reglarea unor marimi sintetice.

Cele expuse anterior se regasesc in examinarea structurilor utilizate la
echilibrarea temperaturii circuitelor paralele ale cuptoarelor tubulare. Specificatiile
tehnologice privind viteza materiei prime prin tuburile cuptoarelor a impus utilizarea a
doua sau patru circuite paralele. Exemple Tn acest sens sunt cuptoarele asociate insta-
latiilor de distilare atmosfericd DA, distilare in vid DV, reformare catalitica, cocsare,
cracare catalitica.

Pentru cuptoarele instalatiilor DA din tara avand capacitate de 3,5 mil. tone/an,
structura cea mai uzuala a sectiei de radiatie este prezentata in fig. 2.104.
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) )k,,

Fig. 2.104. Structura clasica de reglare automata a cuptoarelor tubulare
din instalatia DA.

Tn raport cu temperatura medie T, a fluxului incalzit pot exista serpentine cu
temperaturi mai mari sau mai mici. Deoarece sistemul de reglare automata a
temperaturii urmareste si regleaza una din temperaturile serpentinelor sau in cel mai bun
caz temperatura nodului de amestec, in exploatarea curenta pot apare urmatoarele
situatii:

a) Temperatura unui circuit este mai mare decat temperatura
prescrisd. Aceasta situatie conduce la intensificarea pe aceasta serpentind
a fenomenelor de cocsare si cracare termica. In aceste conditii fractia
vaporizata se diminueaza, afectand randamentul instalatiei Tn produse
albe.

b) Temperatura unui circuit este mai mica decit temperatura
prescrisa sistemului automat, ceea ce implicd micgorarea procentului
vaporizat din materia prima si reducerea randamentului instalatiei.

Pe langa efectul micsorarii randamentului instalatiei prin intermediul fractiei
vaporizate, situatia prezentata la punctul a) contribuie negativ si prin cocsare prematura
si neuniforma a celor doud circuite. Cocsarea tubulaturii cuptorului aduce pe linga
neajunsurile imediat sesizabile - cresterea caderii de presiune, scaderea coeficientului
global de schimb de caldura - si dezavantajul important al suprasolicitarii termice locale
a serpentinei datoratd supraincalzirii zonei cocsate. Efectul acestei solicitari termice
neuniforme apare in timp si se manifestd prin supraincalzirea otelului din care este
confectionata tubulatura cuptorului, supraincédlzire ce favorizeaza oxidarile
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intercristaline cu formare de oxizi. Efectul global inregistrat este micsorarea coeziunii
straturilor metalice, otelul devenind casant. Un alt efect al supraincélzirilor locale
datorate cocsarii il constituie atingerea temperaturilor limita de curgere ce conduce la
deformari ale tubulaturii, micsorarea rezistentei mecanice $i pierderea stabilitatii
structurii serpentinei.

Probleme similare sunt observate si in exploatarea cuptoarelor tubulare cu patru
circuite paralele. Un exemplu concret 1l constituie cuptorul unei instalatii de cracare
catalitica, structura sistemelor de reglare fiind prezentatd in figura 2.105. Datele de
operare prezentate in tabelul 2.30 subliniaza deficientele in exploatare cauzate de lipsa
unui sistem de echilibrare a temperaturii pe cele 4 serpentine.
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IEFUNNL R, I
_\/\

Fig. 2.105. Structura de reglare a unui cuptor cu patru circuite paralele
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Practica demonstreaza faptul ca interventia personalului de exploatare nu poate
sa elimine diferentele de temperaturda dintre serpentine, deficientele semnalate
cumulandu-se nefavorabil.
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Tabelul 2.30
Variatiile temperaturii la un cuptor cu 4 circuite paralele.

Pas m; T; AT =[T; - T
[m°/h] [°C] [°C]
1 38 285 14
2 36 288 17
3 38 261 7
4 36 258 10
Nod amestec 148 268 -

Pe plan mondial au fost dezvoltate si implementate structuri de sisteme de
conducere care solutioneaza in mod particular problema echilibrarii temperaturilor
circuitelor paralele (pass balancing). Firma KBC Process Automation Ltd. a elaborat si
comercializat sisteme complexe destinate echilibrarii temperaturilor asociate unor
instalatii de distilare atmosferica si in vid, reducere vascozitate. O structura a sistemului
de conducere este prezentata in figura 2.106.

- ~()
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Fig. 2.106. Structura unui sistem generalizat de echilibrare a temperaturii elaborat de
KBS Process Automation Ltd.

"l

Sistemul prezintd doud blocuri functionale, unul destinat reglarii temperaturii
(blocul 1) iar celalalt echilibrarii automate a temperaturii celor doua circuite paralele
(blocul 2). Comenzile generate in scopul echilibrarii temperaturii urmaresc eliminarea
diferentei absolute a temperaturii dintre serpentine, fiind aplicate sistemelor de reglare
automatda a debitelor. Desi referinta nu indica modul in care sunt calculate aceste
comenzi, modulul functional ia in considerare debitele pe pasi, temperatura celor doua
serpentine la iesirea din zona de radiatie si temperatura tuburilor in cuptor. Restrictiile
semnalate vizeaza temperaturile fluxurilor la iesirea din sectia de radiatie, temperatura
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

exterioara a tuburilor, diferenta dintre temperaturile pasilor. Suplimentar modulul
calculeaza grosimea cocsului depus pe fiecare serpentind pe baza relatiilor de bilant
termic si utilizadnd informatii despre temperatura fluxului si a peretelui tubului. Evolutia
stratului de cocs depus constituie baza deciziei de oprire a cuptorului si implicit a
instalatiei. Structura sistemului prezentat este aplicat de firma furnizoare, rezultatele
notabile fiind cresterea timpului de exploatare a cuptorului prin controlul strict al
procesului de cocsare.

Echilibrarea temperaturilor devine o conditie restrictivd 1n exploatarea
cuptoarelor tubulare Tn cazul in care fluxul incilzit este instabil termic. In aceastd
categorie se incadreaza exploatarea cuptoarelor de distilare atmosferica si in vid, cracare
termic reducerea vascozitatii, cocsare.

Pentru instalatiile de distilare atmosfericd si in vid prezenta structurilor de
echilibrare automatd a temperaturilor este obligatorie. Sistemul prezentat de firma
Inferential Control Co. are in compunere o structura destinatd echilibrarii
temperaturilor. Blocul 1 este destinat echilibrarii temperaturilor iar blocul 2 este
specializat n stabilirea debitului de petrol prelucrat, figura 2.107. Este posibila aceasta
structurd, In forma in care este prezentatd in literaturd, sa nu poatd fi functionala,
deoarece cele trei bucle de reglare a debitului sunt in interactiune. In opinia autorului,
un sistem care ar indeplini functiile implementate in cele doua blocuri nu poate actiona
decat doar asupra a doua bucle de reglare.
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Fig. 2.107. Structura sistemului de echilibrare a temperaturii pentru un cuptor DA.

Confirmarea analizei efectuare o constituie sistemul de echilibrare a temperaturii al firmei
Profimatics Inc. Functia de echilibrare a temperaturii este de complexitate sporitd, blocul
functional BC fiind prevazut cu posibilitatea de a modifica capacitatea de prelucrare a cuptorului
sub forma de rampa cu panta variabild, figura 2.108. Aceasta structura este mai bine adaptata
cerintelor legate de echilibrarea temperaturilor dar este lipsita de elementele necesare pentru
supravegherea procesului de cocsare a serpentinelor.
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Fig. 2.108. Structura propusa de firma Profimatics.

Complexitatea structurii de echilibrare a temperaturii este subliniatd de
realizarile firmei SETPOINT Inc. pentru instalatia DA. In figura 2.109 se poate urmari
schema simplificata a sistemului de conducere propus.
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Fig. 2.109. Schema simplificata a sistemului de conducere.

Blocul 1 contine algoritmul de echilibrare a temperaturii iar blocul 2 modifica
debitul total de petrol supus prelucrarii dupa variatii liniare, pentru a nu perturba proce-
sul de fractionare cuplat la cuptorul instalatiei1 DA. Interactiunea semnalelor celor doud
blocuri 1n regulatorul de debit FC nu este posibila in contextul unor regulatoare dupa
abatere clasice, autorul avansand ideea unui sumator realizat separat sau implementat
intr-unul din cele doua blocuri functionale.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Cuptorul tubular contine 4 circuite paralele, sistemul de conducere prezentat
asigurand doar echilibrarea celor 4 temperaturi, figura 2.110. Elementul central Tl
constituie modulul numeric, bloc 1 ce realizeaza calculul debitelor celor 4 serpentine.
Algoritmul de calcul necesitd informatii privind temperaturile celor 4 circuite la iegirea
din zona de radiatie, temperatura corespunzatoare modului de amestec, debilele pe pasi
si debitul total. Sistemul de conducere prezintd o functie distinctd pentru modificarea
debitului total supus prelucrarii, functie implementata printr-un sistem de reglare
automata a debitului care comandad in cascadd cele 4 SRA debit pe pasi. Semnalul
generat de regulatorul de debit central este ajustat prin intermediul unui bloc de raport
(apartinand vechii strategii de conducere) si apoi corectat prin insumare cu semnalele
emise de blocul 1. Lipsa oricdror informatii privind evolutia procesului de cocsare
constituie un neajuns al acestei structuri de conducere.
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Fig. 2.110. Sistem de echilibrare a temperaturii pentru un cuptor
cu 4 circuite paralele.

Reglarea debitului total supus prelucrarii concomitent cu echilibrarea automata a
temperaturilor pentru un cuptor cu doua circuite paralele a fost rezolvata de Stanton.
Sistemul de conducere elaborat contine doua subsisteme cu functii independente, aflat
in interactiune, figura 2.111. Subsistemul A este asociat echilibrarii temperaturilor celor
doua circuite printr-un bloc integrator | (autorul sugereaza un bloc PI) ce comanda in
cascada debitul pe un pas. Debitul pe cel de al doilea pas este subordonat capacitatii de
prelucrare a cuptorului, prin intermediul regulatorului B. Modificarea capacitatii de
prelucrare prin intermediul debitului circuitului 2 conduce la dezechilibrarea
temperaturilor. Integratorul A reduce lent debitul circuitului 1 la o valoare egala sau
apropiata (in functie de gradul de cocsare al circuitului) de cea a circuitului 2.
Sistemul nu asigura protectia serpentinelor in conditii initiale, caracterizate printr-un
grad diferit de cocsare a tuburilor. Tn cazul serpentinei cu grad ridicat de cocsare
temperatura este mai scazuta, sistemul de reglare micsorand debitul de produs si
intensificand astfel procesul de cocsare.
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Fig. 2.111. Structura sistemului de echilibrare a temperaturii propusa de Stanton.

2.9.2. Analiza si adaptarea modelelor de reglare

Dezvoltarea unor structuri de sisteme automate pentru echilibrarea temperaturii
trebuie sa porneasca de la particularitatile procesului, amplasamentul sistemelor de
masurat si reglarea automate analogice. Modelele de conducere trebuie sa satisfaca
urmatoarele cerinte:

- forma finala, de implementare a modelului, trebuie contina numai relatii
simple;

- modelul va solicita informatii din proces usor masurabile
ijar comenzile elaborate vor fi aplicate fie direct elementelor
de executie, fie unor sisteme automate conventionale.

Din punct de vedere al ariei de aplicare, modelele de conducere pot fi clasificate
in doud categorii: modele destinate numai pentru cuptoare cu 2 circuite paralele si
modele aplicabile la cuptoare cu n circuite paralele. Analizand datele publicate n
literatura se constata faptul cd modelele de conducere ce bazeaza pe relatii de bilant
material si termic si comporta urmatoarele ipoteze simplificatoare, confirmat industrial:

— sarcina  termica  totala  dezvoltatd 1n  focarul  cuptorului
se poate repartiza neuniform circuitelor paralele;

— debitul masic (volumic) de produs supus Iincdlzirii sau
incdlzirii si vaporizarii este considerat constant, orice modificare
a debitului unei serpentine conducand la modificari asupra celeilalte
serpentine.
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Ipotezele simplificatoare mentionate sunt confirmate de cuptoarele tubulare
verticale cu o zond de radiatie si o zona de convectie, avand arzatoarele plasate in
podea, cu 2 sau 4 circuite paralele.

2.9.2.1. Algoritm de reglare Pl pentru cuptoare cu doua circuite paralele

Micsorarea decalajului de temperatura dintre doud circuite paralele pana la
disparitia completa se reduce la eliminarea unei abateri definita prin

e=T,-T, (2.159)

unde T1/T reprezinta temperaturile circuitelor 1 si 2 la iesirea din zona de radiatie.

Prelucrarea abaterii si elaborarea comenzii poate fi realizata cu algoritmi clasici
de reglare analogica sau numerica. Structurile de conducere implementate prin
intermediul acestui model indica utilizarea unui integrator pur. Lipsa oricaror informatii
privind performantele in regim dinamic a modelului citat au determinat sa se considere
ca timpul de raspuns al sistemului poate fi substantial imbunatatit prin utilizarea unui
algoritm de reglare proportional-integrator. In forma analogici, comanda u a
regulatorului este:

t
up =up +K, e+ijedt . (2.160)
T 0
Din multiplele forme numerice de exprimare a legii de reglare a fost selectata
expresia

K
Uy = Uy + K p (e +TiTeZei) (2.161)
i i

unde indicele k se refera la intervalul de esantionare, T, perioada de esantionare.

Relatia (2.161) ofera valoarea totald a comenzii corespunzatoare intervalului de
esantionare K, fiind cunoscutda sub denumirea algoritmul de pozitie. Mult mai practica
este forma incrementala a algoritmului PI, definita prin relatia

Uy = U, + K (8 +T1Te e“). (2.162)
1
Algoritmul incremental prezinta o serie de avantaje in raport cu algoritmul de
pozitie. Dintre acestea sunt predominante urmatoarele avantaje:
— la o iesire din functiune a blocului numeric de reglare, elementul de
executie ramédne pe pozitia anterioara si implicit nu apar socuri n
functionarea cuptorului;

— la trecerea de pe comandd manuald pe functionare automata nu mai este
necesara echilibrarea comenzilor.

Regulatorul PI sub formd numericd generecaza comanda m; =m, =uU si in
contextul ipotezelor simplificatoare
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unde M este debitul total masic supus prelucrarii.

2.9.2.2. Model de reglare generalizat

Cerintele legate de eliminarea decalajului de temperaturd dintre n Serpentine
paralele ale unui cuptor tubular au condus la dezvoltarea si adaptarea unui model de
reglare generalizat. Corespunzator structurii si ipotezelor formulate, relatiile de bilant
termic si material au expresiile

Qri =mic(Tg; —To), i=1...Nn; (2.164)
M = anmi _ct (2.165)

unde: Qr; este fluxul termic preluat de serpentina i;
m; - debitul asociat serpentinei i;
Tei - temperatura fluxului i la iesirea din cuptor;
To - temperatura fluxurilor la intrarea in cuptor;
M - debitul masic total;
c - parametrul caloric al fluxurilor incalzite.

Pentru determinarea cantitativa a parametrului caloric ¢ autorul a propus
urmatoarea relatie

. ehje +(1—e)h= —h'
B Te _TO

, (2.166)

e reprezentand fractia vaporizata iar h/h, — entalpia lichidului, respectiv a vaporilor.

Tn regim stationar, diferenta de temperatura dintre serpentina 1 si serpentina
i,i=1,...,n are expresia

AT =T =Ty ZE+TO - %"‘To]x I=2,..,Nn;
' cm; i
respectiv
ATH:@—%, i=2,..,n. (2.167)
' cm; Cmy
In starea initialda T, =T, =...=T, si implicit AT, =0,i=2,...,n. Daca fluxul

termic transferat fiecarei serpentine Qri se modifica in contextul ipotezelor formulate,
- - * - * ~ -
noile temperaturi T; vor genera diferentele AT j1#0. Impunand conditia

AT i1=0,i=2,...,n, debitele masice m; se vor modifica cu Am; astfel incat
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Q*Ti _ Q*Tl -0 i=2
o(m; +Am;)  c(m; +Am,) | | (2.168)

i(mi +Ami) = imi
i=1 i=1

Necunoscutele problemei sunt constituite de variatiile Am; ale debitului de
produs pe serpentina i. O rezolvare interesanta a sistemului (2.168) a fost realizata de
autor, aceasta constituind o contributie la dezvoltarea si adaptarea modelului de
conducere generalizat.

Demonstrasie. Combinand cele n—1 relatii din (2.168) cu relatia (2.164) si
utilizand T,; =T se otine succesiv:

e mei=-Ty me(1-T,)
AT |’1: - ;
c(m; +Am;) c(my +Amy)

.« omT, mT; m m;
ATl 1 — i'1 _ 1'1 +T0 | _ | ;
’ m; -I-Ami m, +Am| m, +Am| m; -I-Ami

. omT mT,
AT z—H 1L (2.169)
' m; -I-Ami my + Am1
lar sistemul (2.168) devine

mT  mTy 0 i—2 1

m +Am; my +Am; T

N i . (2.170)

ZAmi =0

i=1

In relatia (2.169) se considera Am, <<m,,k =1,....,n si in consecinta

m_ . om 0.
m; +Am;  m; + Am;
Deoarece
n
Amy ==Y Am; (2.171)

i=2
sistemul (2.170) se transforma intr-un sistem liniar, avand ca necunoscute variabilele
Ami, i= 2,...Nn
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mTi M0 i—2
m; + Am; 2 ’
S MDA, (2.172)
= : :
n
ZAmi =0
i=1

Membrul drept al tuturor ecuatiilor sistemului (2.172) fiind constant, se poate

scrie
m,T, m;T; .
22 __JJ = j=3..n, (2.173)
My +Amy My +Am;
respectiv
m:m,(T; =T, ]+ Am,m T
Amj = —3 2(J 2)* 2707 j=3...n. (2.174)
m, T,
Tn aceasta situatie rezulta
n n
D Am; = Amy + > AmM; (2.175)

i=2 j=3

n
Dezvoltand separat ZAm ; se obtine succesiv:
j=3

=]

meZ(TJ —T2)+Am2ijJ‘ )

n

Amj =2
3

=3 m,T,

—
Il

n
) (m, +Am2)§ijJ— )
J:

*
i=3 m, T, i=3

iar relatia (2.175) devine

n
(my +Amy) D> m;T;

n " n
> Am; = Am, + 1= ->m;;
i—2 my T =3
n * n * *
o AmzszTJ +m22mJ(TJ —Tz)
P pp— =3 . (2.177)
i—2 m,T,

Substituind (2.177) in sistemul (2.172) pentru i = 2, se obtine o ecuatie in Am,
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mpTy mTy
m, + Am, 4 x 4 o
AmzszTJ +mzsz(TJ —T2)
. =2 =3
1 *
m, T,

Operénd ecuatia (2.174) rezulta succesiv:

*
1 3 m; Ty .
m, +Am, x n « n .
m,T, ij —AmZijTJ— —mZijTJ—
=2 =2 =3

n n
AmzszTJ :mzzmj(Tz —Tj)+m2m1(T2 _TJ)
j=1 j=3

> m;(T; =Tj)

J:

Amz = m2 P

Bilantul termic si masic pe nodul de amestec este

MCUe _To) = imicai _To) ;

i=1

s
conducand la egalitatea

astfel Tncat
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Substituind (2.183) in (2.177) se obtine

n n
3 am; =m, 2 - =2 . (2.184)

=2 > miTy

i1

Ecuatiile corespunzatoare sistemului (2.172) pentru i=3,...,n, in care se
utilizeaza (2.184), conduc la ecuatii liniare in Am,, k =3,...,n de forma

T, T
mkA" _ B L. Ck=3...n. (2.185)
m, + Am *
o 2 miTy =3 myTy
j=2 j=2
my —Mmy n
2. myT;
i—2

>

_ . k=2,...n; (2.186)
my +Amy 4

Amy = m, =1 ., k=2..n, (2.187)

sau

n

> mi(M =Tj)

=1

Am, =m, 2 k=2..n, (2.188)
MT,
respectiv
n
Amy == Am .
k=2

Relatiile (2.188) reprezinta solutia matematica a sistemului (2.168) si constituie
esenta modelului de conducere generalizat. Pentru un cuptor cu 2 serpentine, solutia
(2.188) se transforma in

Ao = m m; AT
2772 T, . (2.189)
Aml :—Amz
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2.9.3. Structuri de sisteme automate pentru echilibrarea temperaturii la
cuptoarele instalatiei DAV

Instalatia de distilare atmosferica in vid DAV contine in structura fluxului de

prelucrare cuptoare tubulare de mare capacitate, 3...5x10° tone/an, in constructie
paralelipipedica verticala, cu arzatoare plasate in podea, avand 2 circuite paralele pe
fluxul materiei prime. Avand in vedere structura si masa moleculard a amestecurilor
grele prezentate in petrolul supus incalzirii si vaporizarii partiale, fenomenul cocsarii
neuniforme a tuburilor din cele doua circuite reprezinta o cauza majora a reducerii
duratei de exploatare a cuptoarelor. Tn acest context, dezvoltarea si implementarea unor
sisteme automate care sa echilibreze temperaturile circuitelor paralelele devine o
necesitate obiectiva.

2.9.3.1. Structura clasica de conducere pentru cuptoarele
cu doua circuite paralele

Cuptorul tubular asociat procesului de distilare atmosferica DA prezintd pentru
zona de radiatie o structurd de reglare conventionala, figura 2.112. Sistemele de reglare
a debitului au in principal scopul de a fixa capacitatea de prelucrare a cuptorului si
implicit capacitatea de prelucrare a instalatiei DA. Optional, cele doua SRA-D pot fi
utilizate pentru a echilibra temperatura pe cele doua circuite, aceasta operatie avand loc
ocazional, In functie de disponibilitatea obiectivd si subiectiva a operatorului si de
marimea decalajului de temperatura care sa sensibilizeze atentia operatorului.

Fig. 2.112. Structura de reglare clasica a debitelor circuitelor paralele
la un cuptor din instalatia DA.

Pentru procesul prezentat in figura 2.112, schema bloc a procesului poate fi
structurata conform figurii 2.113. Vectorul marime de intrare | este constituit din
debitele masice m; si m, si sarcinile termice Qry, si Qr2 iar vectorul marime de iesire Y
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este reprezentat de temperaturile T, si T, ale celor doua circuite si temperatura nodului
de amestec Te.
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Fig. 2.113. Schema bloc a procesului de transfer termic
asociat cuptorului tubului al instalatiei DA cu doua circuite paralele.

2.9.3.2. Structura de conducere bazata pe algoritmul de reglare Pl

Indiferent de modelul de conducere adoptat, Tn contextul structurii si exploatarii
cuptorului DA, un sistem automat destinat echilibrarii temperaturii la cuptorul instalatiei
DA trebuie sa realizeze urmatoarele functii:

a) Prescrierea capacitatii de prelucrare a cuptorului/instalatiei DA
n regim stationar.
b) Echilibrarea temperaturii pe cele doua circuite paralele.

In figura 2.114 este prezentata structura sistemul automat pentru echilibrarea
temperaturii la cuptoarele cu 2 circuite paralele bazat pe algoritmul Pl. Functiile
indeplinite de acest sistem sunt: prescrierea capacitatii de prelucrare a cuptorului DA,
echilibrarea automata a temperaturii pe cele doud circuite paralele. Dispozitivului de
conducere i sunt necesare urmatoarele date:

1. Prescrieri: M - capacitatea de prelucrare a cuptorului;
2. Reactii din proces: T1, T, - temperaturile circuitelor; m;, m, - debitele
volumice ale celor doua circuite.

Functia de echilibrare a temperaturii este realizatd de modulul PI implementat in
blocul Bs. Abaterea sistemului, AMY este calculatd in sumatorul Ss, blocul B; calculand
cu relatia (2.160) comanda m;. Comanda m; este determinata prin diferenta, conform
ipotezelor simplificatoare si a relatiei (2.159), utilizand sumatorul Ss. Sumatorul S,
determina debitul total supus prelucrarii M.

Prescrierea i =M a sistemului de conducere corecteaza cu AM (sumatorul S;)
debitul total supus prelucrarii. Aceasta corectie se aplica temporizat si se divide pe cele
doua serpentine (blocul B,) conform relatiei

AMY =

t
1
“[am dt, t<
T! ¢ (2.190)

AM, t>r
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Sumatoarele S3 si Sy realizeaza in final comenzile m; si m, pe baza semnalului
AM® (modificarea prescrierii) si a semnalelor mj; si m; generate de functia de
echilibrare a temperaturii.

2.9.3.3. Studiu de caz. Proiectarea si testarea unui sistem de echilibrare
automata a temperaturilor pentru un cuptor din instalatia DA

Procesul de transfer termic asociat cuptorului tubular are la baza schema bloc
din figura 2.113, in regim dinamic temperatura unei serpentine fiind data de ecuatia
diferentiala

aﬂni - Q—T i=12 (2.191)
dt cm,

Dispozitivul de reglare contine relatiile (2.162), (2.163), (2.190) precum si relatii
de Tnsumare realizate de blocurile sumatoare S; — Se.

Testarea sistemului automat a fost realizata pornind de la ipoteza ca, la un
moment dat, sarcina termica totald a cuptorului Qt se redistribuie intre cele doua
serpentine. Marimile ce caracterizeaza starea stationara initiala au urmatoarele valori:

— fluxul termic Qi = 1,47 x 10" kcal/h;

— temperatura petrolului dupa nodul de amestec T, =336 °C;
— parametrul caloric ¢ = 0,745 cal/kg°C.

Sistemul automat a fost testat selectiv in raport cu urmatoarele marimi:
— variatia sarcinii termice Qrj;
— constanta de timp a procesului a;
— constanta de proportionalitate K, a regulatorului;
— timpul de integrare T; a regulatorului.

O secventd sugestivd a regimului tranzitoriu asociat sistemului automat este
ilustrata in figura 2.115. Testele efectuate au evidentiat un raspuns oscilatoriu amortizat,
perioada oscilatiilor fiind influentata de amplificarea regulatorului.

In figurile 2.116-a si 2.116-b sunt prezentate dependentele dintre variatia
dinamica maxima a diferentei de temperatura dintre serpentine AT max i urmatoarele
marimi: constanta de timp a procesului a, constanta de proportionalitate K, si timpul de
integrare T;. Se constanta o sensibilitate accentuata a sistemului in raport cu parametrii
Ko si Ti. In urma simularii numerice au rezultat valori optime pentru parametrii de
acordare ai regulatorului PI: K, [2...4] si T; [0,5...1] , valori pentru care teoretic se

obtine AT, < 2,5°C.
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Fig. 2.115. Regimul tranzitoriu al sistemului automat.
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2 T

alminl

Fig. 2.116-a. Dependenta variatiei maxime a temperaturii in functie de constanta
de timp (T; =5min):1- K, =0,05;2- K, =01;3- K, =05;

4-K,=15-K,=156-K,=2;7- K, =4;8- K, =5.

5 o 15 ) 20
alminl

Fig. 2.116-b. Dependenta variatiei maxime a temperaturii in functie de
constanta de timp a, (K, =1): 1- T; =20s;2- T; =10s;3- T; =65, 4 - T; = 4s;
5-T;,=2s,6-T,=1s;7-T; =0,5s.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

Implementarea sistemului automat destinat echilibrarii temperaturii circuitelor
de materie prima se realizeaza in functie de structura de reglare conventionala. Pentru
cuptorul tubular din figura 2.112 se propune structura din figura 2.117. Dispozitivului
de conducere DC 1i sunt necesare urmatoarele marimi de reactie din proces:

a) debitele volumice ale petrolului prin cele doua circuite paralele;
b) temperaturile celor doua circuite la iesirea din sectia de radiatie.

Dispozitivul are o singurda prescriere, respectiv debitul de petrol supus
prelucrarii, si genereazd doua comenzi reprezentate de prescrierile sistemelor automate
de reglare a debitelor de petrol.

ey -

1

Pacurd

Fig. 2.117. Implementarea structurii sistemului automat destinat echilibrarii
temperaturii la cuptoarele cu 2 circuite paralele.

2.9.3.4. Structura de conducere bazata pe modelul generalizat

Avand in vedere forma relatiilor, modelului de conducere generalizat (2.189)
dispozitivului de conducere proiectat il sunt necesare urmatoarele marimi de intrare:
1. Prescrieri: M - capacitatea de prelucrare a cuptorului;
2. Reactii din proces: T;,i=1...,n, T, - temperaturi din proces;

m;, i =1,...,n —debitele volumice ale celor n circuite paralele.

Schema bloc a structurii de conducere este prezentata in figura 2.118. Esenta
dispozitivului de conducere il constituie grupul de relatii derivat din (2.188)
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n
2. mi (T =Tj)
j=1

m, =m, (1+ ), k=2,...,n (2.192)

MT,

Debitul de produs asociat circuitului 1 se determina cu relatia
n
m =M->m, (2.193)
k=2
unde M reprezinta debitul volumic total prelucrat de cuptor.

Prescrierea sistemului de conducere este capacitatea de prelucrare M a
cuptorului. Blocurile sumatoare S, si S3 calculeaza capacitatea reala de prelucrare,
generand astfel marimea de reactie M. Sumatorul S; determina abaterea AM a
sistemului de la valoarea prescrisa si totodata genereaza o comanda egald cu valoareca
abaterii. Aceasta comanda se aplica conform dinamicii prezentata in (2.190) si realizata
fizic in blocul B;. Comanda in regim dinamic astfel obtinuta AMY se divizeazi in n
componente egale AM%n si aplicatd simultan sumatoarelor Sg - Spss . Cea de a doua
componentd a comenzii aplicatd sumatoarelor Sg - Spis este generatd de functia de
echilibrare automata a temperaturii celor n circuite paralele ale cuptorului (T; - Tp).
Aceasta functie contine blocurile Bg,...,Bn+1 $1 sumatoarele Sy si Ss. Cele n—1 blocuri
de calcul (Bs - Bn+1 ) genereaza comenzile my, k =2,...,n, asociate debitelor volumice
de pe circuitele 2,...,n ale cuptorului, pe baza urmatoarelor marimi preluate calculate

din proces:
— temperaturile T, ...T, ale circuitelor;

— temperatura asociatd nodului de amestec T, ;
— debitele volumice m,...m, ale circuitelor paralele.

Pentru determinarea comenzii m; se calculeaza in prealabil suma comenzilor

debitelor m asociate circuitelor 2,...,n, (sumatorul S;) si in final comanda m; ca
diferenta intre debitul total prelucrat M si debitele asociate circuitelor 2,...,n.
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2. Sisteme de conducere automata a cuptoarelor tubulare

2.9.3.5. Studiu de caz.
Proiectarea si testarea unui sistem de echilibrare automati a
temperaturilor bazat pe algoritmul generalizat

Sistemul automat prezentat in figura 2.118 a fost simulat numeric in scopul
verificarii stabilitatii si stabilirii performantelor acestuia. Avand in vedere aplicatiile
sistemului automat la cuptoarele instalatiilor DAV, structura din figura 2.118 se

particularizeaza pentru n=2 circuite, schema bloc simplificatd fiind prezentata in
figura 2.107.

.4T_~If:il-|
CUPTOR H

Fig. 2.119. Schema bloc a sistemului de conducere bazat pe algoritmul generalizat.

Procesul de transfer termic a fost asimilat la un element aperiodic de ordinul 1
(2.175), respectiv ordinul 2

d 2T dT, Qn .
a——ta,—+T=—1 =12, 2.194
1 dt2 2 dt i cm, ( )

Ipotezele modelului de conducere generalizat au fost transpuse in forma
prescriere =ct si Qpq +Qy, =ct, ceea ce implicda T, =ct. Testarea sistemului de

conducere a fost realizatd pornind de la ipoteza ca, la un moment dat, sarcina termica
totald se redistribuie intre cele n circuite.
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Datele de intrare ce caracterizeaza starea stationara initiala sunt:
— fluxul termic Qy; =1,47x10" kcal/h;
— temperatura petrolului dupd nodul de amestec T, = 330°C ;
— densitate titei la temperatura de intrare p = 770 kg/m?;

— parametrul caloric ¢ = 0,745 cal/kg grd.

Sistemul de conducere a fost in raport cu urmatoarele marimi:
— variatia sarcinii termice AQrj;
— constanta de timp a procesului a;
— perioada de esantionare te.

Variabilele de intrare sunt: valoarea relativa a perturbatiei Qti/Qri, constanta
de timp a procesului a si perioada de esantionare t, Rezultatele simularii au urmarit
, perioada raspunsului oscilatoriu al sistemului

amplitudinea dinamica maxima |AT
Tose 1 timpul de stabilizare al sistemului T, corespunzator unor oscilatii pentru
care |AT| < 2°C . Simularile efectuate au evidentiat un raspuns oscilatoriu amortizat,

figura 2.120 si totodata au permis exprimarea cantitativa a:
a) influentei perturbatiei asupra amplitudinii maxime a oscilatiilor;
b) legatura dintre constanta de timp a procesului si amplitudinea maxima
|ATmax| perioada oscilatiilor sistemului T, figura 2.121-a;

c) legatura dintre perioada de esantionare t. si amplitudinea maxima/perioda
oscilatiilor sistemului, figura 2.121-b.

| ATl C] foscif Lmind |4 Tnad °C1 faseil Imind

H

20 10
a Lmind fa [s]
al b}

Fig. 2.121. Dependenta amplitudinii maxime |ATmax | si a perioadei de oscilatie te:
a) functie de constanta de timp a in conditiile Qr;/Qr, =5%, t, =10 s;
b) functie de perioada de esantionare te, in conditiile Qy;/Qr, =5%, a =15 min.
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Fig. 2.120. Regimul tranzitoriu al sistemului automat.
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