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 چکیده

 در سازانجبر پارامتر با همراه انتگرالی تناسبی کنندهکنترل از استفاده با کنترلی ساختار طراحی به پژوهش، این

 متلب افزارنرم Simulink طریق از 2RIVIDروش به سیستم شناسایی. پردازدی( م1NMSS) غیرکمینه حالت فضای

 کنترلی ساختار سپس. است گرفته صورت مدل سیستم آوردن دست به جهت 3Captainابزارجعبه از استفاده با و

 محصولات کیفیت تا شد داده توسعه 8×8 ستمیس یک برای مربعی حالت در( 4MIMO) خروجی چند-ورودی چند

 یزانم نمودن کمینه بر مبنای هدفی تابع تعریف با فرآیند، انرژی مصرف سازیبهینه ادامه در. گردد حفظ جانبی

 8/19 یاصل برج به ورودی بخار محصولات، ضمن حفظ کیفیتآمده دستبه نتایج مبنای بر. شد انجام انرژی هزینه

 بار درصد، 83/3نفتا  عریان ساز به ورودی حرارتی بار ،درصد 255/10 لیگازوئ سازعریان به ورودی بخار ،درصد

 درصد135/0 میزان به کوره حرارتی بار تنها و یافتند کاهش درصد 41/3سفید نفت عریان ساز به ورودی حرارتی

 یافت. کاهش درصد 5/8 مصرفی انرژی هزینه میزان تینها در و یافت افزایش

 RIVID سازی،بهینه متغیره، چند کنترل خام، نفت جداسازی برجکلیدی:  کلمات
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 مقدمه 

انواع سیالات در صنایع شیمیایی  95% ترین و پرکاربردترین فرآیند جداسازی است که برای جداسازیتقطیر مهم

کار گرفته شده برج تقطیر جهت جداسازی و پالایش در سرتاسر جهان به 40000امروزه حدود  .[1]شود استفاده می

تی یک بخش صنع عنوانبهتوان برج تقطیر را های تقطیر، میبرج نهیزم در. با توجه به تحقیقات انجام شده [2]است 

ترین کند، از مهممهم در زمینه صنعت نفت و پتروشیمی دانست که اهداف خاصی را در فرآیند عملیاتی خود دنبال می

یابی سریع به ترکیب مطلوب محصولات، کاهش مصرف انرژی و دستیابی به عملکرد توان به دستاین اهداف می

اری برای کنترل فرآیند پالایش و همچنین بهبود عملکرد های کنترلی بسیاشاره کرد. مدل صرفهبهمقرون

یکی از  است.های برج تقطیر، کنترل پارامترهای عملیاتی و یا کیفیت محصولات خروجی برج ارائه شده کنندهکنترل

ده نشوکننده و کنترل، انتخاب نامناسب جفت متغیر کنترلشودیمهای تقطیر مشاهده مشکلات مهمی که در کنترل برج

است. به علت وجود تعداد زیاد ساختارهای کنترلی موجود در یک برج تقطیر، نیاز به ابزاری برای انتخاب بهترین ساختار 

شود. کنترل برج جداسازی نفت خام به دلیل اثر مستقیم بر کیفیت محصولات یک واحد پالایشگاهی کنترلی حس می

را ارائه نمودند.  نیبشیپبرای یک برج خلأ، کنترل مدل  [3]ران . هاود و همکابوده استمحققین  توجه موردهمواره 

سازی مدل کنترلی بر روی واحد تقطیر خلأ پالایشگاه نیانشام، نویسندگان این پژوهش گزارش کردند که پس از پیاده

یک  [4]. پانوکچیا و همکاران بوده استاکی از افزایش بازدهی و کاهش مصرف انرژی در این واحد ح آمدهدستبهنتایج 

ه اتحاد سازی نمودند. در این مطالعه نحوچندمتغیره جهت کنترل فرآیند تقطیر نفت خام را شبیه نیبشیپکننده کنترل

 ر کاهشبسازی دینامیکی . هدف اصلی این تحقیق نمایش اثر شبیهشده است دادهسازی و کنترلی نشان دو محیط شبیه

بود که نویسندگان توانستند با کوتاه کردن مدل کنترلی طراحی شده و مراحل های پیشرفته کنترلی های پروژههزینه

 جزءجزءبهای جهت کنترل برج تقطیر کنترل چندمتغیره [5]اندازی به این هدف تحقق بخشند. الیویرا و اٌدلواک راه

 کننده با در نظر گرفتن وضعیت عملیاتی برجد. کنترلنفت خام با محصولات اصلی دیزل و سوخت جت را توصیف کردن

اغتشاش بود. الگوریتم پیاده شده یک  2کننده و متغیر کنترل 6شونده، متغیر کنترل 14هدف اصلی، شامل  عنوانبه

سازی ی پائولینیا و پتروبراس پیادههاشگاهیپالاالگوریتم خطی برای کنترل متغیرها در محدوده مشخص بود. این مدل در 

 [6]( با استفاده از الگوریتم ژنتیک توسط والچس PID)5 کنندهشد و نتایج عملی با موفقیت ارائه شد. طراحی کنترل

خودکار  آمیز برای تنظیمموفقیت طوربهیتم ژنتیک توانست برای کنترل برج تقطیر کمپانی شل معرفی شد. الگور

بندی شده که عملکرد با توجه به مشخصات داده شده و با استفاده از یک تابع هدف فرمول PIDهای کنندهکنترل

ار کدهند، به های دامنه زمانی بر روی پاسخ سیستم حلقه بسته مورد استفاده قرار میمحدوده ازنظرکننده را کنترل

ها پرداختند. آن Aspenافزار سازی پایا و پویای واحد تقطیر نفت خام در نرمبه شبیه [7]گرفته شود. حیدری و پاولیک 

سازها و جریان موجود در سیستم را با توجه به تأثیر نرخ جریان بخار در عریان PID یهاکنندهشرایط عملکرد کنترل

های میانی مورد بررسی قرار دادند. نتایج به دست آمده نشان داد که این روش کنترلی نیازمند زمان گرما در چگالنده

جزئیات  [8]دهد. ریموند و همکاران تر برای ایجاد یک حالت پایدار جدید است و انحراف کمتری را نشان میکوتاه

اده از تفبا اس نیبشیپبرای فرآیند تقطیر اتمسفری را ارائه دادند. استراتژی کنترل  نیبشیپطراحی یک کنترل 

سازی شد. نتایج نشان داد شبیه Aspenافزار و فرآیند تقطیر با استفاده از مدل دینامیک نرم Adexو  متلبافزارهای نرم
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 [9]بهبود بهتری در پایداری عملیات داشت. گونکالوز و همکاران  PIDکننده نسبت به استراتژی کنترلی که این کنترل

پرداختند. در این مطالعه شرایط  Aspen Hysysافزار سازی پویا و کنترل برج تقطیر نفت خام با استفاده از نرمبه شبیه

ه با یک توسعه یافت عملیاتی یک واحد تقطیر نفت خام تحت اغتشاشات ممکن مورد بررسی قرار گرفت. مدل دینامیکی

های سنتی کنندههای مورد استفاده در این مطالعه از نوع کنترلکنندهپیکربندی کنترلی مناسب ترکیب شد. کنترل

PID  به این روش اجازه بررسی جزئیات رفتار گذرا زمانی که در شرایط عملیاتی  آمدهدستبهاست. با توجه به نتایج

برای کنترل برج تقطیر  نیبشیپیک مدل کنترلی  [10] شد. کاملگلو و همکاران دهشود داتغییرات جدیدی اعمال می

ام ها برای کنترل گرمای نفت خکنندهنفت خام یک واحد صنعتی را )پالایشگاه ازمیر در ترکیه( طراحی کردند. کنترل

افزار های کنترلی با استفاده از نرمساز برج تقطیر طراحی شد. مدلبا استفاده از کنترل گرمای کوره و محصولات عریان

SMOCpro ای مورد آزمایش قرار گرفت و مشاهده شد که هفته 3برای یک دوره  آمدهدستبهد. مدل سازی ششبیه

بین چند متغیره را برای مدل پیش [11]ی افزایش یافت. ولک و همکاران توجهقابلمیزان تولید و سود حاصله به مقدار 

سازی به وزنی تابع اقتصادی مدل ارائه شده در خلال انجام شبیه بیضرایک برج صنعتی تقطیر نفت خام ارائه نمودند. 

چنین در این مطالعه فشار عملیاتی سیستم رج بهبود یافت. همنحوی محاسبه شد که هم رفتار برج و هم عملکرد کوره ب

کننده به معنای ایجاد رابطه ریاضی یا کمینه گردید که نتیجه آن کاهش مصرف انرژی در واحد بود. طراحی کنترل

 های نمایش تابعتر، محدودیتاستراتژی مناسب برای حفظ خروجی به مقدار مطلوب است. با بررسی مسائل پیچیده

ی های توابع شکل مناسبهای پیچیده با چندین ورودی و خروجی، ماتریسشود. برای سیستمتبدیلی کاملاً نمایان می

فضای  صورتبههای دینامیکی ی سیستمسازمدلمیلادی نگرش مدرن به  60و  50نخواهند داشت. در انتهای دهه 

این  بر اساس. [12]های کنترل باز نمود ر میان تئوریهای عددی و کامپیوتری جای خود را دو استفاده از روش 6حالت

( که PIP)7سازننده تناسبی انتگرالی همراه با پارامتر جبرانکنام کنترل کننده جدیدی بهتعاریف و روابط، کنترل

، ارائه گردید. این است( بر مبنای شکل غیرکمینه فضای حالت TFانتقال )های تابع شناسایی اولیه و تخمین مدل

( را نیز دارد. از کاربردهای محدود MPC) 8گو بر مبنای مدلکننده پیشکننده در خود خواص مربوط به کنترلکنترل

برج تقطیر اتمسفریک نفت خام اشاره کرد که  PIPتوان به کنترل فضای حالت درمهندسی شیمی می PIPکنترل 

سازی یک برج صورت گرفت. در این تحقیق به طراحی ساختار کنترلی و مدل [13]پور و همکاران توسط خلیلی

( پرداخته شده است. RNGA)10مال شده( و آرایه بهره نسبی نرRGA)9جداسازی نفت خام بر مبنای آرایه بهره نسبی

سازی شد تا عملکرد کنترلی ساختارهای پیشنهادی بشکه در روز مدل 60000و  40000 تیظرفبرج جداسازی در دو 

راک را ی تغییرات خوخوببه، پاسخ خروجی سیستم کنترلی برای هر دو روش آمدهدستبهبررسی شود. بر مبنای نتایج 

 40000 تیظرفکند، این در حالی است که نتیجه آزمون خروجی در روز را کنترل میبشکه در  60000 تیظرفدر 

دهد. با بشکه در روز، تغییر ساختار کنترلی در هر دو روش آرایه بهره نسبی و آرایه بهره نسبی نرمال شده را نشان می

های جدیدی برای توان روشتوجه به مصرف بالای انرژی فرآیند جداسازی نفت خام، یکی از واحدهایی که می

ترین بزرگ ازجملهها سازی مصرف انرژی در آن پیاده کرد واحد تقطیر پالایشگاهی است. پالایشگاهبهینه

                                                            
6 State Space  
7 Proportional-Integral Plus 
8 Model Predictive Control 
9 Relative Gain Array  
10 Relative Normal Gain Array  
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از انرژی مصرفی  درصد 35-40که دهد ها نشان میی انرژی در صنایع شیمیایی هستند. ارزیابیهاکنندهمصرف

افزایش  منظوربهای جدید شیوه [15]. المیاهی و همکاران [14] استام پالایشگاه مربوط واحد تقطیراتمسفریک نفت خ

رای برج تقطیر نفت خام پیشنهاد کردند. طراحی با در نظر اکسید کربن را ببازده انرژی و به طبع آن کاهش انتشار دی

سازی چند متغیره، مقادیر بهینه برای ی انجام شد و با استفاده از بهینهاچندمرحلهگرفتن پیش جداساز تک مرحله و 

با در نظر گرفتن ارزش  [16]ماند معرفی شدند. لو و همکاران کربن و افزایش بازده محصول ته دیاکسیدکاهش صدور 

را برای به حداکثر  مندسامانسازی محصول خروجی و مصرف انرژی در یک واحد تقطیر نفت خام موجود، شیوه بهینه

سازی واحد برای شبیه Aspen plusافزار در نرم (SCfracپالایشگاه پیشنهاد کردند. برای این کار از مدل )سود  رساندن

وری انرژی استفاده گردید. نتایج نشان دادند که تقطیر نفت خام استفاده شد و از آنالیز پینچ برای مشخص کردن بهره

یر بیشتری بر سود سالیانه خواهد داشت و همچنین نوع وری انرژی تأثنسبت به بهره شده یفرآورتوزیع محصولات 

خام  یک واحد تقطیر نفت [17]تواند بر سود و هزینه انرژی مؤثر باشد. ونگ و همکاران نفت خام مورد استفاده نیز می

مختلف  هایویژگی راتیتأثسازی کردند و های گرمایی مرتبط با آن را شبیهمتداول با دو کوره و سه برج و شبکه مبدل

ید اکسهای گرمایی و انتشار دیهای میانی برای انتقال گرما، طراحی شبکه مبدلنفت خام بر روی محصول، چگالنده

سازی با نتایج واقعی واحد مقایسه و تصدیق سی قرار دادند. نتایج شبیهکربن در یک واحد تقطیر نفت خام را مورد برر

شدند. علاوه بر این مدلی برای بهبود مصرف انرژی با در نظر گرفتن دو نوع نفت خام سبک و سنگین را پیشنهاد کردند. 

و  رای واحدی با سه برجبر پایه تحقیقات انجام شده بر روی واحدهای تقطیر نفت خام موجود، شرایط عملیاتی بهینه ب

کربن  دیاکسیدهای گرمایی مرتبط با آن حاصل شد. نتایج خوبی برای کاهش مصرف انرژی و انتشار شبکه مبدل

محاسبات اقتصادی برای دو نوع نفت خام سبک و سنگین ارائه گردیدند. مارتینز و همکاران  تیدرنهاحاصل گردید و 

برای در نظر گرفتن تداخل بین واحدهای جداگانه  مندسامانای برای افزایش تولید و کاهش مصرف انرژی شیوه [18]

کیفیت تغییری نکند را پیشنهاد کردند. نتایج اضافه کردن یک پیش جداساز به  هکیدرحالوری گرمایی و سیستم بهره

سازی ارائه شده در این کار توانایی کاهش مصرف انرژی را در بهینه-سازیسیستم تقطیر نشان داد که شیوه شبیه

مانند. یان و قی میهای کیفی خوراک بدون تغییر بامشخصه کهیدرحال استبدون پیش جداساز دارا  باحالتمقایسه 

ح  و کسرژی اصلامدل تئوری پیشنهادی بر پایه تحلیل افت ا لهیوسبهکل فرآیند تقطیر نفت خام را  [19]همکاران 

ت. کمی بوده اس صورتبهکیفی و هم  صورتبهسازی کردند. هدف از این تحلیل افزایش بیشتر بازده انرژی هم بهینه

و  هاورهکتحلیل ارائه شده بر مبنای افت اکسرژی ناشی از اجزای اصلی سیستم تقطیر نفت خام شامل کندانسورها، 

درصد  5/12. سرانجام مقایسه انجام شده با فرآیند اصلی نشان داد که بازده اکسرژی فرآیند اصلاح  شده است هابرج

و  هاانیجرشدت کهیدرحالدرصد کاهش داشته  7/28افزایش یافته، همچنین مصرف کلی انرژی سالیانه به میزان 

 اند.کیفیت همه محصولات ثابت هستند و تغییری نداشته

ننده کهای کنترلبه مزیت با توجههای تقطیر و ، با رویکرد رفع مشکلات موجود در حوزه کنترل برجدر پژوهش حاضر

مبتنی بر فضای حالت غیرکمینه برای برج تقطیر  PIP( طراحی روش کنترل PIPساز )تناسبی انتگرالی با پارامتر جبران

گو پیش کنندهلننده در خود خواص مربوط به کنترکپالایشگاه تبریز در حالت مربعی طراحی شد. این کنترل نفت خام

های دیگر کنندهنسبت به کنترل PIPکننده مزایای دیگر استفاده از کنترل ازجمله( را دارد. MPCبر مبنای مدل )

خروجی  چند-های چند ورودیهای پیوسته، کارایی مناسب برای سیستمسازی سیستمتوان به عدم نیاز به گسستهمی

های غیرخطی به علت تعریف فضای حالت اشاره نمود. با توجه به های تصادفی، کارایی مناسب برای سیستمو سیستم
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های انتخاب جفت ازآنجاکهاینکه برج جداسازی نفت خام یک فرآیند پیچیده با چندین ورودی و خروجی است و 

های ذکر شده آن، با توجه به مزیت PIPننده کشونده مناسب کار دشواری است، استفاده از کنترلکننده و کنترلکنترل

 روش مناسبی خواهد بود.

 فرآیند مدل

ها عموماً شامل موازنه جرم و آنتالپی است. . این مدلشده است ارائههای برج تقطیر توسط بسیاری از نویسندگان مدل

حاسبه برای م رونیازااست. های نفتی مختلف تشکیل شده ها در قالب برشنفت خام از گستره وسیعی از هیدروکربن

 تر که توسط هالند ارائه شده، بهرهخواص و روابط ترمودینامیکی از روش استاندارد تبدیل نفت به مواد فرضی سبک

توان با استفاده از یک روش محاسباتی صحیح و با در دسترس داشتن . خواص نفتی را می[20] شده استگرفته 

های . در واحد[21]ها )مواد فرضی( محاسبه کرد ( و مشخص بودن چگالی تمام برشTBP)11واقعی جوشنقطهنمودار 

گیری شود. این روش اندازهنام نقطه برش نفتی، کنترل می صنعتی کیفیت محصولات توسط یک روش مرسوم به

 استهای در خلال فرآیند تقطیر، م به برشتوسط وان هورن معرفی شد و مشخص کننده نحوه جداسازی نفت خا

. آنالیز دمای [23]گردد بیان می ASTM. در فرآیند تقطیر نفت خام کیفیت محصولات توسط دمای استاندارد [22]

ASTM ظرف تقطیر را نسبت به محصولات مقطر طی فرآیند تقطیر ناپیوسته نشان  رابطه بین میزان بخار خروجی از

فت ندهد. با توجه به اینکه در تعریف نفت خام، اطلاعات مربوط به برش مواد سبک، ترکیبات سبک موجود در می

حقیقی در اختیار است، لذا در تعریف  جوشنقطهمنحنی  صورتبهکند و برای بقیه نفت خام اطلاعات را معلوم می خام

یک برش نفتی در  صورتبهخوراک ورودی باید ترکیبات موجود در مواد سبک مشخص گردند و هم خواص نفت خام 

افزار تعریف شود. جهت انجام محاسبات بر روی مخلوطی مانند نفت خام که ماهیت پیوسته و غیرمنقطع دارد، نرم

سازی و محاسبات برج تقطیر باید تقسیم کرد و بدین ترتیب عملیات شبیه جزء فرضیمخلوط پیوسته را به تعدادی 

حقیقی و  جوشنقطهنیز ابتدا منحنی Aspen Plus افزاررا مشابه با یک الگوریتم تقطیر چند جزئی انجام داد. در نرم

 نکهیدازابعیرد، تعمیم یافته و گیک معادله فراگیر که از صفر تا صد در صد نفت خام را در بر می صورتبهدانسیته 

سازی دلسازی و مگردد. همچنین برای شبیهبندی میآمدند، منحنی به اجزای فرضی تقسیم به وجودترکیبات فرضی 

نفت  سازی پایای برج جداسازیشبیه منظوربهفرآیند باید مدل ترمودینامیکی مناسبی را انتخاب نمود. در این مطالعه 

 یکتعریف گردید و از مدل ترمودینامیکی براون  TBPاده فرضی با مشخص نمودن چگالی و م 38خام پالایشگاه 

10(BK10.برای تخمین خواص فیزیکی مواد حقیقی و فرضی استفاده شده است ) 

 مطالعه مورد جداسازی برج

 عنوانهبجهت طراحی ساختار کنترلی چند متغیره بر روی یک واحد صنعتی، برج تقطیر اتمسفریک پالایشگاه تبریز 

، شیگرماشیپزدایی و های نمک. واحد تقطیر پالایشگاه تبریز از بخششده است واحد مورد مطالعه در نظر گرفته

ی مادون، شادگان، اهواز هادانیمراک این پالایشگاه از خو .شده استواحد تقطیر اتمسفریک، واحد تقطیر خلأ تشکیل 

کار رفته در واحد تقطیر اتمسفریک پالایشگاه گردد. تجهیزات بهخام کشورهای همسایه تأمین می آسماری و نفت

قال انتها که برای ها و مبدلای از پمپها برای افزایش دمای خوراک، مجموعهتبریز شامل برج تقطیر اتمسفریک، کوره

کننده که برای جداسازی مواد سبکی های عریانگیرند و برجها مورد استفاده قرار میها و تبادل حرارتی بین آنجریان
                                                            

True Boiling Point 11  
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ه زدایی و عبور از شبکروند. نفت خام پس از نمککار میاند، بهشدههای نفتی از برج بیرون کشیده که همراه با برش

خام برای افزایش دما از مجموعه یابد. در پالایشگاه، نفت مای آن افزایش میشود و دگرمایش وارد کوره میپیش

زم ی که در برج تقطیر اتمسفریک لااگونهبهگذرد که این دما برای رسیدن به تبخیر نفت می شیگرماشیپهای مبدل

 اختلاف دمای بالای میان ورودیشود. ها استفاده میگرمایش مورد نیاز از کوره نیتأم، بنابراین برای استاست، پایین 

کننده بالای انرژی در کل پالایشگاه یک مصرف عنوانبهو خروجی کوره و نرخ بالای جریان فرآیند نفت خام، کوره را 

خام خروجی از کوره بعد از اختلاط با ترکیبات سبک خروجی از مخزن تبخیر ناگهانی، به  تبدیل کرده است. نفت

برج تقطیر اتمسفریک این واحد متشکل  شود.، فرستاده میاست 49و  48های رج که بین سینیناحیه تبخیر ناگهانی ب

و افزایش فشار در  2kg/cm 9/1 . فشار در بالای برج در حدوداستسینی و یک بستر پر شده معادل دو سینی  51از 

شود تا علاوه بر برج تزریق میترین سینی، جریان بخار آب به . در زیر پاییناست 2kg/cm 4/0طول برج در حدود 

و حذف ترکیبات سبک  های سبک موجود در جریان خوراک ورودی به برجتر هیدروکربنافزایش دما، سبب دفع سریع

 .شده استنمایی از برج تقطیر اتمسفریک پالایشگاه تبریز آورده  1شکل مانده برج شود. در موجود در ته

برج تقطیر اتم فری 

باقیمانده اتم فری

محصول با سری

نفتا

نفت خام

نفت سفید

 ازو ی 
ب ارآ ب ار آ 

 
 برج تقطیر اتم فری  مورد مطالعه -1شک  

 متغیره چند کنترلی ساختار

های کنترلی است. با عنوان نمودن درجه درجه آزادی، قبل از طراحی ساختار کنترلی از ضرورت طرح  لیوتحلهیتجز

گردد. نمودار جریانی برج تقطیر نفت خام مورد مطالعه را در به متغیرهای ورودی تأثیرگذار اشاره می درواقعآزادی 

 آید.در نظر بگیرید، درجه آزادی از تفاضل بین تعداد متغیرها و تعداد معادلات مستقل به دست می 2شکل 
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 برج جداسازی نفت خام -2شک  

آزادی برای  درجه 14 تیدرنهابا بررسی متغیرهای موجود در برج جداسازی نفت خام و معادلات مربوط به آن، 

متغیرهای  نیاز بآمده از تحلیل درجه آزادی آورده شده است. متغیرهای به دست 1جدول سیستم محاسبه گردید. در 

متغیرهای مورد استفاده  2رود. در جدول متغیر جهت کنترل کیفیت محصولات جانبی به کار می 8آمده به دست

کنترل کیفیت محصولات جانبی  ازآنجاکه. شده استهای مورد نظر آورده جهت کنترل کیفیت محصولات و کیفیت

کند ت آزادی، سیستم را به نقطه بهینه عملیاتی نزدیک میبرج تقطیر نفت خام اهمیت بالایی دارد و از بین بردن درجا

 .شده استهای خروجی از برج کیفیت محصولات در نظر گرفته در تمام جریان

 متغیرهای به دست آمده از تحلی  درجه آزادی -1جدول 

 واحد نام متغیر

 kg/h دبی جریان خروجی نفتا

 kg/h دبی جریان خروجی نفت سفید

 kg/h خروجی گازوئیلدبی جریان 

 GJ/h ی کورهبار حرارت

 kmol/h 1به  3 یگردشدبی پمپ 

 kmol/h 4به  3 یگردشدبی پمپ 

 kmol/h 28به  30 یگردشدبی پمپ 

 GJ/h 31 به 30بار حرارتی پمپ گردشی 

 GJ/h 43به  45بار حرارتی پمپ گردشی 

 Kg/h دبی محصول بالای برج

 Kg/h بخار ورودی به برج اصلی

 kg/h ساز گازوئیلبخار ورودی به عریان

 GJ/h نفتا سازبویلر عریانبار حرارتی ری

 GJ/h دساز نفت سفیبویلر عریانبار حرارتی ری
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 هابر روی آن ر ذاریتأثکیفیت محصو ت و متغیرهای  -2جدول 

 متغیر ورودی تأثیر ذار  راد(درجه سانتی) تیفیک

ASTM D86 95% ( 1محصول بالاy) ( 1دبی محصول بالای برجu) 

ASTM 86 5% ( 2نفتاy) بویلر عریانبار حرارتی ری( 2ساز نفتاu) 

ASTM D86 95% ( 3نفتاy) ( 3دبی جریان خروجی نفتاu) 

ASTM 86 5% ( 4نفت سفیدy) بار حرارتی ریبویلر عریان( 4ساز نفت سفیدu) 

ASTM D86 95% ( 5نفت سفیدy) دبی جریان خروجی نفت ( 5سفیدu) 

ASTM 86 5% ( 6گازوئیلy) بخار ورودی به عریان( 6ساز گازوئیلu) 

ASTM D86 95% ( 7گازوئیلy) ( 7دبی جریان خروجی گازوئیلu) 

ASTM 86 5% ( 8محصول پایینy) ( 8بخار ورودی به برج اصلیu) 
 

کننده مناسبی برای سیستم طراحی کرد باید توصیف دقیق و مشخصی از سیستم پویا که بتوان کنترلبرای این

 شودشود که در آن سعی میسازی محسوب میهای مدلریاضی در دست باشد. علم شناسایی یکی از روش صورتبه

کتوب م صورتبهبا معادلات ریاضی و  که از روی پاسخ سیستم به ورودی مشخص بتوان رفتار دینامیکی سیستم را

ترین روش برای فرآیندهای پایدار اده. سشده استهای شناسایی زیادی تحقیق و پیشنهاد . روش[24]توصیف کرد 

های روش ازجملهآید. پارامترهای آن به دست می تیدرنها، یعنی یک تغییر پله را وارد کرده و استای آزمون پله

های متغیرهای ابزاری اشاره کرد. این دو الگوریتم از دسته روش RIVCو  RIVتوان به الگوریتم دیگر شناسایی می

IV در این پژوهش از الگوریتم [25]ها دارد هستند که پیشینه غنی در شناسایی سیستم .RIVID  ابزارجعبهدر 

Captian تابع . از شده استافزار متلب استفاده نرمRIVID  جهت شناسایی مدل تابع انتقال و پارامترهای مرتبط با

تغییراتی در بازه  مدنظرصورت تصادفی در محدوده ودی بهکه به پارامترهای ور بیترتنیابهشود. آن استفاده می

ها گردد. حال با داشتن این دادهها نیز مشاهده میزمان تغییرات خروجیگردد و هماعمال می 01/0ی برابر بردارنمونه

آید و سپس مقادیر می به دست RT2و  YIC،BIC یارهایمع با ارزیابی RIVIDبهترین مدل توسط الگوریتم 

 .شده استنمایش داده  3شکل در  RIVدهد. شناسایی به روش پارامترهای مذکور را می

AM 
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 افزار متلبنرم Simulinkشناسایی سی تم در  -3شک  
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بر روی برج تقطیر اتمسفریک با استفاده از روابط موجود در بخش  PIPکننده سازی کنترلدر گام بعد برای پیاده

Simulink افزار افزار متلب مدل پویای برج تقطیر در نرمدر نرمAspen Dynamics  به ساختار طراحی شدهPIP  که

گردد. در این ساختار، خروجی از جعبه ، متصل میشده استبه همین نام در کتابخانه متلب اضافه  ابزارجعبهدر یک 

که دستورات  استمتغیر ورودی  8دد. این فرآیند دارای گر( میAMSimulation) یسازوارد جعبه شبیه PIPکنترل 

نماید و تغییرات را بر روی فرآیند اعمال نموده و تأثیرات بر روی خروجی، توسط یافت میرا در PIPکننده کنترل

با مقادیر مطلوب  Jو  12ITAE شود. مقادیر خروجی توسط دستور خطا در جعبههای خروجی نشان داده میسیگنال

گردد. در این حالت بسته به تغییرات میزان مقرر و بار ناخواسته گردند و خطای سیستم کنترلی محاسبه میمی مقایسه

به توابع وزن اقتصادی یک کنترل مربعی جهت کنترل کیفیت محصولات  با توجههای سیستم، و همچنین ورودی

یزان هزینه انرژی مصرفیِ واحد در نظر گرفته سازی مشود. سپس با استفاده از متغیرهایی که برای بهینهانجام می

پیاده شده بر  PIP ساختار کنترلی 4 در شکلگیرد. سازی اقتصادی واحد تقطیر اتمسفریک انجام میاند، بهینهشده

 روی سیستم نشان داده شده است.
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 بر روی سی تم PIP یکنترلساختار  -4شک  

                                                            
12 Integral of Time multiplied by Absolute Error 
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 بندی فضای حالتفرمول تئوری و

ر پذیمعادله مشخصه( را امکان)ها یابی به موقعیت مطلوب قطبهای کنترل در فضای حالت، دستطراحی سیستم

هایی را طراحی کرد که نسبت به یک شاخص عملکرد تعیین شده بهینه باشند. توان سیستمسادگی میسازد و بهمی

متغیره نیز، به همین ترتیب انجام  های چندرسد و طراحی سیستمحداقل میخطا به  ها عامل سعی ودر این طراحی

سادگی با توان بههای فضای حالت حوزه زمانی هستند و انجام محاسبات را میذکر است که روش پذیرد. لازم بهمی

صورت توان هم بهیهای کنترلی تابع حالت است. این تابع را میک رایانه دیجیتال انجام داد. مبنای طراحی سیستم

مدل زمان گسسته است.  PIPصورت زمان پیوسته تعریف کرد. پایه طراحی سیستم کنترلی زمان گسسته و هم به

برداری تابع حالت است. معادلات حالت و خروجی یک سیستم با -توان گفت فضای حالت، شکل ماتریسدرواقع می

 اند از:چند ورودی و چند خروجی در حالت زمان گسسته عبارت

(1)  𝑥(𝑘 + 1) = 𝐴𝑥(𝑘) + 𝐵𝑢(𝑘) 

(2)  𝑦(𝑘) = 𝐶𝑥(𝑘) 

 اند از:)بردار ورودی( به ترتیب عبارتu  )بردار خروجی(،y  )بردار حالت(،x در این معادلات 

(3)  𝑥 = [𝑥1   𝑥2   𝑥3    …    𝑥𝑛]𝑇      𝑛 × 1 

(4)  𝑦 = [𝑦1   𝑦2   𝑦3    …    𝑦𝑝]
𝑇
       𝑝 × 1      𝑝 ≤ 𝑛 

(5)  𝑢 = [𝑢1   𝑢2   𝑢3    …    𝑢𝑞]
𝑇
       𝑞 × 1 

A،B  وC ماتریس ضرایب هستند که ابعادی متناسب با برداره x ،u و y .دارند k گیری است.نیز شمارنده بازه نمونه 

 است. به عبارتی: SVFی قانون بر مبناطراحی سیستم کنترلی 

(6) 𝑢 = −𝑽𝑥 

V 13ماتریس بهره کنترلی (CGMبا ابعاد ) n×q  است. در اصل مدلTF یک مدل ریاضی است که سیگنال ورودی ،

س گردد. عکرو تعریف میجایی پیشصورت جابهبرای سیستم زمان گسسته به zگر کند. عملرا به خروجی تبدیل می

 گر در کنترل مدرن بسیار مهم است و مبنای بسیاری از روابط است.این عمل

(7) 𝑧𝑦(𝑘) = 𝑦(𝑘 + 1) 

(8) 𝑧−𝑖𝑦(𝑘) = 𝑦(𝑘 − 𝑖) 

𝑧−𝑖 های گر تأخیر زمانی نمونهنشانiستا ام. 

 آید:برای زمان گسسته با رابطه زیر به دست می TFمدل عمومی 

(9) 
𝑦(𝑘) =

𝐵(𝑧−1)

𝐴(𝑧−1)
𝑢(𝑘) 

(10) 𝑨(𝑧−1) = 1 + 𝑎1𝑧
−1 + 𝑎2𝑧

−2 + ⋯+ 𝑎𝑛𝑧−𝑛      𝑎𝑛 ≠ 0 

(11) 𝑩(𝑧−1) = 𝑏1𝑧
−1 + 𝑏2𝑧

−2 + ⋯+ 𝑏𝑚𝑧−𝑚          𝑏𝑚 ≠ 0 

                                                            
13 Control Gain Matrix 
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 صورت زیر بازنویسی نمود:توان بهاین معادلات را می

(12) 
𝑨(𝑧−1) = 1 + ∑𝑎𝑖𝑧

−𝑖

𝑛

𝑖=1

 

(13) 
𝑩(𝑧−1) = 1 + ∑𝑏𝑗𝑧

−𝑗

𝑚

𝑗=1

 

 توان به شکل رابطه زیر بازنویسی کرد:می NMSSاین مدل را برای فضای حالت 

(14) 𝑥(𝑘) = 𝑭𝑥(𝑘 − 1) + 𝑮𝑢(𝑘 − 1) + 𝑫𝑦𝑡
𝑑 

(15) 𝑦(𝑘) = 𝐻𝑥(𝑘) 

F 14ماتریس گذرا،G بردار ورودی و H :بردار خروجی بوده که به فرم زیر هستند 

(16) 

𝑭═

[
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
−𝐴1

𝐼𝑝
0
⋮
0
0
0
0
⋮
0
𝐴1

−𝐴2

0
𝐼𝑝
⋮
0
0
0
0
⋮
0
𝐴2

 
⋯ 
⋱ 
⋯ 
 
⋱
 
 
…

−𝐴𝑛−1

0
0
⋮
𝐼𝑝
0
0
0
⋮
0

𝐴𝑛−1

−𝐴𝑛

0
0
⋮
0
0
0
0
⋮
0
𝐴𝑛

𝐵2

0
0
⋮
0
0
𝐼𝑟
0
⋮
0

−𝐵2

𝐵3

0
0
⋮
0
0
0
𝐼𝑟
⋮
0

−𝐵3

 
⋯ 
⋱ 
 ⋯ 
 
⋱ 
…

𝐵𝑚−1

0
0
⋮
0
0
0
0
⋮
𝐼𝑟

−𝐵𝑚−1

𝐵𝑚

0
0
⋮
0
0
0
0
⋮
0

−𝐵𝑚

0
0
0
⋮
0
0
0
0
⋮
0
𝐼𝑟

                                  ]
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

 

(17) 𝑮 = [𝐵1 0  0 …  0  𝐼𝑟  0  0 …   0  −𝐵1]
𝑇 

(18) 𝑯 = [𝐼𝑝  0  0 …   0  0  0 …   0  0] 

(19) 𝑫 = [0  0  0 …   0  0  0 …   0  𝐼𝑝]
𝑇 

 .[13]هستند  p×rو  p×pبه ابعاد  های واحدماتریس rIو  pIکه در آن 

 خور حالتقانون پس

طور که در مبحث قبل شود. همانهای شناخته شده کنترل مدرن روش فیدبک متغیر حالت نامیده مییکی از روش

زیر محاسبه گردد. ماتریس بهره کنترل به شکل ( تعریف می6صورت رابطه )خور حالت بهذکر شد قانون کنترل در پس

 گردد:می

(20)  V=[L0   L1   …   Ln-1   M1   M2   …   Mm-1   -K1] 

                                                            
14 Transition matrix 
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ای بیابد که ورودی سیستم کنترلی گونهدر این رویکرد کنترلی طراح  موظف است که ماتریس بهره کنترلی را به

( 22) ( و21های )صورت رابطهبه 𝐿(𝑧−1)و  𝑀(𝑧−1)های ماتریسی ایخروجی مطلوب را حاصل نماید. چندجمله

 شوند:محاسبه می

(21) 𝐿(𝑧−1) = 𝐿0 + 𝐿1𝑧
−1 + 𝐿2𝑧

−2 + ⋯ + 𝐿𝑛−1 
 

𝑀(𝑧−1) = 𝑀0 + 𝑀1𝑧
−1 + 𝑀2𝑧

−2 + ⋯ 

+ 𝑀𝑚−1𝑧
−(𝑚−1) 

 (22) 

دهد که این ساختار کنترلی شکل توسعه یافته نشان می 5 ای در شکلصورت نمایش جعبهبه PIPکنترلی  ساختار

ور خکننده در مسیر پسخور و جبراناست، با این تفاوت که دارای افزایش مسیر در پیش PIساختار کنترلی کلاسیک 

 است.

 
 PIP ای ساختار کنترلینمایش جعبه -5 شک 

آید:دست میبه 15و  14 هایرابطهدر  6گذاری معادله حالت عملکرد مداربسته سیستم با جای  

(23)  𝑋𝑡 = (𝐹 − 𝐺𝑉)𝑋𝑡−1 + 𝐷𝑌𝑡
𝑑 

کننده دارد. اما یک مزیت مهم این کنترل PIکننده عملکردی شبیه کنترل PIPکننده های ساده کنترلبرای تابع تبدیل

 وسیلهمتغیر حالت بههای طراحی خور حالت سبب شده تا روشاین است که ساختار الگوریتمی مبتنی بر پس

کننده های کلاسیک شود. عموماً در طراحی کنترلکنندههایی همچون طراحی بهینه جایگزین طراحی کنترلروش

 بهینه هدف اکسترمم یک تابع هدف مشخص با شرایط و قیود مربوطه است.

 سازی برج جداسازی نفت خامبهینه

سازی هدف این پژوهش، کنترل و حفظ کیفیت محصولات جانبی فرآیند جداسازی نفت خام و بهینه کهییازآنجا

سازی پایا و پویای واحد و کنترل کیفیت محصولات با استفاده . به همین منظور بعد از انجام شبیهاستمصرف انرژی 

که  PIPکننده شود. بعد از نصب کنترلیسازی انجام ماز تحلیل درجه آزادی، بهینه آمدهدستبهاز برخی متغیرهای 

جهت کنترل کیفیت محصولات بر روی سیستم نصب گردیده بود، سایر متغیرهایی که از محاسبه درجه آزادی 

بودند و بر روی مصرف انرژی و منحنی دمایی برج تأثیر دارند انتخاب شدند و با تعریف یک تابع هدف  آمدهدستبه

سازی انجام شد. نتایج کردن میزان هزینه انرژی مصرفیِ برج جداسازی نفت خام، بهینه(، باهدف کمینه Jبه نام )

ی داشته، ضمن اینکه کیفیت درصد 5/8سازی نشان دادند که هزینه مصرف انرژی کاهش از بهینه آمدهدستبه

متلب نشان داده  افزارنرم Simulinkسازی در محیط نمایی از بهینه 6شکل محصولات نیز حفظ گردیده است. در 

 .شده است
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AM 

Simulation

u1

u2

u3

u4

u5

u6

u7

u8

1-3دبی چگالنده میانی

 2- 3دبی چگالنده میانی

بار حرارتی کوره

43-45دبی چگالنده میانی

4-3چگالنده میانی Q

31- 3چگالنده میانی  Q

Linear PIP 

controller

-C-

y1

y2

y3

y4

y5

y6

y7

y8

Display Y

Display J

Display ITAE

Objective Functions

J

ITAE

R

C

J

ب ار ورودی به  ریان ساز  ازو ی 

ب ار ورودی به برج اصلی هزینه ب ار

هزینه سوخت

بار حرارتی  ریان ساز نفتا

بار حرارتی  ریان ساز نفت سفید

بار حرارتی کوره

 
 افزار متلبنرم Simulinkسازی در نمایی از بهینه -6شک  

 .شده استسازی آورده مقدار تابع هدف قبل و بعد از بهینه 3جدول در 

 سازیمقادیر تابع هدف قب  و بعد بهینه -3جدول 

 سازیبعد از بهینه سازیقبل از بهینه 

1/2887543 3147172 تابع هدف )ساعت/ریال(  

 

꞊ (Jتابع هدف) 

 کوره(+بار حرارتی GJ/hساز نفت سفید )(+بار حرارتی ورودی به  ریانGJ/hساز نفتا ))بار حرارتی ورودی به  ریان

(GJ/h())یاصل)ب ار ورودی به برج ×سا ت/ریال(() متیق) سا ت/ریال((+) متیق (kg/h ب ار ورودی به+)ساز  ریان

 (kg/h  ازو ی 

 نتایج و بحث

ننده ککنترل کیفیت محصولات از کنترل منظوربهاستفاده شد و  Aspenافزار سازی پایا و پویای واحد از نرمجهت شبیه

PIP  ی سازی پایا و پویا ابتدا شناسایبعد از انجام شبیه کنندهکنترلی ساختار این سازادهیپاستفاده گردید. برای

 در محیط Captain ابزارجعبهو متلب و با استفاده از  Aspenافزار از طریق اتصال نرم RIVIDسیستم به روش 

Simulink افزار متلب انجام شد و پارامترهای مدل گسسته تابع انتقال سیستم مورد مطالعه، محاسبه گردید. نرم

 PIP، ساختار کنترلی Simulinkسازی پویا در محیط ساختار کنترلی طراحی شده و شبیهسپس با ایجاد اتصال بین 

و در حالت مربعی اعمال گردید. در ادامه  8×8جهت کنترل کیفیت محصولات برای یک سیستم در محیط متلب 

 4جدول انجام شد. در بودند،  آمدهدستبهبا تغییر در متغیرهایی که از تحلیل درجه آزادی سازی مصرف انرژی بهینه

 .شده استآورده  آمدهدستبهمقادیر واقعی کیفیت محصولات جهت مقایسه با نتایج 
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 مقادیر واقعی کیفیت محصو ت -4جدول 

 (ºCمقدار ) کیفیت

ASTM D86 95% 146 محصول بالا 

ASTM D86 5% 158 نفتا 

ASTM D86 95% 188 نفتا 

ASTM D86 5% 192 نفت سفید 

ASTM D86 95% 256 نفت سفید 

ASTM D86 5% 258 گازوئیل 

ASTM D86 95% 347 گازوئیل 

ASTM D86 5% 324 محصول پایین 

میزان تغییرات متغیرهای تأثیرگذار بر روی کیفیت محصولات و همچنین کیفیت محصولات قبل و بعد  5جدول در 

کنترل کیفیت  ازلحاظهم  PIP  کنندهاستفاده از کنترل. نتایج بیانگر این است که شده استسازی نشان داده از بهینه

 تواند اغتشاشات وکننده می. این کنترلداده استکاهش مصرف انرژی نتایج مطلوبی را ارائه  ازلحاظمحصولات و هم 

ار ببنابراین اگرچه ؛ اجازه اعمال تغییرات بیشتری خواهد داد جهیدرنتی کنترل کند خوببهتغییرات اعمال شده را 

کار حرارتی کوره افزایش یافته، اما در نقاط دیگری که مصرف انرژی وجود دارد و جهت کنترل کیفیت محصولات به

 .شده استی حفظ خوببهکیفیت محصولات  کهیدرحالی داشته، هنگفتاند میزان مصرف انرژی، کاهش رفته

 سازیکیفیت قب  و بعد بهینه کنندهکنترلها و متغیرهای کیفیت -5جدول 

 بعد قب  متغیرها

 24630 24390 (kg/h)دبی جریان خروجی نفتا 

 90400 90720 (kg/h)دبی جریان خروجی نفت سفید 

 111000 111200 (kg/h)دبی جریان خروجی گازوئیل 

 85300 86800 (kg/h)دبی خروجی محصول بالا 

 4999 4009 (kg/h)دبی بخار ورودی به برج اصلی 

 2750 2468 (kg/h) لیگازوئساز دبی بخار عریان

44/10 (GJ/h) اساز نفتبار حرارتی عریان  04/10  

6/12 (GJ/h) ساز نفت سفیدبار حرارتی عریان  17/12  

ASTM D86 95%  محصول بالا(ºC) 399/145  6/145  

ASTM D86 5%  نفتا(ºC) 6/157  8/157  

ASTM D86 95%  نفتا(ºC) 7/186  9/186  

ASTM D86 5%  نفت سفید(ºC) 5/191  4/191  

ASTM D86 95%  نفت سفید(ºC) 8/255  9/255  

ASTM D86 5%  گازوئیل(ºC) 1/258  258 

ASTM D86 95%  گازوئیل(ºC) 1/347  347 

ASTM D86 5%  محصول پایین(ºC) 1/324  3/324  
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کار  سازی بهسازی انجام شده بار حرارتی کوره نسبت به سایر متغیرهایی که جهت بهینهدر بهینه 6باتوجه به جدول 

برج تقطیر در شبکه  ازیموردندر کوره هدف تأمین گرمای  ازآنجاکهاما داشته است؛ تری اند تغییر بیشرفته

 ، دمای خروجی کوره تا جایی که جهت ورود به برجاستاست و فقط برای جبران دمای ورودی به برج  شیگرماشیپ

تواند افزایش یابد. برای به دست آوردن میزان تغییرات انجام شده بر روی متغیرها، میزان تقطیر مجاز باشد، می

 تیهادرندما در کوره منجر به افزایش جریان بخار و  ازاندازهشیبافزایش  .قرار گیرد ln(1-x)( باید در رابطه x) راتییتغ

 شود.گردد. این افزایش دما همچنین باعث شکست خوراک نیز میایجاد پدیده طغیان می

 سازیساز قب  و بعد بهینهتغییرات متغیرهای بهینه -6جدول 

 (x) راتییتغمیزان  متغیر

0159/0 1به  3 یگردشدبی پمپ   

-000030/0 28به  30 یگردشدبی پمپ   

-00018/0 43به  45 یگردشدبی پمپ   

-000019/0 4به  3 یگردشبار حرارتی پمپ   

00006533/0 31به  30 یگردشبار حرارتی پمپ   

0292/0 بار حرارتی کوره  

نمودار  9شکل سازی و همچنین در نمودار جریان بخار و مایع داخل برج قبل و بعد از بهینه 8و  7ی هاشکلدر 

که نشان دهنده این است که این مقدار افزایش دمای کوره، در  استشده سازی آورده طغیان قبل و بعد از بهینه

 .نکرده استسازی انجام شده مشکلات ذکر شده را ایجاد بهینه

 

 
 سازیجریان ب ار داخ  برج قب  و بعد از بهینه -7شک  
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 سازیجریان مایع در داخ  برج قب  و بعد از بهینه - شک  

 
 سازیقب  و بعد از بهینه نمودار طغیان داخ  برج -9شک  

گونه که اشاره شده . همانشده استدرصدی بیان  صورتبهمیزان افزایش و کاهش نقاط مصرف انرژی  7جدول در 

شود. علت افزایش بار حرارتی کوره این میبار حرارتی کوره کاهش میزان مصرف انرژی مشاهده  جزبهدر تمام موارد 

روند، تنها بار حرارتی کوره از کار میسازی بهو برای بهینه جه آزادی باقیمانده استاست از بین متغیرهایی که از در

های و سایر متغیرها که شامل دبی و بار حرارتی چگالنده شده استاست و هزینه آن در نظر گرفته  کنترلقابلبیرون 

تی کوره برای جبران کاهش مصرف انرژی توان گفت که افزایش بار حراربنابراین میاست؛ ، تحت اختیار برج اندیانیم

 .ستاکار رفته بودند کاهش مصرف انرژی صورت گرفته بود و جهت کنترل کیفیت محصولات به در نقاطی از برج که

 سازیهای مصرفی بعد از بهینهمیزان کاهش انرژی -7جدول 

 میزان کاهش یا افزایش  نوان

 افزایش درصد 135/0 بار حرارتی کوره

 درصد کاهش 83/3 ساز نفتاحرارتی عریانبار 

 کاهش درصد 41/3 ساز نفت سفیدبار حرارتی عریان

 کاهش درصد 8/19 ساز گازوئیلدبی بخار ورودی به عریان

 کاهش درصد 255/10 دبی بخار ورودی به برج اصلی
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  یرینتیجه

انرژی  سازی مصرفخام و سپس بهینهدر این مطالعه، کنترل کیفیت محصولات جانبی برج تقطیر اتمسفریک نفت 

فزار اسازی پایا و پویای برج تقطیر در نرم. ابتدا شبیهشده استجهت کاهش میزان هزینه انرژی مصرفی واحد انجام 

Aspen Plus  وAspen Dynamics کننده تناسبی صورت گرفت. کنترل کیفیت محصولات با استفاده از کنترل

متلب و  افزارنرم( با استفاده از اتصال NMSS-PIPدر فضای حالت غیرکمینه ) سازبرانانتگرالی همراه با پارامتر ج

ASPEN  ی ساختار کنترلی که بتوان تابع هدف بهینه را برای آن تعریف نمود ابتدا شناسایی سازادهیپانجام شد. برای

 ابزارجعبهافزار متلب و با استفاده از نرم Simulinkسازی پویای واحد با از طریق اتصال شبیه RIVIDسیستم به روش 

Captain  و نمایش  هرکدامو منطقی برای  قبولقابلبا ایجاد تغییرات تصادفی پارامترهای ورودی در محدوده

پارامترهای خروجی انجام شد و پارامترهای مدل گسسته تابع انتقال سیستم مورد مطالعه، محاسبه گردید. سپس با 

سازی پویا در محیط افزار متلب و شبیهار کنترلی طراحی شده موجود در کتابخانه نرمایجاد اتصال بین ساخت

Simulink اعمال گردید. ساختار کنترلی  8×8، ساختار کنترلی جهت کنترل کیفیت محصولات برای یک سیستم

رل گردید. ( در حالت مربعی توسعه داده شد و کیفیت محصولات کنتMIMO) چند خروجی-برای کنترل چند ورودی

سازی مصرف انرژی با تعریف تابع هدفی بر مبنای کمینه نمودن هزینه مصرف انرژی انجام شد. بعد از بهینه در ادامه

سازی، تنها بار حرارتی کوره افزایش یافت که با توجه به نمودارهای بخار، مایع و طغیان در داخل برج این انجام بهینه

کیفیت  کهیدرحالدرصد کاهش یافت،  5/8. میزان هزینه انرژی مصرفی استاز مقدار افزایش بار حرارتی کوره مج

 ASTM D86 %95درصد برای  005/0ترین درصد اختلاف با مقادیر واقعی ی حفظ گردید. بیشخوببهمحصولات نیز 

 .استکه خطای بسیار ناچیزی  استجریان نفتا 

 تشکر و قدردانی

ی هاادهدتبریز به سبب در اختیار گذاشتن  پالایشگاه پژوهش خود را از واحد نویسندگان مقاله مراتب تشکر و قدرانی

 صنعتی دارند.
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