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1. 서론

  최근의 화학 공정은 에너지 비용의 증가, 원료 물질 가격의 증가, 그리고 환경 규제 여건의 강화 등의 어려운 문제들이 점차 심화되어 가고 있는 추세이다.  따라서 대상 공정의 대외 경쟁력을 높이고 최대 이득을 얻을 수 있도록 하기 위해서는 기존의 화학공정을 최소의 에너지 소비 공정이 되도록 해야 하며, 기존 설비 및 장치를 최대로 이용할 수 있도록 조업 조건을 설정해 주어야 한다. 

  이러한 문제를 해결하기 위하여 분리와 에너지의 통합에 관한 연구가 활발히 진행되어왔다. 에너지 소비의 감소 방법으로 Westerberg (1987)에 의하여 stream bypassing법이 제안되었고, 에너지 절감 설계를 위하여 Kaibel et al. (1989)이 열 및 물질 교환간의 상호작용을 고려하여 열역학적으로 이상적인 경우로부터 시작하는 단계적 접근법을 제안하였다. 그리고 Duran과 Grossmann (1986)은 미분 불가능한 함수를 가지고 공정을 합성하기 위하여 최적화와 열교환기망 합성을 동시에 수행하였다. 
  본 연구에서는 원유증류공정의 최적 운전 조건을 찾았다. 주요 운전 변수로는 pump-around의 유량과 운전 압력, 최적 공급단의 위치 등이 있다. 이를 결정하기 위하여, 수학적 모델과 제한 조건들을 고려하여 목적함수로 연간비용을 택하여 이 목적함수를 최소화 시키는 변수를 찾아내고자 하였다. 

2. 공정 설명

  본 연구에서 고려되는 공정은 상압 증류공정, 감압 증류공정, LN  Stabilizer 의 3개의 공정으로 구성되며, 일일 생산량은 65,000 BPSD이다. 사용된 원료는 API 33.1인 원유이며, 본 연구에서는 TBP증류 데이터를 통해 48개의 성분으로 나누었다.

2.1 상압 증류탑

   한 개의 원료가 Preheat train을 거치면 여러 개의 열 교환기를 거치면서 충분히 높은 온도(370oC)까지 가열된 후 상압 증류탑으로 도입되며, 이는 light naphtha (LN), heavy naphtha (HN), Kerosene, light gas oil (LGO), heavy gas oil (HGO), Residue등의 생성물로 나오게 된다. 이때 응축기의 온도는 40 oC, 1.53 kg/cm2, 탑내의 흐름을 일정히 유지하면서 탑의 크기를 줄이고 에너지 회수를 위하여 4개의 pump-around가 사용되며, HN side stripper에서는 재비기를 그 이외에는 steam으로서 stripping을 한다. 

2.2 감압 증류탑

   감압 증류 공정은 원유를 상압증류한 후 얻어진 잔사유분을 원료로 하여 고온증류조건에서의 열분해(cracking)현상을 방지하고자 적절한 감압 조건하에서 운전하는 증류방식으로 경제적인 운전 조건하에서 감압증류의 정제유와 잔사유 사이의 TBP증류점은 1075에서 1123F정도까지 상승하며 이를 통해 얻어질 수 있는 감압 증류 유분은 전체 원유의 30%부피에 이르며, 이러한 잔사유는 전열기를 통하여 감압 증류탑에 도입된 후 HVGO, LVGO, LLVGO, Overhead, Vacuum Residue등으로 나오게 되며 3개의 pump-around로 구성되어진다.  

 2.3 LN Stabilizer

   냉각기와 압축기에 의해 응축된 Off-Gas와 불안전한 LN이 LN Stabilizer 원료 펌프와 원료/탑저생성물 열 교환기를 통하여 LN Stabilizer로 들어가게 되며, 이 증류탑의 기능은 Stabilized Light Naphtha와 LPG를 생성하는데 있으며 LGO pump-around가 열원으로 사용된다. 

3. 최적화 문제의 공식화

  정유공정은 많은 수의 변수를 가지고 조작되기 때문에 기존의 운전 조건이나 설계자의 경험에 주로 의존하여 운전 조건들이 정해진다. 따라서 기존 공정의 운전 조건을 기본으로 한 후, 정해진 범위 내에서 목적함수(연간 비용)를 최소화 하도록 하였으며, 실제 설계 및 조업 데이터는 LG 엔지니어링에서 설계하여 현재 동남아에서 운전되고 있는 공정에서 취하였다. 공정의 비용들은 공정모사기인 PRO/II와 참고문헌[3,4,5]을 통하여 구하였다. PRO/II 는 증류탑을 계산하기 위하여 inside out algorithm(Russell, 1983)을 사용하며, 이 방법은 한 개의 단위로 side strippers, pump-arounds, 재비기, 응축기를 함께 계산하게 된다. 

비용 계산
Capital Cost : Column, Reboiler, Condenser, Heat exchanger

Utility Cost : Fuel, Cooling Water, Steam

Annualized Cost : Capital Cost × Capital Recovery factor + Utility Cost 
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4. 모사 및 최적화 결과

   본 연구에서는 조절변수로서 상압증류탑과 감압 증류탑의 pump-around의 양과 상압증류탑과 LN stabilizer의 도입단의 위치, 감압 증류탑에서의 운전 압력 등으로 설정하였으며, 이때 기존공정의 연간비용이 467,940 $/년에서 411,868 $/년으로 약 12%정도 절약됨을 알 수 있었다. 이 때 생성물들의 양과 순도의 변화가 없도록 제한 조건을 설정하였다. 

Table 1.  Results of optimization and comparison with Base case


Optimization
Base

Annual Cost ($/year)

ADU_PA1_Rate [KG-MOL/HR]

ADU_PA2_Rate [KG-MOL/HR]

ADU_PA3_Rate [KG-MOL/HR]

ADU_PA4_Rate [KG-MOL/HR]

VDU_ PA2_Rate [KG-MOL/HR]
ADU feed location

Stabilizer feed location

VDU top tray pressure[kg/cm2]
411,868

853.78
699.21

801.12

352.75

125.05

33

19

0.0499
467,940

1536.00

334.00

276.00

143.00

116.00

32

17

0.0471
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                      Figure 1. 상압증류탑의 PFD

감사

  STEPI의 재정지원에 감사 드립니다.

1. 5. 참고문헌

2. Kister, Henry Z., Distillation Design, McGraw-Hill, New York (1992)

3. Cerda J., A. W. Westerberg, D. Mason and B, Linnhoff. Minimum Utility Usage in Heat Exchanger Network Synthesis. CES, 38, 3, 373, (1983)

3. James M. Douglas, Conceptual Design of Chemical Processes, McGraw-Hill(1992) 

4. Stanley M. Walas, Chemical Process Equipment, Butterworth-Heinemann (1990)

5. Max S. Peters, Klaus D. Timmerhaus, Plant Design and Economics for Chemical Engineers, McGraw-Hill (1991)




























_965052063.unknown

_965052270.unknown

_965052557.unknown

_965053009.unknown

_965052411.unknown

_965052253.unknown

_965051962.unknown

_962869295.unknown

