V‘I’iU LEHRSTUHL FUR VERFAHRENSTECHNIK DES INDUSTRIELLEN UMWELTSCHUTZES
VerfahrenstecHnix

Montanuniversitat Leoben vtiu.unileoben.ac.at
Franz-Josef-Stralte 18 A-8700 Leoben
Masterarbeit

Scheduling mit Aspen Petroleum
Scheduler

Validierung von Modelldaten & Entwurf von Blend- u.
Pumpautomatismen

erstellt fur

Omv Refining & Marketing GmbH

Vorgelegt von: Betreuer/Gutachter:
Wolfgang Schwarz Dipl.-Ing. Reinhard Sieberer
0835233 Ao.Univ.-Prof.Dipl.-Ing.Dr.techn. Josef Draxler

Leoben, 10.11.2015



EIDESSTATTLICHE ERKLARUNG

Ich erklare an Eides statt, dass ich die
vorliegende Masterarbeit/Bachelorarbeit
selbstandig und ohne fremde Hilfe verfasst,
andere als die angegebenen Quellen und
Hilfsmittel nicht benutzt und die den benutzten
Quellen woértlich und inhaltlich enthommenen
Stellen als solche erkenntlich gemacht habe.

AFFIDAVIT

| declare in lieu of oath, that | wrote this thesis
and performed the associated research myself,
using only literature cited in this volume.

Datum Unterschrift



DANKSAGUNG

Fir die wissenschaftliche Arbeit, die in einer Kooperation der Montanuniversitat und der OMV
Refining & Marketing GmbH erarbeitet wurde, gibt es zahlreiche Menschen, denen mein Dank
gilt.

Meine Dankbarkeit mdchte ich auf Seiten der Universitat Prof. Raupenstrauch und vor allem
Prof. Draxler ausdriicken, die eine vollig unkomplizierte Arbeit ermoéglicht haben und wussten,
dass ich bei meinem Betreuer bei der OMV Refining & Marketing GmbH in guten Handen war.
Das war wabhrlich so, und dafiir mochte ich im Speziellen DI Sieberer danken. In zahlreichen
Fachgesprachen habe ich viel lernen dirfen und Teile der Komplexitat einer Raffinerie
verstehen durfen. Vielen Dank auch fir dein offenes Ohr und das in mich gestellte Vertrauen,
an dieser Herausforderung konnte ich ein Stlickchen weiter wachsen.

Ein Dankeschén auch an meinen Kollegen Maté Gabor, MSc, mit dem ich einen Automatismus
fur das Blending & Verpumpen in APS erstellt habe. Oft kam es mir so vor, als ob ein Zahnrad
in das andere griff, wenn wir zwei uns Uber die weiteren Schritte unterhielten.

Fir die netten Gesprache in der Scheduling-Abteilung méchte ich mich bei dem Team rund
um Ing. Ehm und Ing. Kaiblinger bedanken. |hr habt nicht nur tolle AnstéRRe fir die Arbeit
geliefert, sondern auch mit sehr viel Fachwissen gepunktet.

Nicht zuletzt méchte ich jedoch meiner Familie und meiner Freundin daflr danken, dass sie
mich Uberall tatkraftig unterstitzten und sehr viel Ruhe ausgestrahlt haben.



Kurzfassung

Scheduling mit Aspen Petroleum Scheduler
Validierung von Modelldaten & Entwurf von Blend- u. Pumpautomatismen

Planungs- und Schedulingmodelle leben von ihrer Genauigkeit. Das Scheduling-Programm
Aspen Petroleum Scheduler (APS) bietet vielfaltige Moglichkeiten eine Raffinerie zu
modellieren. In der vorliegenden Arbeit wurde eine Abweichungsanalyse zwischen Plandaten
von Simulationen aus dem Programm ,Aspen Petroleum Scheduler® und Istdaten
durchgefihrt. Die Ursachen fur die festgestellten Abweichungen in den AbstéRen von Anlagen
und der In- und Outputanalyse von Tanks sind vielfaltig — jedoch konnten in vielen Fallen
Fehlerquellen eingegrenzt werden.

Einerseits entstehen Differenzen auf Grund von Planungsanderungen, die durch bessere
Kommunikation zwischen Planung, Scheduling und den Anlagen zwar verbessert werden
kénnen, aber zu einem gewissen Grad immer vorhanden sein werden. Andererseits bilden
sich Abweichungen in der Ausbeutestruktur von Anlagen auf Grund von Unterschieden des
Anlagenmodells zu den realen Anlagen. Neben weiteren Vorschlagen flir MaRnahmen soll
diese Abweichungsanalyse in Zukunft bei einigen Anlagen erneut durchgefuhrt werden, und
danach eine dementsprechende Adaption der Modelle durchgeflihrt werden.

Im zweiten Teil der Arbeit wurde ein Konzept flr einen Algorithmus erstellt, der das Ziel
verfolgt, eine Automatisierung der Mischung von Halb- zu Fertigfabrikaten und des
Pipelinetransfers zwischen zwei Tanklagern im Programm zu initiieren. Es konnten einige
Restriktionen identifiziert werden, die Berlicksichtigung in der Programmierstruktur fanden.



Abstract

Scheduling with Apsen Petroleum Scheduler
Validation of model data & proposals for blend- and pump-automatisms

Planning and scheduling models live from their accuracy. In the present work a gap analysis
between planned data of simulations from the program “Aspen Petroleum Scheduler” and
actual data has been conducted. The reasons for the discrepancies in the cuts of the plants
and the in- and output analysis of tanks are diverse — nevertheless error sources could be
identified in many cases. On one hand differences arise due to planning changes that can be
improved by better communication between planning, scheduling and plant personal, but will
always be present to some degree. On the other hand deviations in the yield structure of plants
evolve due to differences of the modelled to the real plant. In addition to other proposals for
measures this deviation analysis should be carried out again for some plants, and a
corresponding adaption of the models should be conducted. In the second part of the work a
concept for an algorithm has been created, which has the aim to initiate the automation of
mixture of semi-finished to ready for delivery products and the pipeline transfer of these
products to another depot in the program. Restrictions could be identified and taken into
account in the programming structure.



Inhaltsverzeichnis 5

Inhaltsverzeichnis

Seite
1 EINLEITUNG ...t s s s s s s s s s snsss s s s s s s s s e mna s s s s s e e e nnnnnnnsssssssssnnnnnnn 8
2 AUFGABENSTELLUNG......... .ottt s s e rrnsssss s s e s s s s s nnns s s s s e e s e e s nmnnnnes 10
2.1 Problemstellung ... 10
2.2 ZIBISEIZUNG ... 10
3  GRUNDLAGENTEIL......cco i rrrreesssss s s s s s s s snsssssss s s s s s s s nnnns s s s s s e e s e s nnmnnnnnn 1
3.1 Der reale WertschOpfuNgSProZESS........uuuciieeiiiiieieicee e 11
3.2 Modellierte Prozesskette in APS...... ... i 12
3.3 Erlauterungen zur Dateneingabe anhand praktischer Beispiele ................... 17
2R H0s N {0 USSR 17
TR T2 = O O PP UPOTPRRRR 22
3.3.3  Andere Anlagen, kurze Beschreibung ... 24
K 0 S = 1= o o [ o o [PPSO P PP PP PPPPPPPPPRPPPPPPPPPOt 26
3.3.5  VEIPUMPUNG c.eeeniiiieeeeeeeee e e e e ettt e e e e e e e e e e e e e e e e e e e aeearaaeas 26
3.3.6  Umlagerungen von TanKsS..........coouuiuiiiiiiieiiiiecie et 27

4 ENTWICKLUNG DES AUTOMATISMUS FUR DAS BLENDING &
VERPUMPEN ... s s rnss s s s s s s s rmm s s s n s nnmnns 28
4.1 Konzept fur automatische Pumpvorgange ...........ccccceviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeee, 30
4.1.1  Aufteilen der Tanks nach Standorten ... 30
4.1.2 Zuordnung der Tanks zu Produkten..............cccoooviiiiiiiiie e 30
4.1.3 Erkennung des Leerlaufens von Tanks in St. Valentin..............ccccoooooiinnnnn. 31
4.1.4 |Initiierung der Pumpvorgange im APS ... 33
4.1.5 Erstellen eines Pumpprogrammes aus einzelnen Verpumpungen ................... 35
4.1.6  Zusatzliche Erwartungen an einen Algorithmus .............ccccooiiiiiiiiiiiiinis 37
4.1.6.1  Zusatzlicher Batch am Ende des Pumpprogrammes.............ccccceevvvvvnnnnnn.. 37
4.1.6.2 Verpumpungsstart vor Simulationsbeginn .............cccccoviiieii i 39
4.1.6.3  Minimale und maximale BatchgroRRe ............cccceeeeiiiiiiiiiiici e, 41

4.1.6.4 Maximal erlaubte Transfermenge innerhalb des Simulationszeitraumes ...41
4.1.6.5 Pflichtnotstandsreserve PNR .............oouuiiiiiiiiiiiiiieiiiiiiiiieiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeenes 42
4.1.6.6 Minimale Bestandsmenge in den Tanks in St. Valentin...............cccoccee. 42
4.1.6.7 Pumprate der Pipeline..........ooooiiiiiiiiii e 43



Inhaltsverzeichnis 6

4.2 Vorstellung des abgeleiteten TOOIS ... 44
4.3 Konzept fur automatische Blend-Vorgange ..........ccccooviiiiiiiiiiiinnnnne, 47
4.4 Umsetzung des Blend-Konzepts..........coooiiiiiiiiiiieeee 48
5 VALIDIERUNG VON MODELLDATEN .......inssssssssssssssssssssssssssnnnas 49
5.1  AnIagenvergleiChe ..o 49
o 0t 00t N {5 53

o Tt I 60

o Tt O T 62

5 Tt 1 64

o Tt 10 T | o 66
STt T T | SRRSO 69
ST I A 1S 1 LSRR 70
D1 8 A et — e et e ettt ettt ————————t—ete et ttetetttatateettaaaanaaaneeennees 71

o 0t 100 N I e 73

o 0t 00t 0 = 74

o Tt 1t It T i I 75
ST e 1 | 1S USSR 76
ST T B T | 1S USSR 77
ST I B o |3 1S G PP UPPPPPPPRRPP 78

o Tt 0t 5 T 79
BB A FIASH e s 81
ST R A o 1 15 1 USROS 82
TR T < T i OSSPSR 83
TRt e T O USSR 84
TR 740 1T USSR SPRSRRS 86
5.2 Vergleiche der Tankstande & In- und Output-Analyse.........cccccccceeeeeeeienennnns 87
02 B o Ta ] o To T T=T o) (=1 1 7= 1 0] G 87
5.2.2  Straight RUN TanKs .........cooiiiiiiiii e 104
5.2.2.1 Straight Run Benzin Tanks..........oooiiiiiiiiiie e 104
5.2.2.2  Straight Run Kerosin Tanks ...........uucoiiiiiiiiiiiiii e, 109
5.2.2.3  GaASORANKS .......oeiiiiiiiiiiiiiiii e 111
5224  Weitere Straight Run Tanks ..........ouviiiiiiiiiiii e, 115

5.3 Kontrolle der importierten Daten am Beispiel Verkaufsmengen.................. 121
6 ZUSAMMENFASSUNG & AUSBLICK.........ces s 123
6.1  ZUSAMMENTASSUNG ...ovvuiiiiiii et e e e e e e e e e e e e e eeennaaanas 123
6.2 AUSDICK .. 126

7  VERZEICHNISSE ........coo i ssss s sssss s |



Inhaltsverzeichnis 7

7488 B 1 = = (U U I
7.2 ADKUrZUNGSVEIZEICNNIS ... ..ttt i
4 T - = 1= o RPN vV

7.4  ADDIAUNGEN ... VI



Kapitel 1 — Einleitung 8

1 Einleitung

Die Raffinerie Schwechat ist eine der gréften Binnenraffinerien Europas mit einer
Jahreskapazitat von 9,6 Millionen Tonnen. Zur Raffinerie Schwechat gehért auch das
Tanklager Lobau. Von Schwechat werden die dort produzierten Halbfabrikate durch
Rohrleitungen in die Lobau transferiert, wo daraus Benzin, Diesel und extra leichtes Heizol
gemischt (,geblendet®) wird. Tankwagen und Kesselwaggons liefern die fertigen Produkte
danach aus. Das Tanklager Lobau verlassen jedoch auch Schiffe tiber den Olhafen und rund
1,3 Millionen Tonnen Fertigprodukte werden auch tber die 172 km lange Produktleitung-West
(PLW) ins Tanklager St. Valentin verpumpt. Von dort wird Westdsterreich Uber Tankwagen-
und Kesselwaggonabholungen versorgt. [1]

Ein Teil der verarbeiteten Rohéimenge kommt aus dem Inland, wahrend hingegen der grofite
Teil aus dem Ausland importiert wird. Die Rohdélversorgung der Raffinerie wird tber Pipelines
sichergestellt; die wichtigste Verbindung zum Hafen in Triest erfolgt Gber die TAL- und AWP-
Pipelines (TAL: Trans-Alpin-Leitung, AWP: Adria-Wien-Pipeline). [1]
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Abbildung 1: Uberblick tiber die Raffinerie Schwechat [1]

Mehr als 700 Beschéaftigte erzeugen in Schwechat hochwertige Mineraldlprodukte und
petrochemische Grundstoffe. Daflr muss das Rohdl in einigen Stufen verarbeitet werden:
Zuerst wird der Rohstoff in dem Herzstlick der Raffinerie, der Rohdldestillation RD4, destilliert.
Darauffolgend werden Verunreinigungen, sowie zum Beispiel Schwefel, in den Hydrotreater-
und Hydrocracker-Anlagen entfernt und in weiteren Anlagen die AbstélRe weiter veredelt. Nach
dem Blending — dem Mischen der Halbfabrikate zu Fertigprodukten — werden diese von den
verschiedenen Tanklagern verkauft. [1]

All diese Verfahrensschritte erfordern ein effizientes Scheduling, und mit diesem Thema
befasst sich die vorliegende Arbeit.
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Unter Scheduling, in der Betriebswirtschaft auch Ablaufplanung genannt, versteht man das
Erstellen eines Ablaufplanes, der zeitlich begrenzten Prozessen Ressourcen zuteilt. [2]

In der OMV Refining&Marketing GmbH wird zwischen Planung und Scheduling so
unterschieden, dass Scheduling den kurz- bis mittelfristigen, und Planung den langfristigen
Zeithorizont abdeckt.

Eines der in der Raffinerie Schwechat verwendeten Scheduling-Tools ist der Aspen Petroleum
Scheduler (APS). Mit dieser Software kénnen der Raffinationsprozess und alle damit
verbundenen Prozesse simuliert werden. Geplante Durchsatze, Konversionsraten,
Anlagenstopps und viele andere Einstellungen werden in APS eingegeben, um ein mdglichst
gutes Planungsmodell zur Verfligung zu haben.
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2 Aufgabenstellung

Das Scheduling-Programm Aspen Petroleum Scheduler (APS) bietet vielfaltige Moglichkeiten
eine Raffinerie zu modellieren. Auch wenn das Modell der Raffinerie Schwechat bereits sehr
gut implementiert ist, zeigen sich auch hier Wege dieses auszubauen bzw. den gegenwartigen
Stand zu validieren.

2.1 Problemstellung

Ein Planungsmodell lebt von seiner Genauigkeit und weil eine Validierung des APS-Modells
auf wissenschaftlicher Ebene noch nicht stattgefunden hat, wurde solch eine Uberpriifung
angestrebt. Dass es im Zuge einer kurz- oder langfristigen Planung zu Abweichungen kommen
wird, ist klar verstandlich. Nicht so trivial ist es jedoch, diese Abweichungen zu begriinden und
eine méglichst genaue Fehleranalyse zu betreiben.

Ein weiteres Problem besteht in der Automatisierung der Darstellung der Mischung von Halb-
zu Fertigprodukten und des anschlielienden Transfers in APS. Diese Prozesse kénnen zwar
bereits manuell in APS integriert werden, eine automatische Erstellung, sowie sie bereits fur
andere Vorgange vorhanden ist, existiert zurzeit jedoch nicht.

2.2 Zielsetzung

Im Zuge dieser Arbeit werden zwei grof3e Ziele verfolgt: Einerseits soll eine Struktur fir eine
anschlielende Programmierung eines Tools gefunden werden, das eine automatische
Erstellung von Pump- und Blending-Ereignissen in APS initiiert. Es soll ausgearbeitet werden,
welche Einschrankungen hierbei eine Rolle spielen werden, und wie diese berlcksichtigt
werden konnen. Der Fokus hierbei soll in den Pumpvorgangen zwischen den Tanklagern in
der Lobau und in St. Valentin gelegt werden.

Das zweite, groRe Ziel ist die Validierung des Planungsmodells. Dafir sollen Plandaten aus
APS mit den lIstdaten aus dem Programm ,Besco® verglichen werden. Durch gezielte
Vergleiche von verschiedenen Anlagen und Tanks der Raffinerie Schwechat soll eine
Quantifizierung der Planungsabweichungen moglich sein. Womdglich soll auf die
Fehlerquellen eingegangen werden, und in weiterer Folge sollten Vorschlage ausgearbeitet
werden, wie die dadurch auftretenden Fehler minimiert werden kénnen.

Die Arbeit ist in drei Abschnitte eingeteilt: Im Grundlagenteil wird das Programm APS
vorgestellt und seine vielfaltigen Einstellungen erklart. Weil sich herausgestellt hat, dass die
Justierung der Programmparameter weitreichende Folgen hat und damit auch eine wichtige
Fehlerquelle darstellt, soll anhand eines Beispiels verdeutlicht werden, wie die Konfiguration
im Programm funktioniert. Um diese Kapitel nicht zu stark in den Fokus zu riicken, werden
Teile dieser Erklarung im Anhang abgebildet.

In den zwei, weiteren Abschnitten wird auf die zwei, oben beschriebenen Hauptziele dieser
Arbeit eingegangen, die ausflhrlich beschrieben werden.
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3 Grundlagenteil

Der Aspen Petroleum Scheduler ist ein Programm, dessen Ziel es ist, einen mdglichst
effizienten Betrieb einer Raffinerie zu ermoglichen. So sollen mittelfristige Vorgaben (z.B.:
Monatsplan) in kurzfristige Ziele in diesem Umfeld umgewandelt werden. Dieses Umfeld birgt
Schwierigkeiten, wie zum Beispiel die Diskontinuitat von vielen Vorgangen (Pipelinebetrieb
und Blending von Batches), die eine gute Planung und ein effizientes Scheduling erfordern.
Dieser Blick in die Zukunft ermdglicht es flr einen gewissen Zeithorizont Probleme bereits im
Vorhinein zu erkennen und diese noch vor ihrem Eintreten zu beseitigen. Damit sollen
unwirtschaftliche, womdglich auch geféahrliche Zustande verhindert werden. Ein weiteres
Feature des APS ist es verschiedene Szenarien gegeniberstellen zu kénnen. Damit kdnnen
einerseits auRerplanmafige Eventualitaten simuliert werden, andererseits kann ein Vergleich
zweier (oder mehrerer) Szenarien die Machbarkeit ebendieser prifen. [3]

3.1 Der reale Wertschopfungsprozess

Uber Oltankertransporte werden die produzierten Rohdlmengen, die nicht nur von der OMV
AG stammen, sondern auch zugekauft werden, in das Tanklager Triest verschifft. Die Adria
Wien Pipeline (AWP) beférdert die Rohdlbatches daraufhin in die Raffinerie Schwechat, wo
diese raffiniert werden.
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Abbildung 2: Wertschépfungsprozess von Produktion bis Verkauf

Halbfertigprodukte fiir Heizéle werden bereits in Schwechat gemischt (Blending) und auch dort
verkauft. Genauso erfolgt der Bitumenverkauf auch schon in Schwechat, weil dieser jedoch
fur die APS Eingaben nicht so relevant ist wie die anderen, wird darauf in obigem Schema
verzichtet. Alle verbleibenden Halbfertigprodukte werden Uber die so genannten
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Donauleitungen in das Tanklager Lobau transferiert. Dort passiert das Blending von
Ottokraftstoff- und Dieselkraftstoffprodukten. Der Grofiteil der entstandenen Produkte wird
bereits hier verkauft und von Tankwagen abgeholt. Ein nicht unbetrachtlicher Teil wird jedoch
Uber die Produktleitung West (PLW) in das Tanklager St. Valentin — in der Nahe von Linz —
verpumpt, wo diese Produkte dann weiterverkauft werden.

3.2 Modellierte Prozesskette in APS

Die ankommenden Rohéltransporte durch Oltanker im Tanklager Triest sind bereits durch so
genannte ,Crude Receipts“ im APS angezeigt. Der Pipelinetransport von Rohdl tber die AWP
aus dem Tanklager Triest in die Rohdltanks der Raffinerie Schwechat ist bereits im APS
integriert und die automatische Datenintegration erfolgt Uber eine Schnittstelle. Der
Raffinationsprozess in Schwechat ist im APS zu simulieren, teilweise sogar mit Autologik-
Elementen, die automatisch Entscheidungen (sowie zum Beispiel eine automatische
Tankwahl) treffen. Die entstandenen Halbfertigprodukte werden teils am Standort Schwechat
teils am Standort Lobau zusammengemischt (bzw. geblendet). In das nahe gelegene
Tanklager Lobau werden die Halbfertigprodukte Uber die so genannten Donauleitungen
transferiert, wo sie dann nach dem eben erwahnten Blending entweder verkauft oder Uber eine
weitere Pipeline weiterverpumpt werden. Die Produktleitung West (PLW) fihrt zu einem
weiteren Tanklager — dem Standort St. Valentin, wo die Produkte schlussendlich auch verkauft
werden. Bis zum Ende dieser Kette ist eine Abbildung im APS auch méglich. Es wird sogar
daran gearbeitet, dass weitere Autologik-Elemente eingebaut werden, die selbststandig
Entscheidungen treffen. Die Verkaufe der Produkte in Schwechat, der Lobau und in St.
Valentin werden &ahnlich wie die Rohdlbatches aus Triest nach Schwechat Uber eine
Schnittstelle integriert.

Abbildung 3 auf Seite 13 zeigt das vereinfachte Flie3bild der Raffinerie Schwechat. Die
Modellstruktur und weitere Einzelheiten, wie sie hier nicht alle zu sehen sind, sind auch im
Programm APS so hinterlegt. Das Herzstlick der Raffinerie stellt die Rohdldestillation RD4 dar.
Hier findet die atmospharische Destillation statt; Rohdl wird destilliert und aufgrund der
unterschiedlichen Siedepunkte ergibt sich eine Trennung der Fraktionen. In Abbildung 4 sieht
man die Struktur der Verarbeitung der Rohoéldestillation, so wie sie im APS vorhanden ist. Die
Rohdldestillation (RD4) wird von den Rohdltanks gespeist (Tanks links von der RD4), die
unterschiedlichen ,Cuts® (Fraktionen) werden dann entweder gleich weiterverarbeitet oder
vorher noch in Tanks zwischengespeichert.

PAL ouv

oMV
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Abbildung 3: Vereinfachtes FlieRbild der Raffinerie Schwechat
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Abbildung 4: Flowsheet Rohdldestillation RD4 in APS

Fir das Nachvollziehen der Strdme durch die Raffinerie kénnen solche Flowcharts sehr
nitzlich sein; diese sind im linken Meni — dem Navigationsmeni unter Flowcharts fir beliebige
Raffinerie- bzw. Anlagenbereiche einzusehen. In der Navigationsleiste sind neben den
Flowcharts auch die Events von grundlegender Bedeutung. In diesem Screen werden die
Vorgange in der Raffinerie geplant, sowie sie dann in den Schedulingprozess einflieRen
werden. Wenn man sich ein Flowsheet anzeigen lasst, gibt es 2 Varianten: Einerseits den ,Edit
Mode*“ — hier kann das Flie3bild verandert werden, was aber grundsatzlich nicht notwendig ist.
Die andere Variante ist der ,Simulate Mode“, bei dem die verarbeiteten Massenstrome
angezeigt werden. Um zur EventUbersicht zu gelangen, klickt man wie gesagt in der
Navigationsleiste zuerst auf Events und dann auf den gewilinschten Anlagenbereich, worauf
sich ein neuer Tab 6ffnet.

Die Eventansicht besteht aus mehreren Teilen, die man in Abbildung 5 kann. Die oberste
Leiste stellt eine Zeitleiste dar, anhand derer die Simulationspunkte (blaue Striche) einzusehen
sind. FUhrt man eine Simulation durch, sind dies die Punkte im Zeithorizont, zu denen jeweils
alle gewlinschten Berechnungen durchgefuhrt werden. Das heif’t, es werden Tankstande und
Strome berechnet und etwaige Entscheidungen getroffen, die mit Automatismen
zusammenhangen. Zwischen den Simulationspunkten werden die Ergebnisse — wie z.B.
Tankstande linearisiert. Je mehr Simulationspunkte vorhanden sind, desto genauer ist das
Modell, jedoch steigt damit auch der Rechenaufwand und die Rechenzeit. Gleich unterhalb
der ,Simulationsleiste“ erhalt man eine Ubersicht Uber die Events der ausgewahlten Anlage.
In der Mitte — zwischen den beiden Blécken ,Input Anlage“ und ,Output Anlage” befindet sich
die Anlage — in diesem Beispiel die Rohoéldestillationen RD 4 und RD 2. Die Vorgange auf
einer Anlage sind durch farbige Striche markiert, wobei die Farbe die Art des Events andeutet.

[
Verfahrenstecunm

oMV
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Oberhalb der Anlage sind alle Inputtanks der Anlage gelistet, in diesem Fall die Rohléltanks,
die die Rohdldestillationen mit Einsatz versorgen.

Output Anlage

Se— ey vy Y
Daka_boecal A5 Serasint APS. i chat din

Abbildung 5: Ubersicht tiber die Event-Ansicht im Aspen Petroleum Scheduler

Wenn zum Beispiel ein ,Cruderun” gestartet wird, wird das Event mit zwei Strichen in der
betroffenen Anlage — der Rohéldestillation — und dem Speisetank angezeigt. Dasselbe Prinzip
findet auch bei den Output-Tanks der Anlage Anwendung.

Im untersten Bereich befindet sich die Tankstandanzeige des ausgewahlten Tanks. Um auf
einen anderen Tank zu wechseln, klickt man daflr in der Trendubersicht (violette Markierung
in Abbildung 5) auf den gewlinschten Tank. Durch Klicken auf die verschiedenen Tanks in der
TrendUbersicht wird der jeweilig gewlnschte Tank in die Tankinhaltstibersicht geladen. Die
blauen Linien in dieser Ubersicht stellen die Minima bzw. Maxima dar. Deswegen wird der
Tankstand, sobald er das Minimum unterschreitet grin bzw. bei einer Maximum-
Uberschreitung rot angezeigt. Beides sind unerwiinschte Zustande.

Um die Events der unterschiedlichen Anlagen zu bearbeiten, reicht ein Doppelklick auf die
Anlagenlinien. Wenn eine Anlage zum Beispiel auf’er Betrieb ist, dann kann man die
Anlagenlinie vorubergehend I6schen. Eine wichtige Funktion stellt die Split-Mdglichkeit (nach
vorherigem Rechtsklick auf ein Event) dar. Damit kann man ein Event in verschiedene Teile
spalten. Damit kann man eine oder mehrere Anderungen in das APS spielen. Firr die Zeit des
Splits gibt man daraufhin in dem angezeigten Fenster die Zeit der Umstellung, die man aus
dem Dispositions-Programm gewinnt, ein.
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Abbildung 6: Splitfunktion in der Eventibersicht

So kann zum Beispiel eine Anderung des Input- od. Outputtanks mit der Splitfunktion
bewerkstelligt werden. Damit werden zwei Events voneinander entkoppelt und kdnnen
daraufhin bearbeitet werden, ohne dass sich das jeweilig andere Event andert. Die blauen
Linien zeigen Rohdlimporte — Pipeline Shipments — Giber die AWP-Pipeline in einen Rohéltank
an. Die orange Linie zeigt einen Arbeitsprozess an, bei dem Rohdl verarbeitet wird (im Beispiel
in Abbildung 6 Crude Runs aus den Rohdltanks zur Rohdldestillation RD4). Wie schon oben
erwahnt, werden die Crude Runs, die den Rohdltank und die Rohodldestillation betreffen, in
beiden Eventssequenzen angezeigt. Ein Rohdlimport wird, weil hier die AWP Pipeline nicht
abgebildet ist, dagegen nur durch ein Event im Rohdéltank (z.B.: T2202, T2203, T2204)
angezeigt.

Die Symbolleiste ganz oben im Programm bietet zusatzliche Funktionen. Je nach
aufgerufenem Tab — ob Flowsheet- oder Eventibersicht — gibt es zwei unterschiedliche Modi
— einen fir den Event- und den anderen fir den Flowsheetscreen (siehe Abbildung 7 und
Abbildung 8). Im Eventscreen lassen sich mit ,Simulate” — im ,Simulator* Menlu - alle
vorgegebenen Anderungen in das Programm spielen und die Tankinhalte aktualisieren sich
demnach.

File Edit View Model Events Simulator Case Integration Gantt Trend Help

() s Save (G Boe B B8E.0

Events - RD2 & RD4 x| Flowsheet - RD4
L e 1 -
Tables Sagen: RD2 R4 V18 35 2 = %
-1

Abbildung 7: Symbolleiste im Eventscreen
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File Edit View Model Flowsheet Help

B =0 f) R B D
= Events - F RO4 | Flowsheel - RD4 x

= +

Tables Screen: RD4 = ; = 4

Abbildung 8: Symbolleiste im Flowsheetscreen

Es kann eine Auswahl bzgl. des Simulationszeitraums getroffen werden: So kdnnen einzelne
Simulationsschritte, einzelne Tage, bis zu einem gewissen Datum oder bis zum Ende des
Modellzeitraums simuliert werden. Um die aktuellen Tankzustdnde allen Benltzern zur
Verfligung zu stellen, wird die ,Publish Funktion gewahlt (auch unter dem Reiter Simulator).
Wenn ein anderer Benutzer Events geandert hat, dann erkennt man das an einem weiteren
Symbol (,Refresh Events* — dunkelgriin markierter Kreis) in der Symbolleiste. Eine hilfreiche
Funktion stellt die Suchfunktion dar, womit nach Tanks und Anlagen gesucht werden kann
(hellgrin markierter Kreis). Mit dem Settings Button (rot markierter Kreis) stellt man die
allgemeinen Einstellungen ein. Dazu zahlen u.a. das Startdatum des Modells und auch der
Planungshorizont (je nach gewinschter Aufldsung). Um alle Anderungen auch lokal zu
speichern gibt es die altbekannte Speicherfunktion (dunkelblau markierter Kreis).

Mit dem Button ,,Add Event* (violett markiertes Rechteck) kann man neue Events erstellen.
,Product Transfers“ stellen zum Beispiel Umlagerungen in Tanks dar. Die ,Blend“ Funktion
wird zum Beispiel bei der Mischung von Halbfertigprodukten zu Fertigprodukten verwendet.
Anhand von dem Fit all* Feature lassen sich alle Events einer Anlage einblenden. Mit
deaktivierter Fit all Funktion gewinnt das Anlagenbild aber etwas an Ubersicht.

Im Flowsheetscreen gibt es neben den bereits bekannten Funktionen eine weitere: ,Switch to
simulate (hellblau markierter Kreis). Damit wird aus dem Edit Mode — in dem Anderungen an
den Flowsheets vorgenommen werden kdnnen- in den Simulate Mode umgeschaltet, was
zuerst einmal einen Simulationsvorgang auslost. Danach werden die Strome der gewahlten
Anlage fir den Simulationsstart angezeigt. Um auf einen anderen Simulationszeitpunkt zu
wechseln und die Strome fir diesen Zeitpunkt anzuzeigen, wird die Simulate Funktion (wie
oben beschrieben) verwendet.

3.3 Erlauterungen zur Dateneingabe anhand praktischer Beispiele

Nun soll gezeigt werden, welche verschiedenen Informationen aus dem Dispoprogramm und
den anderen Datenquellen notwendig sind, um eine modglichst vollstandige und richtige
Eingabe im APS zu ermdglichen. Im Folgenden werden die Anlagen durchgegangen, so wie
sie auch im APS in den Eventscreens hinterlegt sind.

3.3.1 RD4

Die Roholdestillation RD4, das Herzstick der Raffinerie, trennt Rohol in Fraktionen
verschiedener Siedebereiche auf. Diese Auftrennung erfolgt in einer Preflash-Kolonne, einer
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Hauptkolonne und in mehreren Seitenkolonnen und geschieht bei atmospharischem Druck.
[4]

Tabelle 1: In- und Outputtanks bei verschiedenen Rohdldurchlaufen (,Runs®)

P-Run RH - Run ”RB— Run

Stand 07/2015|schwefelarm schwefelreich, RST: heizolfdhig ||bitumenfahig
Haupteinsatztank (RD4 - E) |T2202 T2204, 72203 T2111
Dosierung - T 2103, T2105, eher selten T2104 -
Benzin (BI) TT4 (min) +T2113 TT4 (max) +T2113, T2112 TT4 (min) +T2113, T2112
Kerosin (Ke) HDS 1 +T2003, T2008 HDS1+T 2008, T2003 HDS1 + T2001
Leichtes Gasél (LGO/ULGO) [HDS 2 + T3018, T3020 HDS 2 + T3020, T3018 HDS2 + T3017
Schweres Gasél (SGO) T 3016, (T2201) T 3016, (T2201) T 3016, (T2201)
Spindeldl (SP) T2101, (T2201) 12101, (T2201) 72101, (T2201)
Riickstand (RST) T3613, FP3 + T3605, T3614 T3613, FP3 + T3604, T3605 T3613, FP2 + 13607, T2016
Anfahrtank (ANF) T2204 T2204 T2204

Diese Tabelle soll einen groben Uberblick Uber die Ublichsten Fahrweisen der Input- u.
Outputtanks an der RD 4 geben. Je nach Tankverfigbarkeit und -widmung andert sich das
Schema. So gibt es eine Rohdltankzuordnung (Haupteinsatztank RD4 — E), die Rohdle nach
ihrem Schwefelgehalt, ihrer Riickstandsfahigkeit und Ausbeutestruktur aufteilen. Der Kerosin
Cut wird auf die HDS 1 gestellt. Wenn dies direkt erfolgt, wird das "Hot Feed" genannt. Die
Tankwahl wird nach Verfligbarkeit, Tankstdnden und Schwefelgehalt der Tanks getroffen.
Grundsatzlich gibt es 3 Tanks, die unterschiedliche Schwefelgehalter haben. Je nach
Schwefelgehalt des Rohéls wird es den Tanks direkt zugeordnet, auch wenn es vorkommen
kann, dass der S-Gehalt des Tanks durch Zugabe eines Kerosin Cuts mit stark abweichendem
S-Gehaltes gezielt verandert werden soll. Der LGO Cut wird auf die HDS 2 gestellt. Das Prinzip
der Aufteilung auf die Tanks ist dasselbe wie bei dem Kerosin Cut. So wird zum Beispiel RH
Rohdél (mit geringerem S-Gehalt als RB Rohdl) auf Tank T3017 gefahren, wenn der
Schwefelgehalt in Tank T3017 gesenkt werden soll. Der Rickstand wird im Falle eines
bitumenfahigen Rohdéls auf die Vakuumdestillation (,Feedpreparation®) FP2 gestellt, im Falle
eines P oder RH Rohéls auf FP3. In der Umstellphase zwischen verschiedenen Rohdlarten
wird der Rickstand auf Tank T3613 transferiert.

Die Ubersicht der Schwefelgehalter der unterschiedlichen Tanks (siehe Tabelle 2) zeigt, dass
sich diese durchaus andern und damit dementsprechend auch die Tankauswahl.

Tabelle 2: Schwefelgehalter des Inhalts der Rohdl-, Kerosin- und LGO-Tanks

Roholtanks 5 Gehalt [%]

Tanknummer|Rohalart Aug.14 Jul.15||Kerosintanks S Gehalt [%] LGO-Tanks S Gehalt [%)

T2203 RH 0,41 0,35/ Tanknummer Aug.14 Jul. 15| Tanknummer Aug.14 Jul.15
T2204 RH 0,318 0,391||T2001 0,111 0,093||T3017 1,298 0,537
T2111 RB 2,63 1,567((T2003 0,09 0,049( 73018 0,448 0,193
T2202 P 0,147 0,134|T2008 0,171 0,069)T3020 0,171 0,069

Das heildt, mit den verschiedenen Mdglichkeiten, die sich aus der obigen Tabelle ergeben,
kénnen verschiedene Simulationen durchgespielt werden und damit eine sinnvolle Variante
gewahlt werden. Wird zum Beispiel der Tank fir leichtes Gasél T3020 in einem P-Run voll,

[
Verfahrenstecunm

oMV




Kapitel 3 - Grundlagenteil 19

gibt es die Mdglichkeit auf T3018 umzustellen. Die Zuweisung hangt naturlich von der Art des
Runs ab, weil die Zusammensetzung eines P Rohdls sich von der eines RB Runs deutlich
unterscheidet und eine Mischung von Sidecuts mit unterschiedlichen Eigenschaften (z.B.
Schwefelgehalt) grundsatzlich nicht wiinschenswert ist. Natlrlich bilden diese Tabellen nur
zwei Zeitpunkte (08/2014 und 07/2015) ab und werden deswegen laufend verandert.

Eine Vereinfachung der Eingabe der RD4 — Events stellt die Automatik der Runs dar. So
werden basierend auf die in den Rohéltanks ankommenden Rohdlbatches so genannte ,Auto-
Events® von einem Script erstellt. Das gibt im Zeithorizont, der Gber ein paar Tage hinausgeht,
eine gute Ubersicht tiber die Verarbeitung. Sobald jedoch das Event vom Benutzer verandert
wird (u.a. wird das Label verandert), wird das vom Script erkannt und in weiteren
Simulationslaufen nicht mehr verandert.

Wie die manuelle Eingabe der Daten aus dem Dispositionsprogramm im APS erfolgt, soll im
Folgenden anhand von Screenshots des Programmes und dem zugehdrigen
Dispositionsprogramm und Schichtleiterjournals erklart werden:

s ooty 4 12203 (RM) 25, 15 : B 0s 2080/ 23500

Dosiarung Dui/h) 25, 45 rn RDLo A 3wl

flz 341240 I8 467" ;
1004/ TW00f 73 4@": s Hps 1 15 46°°

| Leowgo

"] | 13609 15, 247

Abbildung 9: Scheduling der Rohdldestillation RD4 im Dispositionsprogramm
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§ - Gasol [T3014
Spindelol [ 72101
Ruchstand | T304 ]
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Abbildung 10: Scheduling der Rohdldestillation RD4 im Schichtleiterjournal

Unter ,Label* wird der gerade laufende ,Run® eintragen (RB Run: sehr schwefelreich,
Rickstand bitumenfahig; P-Run: schwefelarm; RH-Run: schwefelreich, Ruickstand
heizoélfahig).
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. e =
Crude Run - 1140084 - _ LU )
rtxt Tmacwe [S«u:ru Spechcs for: Crude Run - N |

RB 1140084 I
Unit o
|RD4 - RD4 | |
Rate © [20500  [torsicay | NI cancel_|
Quant & [33310,6 [tons v tnks Source: oy |
st C [2qoorome 0000 =3[0 info| Tank | Description | ¥ |Rate  |JEL ._..._I
. 4 - - |
i e 500, | |
o ¢ [ [ T2111 772111 || 20500000 X|| Deete
Prep (hours) s Max Vol I l
0 _] |
Post (hours) = |
) . INI
_reo ||
Description I
RD4 AutoCrudeRun I
Batch ID Total Rate - 20500,000 tons/day i
|
Opetating Parameters I
Comments Description [ Value |
Cutpoint Benzin/Kero (150°C - 170°C) _ 157,9 f
Fahrweise |RB = I
SR-Benzin heiss zum TT4, Vg | 0 |
SR-Benzin 2um T2113 =
Kerosin zum [T2001 =
LGO zum T3017 =
SGO zum [T3016 = h
Spind.dest zum {12101 =
Topruckstand zum FP2 und Tank = I
Toprickstand zu Tank | T3607 =
Kero Rundown DL |oL1g = I
LGO Rundown DL |oL19 = !
LGO Cetane Limit 59
!I
L% — ——

Abbildung 11: ,Crude Run® Event an der Rohdldestillation RD4 im APS

Im Dispositionsprogramm wird der Durchsatz der Anlage angegeben. In dem ausgewahlten
Beispiel gibt es keine zusatzliche Rohdldosierung, womit der Input der Anlage ausschlieRlich
aus dem Tank T2111 kommt. Wenn eine Dosierung aktiviert ist, wie zum Beispiel im Falle
eines RH-Runs (siehe Tankzuweisung RD4), wird diese zusatzlich mit dem jeweiligen Tank im
Source Feld eingetragen. Die Menge wird im Dispositionsprogramm meistens in m3¥h
angegeben, muss hier aber in tato (Tagestonnen) eingetragen werden. Naturlich muss der
Einsatz aus dem Hauptrohdltank dementsprechend auch gesenkt werden. Diese
Einsatzmenge gleicht in APS laut dem Massenerhaltungsgesetz (Formel 1) auch der
Abstolmenge.

Y Eintretende Massenstrome = Y Austretende Massenstrome Formel 1 [5]

Der Cutpoint Benzin/Kerosin gibt indirekt an, wieviel von der Mischzone zwischen den beiden
Fraktionen in den Benzincut und den Kerosincut gehen. Dieser Cutpoint wird im
Dispoprogramm als ,Siedeende” ausgewiesen. Zusatzliche Informationen kann man auch den
PIMS Planwerten entnehmen, die einen Cutpoint fiir Gesamtbenzin/Kerosin ausweisen.
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Straight Run Benzin (SR-Benzin), das einen Side-Cut der Rohoéldestillation darstellt, wird
entweder auf einen Tank und/oder heil zum Trennteil TT4 gefahren, wo eine
Benzolabscheidung stattfindet. Am oben angefiihrten Beispiel wird das Benzin nur auf den
Tank T2113 gestellt, deswegen ist der angegebene Wert im APS fir ,SR-Benzin zum TT4*
auch auf 0 gesetzt (Abbildung 11). Fir den Kerosinabsto? von der RD4 wird im
Dispositionsprogramm (DP) ,HDS1+T2001“ angegeben, im APS findet sich jedoch keine
Umstellmdglichkeit auf der RD4 fur die HDS1. Das liegt daran, dass diese Einstellmoglichkeit
im APS bei der HDS1 liegt, im Dispositionsprogramm das aber bei beiden Anlagen vermerkt
ist. Das wird im APS nicht so gehandhabt, um mdgliche doppelte Definitionen (und
Widerspriche) der Parameter zu verhindern.

Die Mdglichkeit alle Wege, sowie sie im APS geplant sind, nachvollziehen zu kdnnen, wird mit
den so genannten Flowsheets erreicht (siehe ganz oben). Die Eingaben fir die
Donauleitungen fur den Kerosin und Gasél Rundown werden nicht ndher erlautert, weil diese
zurzeit noch nicht zwingend eingeben werden missen. Das LGO Cethan Limit war einmal
interessant, weil es mitdokumentiert wurde, ist aber mittlerweile nicht mehr relevant und in
weiterer Folge wird diese Eingabe geléscht werden.

Im DP vom Beispiel ist eine Anderung des Runs von RB zu RH eingetragen: Es werden
Einsatz- und AbstoRtanks geandert. In Abbildung 12 ist das Event des RH Runs mit einem
Screenshot aus APS abgebildet. Das Event ist verbunden mit dem vorhergehenden RB-Run
durch die Links Funktion, jedoch durch einen Split getrennt, um zu verhindern, dass die
Anderungen auch fiir das vorige Event gelten. Wie vorher schon erwahnt, wurde ein
zusatzlicher Dosiertank im Source Feld eingestellit.
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[cmdeaun-nm FE & T 8 TEEE TR R TR o
il # I[’fodcwe Sequence Speafics for: Crude Run |
RH] | 1140084 Unit l : |
|RD4 -RD4 |
Rate © [20500  [ronsscey | ™ _Concel |
Quant & [486356 [tons v Lnks SO0KE
c ———— [info] Tank | . Descripton | % [Rate  + [JEL _coor |
start C [2509/2014-15:00 —= [0 ; = %
soo [T | 12203 % |12203 18499.999| X ||  Delete |
— i 72104 <. |T2104 { 2000.000 X
pre (s 5 x|
fo Lusercak | &
Post (hours)
o print |
e |
0:‘-
Description
RD4 AutoCrudeRun
Batch ID Total Rate - 20500,000 tons/day
Operating Parameters: |
| Comments Description | Value |
Cutpoint Benzin/Kero (150°C - 170°C) 1579 |
Fahrweise |RH = |
[SR-Benzin heiss zum TT4, [Vd) 0
|sR-Benzin zum [T2112 =
I Kerosin zum [T2008 =
LGO zum {13020 =
|scozum [T3016 =
|spind.dest zum [T2101 =
Toprickstand zum {Nur Tank_ =
Topruckstand 2u Tank |T3604 &
Kero Rundown DL |oL1g =
LGO Rundown DL [oL19 =]
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= ——_—_— ———==

Abbildung 12: ,Crude Run® Event an der RD4 nach der Umstellung auf RH-Run
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Abbildung 13: Scheduling der FCC im Dispositionsprogramm
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Abbildung 14: Scheduling der FCC im Schichtleiterjournal

Die Fluid Catalytic Cracking-Anlage wird mit Bulkdestillat, das zum gréten Teil vom Splitter 3
kommt, betrieben. Anhand eines katalytischen Crackprozesses werden langkettige Molekule
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in kurzkettigere aufgebrochen. Das leichte und schwere Crackbenzin wird dann als
Blendkomponente im Ottokraftstoff verwendet. Das Kerosin und teilweise auch das LCO wird
auf der HDS 2 weiterverarbeitet, wahrend der Rest des LCO Produktes zur TGU oder zur
Heizolmischanlage transferiert wird.

[ Unit Operation - 1082727 i |- S
Label Prod Code Sequence Specifics for: Uit Operation | ) )
[ 3000 | | 1082727 F‘!‘t M |
FCC -FCC =
F Operating Parameters: ﬂj
Shaet [22.’09' - = Description | Value Cooy ]
i 0202 =510 Fcco Vg 3000||  Detete
st ] esar |
o [aomerors- 100 =53] |Haupeinsatztank |T2205 =
"';” (hours) Einsatz Tank 2 [Vd] [ uzéai
Einsatdfank 2 T2012
Post (hours) C3-Schnitt zum [ac = —J |
[) FCC-Butan Uber T0523 zur ETBE. Uberschud T2413 [ | s ]
Crackp leicht zum [Tos04 | hep
| |Crackoi schwer zum HDS3 Spiter vy | 0 |
=1 |Crackbi schwer zum |T1015 53]
j{oescroton FCC-Kero zum 13017 =
LCO zur HDS2 [m3] [ 4 I
[ LCOzum |T2005 =
e cS0zum |T2005 =
LccoL loL =
[ SCC DL |oL2e =
Riser Outlet Temp. ['C] (539 - 550) | 550
ossEnts LCC/SCC Cut point['C] (130 - 133) _ 120 |
[ Bi/Ke Cut point [*C] (160 - 190) [ 145
Ke/LCO Cut point[*C] (220 - 230) | 190
|

Abbildung 15: Event am FCC

Je nach Cutpoint-Einstellung werden die Mengen der verschiedenen Cuts eingestellt. Diese
Temperaturen werden durch eine Optimierung in einem anderen Programm — dem Aspen
PIMS - fur das nachste Monat bestimmt und werden fir diesen Zeitraum auch im APS
Ubernommen.

Abbildung 16 soll dies verdeutlichen. Links ist die Kollone ersichtlich, Benzin siedet bereits
friher als Kerosin. Die Temperaturen wurden flr das Beispiel verwendet, sollen jedoch nur
verdeutlichen, dass jeder Cut in einem gewissen Bereich siedet. Der Ubergangsbereich
zwischen Benzin und Kerosin — mit ,Swing“ bezeichnet — wird durch die Einstellung des
Cutpoints aufgeteilt. Wenn der Cutpoint niedrig gewahlt wird (z.B. 167,5°C), dann geht der
grofite Anteil des Benzin Kerosin Gemisches zum Kerosin. Mit steigender Cutpoint-
Temperatur steigt auch der Anteil am Benzin-Kerosin Swing im ,reinen Benzin.

150°C
Benzin
160°C
|  Benzin Kerosin .
| Swing steigende
190°C Temperatur
Kerosin
200°C

Abbildung 16: Einstellung des Cutpoints zwischen Benzin u. Kerosin
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3.3.3 Andere Anlagen, kurze Beschreibung

Die Prozesse in den anderen Anlagen seien hier kurz erklart, die Einstellungen im APS werden
auch bei diesen Anlagen ahnlich wie bei den oben beschriebenen durchgeflihrt.

In der Raffinerie Schwechat gibt es die Moglichkeit den Splitter 3 (HDS3S) auch als
Rohdldestillation RD2 zu betreiben. Das macht Sinn, wenn zum Beispiel gerade die HDS3
einen planmaBigen Stopp einhalt. Der HDS3-Splitter verarbeitet HDS3-Bulkdestillat weiter, die
RD2 destilliert Rohdl sowie die RDA4. [6]

In der A-Flash-Anlage wird O&sterreichisches Rohdél (A) destilliert, das einen hohen
Schwefelgehalt aufweist und dessen Riickstand heizélIfahig ist (vgl. RH Rohdl).

Der Anlagenkomplex des Deisopentanizers (DIP), der Isomerisierung (ISO) und des
Deisohexanizers (DIH) dient zur Gewinnung und Abtrennung von i-Pentan und i-Hexan aus
hydriertem Leichtbenzin. Geradkettige C5 und C6 Kohlenwasserstoffe werden in verzweigte
Ketten umgewandelt und damit eine Erhdhung der Oktanzahl um etwa 10 ROZ Punkte
erreicht. Mit der Einfihrung des Aromatenlimits bei Otto-Kraftstoffen besteht ein erhdhter
Bedarf an aromatenfreien, hochoktanigen Blendkomponenten, weshalb die Isomerisierung
steigende Bedeutung erhalt. [7]

Im Trennteil TT1 geschieht die Kern-Aromaten-Schnittgewinnung. Hydriertes Pyrolysebenzin
von der AC Anlage wird verarbeitet und dabei der C6-Kernschnitt abgetrennt [8]

In der Hydrodesulphurisation HDS 1 wird das in der RD4 destillierte Kerosin entschwefelt
(Restschwefelgehalt < 10 ppm). Daneben wird auch Stickstoff entfernt und es geschieht eine
Sattigung von im Einsatz enthaltenen Aromaten. In der Hydrodesulphurisation HDS2 wird
leichtes Gasol mit dosiertem Kerosin zu hydriertem Gasdl verarbeitet. Wasserstoff nimmt
dabei Schwefelatome auf und reagiert zu H2S. Die Hydrodesulphurisation HDS 3 beschreibt
einen ahnlichen Prozess wie schon die beiden anderen Hydrodesulphurisationen HDS 1 und
HDS 2 auch. [9]

Die Feed Preperation FP2 ist eine Vakuumdestillationsanlage, die Rickstand der RD4 zu
Bitumen (bzw. eine Heizélkomponente auRerhalb der Bitumensaison) und Vakuumrickstand
verarbeitet. Der Unterschied zur Roholdestillation besteht dabei, dass diese Destillation unter
niedrigerem Druck (praktisch Vakuum) stattfindet und dabei den atmosphéarischen Rickstand
noch einmal auftrennt. Auf der FP2 kénnen RB-RohdlIrtickstande gefahren werden, wahrend
auf der FP3 hauptsachlich RH Rickstand und zusatzlich auch P Rickstand als Einsatz
Verwendung findet. Die Feedpreparation FP 3 funktioniert ahnlich wie die FP2 und ist also
auch eine Vakuumdestillation.

Die Thermal Gas Unit (TGU) soll die Ausbeute an wertvollen Mitteldestillaten durch
thermisches Cracken von Vakuumrlckstand maximieren und damit gleichzeitig den
Ruickstandsabstof® minimieren. [10]

[
Verfahrenstecunm

oMV




Kapitel 3 - Grundlagenteil 25

Im TT4 wird die aromatenreiche Mittelfraktion des SR-Benzins entfernt um die Spezifikation
fur Aromaten im OK zu erreichen [11]

Der Naphta-Hydrotreater NHT bekommt seinen Einsatz zum groften Teil vom Trennteil TT4.
Im Trennteil wird die aromatenreiche Mittelfraktion des SR-Benzins, das von der RD4 kommt,
entfernt. Zusammen mit TGU Benzin und teilweise auch mit Pyrolysebenzin aus der
Ethylenanlage AC ergibt dies den Einsatz flr den NHT, in dem dann vor allem Schwefel und
Stickstoff durch eine katalytische Hydrierreaktion entfernt wird. [12]

Der Einsatz fur den Platformer PF3 kommt von dem NHT und heif3t Unifinat — das ist die
schwere Fraktion des hydrierten Benzins. Das Produkt, das Platformat ist eine hochoktanige,
aromatenreiche und schwefelfreie Komponente fur den Ottokraftstoff. [13]

Die Post Treatment Unit (PTU) und die HDS 3 sind energietechnisch sehr eng verbunden,
weswegen ein Betrieb der PTU ohne HDS 3- Betrieb nicht mdglich ist. In ihr wird der
Kerosin/Gasol/Spindelél Absto3 des HDS3- Splitters weiter entschwefelt (katalytische
Hydrierung), um den Schwefelgehalt auf kleiner 10 ppm zu reduzieren. [14]

Die katalytische Entparaffinierung (KEP) wird zur Verbesserung der KalteflieRfahigkeit durch
selektives, katalytisches Cracken der geradkettigen Paraffine in LGO, SGO und Spindeldl
betrieben. [15]

Die Butadienextraktionsanlage (BUT) trennt hochwertiges 1,3-Butadien aus dem Roh-C4 der
AC-Anlage. 1,3 Butadien wird in der Industrie hauptsachlich fir die Herstellung von
Synthesekautschuk verwendet. Die destillative Trennung der verschiedenen Komponenten
des Roh-C4 ist auf Grund der dhnlichen Molmassen schwer méglich, deswegen wird eine
Kombination aus Destillation und Extraktion verwendet. [16]

Die Ethyltertiarbutylether-Anlage (ETBE) stellt ETBE — eine hochoktanige Biokomponente flr
Ottokraftstoffe — aus Isobuten und Bioethanol her. Die Anlage kann aber auch als
Methyltertiarbutylether- Anlage betrieben werden, woflir anstatt Bioethanol Biomethanol
eingesetzt wird. [17]

In der Ethylenanlage (AC) werden leichte Kohlenwasserstoffgruppen durch Warmezufuhr
soweit in Schwingung versetzt bis sie aufbrechen (cracken)- das wird als ,hei3er Teil“ der AC-
Anlage bezeichnet. Um die Wiederverbindung der Bruchstiicke zu verhindern wird
Prozessdampf hinzugegeben, der den Partialdruck absenkt. Um mdglichst viele ungesattigte
Kohlenwasserstoffe zu gewinnen, werden die Produkte ,eingefroren” im ,kalten Teil“ der AC-
Anlage. Ansonsten wiirden sich mit dem entstandenen Uberschuss an Wasserstoff wieder
gesattigte Kohlenwasserstoffe bilden, was ungewinscht ist. [18]
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3.3.4 Blending

Hierbei geht es um das Mischen von Halbfertigprodukten zu Fertigprodukten, die in weiterer
Folge verkauft werden, an den Heizélmischanlagen (HL- bzw. HS-MA), der
Ottokraftstoffmischanlage (OK-MA) und der Mitteldestillatmischanlage (MD-MA): So wie es bei
der Rohdldestillation einen eigenen Event-Typ gibt, steht auch hier ein geeignetes Event zur
Verfugung — das Blend-Event. Unter ,Product Tanks“ wird der im Dispositionsprogramm
ausgegebene Zieltank ausgewahlt. Im Feld ,Product” wird die Produkthnummer des zu
blendenden Produkts angegeben. Daraufhin wird ein ,Musterrezept” unter ,Component Tanks*
im Interface angezeigt.

3.3.5 Verpumpung

Zwischen den Standorten Tanklager Lobau und Tanklager St. Valentin verlauft die
Produktleitung West PLW. Um die Verkaufe in St. Valentin auszugleichen, werden die
Produkte nach dem Blending teilweise vom Standort Lobau Uber die Pipeline dorthin
transferiert. FUr die Gestaltung dieser Events ist eine zusatzliche Unterlage notwendig — das
Pumpprogramm bzw. die Pipelinebelegung PLW der Planungsabteilung fir Blending &
Verpumpung (Abbildung 17). Hier werden die Batches definiert. Im APS wird zu aller erst die
.Product Pipeline“ PLW ausgewahlt. Danach werden der Absto3 — und Zieltank definiert. Die
Gesamtmenge, sowie Start- und Endzeitpunkt sind dem Pumpprogramm (siehe Abbildung 17)
zu entnehmen. Im APS werden immer nur die Informationen der Ausgangsseite der Pipeline
eingegeben, das heildt es sind die Ausgangsdaten (Lobau) des Pumpprogrammes relevant.
Das Pipelinemodell ist soweit im APS hinterlegt und das Programm errechnet damit, wann das
verpumpte Produkt nach dem Durchlaufen der Pipeline im Tanklager St. Valentin ankommt.
Wichtig ist auch neben dem Zieltank zu definieren, welche Menge in diesem Zieltank ankommt.
Es gibt namlich die Mdglichkeit mehrere Zieltanks auszuwahlen und dementsprechend die
Gesamtmenge aufzuteilen.
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Abbildung 17: Pipelinebelegung bzw. Pumpprogramm der Produktleitung West
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3.3.6 Umlagerungen von Tanks

Es kann zu zusatzlichen Umlagerungen zwischen Tanks kommen, ohne dass dabei eine
Pipeline (zumindest keine langere) verwendet wird. Es muss ein Eventscreen gefunden
werden, der beide Tanks enthalt, um einen ,Product Transfer” zu erstellen (in diesem Fall der
Eventscreen FP3). Im Event-Interface (Abbildung 18) werden die Umlagerungsrate, der Start-
und Endzeitpunkt, sowie Abstol3- und Zieltank definiert.

[ Product Transfer - 284642 (L9 )
Labed Prod Code Sequence Specfics for: Product Transfer | - - _
Dimiagerung] [ | 84642 Ship via oK |
| e € [09 [irrooy <] PP |0 = =
Quant & [15000  [tons | urks Source = |
| st C [Bmorom-0m = [0 info| Tank | Description |oEL ]
il swp C [2709/2014.00:00 =] i]r3s04 [ [T3604 ] _iufi.Jl
' e Max Vol i'
I usercak |
Post (hours)
| . Prot |
Madmum LJ
| Gl |
I Destination:
‘W info| Tank | . | Description |oE |
'| i [Ts004 <. |Ts004 x|
| Batch ID [
Comments
I

Abbildung 18: ,Product Transfer“-Event
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4 Entwicklung des Automatismus fur das Blending &
Verpumpen

Die OMV AG verkauft ihre Mineraldlprodukte in ganz Osterreich und dafiir sind neben dem
grolen Tanklager in der Lobau, das in der Nahe von Wien liegt, weitere Lagerkapazitaten
notwendig, um einen geregelten Vertrieb méglich zu machen. Neben Standorten in der Lobau,
in Graz und Lustenau befindet sich auch in Oberosterreich, in der Nahe von Linz — in St.
Valentin — eines dieser Tanklager. Um sich einen Uberblick (iber die verschiedenen Standorte
und ihre Grofle zu verschaffen, dienen Abbildung 19 und Abbildung 20 (RUcksicht auf die
relative Grolenordnung der Standorte). Anhand der folgenden Grafik sollen die
grundsatzlichen Verfahrensschritte in  der Mineraldlproduktion in Bezug auf die
Fragestellungen dieser Diplomarbeit erlautert werden: Im ersten Schritt werden die Ladungen
der Oltanker im Hafen von Triest geldscht und diese liber eine Zwischenkapazitat in die TAL
(Transalpine Pipeline) gespeist. In Wirmlach, das in Karnten liegt, gelangt das Rohdl in die
AWP (Adria Wien Pipeline). Diese Pipeline fuhrt nach Wien bzw. zur Raffinerie der OMV AG
in Schwechat.

In der Raffinerie werden diese Rohdle in Destillationskolonne und weiteren Anlagen zu
Halbfabrikaten weiterverarbeitet. Diese Halbfertigprodukte werden in den sogenannten
Donauleitungen — Rohrleitungen, die die Standorte Schwechat und Lobau oberhalb u.
unterhalb des Wasserspiegels verbinden — in das Tanklager Lobau transportiert. Dort werden
diese zu Fertigprodukten gemischt bzw. bei Bedarf erfolgt danach noch eine Additivierung.
Dieser Verfahrensschritt wird im Fachjargon als ,Blending” (engl. ,to blend“ = mischen,
vermischen) bezeichnet und sei hier erwadhnt, um maoglichen aufkommenden Irrtimern

vorzubeugen.
Vertrieb I

PLW {Produktleitung West)

TAL B AWP {Transalpine

Pipeline & Adria Wien Pipeline): Vertrieb
Rohdl van Triest nach
Schwechat

DL (Donauleitungen)

Raffinerie Schwechat Tanklager Lobau Tanklager st. Valentin
Verarbeitung des Rohéls zu Mischung der Halbfabrikate zu Lagerung & Vertrieb der
Halbfabrikaten Fertigprodukten Fertigprodukte

Lagerung & Vertrieb der Fertigprodukte

Abbildung 19: Prozesskette von Rohdleingang bis zum Verkauf der Fertigprodukte

Vom Tanklager Lobau aus werden die Mineraléle zum Grofteil Uber KWGs (Kesselwagen)
und TWGs (Tankwégen) vertrieben. Ein nicht unbetrachtlicher Anteil der Fertigprodukte wird
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aber Uber eine Produktleitung — der PLW — in den Norden von Osterreich, nach St. Valentin
transportiert.

Im Unterschied zur AWP, die abgesehen von kurzen Standzeiten kontinuierlich férdert, werden
Uber die PLW diskontinuierliche Verpumpungen durchgefiihrt. Demnach werden grofRe
Volumina verpumpt, um die Tankkapazitaten der jeweiligen Fertigprodukte zu fullen, und
danach steht die Pipeline still u. es wird flr eine gewisse Zeit nichts geférdert. Abbildung 20
zeigt die Verfahrensschritte in eine Landkarte eingebettet — wiederrum wurde Ruicksicht auf
die Grolie der Anlagen genommen.

LStiPalten s

. Amst eiten Nigderos

an der Ybbs

Abbildung 20: Raffinerie Schwechat (1) und Tanklager Lobau (2) und Verlauf der PLW: Himberg bei
Wien (3), Trasse sudlich von St. Polten (4), Tanklager St. Valentin (5)

Im Programm APS kdénnen unter anderem beide Mechanismen, das Blending und die
Verpumpung, abgebildet werden. Wie die Eingabe im Programm funktioniert und worauf dabei
zu achten ist, sei in Kapitel ,Erklarung Beispiel APS* erwahnt.
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4.1 Konzept fur automatische Pumpvorgange

Im Folgenden soll das Konzept vorgestellt werden, das die Grundlage fur die darauffolgende
Programmierung gebildet hat.

4.1.1 Aufteilen der Tanks nach Standorten

Anhand einer Tankliste, die die Information bezliglich des Standortes beinhaltet, sollen die
Standorte der betreffenden Tanks festgestellt werden. Die betreffenden Tanks sind jene
Tanks, aus denen/in die Fertigprodukte verpumpt werden. Am Standort Lobau befinden sich
die Tanks, aus welchen verpumpt wird, am Standort St. Valentin finden sich die, in welche
verpumpt wird. So kann allen Tanks des Flowsheets PLW im APS — also allen Tanks, die von
einer Verpumpung direkt betroffen sein kénnen, ein Standort zugeordnet werden.

4.1.2 Zuordnung der Tanks zu Produkten

Im nachsten Schritt ist eine Zuordnung der Tanks zu den Produkten erforderlich. Das ist
notwendig, weil die Verkaufe der Produkte in St. Valentin im APS immer den jeweilig groten
Tanks zugewiesen sind. Die Verkaufe werden Uber eine Schnittstelle aus dem Programm SAP
importiert und werden auch ,SLS-Verkaufe“ genannt. An der Schnittstelle muss ein
zusatzlicher Algorithmus daflr sorgen, dass den bis dahin nicht klar definierten
Verkaufsmengen eine eindeutige Produktnummer und ein Tank zugewiesen werden. Mit
einem hinterlegten Stichtag wird entschieden, ob die Verkaufe Sommer- oder Winterqualitat
erfordern und damit eine eindeutige Produktnummer definiert. Mit der definierten
Produktnummer und dem Standort der Verkaufe erfolgt danach auch die Zuordnung zum
jeweilig grofiten Tank.

In der Realitdt wird je nach Tankstanden jedoch auch aus anderen Tanks mit demselben
Produkt verkauft. Deswegen muss fur den in weiterer Folge angewendeten Algorithmus, der
erkennt wann die Tanks leerlaufen werden, nicht ein einzelner Tank betrachtet werden,
sondern stets die Summe aller Tanks mit demselben Produkt. Wenn zum Beispiel ein Tank in
St. Valentin im APS leerlauft, weil samtliche Verkaufe aus diesem Tank geroutet werden, ist
noch nicht unbedingt ein Pumpvorgang notwendig. Es kann namlich sein, dass ein anderer
Tank am selben Standort mit demselben Produkt noch tber geniigend Produktmenge verfligt.

So wird in diesem Schritt die Tankwidmung, die APS aus dem Programm ATOS bezieht,
abgefragt, und damit festgestellt welches Produkt sich in diesem Tank befindet. Diese
Widmung weist die Produktnummer des Produktes aus und unterscheidet auch Winter- und
Sommerqualitat des Fertigproduktes. Nach diesem Schritt soll eine Neuordnung der Tanks
erfolgen, sodass Standort und Produktwidmung sauber getrennt sind.
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4.1.3 Erkennung des Leerlaufens von Tanks in St. Valentin

Wie schon oben erwahnt, sollen von einem Algorithmus immer nur die Summen aller
Tankstande mit demselben Produkt betrachtet werden. So kann es zwar sein, dass im APS
einer der Tanks leerlauft, was in der Realitat jedoch nicht passiert, weil die Verkaufe auf die
Produkttanks aufgeteilt werden, wenn dies erforderlich ist. Da im Aspen Petroleum Scheduler
vor allem mit Hilfe von Tankstandverlauf-Diagrammen gearbeitet wird, werden anhand
vergleichbarer Diagramme hier die Ablaufe von einer Verpumpung bzw. Produktmischung
gezeigt. Im untenstehenden Diagramm wird der Tankstandverlauf eines Tanks in St. Valentin
— also am Ende der Produktpipeline PLW — gezeigt.

St. Valentin

140
£ 120
&
g 100 -
£
E 80 - e ANahme durch Verkaufe
=
E 60 . Zunahme durch Verpumpung
% Tankstandverlauf
a 40
an
=}
S 20 -
>

0 - .
1 " z .t h
A A sit[h] B

Abbildung 21: Tankstandverlauf-Diagramm eines Tanks in St. Valentin

Durch die vom Vertrieb getatigten Verkaufe (blaue Linie) ergibt sich eine Abnahme der
verfugbaren Produktmenge, die durch eine Verpumpung méglichst ausgeglichen werden soll.
Zum Zeitpunkt B erreicht der Fullstand sein Minimum und der Tank ist leer. Fir die Erstellung
eines Verpumpungskonzeptes wurde angenommen bzw. vorgegeben, dass die Verpumpung
so zu erfolgen hat, dass zum Zeitpunkt B der Tank vollstandig gefiillt ist. Demnach muss die
Verpumpung bereits zum Zeitpunkt A‘ gestartet werden, damit eine rechtzeitige Fillung des
Tanks gewabhrleistet wird. Wenn also eine Verpumpung eines Produktes von der Lobau nach
St. Valentin durchgefiihrt wird, wird der Tankstand im Tank in St. Valentin steigen (grtner
Verlauf). Die waagrechte Linie zwischen den Zeitpunkten A und A“ deutet auf die Vorlaufzeit
der Pipeline hin. Die Pipeline férdert zwar schon, und die Abnahme im Produkttank in der
Lobau startet bereits, nur kommt es durch die Kapazitaten in der Pipeline zu einer
Lverspateten Ankunft in St. Valentin. Der violette Verlauf stellt die Summe der beiden anderen
Verlaufe dar — ein Tankstandverlauf also, der die Abnahme durch Verkaufe und die Zunahme
durch Verpumpung bertcksichtigt.

Wichtig hierbei zu erwahnen, ist, dass der Tankstandverlauf immer eine Summe der
Tankstande aller Tanks mit demselben Produkt bedeutet. Der Algorithmus soll demnach also
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erst einen Produkttransfer initiieren, wenn die gesamte verfigbare Produktmenge am Standort
St. Valentin das erlaubte Minimum erreicht.

Um den Umstand der verzdgerten Ankunft zu erklaren, sei auf Abbildung 22 und Tabelle 3
verwiesen: Zum Zeitpunkt t=0 ist die Produktleitung West (PLW) vollstdndig mit dem
Vorganger-Batch geflllt und auf’er Betrieb. Wenn ein Produkttransfer zwischen den
Tanklagern stattfindet, geht die PLW in Betrieb und der Vorganger-Batch wird von dem
betrachteten Batch aus der Pipeline gedriickt. Das Produkt, das im Stillstand die Pipeline
ausfillt, muss sorgfaltig ausgewahlt werden, denn bei Start der Pipeline wird dieses in den
vorher ausgewahlten Tank in St. Valentin geliefert und darf dort zu keiner Uberfiillung von
einem Tank fuhren.

Nach einer gewissen Zeitspanne ist der Vorganger-Batch vollstandig in St. Valentin
angekommen und der geplante Batch fillt stetig die Produkttanks in St. Valentin, was in
obenstehendem Diagramm zu einer Steigung der griinen Geraden flhrt.

Um die Zeitspanne der Verzdgerung der Ankunft des Batches berechnen zu kénnen, benétigt
man Informationen beziglich Pipelineinhalt und Pumprate, die in untenstehender Tabelle
zusammengefasst sind. Damit Iasst sich eine Zeitspanne von t=2,45 Tagen errechnen.

VAL LOB t [d]
Vorgangerbatch

PLW L J

Vorgingerbatch Batch

i ﬁ' 2,45/2
Batch

PLW auRer Betrieb

Abbildung 22: Produkttransfer zwischen den Tanklagern Lobau (LOB) und St. Valentin (VAL)

Tabelle 3: Zeitspanne fir den Durchlauf der Pipeline PLW

Pipelineinhalt [m?] 21205
Pumprate [m3/d] 8640
Zeitspanne fir einen

Durchlauf [d] 2,45
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Fir die Erkennung des Leerlaufens der Tanks gibt es grundsatzlich zwei Mdglichkeiten:
Fur eine Moglichkeit brauchte man die Anfangsbestande und die Verkaufsmengen der Tanks
in St. Valentin. Mit diesen Informationen kénnte man die untenstehende Funktion aufstellen,
die man in weiterer Folge nullsetzen kénnte, um die genaue Zeit des Leerlaufens der Tanks
mit demselben Produkt feststellen zu kénnen.

3
m
Tankstand [m®] = Anfangsbestand [m?| - Verkaufsmenge [?] * Zeit [d]  Formel 2

Die andere Mdglichkeit, und wahrscheinlich auch leichter in einer Programmierung
realisierbar, kontrolliert die Tankstande der betreffenden Tanks in einem vorgegebenen
Intervall. Je kirzer die Intervalle gewahlt werden, desto genauer kann der Zeitpunkt des
Leerlaufens bestimmt werden. Jedoch muss genauso bedacht werden, dass bei sehr kurzen
Intervallen der Aufwand des Algorithmus steigt und damit die Dauer steigt. Ein Intervall von
einem Tag scheint angemessen zu sein.

4.1.4 Initilerung der Pumpvorgange im APS

Nachdem bereits der Zeitpunkt festgestellt wurde, zu dem die Tanks eines Produktes leer
werden, kann im nachsten Schritt die bendtigte Transfermenge errechnet werden. Weil die
Tanks nach dem Produkttransfer wieder vollstandig gefiillt sein sollen, werden die
Tankvolumina aller Tanks desselben Produktes nach folgender Formel berechnet:

Transfermenge = 2 Tankstandyax; - Tankstandyy ; Formel 3

In Abbildung 23 sieht man ein Beispiel. Die Produkte Super 100, Diesel B7 und Euro E5
werden im betrachteten Simulationszeitraum leer. Um eine vollstandige Fullung des Tanks zu
bewerkstelligen, muss bereits vor dem jeweiligen Leerlaufen des Produktes eine gewisse
Menge nach St. Valentin transferiert werden. Auch die Verzégerung durch den Transport in
der Pipeline wird bereits berlcksichtigt. Wie im vorigen Kapitel bereits erklart, dauert es rund
2,45 Tage, dass das verpumpte Produkt das Tanklager St. Valentin erreicht. Um diese
Zeitspanne muss das jeweilige Produkt bereits friiher transferiert werden.

Die oben beschriebene Transfermenge wird zwischen den Tanklagern Lobau und St. Valentin
verpumpt. In den meisten Fallen wird zwischen den jeweilig gro3ten Tanks in der Lobau bzw.
St. Valentin verpumpt. Im ersten Schritt sollte nun festgestellt werden, ob die bendétigte
Transfermenge vollstandig aus dem gréRReren Tank in der Lobau (falls mehrere vorhanden)
entnommen werden kann. Dies muss nicht unbedingt auf Grund der zurzeit verfligbaren
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Menge (Verfigbare Menge = Aktueller Tankstand — Minimum), sondern kann auch durch die
maximal verfigbare Menge (Max. verfligbare Menge= Maximum — Minimum) entschieden
werden. Durch eine spater initiierte Fertigproduktmischung kann die (zurzeit) noch nicht
verfugbare Menge namlich bereitgestellt werden; im besten Fall kann der Tank jedoch auch
nur bis zum Maximum gefullt werden.

Sobald geklart ist, aus welchem Tank/aus welchen Tanks die Transfermenge bereitgestellt
wird, kann in der nachsten Stufe bestimmt werden, wohin die Transfermenge geroutet wird.
Dafir werden die verfligbaren Freirdume der Tanks in St. Valentin (Verflgbarer Freiraum =
Maximum — Aktueller Tankstand) ausgerechnet.

Damit wird die vorher berechnete bendtigte Transfermenge, die noch auf ein Produkt bezogen
war, auf die Tanks in St. Valentin mit demselben Produkt aufgeteilt. In Abbildung 23 sieht man
wie so ein Batch, im Beispiel ein Diesel B7 Batch, aufgeteilt wird. Zuerst wird vom gréfiten
Lobauer Diesel B7 Tank in den gréRten Diesel B7 Tank in St. Valentin verpumpt. Daraufhin
wird das Produkt auf den zweitgrofRten Diesel B7 Tank in St. Valentin umgeroutet, weil der
grofRte Tank bereits voll ist. Danach wird die maximal enthehmbare Menge des groften
Lobauer Tanks erreicht, woraufhin die Verpumpung auf den zweitgroRten Lobauer Tank
umgestellt wird.

Simulationsstart Zeit
R % 9 % >
@ W 0
Super 100 I I I
|—| v | : |
' 1
1
1
1
I V ... Verzégerung

Abbildung 23: Konzeption der Batches
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4.1.5 Erstellen eines Pumpprogrammes aus einzelnen Verpumpungen

Abbildung 24 zeigt die weitere Vorgehensweise im Beispiel von oben. Nachdem zuerst nur
einzelne Verpumpungen erstellt wurden, missen diese nun in einem Verpumpungsprogramm
zusammengefasst werden. Weil die Pipeline PLW nur im instationaren Betrieb ist, das heif3t
immer wieder ein- und ausgeschaltet wird, muss ein vernlinftiges Programm gefunden werden,
das kein Leerlaufen der Tanks garantiert, jedoch auch kein zu oftmaliges Ein- und Ausschalten
der Pipeline-Pumpen provoziert. Dazu missen einzelne Produktbatches verschoben werden,
sodass sie aneinander gereiht werden und somit ein Pumpprogramm ergeben. Die klare
Prioritdt muss weiterhin das Verhindern eines Leerlaufens haben, deswegen missen sich
auch alle anderen Batches an dem Batch, der das Produkt verpumpt, das als erstes leer wird,
orientieren. In dem angefihrten Beispiel ist das der Produktbatch Super 100. Der Batch Diesel
B7 wird an diesen Batch angeflgt und die Uberschneidende Zeit wird vom Diesel B7-Batch
abgeschnitten. Diese Mdglichkeit zwei liberschneidende Verpumpungen zu behandeln ist nur
eine Variante, jedoch auch die einfachste. In einer alternativen Lésung konnte man die
Uberschneidende Zeit auf beide Verpumpungen aufteilen, je nach Belieben zu gleichen Teilen
oder auch ungleich. Damit kénnte die Uberschneidung etwas eleganter geldst werden. Vor
allem wenn die Zeitpunkte des Leerwerdens zweier Produkte sehr nahe beieinander liegen,
kann es dazu kommen, dass die Verpumpung des spater leerwerdenden Produktes vollig
geldscht wird. Der Programmieraufwand ist aber sicherlich héher, denn die Feststellung der
Uberschneidenden Zeit ist nicht trivial.

Simulationsstart Zeit
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Abbildung 24: Aus einzelnen Batches wird ein Pumpprogramm
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Damit besteht das Pumpprogramm vorerst aus zwei Batches. Die Verpumpung des dritten
Batches — Euro E5 — ist erst zu einem spateren Zeitpunkt nétig und er grenzt nicht direkt an
die zwei anderen Batches an. Um jedoch, wie oben beschrieben einen dauernden On/Off-
Betrieb der Pipeline zu verhindern, ist es notwendig einzelne Batches zu verschieben. Da es
fur das Leerlaufen des Tanks nicht kritisch ist einen Batch bereits zu einem friiheren Zeitpunkt
zu verpumpen, wird der Euro E5-Batch erst einmal an das Pumpprogramm angefligt.
Eine entscheidende Rolle in der Realitat spielt fur die Entscheidung, ob ein Batch an ein
bestehendes Pumpprogramm angefligt wird oder dieser bereits ein eigenes Pumpprogramm
darstellen soll, die Zeitdifferenz zwischen dem Ende des ersten Pumpprogrammes und dem
Beginn des zu verschiebenden Batches. Wenn diese Differenz zu grof3 wird, macht es keinen
Sinn diesen Batch zu verschieben und soll dieser ein eigenes Pumpprogramm starten. Wenn
jedoch die Differenz relativ klein ist, dann macht es durchaus Sinn, den Batch zu verschieben,
denn damit kdnnte ein unndtiges Ein- und Ausschalten der Pipeline verhindert werden. Eine
andere Begebenheit, die hierbei nicht vernachlassigt werden sollte, stellt das mdgliche
Auftreten einer Uberfiillung eines Tanks dar. Wenn ein Batch namlich zu einem sehr viel
friiheren Zeitpunkt verschoben wird, missen die noch nicht verkauften Mengen beriicksichtigt
werden. In Abbildung 25 sieht man diesen Sachverhalt. Die Verpumpung 1 wird verschoben
und stellt zum friheren Zeitpunkt die Verpumpung 2 dar. So kommt es anstatt des
Tankstandverlaufs 1 zum Tankstandverlauf 2 und einer Uberflllung des Tanks. Die max.
Uberfiillte Menge entspricht genau der Verkaufsmenge, die in der Zeitdifferenz zwischen Start
von Verpumpung 1 und 2 umgesetzt wird. In diesem Fall steigt der Tankstand im Fall der
Verpumpung 2 auf 145,5 kt, was einer Uberfiillung von 25,5 kt entspricht. Dieselbe Menge
wird bei Differenzbildung der beiden Verkaufsmengen erhalten.

St. Valentin
160
140 <
f\\\ Ve MAX smmme Abriahime durch Verkaule
120 ’1 ....... b .
T 100 f, / Zunzhme durch Verpumpung
= rd 1
_E \ ’ /
5 80 ,’ Tankstandverlauf 1
'E 70,5 {== s ennnennnconnacns /
o 60
= a5 \\( Zunahme durch Verpumpung
\
\ = = = | ankstandverlauf 2
20 \
0 1 I | T T 1
Zeit [h]

Abbildung 25: Problem bei der Verschiebung von Verpumpungen auf einen friiheren Zeitpunkt

Demnach wird der Produkttank in St. Valentin durch einen verschobenen Batch genauso
vollstandig gefiillt, die Uberflllung muss jedoch verhindert werden. Das geschieht entweder
durch Kontrolle des Tankstandes in gewissen Intervallen, was jedoch eine bedeutende
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Steigerung des Rechenaufwandes des Algorithmus zur Folge hatte. Die andere, verninftigere
Methode ist es, die Verkaufsmenge zwischen den Startzeiten der verschobenen und
urspringlichen Verpumpung festzustellen und die Transfermenge um eben diese zu
reduzieren.

Nur so kann sichergestellt werden, dass es auch bei einer Verschiebung und damit einer
Zusammenfassung mehrerer Batches zu einem Pumpprogramm zu keiner Uberfiillung oder
dem Leerlaufen eines Tanks kommt.

4.1.6 Zusatzliche Erwartungen an einen Algorithmus

Ein Algorithmus flir die Verpumpung von Fertigprodukten zwischen den Tanklagern Lobau und
Schwechat soll auch Uber die folgenden Funktionen verfligen, mit deren Hilfe die realen
Transferprozesse besser nachgebildet werden kénnen.

4.1.6.1 Zusatzlicher Batch am Ende des Pumpprogrammes

Eine zusatzliche Annahme, die getroffen wurde, war, dass die Verpumpung den Tank in St.
Valentin nicht Uberfillen sollte. Deswegen misste der Batch so dimensioniert sein, dass nur
die Menge zum vollstandigen Fillen des Tanks verpumpt wird (ohne 2,45 d Vorlaufzeit), was
im Folgenden als Variante 1 bezeichnet wird. Wenn jedoch die Kapazitat der Pipeline zur dem
Tankvolumen entsprechenden Pumpmenge addiert wird, sollte der Tank zum Ende der
Verpumpung vollstandig geflllt sein (Variante 2).

Grundsatzlich ware Variante 2 winschenswert, weil es zu einer vollstandigen Fullung des
Tanks kommt. Wenn es jedoch nach der Verpumpung der betrachteten Menge gleich zu einer
nachsten Verpumpung kommt, kann es zu einem Uberlaufen des Produkttanks in St. Valentin
kommen (wenn Verkaufsmenge<Foérdermenge der Pipeline, was im Allgemeinen gegeben ist).

Untenstehende Abbildung soll die zwei méglichen Varianten fir eine Verpumpung zwischen
den Tanklagern Lobau (LOB) und St. Valentin (VAL) zusammenfassend abbilden. Das Modell
geht von einem Zeitpunkt (in der Zukunft) aus, an dem der betrachtete Produkttank in St.
Valentin leer wird. In dem Beispiel ist dies zum Zeitpunkt t=9,15 d der Fall. Wie oben erwahnt,
wird vorgegeben, dass eine Verpumpung den Zieltank zu diesem Zeitpunkt wieder vollstandig
gefullt haben soll. Eine Riickrechnung fir die Dauer der Verpumpung ergibt in Variante 1 6,7
Tage bzw. in Variante 2 9,15 Tage (siehe dazu Tabelle 4 auf der nachsten Seite). Der
Unterschied von 2,45 Tagen entspricht genau der Durchlaufdauer der Pipeline.
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Variante 1 Tankstand VAL [m*]
L[dl VAL LOB VAL LoB
Vorgangerbatch Vorgingerhatch i
PLW PLW i
Vergingerbatch Batch :
[ R —— i

2,48
PLW
Batch Batch

242,45 4N | .

Batch

9,15

B Zunahma Variante 1

t[d]

FLW aulier D=trieb

Abbildung 26: Transfer zwischen Tanklagern laut Variante 1 oder 2

So beginnt die Verpumpung des Batches und das damit verbundene Ausschieben des
Vorgangerbatches in Variante 2 bereits zum Zeitpunkt t=0, wahrend dies in Variante 1 erst
zum Zeitpunkt t=2,45 d passiert. Zu dieser Zeit ist die Pipeline in der Variante 2 bereits
vollstandig mit dem Batch gefillt und ein Anstieg des Zieltankvolumens wird bereits
verzeichnet. Weitere 2,45 Tage spater (= 2*2,45d) Ubersteigt nun auch die verpumpte Menge
in Variante 2 die Pipelinekapazitat und der Vorgangerbatch ist vollstandig in St. Valentin
angekommen. Bis zum Endzeitpunkt t=9,15 d steigen die Tankvolumina in beiden Fallen
gleichmaRig an (paralleler Geradenverlauf), jedoch erreicht das Volumen nur im zweiten Fall
das Maximum. In beiden Varianten ist die Pipeline vollstandig mit dem Batch gefillt und es sei
noch einmal angemerkt, dass dies bei einem weiteren Verpumpungsprozess in Variante 2 zu
einem Ubersteigen der Maximalkapazitat fihren kann.

Tabelle 4: Berechnung der Transferzeit fur Variante 1 und 2

Pumprate [m3/d] = 8640 Variante 1
Tank VAL PLW = =At1+
Maximum [m3]]  65192|Pipelineinhalt [m3] 21205 6,7d 9,15d

Minimum [m3] 7341
Tankinhalt
[m3] 57851

Die weiter oben abgebildeten Tankstandverlauf-Diagramme (Abbildung 21und Abbildung 25)
gehen von Variante 2 aus. Es kommt zu einer vollstandigen Fullung des Tanks, jedoch konnte
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eine daraufhin gestartete Verpumpung zu einer Uberfillung des Tanks durch die
Pipelinekapazitat des Produktes flhren.

Der Vorteil dieser Variante ware, dass es zu einem grolteren Gesamtpumpvolumen kommt,
was grundsatzlich winschenswert ist. In der Realitdt wird versucht die Pumpmenge zu
maximieren, um die BatchgréRe zu erhhen und damit die Betriebszeit der PLW zu verringern.
Ein klarer Nachteil ist jedoch das Risiko des Uberlaufens des Tanks, was eigentlich
ausgeschlossen werden sollte. Klarerweise ergibt sich fur Variante 1 als Vorteil die Sicherheit
gegen Uberlaufen. Das fur die Vollfillung in dem vorgegeben Zeitrahmen notwendige
Volumen wird in die Pipeline eingeflhrt, jedoch musste ein zweiter Batch sofort folgen, um die
Speicherkapazitat der gesamten Lange der Pipeline auch in St. Valentin zu entleeren.
Wahrend dieser Folgebatch den betrachteten Batch aus der Pipeline nach St. Valentin férdern
wilrde, kann man davon ausgehen, dass weitere Verkaufe in St. Valentin getatigt werden.
Damit kann anhand dieser Variante keine vollstandige Fullung des Tanks erreicht werden,
denn Verkaufe des zuséatzlichen Zeitrahmens, der fir das Fordern des betrachteten Batches
der geflllten Pipeline notwendig ist, beschneiden die ankommende Pipelinekapazitat des
Batches.

41.6.2 Verpumpungsstart vor Simulationsbeginn

Ein weiteres Szenario, das sich im Zusammenhang einer Pipelineférderung zwischen den
Tanklagern ereignen kann, ist das folgende: Die Modellberechnung im APS ergibt das
Erreichen des Minimums eines Produkttanks in St. Valentin zum Zeitpunkt B (siehe Abbildung
27). Wie im vorigen Kapitel vorgestellt, wird der Startzeitpunkt der Verpumpung berechnet, um
zum Moment B das Fillstandmaximum zu erreichen. Diese Rechnung ergibt A4, wobei dieser
Punkt vor dem Simulationsbeginn X liegt. Eine Summe der Abnahme durch die Verkaufe und
der Zunahme durch die Verpumpung resultiert in der violetten, strich-punktierten Linie. Der
frihestmogliche Termin einer Verpumpung fallt jedoch mit dem Simulationsbeginn X
zusammen, und ist demnach A,. Friiher kann ein Ereignis im APS nicht implementiert werden,
weil dies in der Vergangenheit liegt und APS ein zukunftsorientiertes Simulationsmodell
besitzt. Der Start wird somit mit A,=X angesetzt und es ergibt sich ein Unterschied von At zum
eigentlich geplanten Start A1. Um die mindergeférderte Menge auszugleichen wird das Ende
des Vorganges auch um At nach hinten verschoben. Die verpumpte Menge ist damit auch
gleich (Vergleich der beiden griinen Linien), jedoch entsteht eine Abweichung im Tankstand
zum Ende der jeweiligen Férderungen. Im Fall der vor dem Simulationsstart begonnenen
Verpumpung erreicht der Tankstand das Maximum von 120 kt, wahrend hingegen bei
Verpumpung 2 der Endflllstand rund 100 kt betragt. Dieser Umstand ist den zusatzlichen
Verkaufen (blauer Linienverlauf) wahrend des Zeitraumes At von rund -20 kt geschuldet
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Abbildung 27: Problem bei Transferbeginn vor Simulationsstart

Dass ein Produkttank schon so friih leer wird, sollte eigentlich nicht vorkommen, wenn das
Tool entsprechend funktioniert und den Benitzer je nach betrachtetem Simulationszeitraum
schon frih genug vorwarnt. Sollte es jedoch zu solch einem Ereignis kommen, gibt es
grundsatzlich zwei mogliche Lésungen:

Einerseits konnte man — wie oben erwahnt — die Verpumpung um den Zeitraum At verlangern,
dabei aber schon im ersten Schritt die Verkaufe miteinbeziehen. Mit folgender Gleichung
konnte der Zeitraum At berechnet werden, der zusatzlich nétig wére, um den Tank trotz
Verkaufen vollstandig zu flllen:

Max.[m3] = Tankstandgy [m®] + At [d] * (Pumprate — Verkaufsrate [m®*/d]) Formel 4

Das erscheint durchaus realisierbar, was dieses Problem jedoch deutlich erschwert, ist der
Sachverhalt, dass die Verkaufsrate durchaus nicht konstant ist. An Sonntagen werden keine
Fertigprodukte in den Tanklagern verkauft, an Samstagen sind die Verkaufe deutlich reduziert,
und auch an den anderen Tagen sind diese nicht konstant. Ein Vorschlag diesem Problem
Herr zu werden, ware eine lteration (siehe Abbildung 28). Nachdem die Verkaufe in APS unter
dem Tag konstant sind, kénnte man jeweils einen Tag betrachten und tberprufen, ob mit der
vorgegebenen Verkaufsrate von Tag 1 und dem Tankstand von Tag 0 bereits das Maximum
erreicht werden kann. Wenn das nicht moglich ist, geht man weiter zum nachsten Tag. Wenn
das Maximum erreicht bzw. Uberschritten wird, dann kann eine genaue Uberpriifung des
Zeitraumes At den genauen Zeitpunkt an diesem Tag ergeben, an dem der Tank vollstandig
geflllt ist. Daflir werden der Tankstand und die Verkaufsrate aus dem Iterationsschritt
eingesetzt, zu dem das Maximum erreicht bzw. tUbertroffen wird.
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Uberpriifung des Kriteriums durch Iteration:

Maximum [m3]< Tankstand.; [m3] + 1 [d] * (Pumprate — Verkaufsrate; [m3/d])
= Wenn nein: weiter zu néchstem lterationsschritt
= Wenn ja: Bestimmung des genauen Zeitpunktes

Bestimmung des genauen Zeitpunktes:

At [d] = (Maximum [m?3 - Tankstand;.« [m3]) / (Pumprate — Verkaufsrate; [m3/d])

Abbildung 28: Uberpriifung des Kriteriums durch Iteration

Diese Methode fiihrt jedoch nur unter der Annahme, dass die Verkaufsrate unter dem Tag
konstant ist, zu einem richtigen Ergebnis. Variante 2 wirde vorschlagen, die Verpumpung zum
eigentlich geplanten Endzeitpunkt trotz der Differenz zwischen Endtankstand und Maximum
zu beenden — in diesem Fall ergibt sich ein At=0. Damit wird zwar keine vollstandige Fullung
des Tanks erreicht, jedoch kann der Rechenaufwand des Algorithmus niedrig gehalten
werden.

4.1.6.3 Minimale und maximale BatchgroRe

Bei der Analyse der bisher durchgeflihrten Pumpprogramme hat sich gezeigt, dass sich die
BatchgréRen meistens innerhalb eines gewissen Bereiches bewegt haben. Aus diesem Grund
wurde angedacht, eine Auswahlmdglichkeit oder Vorgabe im Programm zu installieren, die die
minimale und maximale BatchgroRe vorgibt. Da jedoch sowieso eine Verpumpung nur
initialisiert wird, wenn der Tank leer ist, und nicht davor verpumpt wird, wenn die
Verpumpungsmenge bis zum Erreichen des Maximums relativ gering ware, macht die Vorgabe
einer minimale BatchgréRe keinen Sinn. Die maximale Batchgréolle wirde die
Verpumpungsmenge innerhalb eines  Pumpprogrammes (nicht innerhalb des
Simulationszeitraumes) beschranken, ist jedoch keine notwendige Funktion des Algorithmus.

41.6.4 Maximal erlaubte Transfermenge innerhalb des
Simulationszeitraumes

Eine Funktion, die die maximal erlaubte Transfermenge innerhalb des Simulationszeitraumes
beschrankt, sollte ein wichtiger Bestandteil des Algorithmus sein. Damit wird die
Verpumpungsmenge eingeschrankt, und es kann somit auf Engpasse im Tanklager Lobau
reagiert werden. In der Realitat hat sich gezeigt, dass es trotz eines Leerlaufens von
Produkttanks in St. Valentin nicht unbedingt immer moglich war, die vollstandige Menge im
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Tanklager Lobau bereitzustellen, um die Tanks in St. Valentin vollzufillen. In vielen Fallen
kann darauf reagiert werden, indem weitere Produktmenge im Tanklager Lobau geblendet
wird. Wenn jedoch nicht alle Halbfertigprodukte, die fiir solch einen Blend erforderlich sind,
zum nétigen Male vorratig sind, muss die Transfermenge beschrankt werden kénnen. Die
Vollfullung der Tanks in St. Valentin ist aulRerdem nicht unbedingt erforderlich bzw. in seltenen
Fallen nicht einmal winschenswert. Bei einer Saisonumstellung von Winter- auf
Sommerqualitdt (oder umgekehrt), werden die Tanks in St. Valentin teilweise sogar
leergefahren, und mit dieser zusatzlichen Funktionalitat kénnte das auch erreicht werden. Der
Algorithmus erkennt zwar, dass ein Produkt leerlauft, jedoch wird die Transfermenge auf null
gesetzt und damit kein Produkt verpumpt. Eine zusatzliche Einsatzmdglichkeit hat diese
Funktion, wenn eine Tankumwidmung passieren soll - dafir muss der Tank namlich auch
leerlaufen. Genauso sollen die erkannten Tanks, die auf Winterqualitdt gewidmet sind,
wahrend der Sommerzeit nicht aufgefillt werden (und umgekehrt). Sinnvoll ware deswegen
natdrlich eine maximal erlaubte Transfermenge flr jedes Produkt.

41.6.5 Pflichtnotstandsreserve PNR

oimporteure von Erdol, Erdolprodukten, Biokraftstoffen oder Rohstoffen zur direkten
Erzeugung von Biokraftstoffen haben nach Maligabe der Bestimmungen dieses
Bundesgesetzes Pflichtnotstandsreserven zu halten (Vorratspflichtige).“ [19]

Laut Gesetz muss die OMV AG flr ihre Fertigprodukte Pflichtnotstandsreserven bilden. Diese
mussen in den Tanklagern vorratig sein, um in moglichen Krisensituationen die Bevolkerung
weiterhin mit Produkten zu versorgen. Bei einer Verpumpung zwischen den Tanklagern
befindet sich eine gewisse Fertigproduktmenge in der Pipeline PLW. Diese flie3t grundsatzlich
nicht in die PNR ein, und muss deswegen sorgfaltig gewahlt werden. Auch aus diesem Grund
musste es eine Begrenzung der erlaubten Verpumpungsmenge je Produkt geben. Zwischen
zwei Pumpprogrammen ist die PLW namlich langere Zeit aul3er Betrieb und die Flullmenge der
Pipeline zahlt wahrenddessen nicht zur PNR. Deswegen muss der letzte Batch des jeweiligen
Pumpprogrammes sorgfaltig gewahlt werden.

41.6.6 Minimale Bestandsmenge in den Tanks in St. Valentin

Durch Studium der bisher geplanten Pumpprogramme hat sich auch ergeben, dass die
Produkttanks in St. Valentin nicht bis zum erlaubten Minimum leergelaufen lassen werden.
Bereits bei einer Bestandsmenge von rund 20-40 % wird in den meisten Fallen eine
Verpumpung initialisiert. Um auch in dieser Richtung Flexibilitat fir den Benltzer zu schaffen,
ware eine minimale, produktbezogene Bestandsmenge fir die Tanks in St. Valentin sinnvoll,
die auch ungleich null sein kann. Damit kénnte auch Ricksicht darauf genommen werden,
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dass zum Beispiel in nachster Zeit keine Produkte in der Lobau geblendet werden kdnnen und
damit schon ein friiherer Transfer zwischen den Tanklagern geschehen soll.

4.1.6.7 Pumprate der Pipeline

Eine weitere Einstellmdglichkeit sollte die Pumprate der Pipeline berlcksichtigen. Auch wenn
die durchschnittliche Verpumpungsrate bei rund 10000 m?/d liegt, sollte die Flexibilitat, die in
der Realitdt vorhanden ist, auch im Programm APS verflgbar sein. Entweder gibt es eine
genaue Justierung der Pumprate oder es kann die Pumpenanzahl ausgewahlt werden. Fir die
zweite Variante misste eine Tabelle im Programm hinterlegt werden, die je nach Produkt und
Pumpenanzahl auswahlt, welche Pumpen gerade aktiv sein soll. Je héher die Pumpenanzahl,
desto hoéher die Pumprate. Die Pumprate in t/d ist fir alle Produkte bei selber aktiver
Pumpenanzahl konstant, jedoch unterscheidet sich diese in m3d durch unterschiedliche
Produktdichten. Da Diesel eine hohere Dichte als Benzin hat, wird die Pumprate fir
Dieselprodukte in m3/d niedriger sein als fur Benzinprodukte.
Jedenfalls sollte eine Flexibilitat bezlglich der Pumprate im Algorithmus vorhanden sein, die
vom Benltzer verwendet werden kann, damit die Transfermenge schneller oder langsamer
am Zielstandort ankommt. Das wirde beispielsweise bei oben angeflihrtem Fall helfen, in dem
der Transferstart vor dem Simulationsbeginn liegen wiirde. Eine Verpumpung kénnte zwar erst
zu Simulationsbeginn starten, jedoch mit erhdhter Pumprate transferieren und damit
maoglicherweise zum urspriinglich geplanten Zeitpunkt die Verpumpung abschliel’en. Damit
wirden keine zusatzlichen Verkaufe und damit Abnahmen des Tankstandes auftreten und der
Tank ware zum geplanten Zeitpunkt vollstandig aufgefiillt.
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4.2 Vorstellung des abgeleiteten Tools

Die Programmierung des Algorithmus war nicht Teil dieser Arbeit und deswegen wird hier
direkt die bestehende Version des Programmes vorgestellt und erklart.

Run |

Eumpenanzahl [[] Zusatzlicher 'Fillbatch'

2 ) [T] Simulate vor Run

Minimaler Abstand zwischen Pumpprogrammen (d] || Lésche alle exstierenden Pipeline Verpumpungen

12 [T] simulate nach ‘Run

| Losche alle existierenden Pipeline Verpumpungen |

Product Number Product Name Tankl Tank2 Tank3 Minimum wird ereicht am Max Pumpmenge (m®) Min Bestand VAL (m®)

431104 SUPER 100 E SC | V0302 [ V0303 21 Aug 2015 00:00 300000 9991

460260 MAXY BIO BASEG) | VO304 V4002 | V4003 | 21 Aug 2015 00:00 300000 25000
436077 EURO (ETH) WI V3001 21 Aug 2015 0C:00 0 32359
490003 DX B7 WI FAME | V4001 |V7003 21 Aug 2015 00:00 0 99353
420004 DK B7 SO FAME | V4004 | V7001 2 Aug 2015 00:00 300000 60000
436078 EURQO (ETH) SO V5001 21 Aug 2015 0C:00 8000 52478
454300 HELSA V7002 21 Aug 2015 00:00 300000 71151

Abbildung 29: Das abgeleitete Tool (sowie es von Maté Gabor, MSc programmiert wurde)

Dieses Tool kann direkt im Programm APS im Verzeichnis ,Tools/Utilities/Pipeline Events®
aufgerufen werden. Sogleich wird wie oben beschrieben eine Sortierung der Tanks nach
Produktnummer durchgeflihrt. Es werden nur Tanks des Tanklagers St. Valentin angezeigt,
weil nur die Tankstéande dieser Tanks fir eine Verpumpung relevant sind. Vor dem Aufrufen
des Programmes wird — falls nicht schon manuell durchgeflihrt — eine Simulation des APS bis
zum eingestellten Simulationsende durchgefuhrt. Damit kann sichergestellt werden, dass das
Tool Uber alle Events, Anfangsbestande und sonstigen Einstellungen verfiigt. Im Folgenden
sollen nun alle Funktionen des Tools erklart werden:

Mit dem Button ,Run® wird ein Pumpprogramm (mit Hilfe von Events) im APS erstellt. Hierflr
werden naturlich alle Einstellungen, die in der untenstehenden Tabelle im Tool vorgenommen
werden, berlcksichtigt. Mit der ,Pumpenanzahl® wird sowie auch schon im Programm ATOS
die Pumprate definiert. Grundlage fir die Beziehung zwischen Pumpenanzahl und Pumprate
ist eine Tabelle, die aus ATOS ubernommen wurde. Der ,minimale Abstand zwischen
Pumpprogrammen® definiert die Zeitdifferenz zwischen zwei aufeinanderfolgenden
Pumpprogrammen. Mit Hilfe dieser Funktion entscheidet der Algorithmus, ob ein Pumpevent
zu einem bereits bestehenden Pumpprogramm verschoben wird, oder ob dieses Event ein
neues Pumpprogramm darstellen soll. Wird der Abstand zum Beispiel auf einen sehr niedrigen
Wert (1 Tag) eingestellt, wird der Betriebsstatus der PLW wahrscheinlich oft zwischen online
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und offline wechseln. Die Standardeinstellung ist deswegen relativ hoch angesetzt. Wenn
dieser Wert also relativ hoch ist (12 Tage), dann versucht der Algorithmus Verpumpungen, die
weniger als 12 Tage Zeitdifferenz zum letzten Batch des vorherigen Pumpprogrammes
aufweisen, an das Ende dieses Pumpprogrammes zu verschieben. Mit dem Button ,Lésche
alle existierenden Pipeline Verpumpungen® werden alle automatisch erstellten PLW Pipeline
Verpumpungen geldscht. Es ist zwar mdglich in APS die Pipeline Verpumpungen auch
manuell zu |8dschen, es hat sich aber gezeigt, dass es beim Kreieren eines Pumpprogrammes
durchaus praktikabel sein kann, wenn es eine Funktion gibt, die samtliche Auto-Pipeline-
Verpumpungen léscht. Zusatzlich zu diesem Button gibt es eine Tick-Box, die die gleiche
Funktion hat, jedoch das Léschen nicht sofort ausflihrt, sondern beim nachsten Druck auf den
Button ,Run®.

Eine weitere Tick-Box beschaftigt sich mit dem ,zusatzlichen Fullbatch®. Hiermit wird definiert,
ob am Ende jedes Pumpprogrammes ein zusatzlicher Batch angehangt wird, der die Pipeline
fullt und damit auch den letzten ,normalen® Batch ausdrickt und nach St. Valentin transferiert.
Welches Produkt der Algorithmus flr diesen Fillbatch auswahlt, wird nach folgenden Kriterien
ausgewahlt: Es werden die Bestdnde der Produkttanks (jeweils eine Summe aller
Produkttanks mit demselben Produkt) inkl. den Verkaufen der ndchsten zwei Tage verglichen.
Grundsatzliche Ausnahmen bestehen bei solchen Produkten, die durch ihre beschrankte
Bestandsmenge im Tanklager Lobau ausscheiden, weil sie die Pipelinekapazitat (rund 21000
m?3) nicht vollstandig ausflllen kénnten (Super 100).

Die ,Simulate vor Run“ Funktion ist wichtig, um dem Tool den vollen, aktuellen Inhalt (alle
Events) des APS bereitzustellen. Wie oben beschrieben, wird zwar bei Start des Tools — wenn
noch nicht vorher eine Simulation bis zum Ende des Simulationszeitraumes durchgefuhrt
wurde — eine Simulation ausgefuhrt. Zuséatzlich dazu kénnen im Programm APS nach dem
Verwenden des Tools (,Run®) und dem Erstellen des Pumpprogrammes auch sofort die
Auswirkungen des Pumpprogrammes (aller erstellten Pump-Events) dargestellt werden.
Insbesondere die Tankstande, der durch das Pumpprogramm wieder aufgefiillten Tanks in St.
Valentin, werden interessieren. Dazu wird eine erneute Simulation im APS durchgefihrt —
dieses Mal manuell. Wenn jetzt zum Beispiel adaptiert wird, jedoch ein Durchlauf des Tools
ohne Ldschen der bestehenden, adaptierten Events gewlnscht wird, muss erstens die Tick-
Box ,Losche alle existierenden Pipeline Verpumpungen*® inaktiv gesetzt und zweitens die Tick-
Box ,Simulate vor Run* aktiviert werden. Damit stellt das APS dem Tool die aktuellen Events
zur Verfigung, was gewilnscht wurde. Die ,Simulate nach Run® Tick-Box ermdoglicht einen
automatischen Simulationsprozess direkt nach dem Erstellen des Pumpprogrammes nach
erfolgtem Druck auf ,Run®. Damit werden gleich nach dem Erstellen aller Pump-Events alle
Tankstdnde auf den neuesten Stand aktualisiert und ein manuell gestarteter
Simulationsprozess ist nicht mehr notwendig.

In der Tabelle des Tools werden alle Tanks nach Produkten sortiert aufgelistet. Sie gibt einen
Uberblick tber alle Tanks desselben Produktes und auch wann diese Tanks in Summe das

[
Verfahrenstecunm

oMV



Kapitel 4 - Entwicklung des Automatismus fir das Blending & Verpumpen 46

erlaubte Minimum erreichen. Bei Start des Tools wird das Minimum, das rechts in der Spalte
.Min. Bestand VAL [m3]* angegeben ist, berlicksichtigt. Diese minimalen Bestande kdénnen
jedoch durch den Bendltzer fir jedes der angefiihrten Produkte separat direkt in der Tabelle
geandert werden (Bestatigung des Wertes mit Eingabetaste). Beim Erstellen des
Pumpprogrammes nach der Bestatigung mit ,Run® werden diese Werte bereits berticksichtigt
und nach der Erstellung sind auch die aktuellen Zeitpunkte des Leerlaufens der verschiedenen
Produkttanks eingespielt. Je héher die Bestandsmenge der Tanks in St. Valentin gewahlt wird,
desto friher wird eine Verpumpung initialisiert. Es kann somit eingestellt werden, unter
welches Niveau die Produktmengen in St. Valentin nicht fallen durfen. Die Standardwerte
stellen die Summe der erlaubten Minima der Tanks mit dem jeweiligen Produkt dar. Neben
den Werten in der Spalte ,Min. Bestand VAL [m3]“ kdnnen auch jene in der Spalte ,Max.
Pumpmenge [m3]* verandert werden. Wie schon in Kapitel 4.1.6.4 erwahnt, ist dies notwendig,
um gewisse Limitierungen fur die Transfermengen zu setzen. So erhalt der Algorithmus die
Information, dass auch wenn ein gewisses Transfervolumen nétig ware, um die Tanks in St.
Valentin vollstandig zu fullen, ein duleres Limit gesetzt wurde.
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4.3 Konzept fur automatische Blend-Vorgange

Dem Verpumpungsprozes direkt vor- oder nachgelagert ist der Mischprozess (engl. Blending).
Hierbei werden Halbfertigprodukte im Tanklager Lobau zu Fertigprodukten vermischt, die in
weiterer Folge am Standort Lobau und in St. Valentin verkauft werden. Wie bereits ofters
erwahnt, werden die Produkte Uber die Produktpipeline PLW zwischen den Standorten
verpumpt. Ein Blendevent im APS wird erstellt, um ein Leerwerden eines Produkttanks in der
Lobau zu verhindern. Von diesen Produktitanks aus werden die Vertriebs- und
Verpumpungsmengen bezogen, aufgeflllt wird dieser von den Mischanlagen in der Lobau.
Eben diese Vorgange sind in untenstehendem Diagramm aufgezeigt: Auf Grund von den
Vertriebsmengen des Tanklagers Lobau nimmt der Tankstand des Tanks ab und wirde im
Punkt B sein Minimum erreichen (blaue Linie). Um eine realistische Einschatzung Uber den
Tankstand zu bekommen, muissen jedoch auch die Verpumpungsmengen nach St. Valentin
einbezogen werden. Um den Vertrieb in St. Valentin méglich zu machen, missen immer
wieder Produktmengen Uber die PLW von der Lobau nach St. Valentin verpumpt werden. Die
einbezogene Menge ergibt erwartungsgemall eine groflere Steigung der Geraden (rote
Gerade), wonach der Tank bereits frither — in Punkt B* - leer wird.
Eine weitere interessante Tatsache lasst sich bei Vergleich der blauen und roten Gerade
feststellen: Die zusatzliche Menge, die verpumpt wird, ist verglichen mit der direkt in der Lobau
verkauften Menge geringer. Auch wenn das Diagramm nur eine schematische Darstellung ist,
I&sst sich erkennen, dass die Vertriebsmengen in der Lobau wesentlich héher sind als in St.
Valentin. Fir das Mischen der Produkte dient auf jeden Fall der Punkt B* als Endpunkt. In
diesem Punkt soll die gemixte Menge die Abnahme des Tankstandes soweit ausgleichen, dass
der Tank wieder vollstandig gefilllt ist.

Lobau
140
m— Abnahme durch
Verkdufe
— Abnahme durch
£ Verkdufe u.
z Verpumpung
£
_g Zunahme durch
- \ Blending
40 .
20 - y \\ e Tankstandverlauf
0 :

A  Zeit[h] B R'

Abbildung 30: Tankstandverlauf-Diagramm eines Tanks in der Lobau

In untenstehender Tabelle ist die Berechnung abgebildet, um vom Punkt B“ zu Punkt A zu
gelangen. Der Tankinhalt wird berechnet und dann mit der Blendrate dividiert. Anzumerken
ist, dass die Blendrate — wenn auch unterschiedlich je nach Mischanlage (Anlagen fur
Produktmischungen von Mitteldestillat, Ottokraftstoff und Heizélen) — wesentlich héher ist als
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die Verpumpungsrate. Wie schon bei der Darstellung des Verpumpungsprozesses ergibt sich
der Tankstandverlauf aus einer Summe der Abnahme und Zunahme (violetter Verlauf).

Tabelle 5: Berechnung der Blenddauer

Blendrate [m3/d] = 24000
Tank LOB (T8008)

Maximum [m3]| 78268
Minimum [m3] 6074
Tankinhalt

[m3] 72194
At [d] 3,01

4.4 Umsetzung des Blend-Konzepts

Die oben beschriebene Vorgehensweise bei der Erstellung von automatischen Blend-Events
ist in APS im Vergleich zu den Pumpvorgangen etwas leichter umzusetzen, weil es nicht so
viele Einschrankungen gibt. So wird das Tool, das bereits die automatischen Verpumpungen
ausfuhrt, erweitert, sodass in weiterer Folge mit einem Programmdurchlauf automatische

Pump- und Blend-Events erstellt werden.
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5 Validierung von Modelldaten

Dieses Kapitel enthalt die Vergleiche zwischen den Plan-Daten aus dem Programm APS und
den Ist-Daten aus dem Besco-Programm. Mit Hilfe des ,Infosys Tools“ wurden anhand von
Zellfunktionen in Microsoft Excel Tankstande und Stréme abgefragt. Diese wurden in weiterer
Folge verglichen und einer genauen Analyse unterzogen. Zum einen wurden im Kapitel 5.1
die AbstélRe der Anlagen der Raffinerie verglichen, zum anderen wurden in Abschnitt 5.2 die
Tankstande und die In- und Outputs der Tanks gegentbergestellt. DarGber hinaus wurde in
Kapitel 5.3 auch eine Kontrolle der in das Programm importierten Daten (am Beispiel
Verkaufsmengen) durchgefihrt.

5.1 Anlagenvergleiche

In der Fehleranalyse der Anlagen wurden die Anlagenmodelle sowie sie in APS vorhanden
sind, mit den realen Anlagen verglichen. Hierflr wurden die AbstéRe der betreffenden Anlagen
fur einen Zeitraum von rund 15 Tagen mit den realen, unkorrigierten AbstéRen, sowie sie im
Programm Besco hinterlegt sind, verglichen. Jedoch konnte bei manchen Anlagen der 15-
tagige Vergleich aufgrund von Problemen (wie zum Beispiel ein ungeplanter Anlagenstopp)
nicht realisiert werden. Die schlussendlichen Vergleichszeitrdume der Anlagen sind in der
folgenden Tabelle zusammengefasst.

Tabelle 6: Vergleichszeitraume der Anlagen

Anlagen- Start Ende
bezeichnung

RD4 13.08.2015| 21.08.2015
AC, FP2, FP3, KEP,

T4 03.09.2015] 17.09.2015

HDS3S, 1SO, NHT,
PF3, PTU, TGU 15.09.2015| 29.09.2015
HDS1, HDS2, HDS3,
1 17.09.2015| 01.10.2015
FCC 20.10.2015| 26.10.2015

Far alle Anlagen konnte nicht dasselbe Startdatum der Simulation gewahlt werden, jedoch
empfiehlt sich das fir zukinftige Vergleiche. In APS wurde der Simulationsbeginn mit dem
Startdatum des Vergleichs gleichgesetzt und daraufhin eine Simulation flr den betrachteten
Vergleichszeitraum durchgeflihrt. Die Simulationsergebnisse, also alle AbstoRstréme der
jeweils betrachteten Anlage, wurden Uber das ,Infosys-Addin“ iber Microsoft Excel abgefragt
und danach so abgespeichert, dass kein Uberschreiben durch erneute Simulationsvorgénge
passieren kann. Nach Ende des Vergleichszeitraumes wurden die Rohdaten der Anlage
(wiederrum Uber das ,Infosys-Addin“) bezogen und diese in Relation zu den Simulationsdaten
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gesetzt. Ein Beispiel fir die daraus gewonnenen Daten zeigt Tabelle 7: Es zeigt den
Anlagenvergleich am A Flash, der Rohdéldestillation fir 6sterreichisches Rohdl.

Tabelle 7: Beispiel fur die Abweichungsanalyse

A-DESTILLAT|TOPRUECKSTAND |SUMME
15.09.2015 4,80% -5,12%
16.09.2015 3,62% -3,98%
17.09.2015 4,33% -4,70%
18.09.2015 2,56% -2,89%
19.09.2015 1,37% -1,58%
20.09.2015 0,85% -0,99%
21.09.2015 1,00% -1,16%
22.09.2015 5,45% -5,68%
23.09.2015 7,10% -7,07%
24.09.2015 7,64% -7,57%
25.09.2015 7,52% -7,49%
26.09.2015 7,06% -7,05%
27.09.2015 7,18% -7,15%
28.09.2015 7,22% -7,18%
29.09.2015 7,38% -7,34%
Mittel 5,12% -5,39%

Fir jeden Tag und jeden Abstol3strom wurde eine Abweichung berechnet; zusatzlich dazu
wurde die Summe aller AbstéRRe verglichen (ganz rechts in der Tabelle), was Aufschluss Gber
den Durchsatzfehler gibt. Der Gesamtfehler (GF) und der adaptierte Gesamtfehler (AGF) jedes
Abstoflstromes des APS Modells wurden im Vergleich zur Realitdt (ber folgende
Zusammenhange bestimmt:

t t
(APSppstor1 [g] = BESCOapstor1 [g])
t
BESCOapstog1 7]

Formel 5

GFAbstoﬁl = Fehzer’Absto@l [U/O] =

% APSustosi [5] = 5 BESCOmston i [4] Formel &

Durchsatzfehler (%] = t
Z BESCOapstog i IE]

AGFpstor1 = Fehlerypsior 1[%] = Fehler' apstor 1(%] — Durchsatzfehler[%)  Formel 7

Die Fehler in den orange-markierten Feldern der Tabelle sind also schon um den
Durchsatzfehler bereinigt (adaptierter Gesamtfehler=AGF), auch wenn dieser zusatzlich noch
in den blau-markierten Feldern ausgewiesen wird. Ein negatives Vorzeichen eines Fehlers
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bedeutet, dass im APS-Modell nach Abzug des Durchsatzfehlers der Abstol3 kleiner als in der
Realitat ausgefallen ist.

Die folgende Tabelle soll die Berechnung des Fehlers noch einmal verdeutlichen, im Beispiel
die A-Flash-Anlage im Zeitraum vom 15.09. bis zum 29.09.. Die Gesamtmengen der beiden
AbstoRe ,A Destillat* und , Toprickstand“ wurden mit Hilfe des ,Infosys-Addins” erhalten und
in der nachsten Spalte wird daraus eine Differenz gebildet. Der Gesamtfehler (GF) bzw. der
Durchsatzfehler (DF) wird durch Division dieses Deltas durch die Besco-Menge erhalten. Der
Gesamtfehler bezieht sich hierbei auf die beiden AbstdRe und der Durchsatzfehler auf die
Summe beider AbstéRe. In der letzten Spalte wird der adaptierte Gesamtfehler (AGF)
ausgerechnet. Der Durchsatzfehler beider Strome (-15%) wird vom Gesamtfehler der
jeweiligen Abstole (-9% bzw. -20%) abgezogen und damit wird der um den Durchsatzfehler
bereinigte Gesamtfehler (AGF) erhalten.

Tabelle 8: Beispiel fur die Berechnung der Fehler

A FLASH APS [t] |Besco [t] Delta [t] GF bzw. DF |AGF
15.09. - 29.09. Berechnung laut ->|APS-Besco |Delta/Besco|GF-DF
A Destillat 8810,96289 9730,4| -919,437109 -9% 5%
Topriickstand 7388,9118 9231,4| -1842,4882 -20% -5%
Summe 16199,8747 18961,8| -2761,92531 -15%| -

Der Fehler bezieht sich auf den gemessenen Abstol3. Einerseits muss hierbei erwahnt werden,
dass es zu Messfehlern kommt und deswegen diese Fehlerbetrachtung irrelevant hohe Fehler
ergeben kann. Zusatzlich wurde festgestellt, dass sich bei sehr klein ausfallenden
AbstoRRstromen [t] teilweise sehr grol3e Fehler [%] ergeben kénnen. Es gibt jedoch auch eine
Moglichkeit diese teilweise sehr hohen Fehler zu beurteilen, weswegen hier auf die zweite
Vergleichsmoglichkeit hingewiesen wird: das Vergleichsdiagramm in Abbildung 31. Die
Abstol3stréme sind hier in der Einheit t/d aufgetragen, woraus sich leicht erkennen lasst, ob es
sich bei einem Abstof3 um einen groRen oder kleinen Strom handelt. Der Fehler Iasst sich aus
den Abstanden der APS- und Besco-Linienverlaufe erkennen.
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A FLASH
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Abbildung 31: Beispiel fur Vergleichsdiagramm

Damit kann ein (adaptierter) Gesamtfehler der Anlage bestimmt werden, der jedoch noch keine
Aussage daruber trifft, ob und wieviel dieses Fehlers vom Benutzer und wieviel vom APS-
Modell verursacht wurde. Ziel dieser Arbeit ist es, vor allem die Gesamtfehler aller Anlagen zu
bestimmen. Darlber hinaus konnte bei einigen Anlagen auch ins Detail gegangen werden,
und der Modellfehler von anderen Fehlerquellen differenziert werden. Diese Vorgehensweise
wurde aus Griinden der Gesamtbetrachtung gewahlt: Zuerst sollen groflte Fehlerquellen des
gesamten Raffineriemodells identifiziert werden, deren Detailbetrachtung dann die Grinde fir
diese Fehler ergeben soll. Solche Detailbetrachtungen wurden an der Rohdldestillation RD4,
an den Vakuumdestillationen FP2 und FP3 und am Trennteil TT4 durchgefihrt. Nachdem die
Rohdéldestillation RD4 das Herzstlick der Raffinerie darstellt und auch deswegen eine wichtige
Fehlerquelle sein kann, wurde diese Detailbetrachtung wesentlich genauer ausgefuhrt.
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5.1.1 RD4
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Abbildung 32: Fehlerquellen an der Rohdldestillation RD4

In der Rohdldestillation RD4 wurden mehrere Fehlerquellen ausgemacht, die in Folge zu
Abweichungen in den Abstol3stromen (Gesamtfehler: ganz rechts in der obenstehenden
Grafik) fihren kénnen. Deswegen wird hier je Abstol3 ein Gesamtfehler errechnet, der sich aus
den links gelisteten Fehlern zusammensetzt. Chronologisch als erstes kann ein Fehler in der
Rohdélzusammensetzung der Rohdltanks auftreten. Die Rohdlplanung ist ein Teil des APS
Modells, und die Rohdlbatches, die durch die Adria-Wien-Pipeline (AWP) von Triest nach
Schwechat gepumpt werden, sind in das Modell integriert. Wenn es bei dieser Rohdlplanung
zum Beispiel zu Verschiebungen von gewissen Rohoéllieferungen kommt, dann stimmen die
Rohdlzusammensetzungen der betreffenden Rohéltanks in der Realitdt nicht mit den
geplanten Bestanden Uberein. Damit wird in der Planung in weiterer Folge anderes
Rohmaterial an der Rohdldestillation verarbeitet und es kommt aufgrund der unterschiedlichen
Ausbeutestruktur zu veranderten AbstdRen. Ein weiterer Fehler ist der Einsatztank-Fehler:
Wenn der Benitzer auf Grund von veranderter Planung einen anderen Rohdltank als
Speisetank flr die Destillation gewahlt hat, hat dies natirlich einen ahnlichen Effekt auf die
AbstoRRstrome. Im oben dargestellten Beispiel werden zwar in beiden Fallen (APS hellbau,
BESCO dunkelblau) dieselben Tanks gewahlt, jedoch mit einer anderen Aufteilung — Damit
wird die Rohdlzusammensetzung des Einsatzstromes in die RD4 verandert. Der
Durchsatzfehler beschreibt den Unterschied in der absoluten Menge des Einsatzes in die
Destillation. Auch bei selber Zusammensetzung, aber unterschiedlichem Durchsatz wird sich
eine Differenz im Abstof3strom jedes AbstolRes ergeben — natirlich nur im absoluten Vergleich
der Plan- und Istwerte, und nicht in der relativen Zusammensetzung der unterschiedlichen
AbstoRRe im Gesamtabstold des Prozesses.
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Ein wichtiger Bestandteil des Gesamtfehlers ist der Modellfehler. Dieser beschreibt die
Unterschiede in der Ausbeutestruktur des APS-Modells im Vergleich zum realen
Ausbeutemuster. Das Ausbeuteschema gibt Auskunft Gber die Aufteilung des Rohdls in seine
Fraktionen, nachdem diese in der Destillation voneinander getrennt wurden. Diese Werte und
die damit verbundene Siedekurve des Rohdls werden durch Destillation im Labormafstab
bestimmt. Je nach Zustand und Cutpoint-Einstellung der Anlage kann diese Ausbeutestruktur
variieren und damit von den Modelldaten abweichen — diese Abweichung wird hier als
Modellfehler bezeichnet. Eine Aneinanderreihung all dieser Fehler ergibt den Gesamtfehler.

Der Gesamtfehler wurde im Zeitraum vom 31.07. bis zum 02.08. und vom 13.08. bis zum
21.08. berechnet und findet sich in den beiden untenstehenden Tabellen.

Tabelle 9: Adapt. Gesamtfehler (Abstde) u. Durchsatzfehler (Summe) an der RD4 (13.08.-21.08.)

ATM.TOPGAS- SR- GASOEL [GASOEL |SPIND. [TOPRUECK

FL. ATM.TOPGAS |BENZIN [KEROSIN |LEICHT |SCHWER |[DEST. |STAND SUMME
13.08.2015 37,10% 24,34%| 0,03% 5,44%| -10,00% 11,53%| 36,24% -0,80%
14.08.2015 -7,28%| 144499,58%| 9,75% 5,93%| -18,22% 16,43%| -19,16% 8,10%
15.08.2015 -12,25% 58,44%| 3,48% 9,41%| -13,65% 15,55%| -25,83% 8,63%
16.08.2015 -17,50% 56,89%| 5,51%| 15,95%| -9,82% 10,23%| -22,31% -2,42%
17.08.2015 -12,38% 46,55%| -0,18%| 11,76%| -6,36% 6,09%| -23,64% 2,19%
18.08.2015 43,08% 24,96%| -1,88% 2,93%| -15,34% 5,03%| -22,10% 15,39%
19.08.2015 31,19% 24,98%| -2,52% 2,06%| -4,95% 5,56%| -23,18% 4,24%
20.08.2015 -58,17% 139,97%| -2,70% 6,04%| -4,52% 14,15%| 12,38% 0,49%
21.08.2015 -29,32% 85,53%| 0,28%| 19,02%| -2,21% 6,43%| -18,02% -6,56%
Summe
(ohne 14. u
15.8.) -3,03% 49,57%| -0,18% 9,22%| -7,96% 8,16%| -13,00% 2,10%

Tabelle 10: Adapt. Gesamtfehler (AbstdR3e) u. Durchsatzfehler (Summe) an der RD4 (31.07.-02.08.)

ATM.TOP SR- GASOEL |GASOEL [SPIND. |TOPRUECK
GAS-FL. |ATM.TOPGAS |BENZIN |KEROSIN|LEICHT SCHWER |[DEST. |STAND SUMME

31.07.2015 49,63% 27,29%| -4,95%| 11,60% -15,78%| 87,09%| 13,55% 0,74%
01.08.2015 7,77% 39,95%| 10,24%| 30,75% -2,78%| 74,63%| -11,60% -25,21%
02.08.2015 10,23% 29,08%| 3,91%| 21,98% -6,84%| 59,73%|-18,31% -12,94%
Summe 22,36% 31,74%| 2,77%| 21,18% -8,52%| 73,22%| -6,83% -12,45%

Hier sind jetzt aber nur die Gesamtfehler der AbstoRe bzw. des Gesamtdurchsatzes
angegeben — wie sich diese Gesamtfehler zusammensetzen, wird zusatzlich untersucht.
Angenommen wurde, dass der Modellfehler der wichtigste Bestandteil des Gesamtfehlers ist
und damit wurde auf die Berechnung dieses Fehlers besonderen Wert gelegt. Einerseits lasst
sich dieser Fehler indirekt Uber Subtraktion des Durchsatzfehlers, des Einsatztankfehlers und
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des Rohélzusammensetzungsfehlers (ROZ-Fehler) vom Gesamtfehler erhalten. Andererseits

Iasst sich der Modellfehler aber auch direkt errechnen (siehe dazu Abbildung 33).

Daten Ist (Besco)

Gesamtfehler

1 Durchsatzfehler

1 Einsatztankfehler

1 RGZ-Fehler

1 Indirekter Modellfeher

Daten Plan (APS)

Daten Ist (Besco)

Direkter Modellfehler

Daten adapt. Plan
(APS Modell ohne DS, E, ROZ-Fehler)

Abbildung 33: Indirekte vs. direkte Berechnung des Modellfehlers

In Abbildung 34 wird die Vorgehensweise bei der direkten Berechnung erlautert. Hierbei
werden die Rohdlzusammensetzung (ROZ), die Einsatztanks und der Durchsatz an Besco
angepasst, sodass diese Fehler unberiicksichtigt bleiben kénnen, womit der Modellfehler auch
genau dem Gesamtfehler entspricht.

Abbildung 34: Direkte Berechnung des Modellfehlers
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Das Diagramm in Abbildung 35 zeigt, dass die indirekte und direkte Berechnung des
Modellfehlers sehr ahnliche Ergebnisse liefert. Auf der x-Achse sind die unterschiedlichen
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AbstoRe der RD4 aufgetragen, auf der y-Achse sieht man die Abweichungen bzw. Modellfehler
der unterschiedlichen Abstdfie an den jeweiligen Tagen — die Kreise reprasentieren die
direkten Modellfehler, die Dreiecke die indirekte Berechnung. Oft sieht man, dass sich die
Formen Uberschneiden, weil eine gute Ubereinstimmung zwischen den Berechnungsweisen
vorhanden ist.

Modellfehler direkt/indirekt
100,00%
Modellfehler direkt 31.7.
(%]
80,00% pe Modellfehler indirekt
31.7. [%)]
60,00% - ¥ . @ Modellfehler direkt 1.8.
(%]
5 A Modellfehler indirekt 1.8.
240,00% | & : [%]
% 2 i ® Modellfehler direkt 2.8.
= A [ ] ® [3{]
gzo,oo% ° i o
é ‘ . 4 Modellfehler indirekt 2.8.
; i Py [%]
000% - ® ' @ Modellfehler direkt 13.8.
' 2 A [%]
-20,00% & 2 2 A Modellfehler indirekt
2 13.8. [%)
® Modellfehler direkt 16.8.
-40,00% %]
] = N N ol A, Q N
& & & & & \x&“’ & & & 4 Modellfehler indirekt
° < b & > $ o' © ey .
S B i ¢ 16.8. [%]
& S = & & S o5
& et (;,57 /\QQ

Abbildung 35: Ubereinstimmung direkter u. indirekter Modellfehler

Die indirekte Berechnung ist wesentlich aufwandiger als die direkte Berechnung, weswegen
in weiterer Folge an weiteren Tagen nur mehr der direkte Modellfehler berechnet wurde — um
weitere Daten zu gewinnen.

Das soll dazu dienen, dass moglicherweise eine Aussage darlber getroffen werden kann, ob
das APS-Modell dazu neigt, gewisse AbstdéRe meistens etwas zu hoch bzw. niedrig
anzusetzen.

Wichtig dabei zu beachten ist wiederrum die Relevanz fir die Richtigkeit des gesamten
Raffineriemodells in APS. Beim Abstol ,Atmospharisches Topgas“ ergeben sich zwar
durchschnittliche Abweichungen von rund 56% (siehe dazu Abbildung 36 und Tabelle 11),
dieser Strom ist jedoch erstens relativ niedrig und zweitens von geringer Relevanz fir andere
Anlagen. Wenn dieser Strom jedoch bessere Ubereinstimmung mit der Realitét zeigen sollte,
muss das Ausbeuteschema in APS gegenlaufig verandert werden (-56%). Bei der Fraktion
~otraight Run Benzin® ist eine Aussage in diese Richtung schon schwerer, obwohl sich auch
hier eine leichte Tendenz ablesen lasst: Das APS Ausbeuteschema weist zu hohe SR-Benzin-
Ausbeuten auf. Auch das Produkt ,Gasol schwer® wurde in APS zu hoch bewertet — im
Mittelwert liegt der Fehler hier sogar bei rund 40% (siehe Tabelle). Beim Abstol’ ,Gasdl leicht®
I&sst sich ein Trend feststellen; hier weist die APS-Simulation jedoch zu niedrige Ausbeuten

VT-
Verfahrenstecunm

oMV




Kapitel 5 - Validierung von Modelldaten 57

auf (rund -13%). Bei den anderen Fraktionen lasst sich kein klarer Trend festmachen, auch
wenn die Mittelwerte ungleich null sind.

[ 200,00%
®2307. +24.07.
Modellfehler
o = -27.07. —30.07.
= +31.07. <01.08.
100,00% - &
+ + 02.08. m03.08
L ] x
% s A 06.08. +07.08.
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i :
. X x 09.08. 4 10.08.
9 n A é
0,00% - L 5 % B
| .4 = 11.08. +12.08.
& . » x
-50.00% 2 + 13.08. 16.08.
17.08. 18.08.
-100,00% -
19.08. = 20.08.
B qfovb & & & & 0«5;\ W @“&
(gv‘ QO g;‘f <8‘ \3’ (‘,z\ < é\ )
& & & ¥ o & N & ? 21.08
& v o (9@0 /\OQQ‘ e
Abbildung 36: Modellfehler der einzelnen AbstéRe der RD4
Tabelle 11: Durchschnittliche Modellfehler der AbstoRe der RD4
ATM.TOPGAS-|ATM.TOP |SR- GASOEL |GASOEL [SPIND.| TOPRUECK
FL. GAS BENZIN [KEROSIN|LEICHT |SCHWER |[DEST. |STAND SUMME
|Mittelwert -2,33% 56,42%| 13,68% 6,39%| -13,00% 39,61%| -6,28% -4,04%

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass gewisse Trends ausgemacht werden
konnen, diese Information alleine aber nicht reicht, um die Ausbeutestruktur zu verandern. Die
nachste Frage, die sich dazu stellen wirde, ware namlich, welche Ausbeutestrukturen
verandert werden sollen. In dieser Abhandlung kann namlich nicht differenziert werden, bei
welchem Rohdl sich welche Fehler bei welchem Abstol3 einstellen. Es wurde eine kurze
Untersuchung bzgl. Rohéltyp gestartet, die aber kein eindeutiges Ergebnis hervorgebracht hat.
Mit diesem Datenmaterial kann keine klare Abgrenzung der Fehler zwischen verschiedenen
Rohélarten (P, RH und RB Rohdl) getroffen werden, sodass sich im obigen Diagramm fir jede
Fraktion ein klarer Trend abzeichnen wirde.

Klar ersichtlich ist in diesem Diagramm jedoch die GroRenordnung der Modellfehler. Im
nachsten Schritt werden die Modellfehler der AbstéRe der RD4 mit den anderen Fehlern
verglichen und wieder zum Gesamtfehler addiert. Fur diese Analyse wurden natirlich die Tage
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bendtigt, an denen die Modellfehler auch indirekt berechnet wurden, weil dadurch auch die
anderen Fehler berechnet wurden. Bei der direkten Modellfehlerberechnung wurden die
anderen Fehler nicht berechnet. Der groflte, zusammenhangende Zeitraum, in dem das
geschehen ist, war vom 13.08. bis zum 21.08. Klar ersichtlich in Abbildung 37 ist, dass der
Modellfehler viel gréRer als alle anderen Fehler ist. Die Balken, je nach Farbe den
unterschiedlichen  Fehlerquellen zugeordnet, geben dabei Auskunft Uber die
Zusammensetzung des Fehlers, die Zahlenwerte weisen den Gesamtfehler des jeweiligen
AbstoRes aus. Im Fall des ,Straight Run Benzins“ heben der Durchsatzfehler, der ROZ-Fehler
und vor allem der Einsatztankfehler den Modellfehler auf, und drehen das Vorzeichen des
Gesamtfehlers sogar auf negativ.
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Abbildung 37: Fehlerzusammensetzung des Gesamtfehlers der AbstdlRe der RD4

Der Rohélzusammensetzungsfehler (ROZ-Fehler) wurde auch einer genaueren Analyse
unterzogen. Hierbei wurde ein von dem vorigen Beispiel nahezu vollstandig unabhangiger
Zeitraum gewahlt (nur zwei Tage Uberschneiden sich). Trotzdem sieht man eine grolde
Ubereinstimmung in der GréRenordnung des ROZ-Fehlers. In dem Beispiel der
Fehlerzusammensetzung des Gesamtfehlers liegt der ROZ-Fehler im Mittel zwischen 0,5 und
1,0%, im folgenden Beispiel — der ROZ-Fehlerentwicklung — betragt der mittlere Fehler
zwischen 0,5 und 2,0%. Zum Verstandnis sei noch einmal erklart, was 2% dieses Fehlers
bedeuten: Das heil’t, dass sich eine Differenz von Plan- zu Istwerten in den AbstéRen von 2%
ergibt, die von einer falschen Rohdlzusammensetzung im Einsatz verursacht wird.

Im folgenden Diagramm (Abbildung 38) wurde das Augenmerk nicht auf die unterschiedlichen
AbstoRRe gelegt, sondern die chronologische Entwicklung. Es wurde fir jeden Tag ein
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Mittelwert der Betrage der ROZ-Fehler aller AbstoRe gebildet. So kénnen sich die einzelnen
Fehler nicht eliminieren, was jedoch im obigen Diagramm der Fehlerentwicklung schon der
Fall ist. Hier werden die Plan- und Istwerte fir den gesamten Zeitraum summiert und nicht
schon vorher Mittelwerte gebildet, deren Betrage dann weiter verwendet werden. In der
Fehlerzusammensetzung mochte man namlich die Planungssituation moglichst gut
reflektieren, bei der sich in gewissen Zeitrdumen negative und positive Fehler eliminieren.

Bei der zeitlichen Entwicklung des ROZ-Fehlers wurde das Augenmerk darauf gelegt, eine
angenommene Erhéhung des ROZ-Fehlers moglicherweise beweisen zu kénnen. Daflr wurde
die Rohdlzusammensetzung von den vier grof3ten Rohdltanks der Raffinerie Schwechat im
Vergleich von APS zu Besco (Realitat) analysiert. Auch hier sei erneut erwahnt, dass mit dem
ROZ-Fehler nicht direkt der Fehler in der Rohdlzusammensetzung aufgezeichnet wird — fiir
diesen missten namlich samtliche Rohdlsorten, die in den Tanks vorratig sind, unterschieden
werden. Dieser Fehler wirde aber keine wirkungstechnische Kennzahl ergeben, was
deswegen wiinschenswert ware, weil dadurch gleich die WirkungsgroéRe quantifiziert werden
kann. So wird mit dem ROZ-Fehler ausgedriickt, wieviel Differenz es zwischen Plan — und
Istwerten der RD4-Abstdle gibt, die ihre Ursache in der falschen Rohélzusammensetzung der
Tanks findet. Es wird also analysiert, zu welchen Abweichungen in den Abstéf3en eine
Abweichung in der Rohdlzusammensetzung in den Rohdltanks flihrt.

In dem vorgestellten Diagramm sieht man die zeitliche Entwicklung des ROZ-Fehlers — wie
erwartet steigt der Mittelwert der vier Tanks, es kommt also zu grofReren Differenzen zwischen
Plan- und Ist. Es ist verstandlich, dass eine verspatete Rohdllieferung zum Beispiel die
Rohoélzusammensetzung eines Tanks zu einem gewissen Zeitpunkt dementsprechend
verandert, dass die Rohdlsorte des verspateten Batches in der Realitat einen geringeren Anteil
in der Zusammensetzung aufweist als in den Planwerten. Interessant hierbei ware eine
Analyse mit einem noch langeren Zeitraum, um zu sehen wie hoch dieser Fehler steigen kann.

Zeitliche Entwicklung | ROZ Fehler

—T2202
—T2203
T2204

- “q‘
- - —T7111
2 PLA=am—— 4

” T .
1,00% T m— ‘, Mittelwert
. --‘__..-..____ ” -
0,50% -
0,00% -

20.08. 21.08. 22.08. 23.08. 24.08. 25.08. 26.08. 27.08 28.08 29.08. 3003 3102

Abbildung 38: Zeitliche Entwicklung des Rohdlzusammensetzungsfehlers
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51.2 FP2

Die Anlage Vakuumdestillation FP2 verarbeitet den Toprickstand (i.A. Rohélarten RB und P) der
Rohdldestillation RD4 zu Bulkdestillat, Slop-Cut und Vakuumriickstand. Am 14. und 15.09. ergibt sich
ein starker Abfall in den gemessenen Besco-Rohdaten des Vakuumriickstandes (siehe Abbildung 39),
was wahrscheinlich Messfehler in den Rohdaten waren. Diese Werte wurden aus der
Mittelwertberechnung enthalten, um diesen nicht zu verfalschen. In der Spalte ,Summe® wird der
Durchsatzfehler ausgegeben, der wie schon im vorigen Kapitel erwahnt, bereits aus den Gesamtfehlern
der Abstdle eliminiert wurde. ,Slop-Cut® ist ein kleiner Strom im Vergleich zu den anderen Fraktionen,
deswegen ist der Fehler - in absoluten Zahlen ausgedriickt — bei ,Bulkdestillat* und ,Vakuumrickstand®
viel héher. Dies kann auch durch die Konsultation des Diagramms erkannt werden — der Abstand der

unterbrochenen zur durchgezogenen Linie gleicher Farbe ist in diese Fallen gréRer.

Tabelle 12: Adapt. Gesamtfehler (AbstdRRe) und Durchsatzfehler (Summe) an der FP2

BULKDEST. |SLOP-CUT |VAC. RUCKSTANSUMME
03.09.2015 -9,16% 14,06% 6,45%
04.09.2015 0,33% 28,64% -1,84%
05.09.2015 -16,69% 8,01% 18,42%
06.09.2015 -4,78% 16,21% 4,85%
07.09.2015 -7,60% -0,73% 9,05%
08.09.2015 -21,85% -6,80% 20,25%
09.09.2015 -6,36% -14,64% 5,82%
10.09.2015 -10,31% -14,75% 8,95%
11.09.2015 -22,39% 3,24% 18,82%
12.09.2015 32,14% -20,45% -19,11%
13.09.2015 41,60% -23,02% -24,61%
14.09.2015 -61,19% -79,02% 186,21%
15.09.2015 -55,59% -64,31% 130,42%
16.09.2015 -2,63% -32,63% 8,87%
17.09.2015 -26,35% -2,51% 35,36%
Mittel -6,31% -6,90%
FP2
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5 - === APS BULKDEST.
£ 2500 BESCO SLOP-CUT
§ 2000 APS SLOP-CUT
% sgsaed BESCO VAC. RUCKSTAND
s : APS VAC. RUCKSTAND
i —— BESCO SUMME
00 i -==-APS SUMME
0 e >~
el ") ) el e el & ] el B ol el N el

Abbildung 39: Vergleich der FP2-Absttlie — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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In APS werden jedem Einsatzstrom fir die Vakuumdestillation drei zusatzliche Parameter
zugeordnet. Diese geben an, wieviel Bulkdestillat, Mischzone und Vakuumriickstand entsteht,
wenn Topriickstand aus diesem Tank in der Vakuumdestillation verarbeitet wird. Ahnlich wie
bei der Rohoéldestillation RD4 funktioniert auch hier die direkte Berechnung des Modellfehlers:
Alle anderen Fehler werden kunstlich nullgesetzt, woraufhin gilt: Gesamtfehler = Modellfehler.
Es wird also festgestellt, welche Abstélie vom APS-Modell berechnet worden waren, wenn die
Einsatze bzgl. Zusammensetzung und GréRe genau der Realitdt entsprochen hatten. Die
Differenz der hier berechneten AbstéRe zu den gemessenen (und in Besco aufgezeichneten)
Werten ergibt den Modellfehler. Durch falsche Tankwahl (bzgl. Hohe und Zusammensetzung
des Einsatzes) zum Beispiel kann ein zusatzlicher Fehler — hier als Restfehler bezeichnet —
festgestellt werden. Nachdem die Aufteilung in weitere Komponenten weitaus komplexer wird,
wurde darauf verzichtet die einzelnen Komponenten des Restfehlers zu berechnen.
In Tabelle 13 sind die Modellfehler, die Restfehler und die Gesamtfehler der einzelnen AbstdRe
auf ihre Mittelwerte zusammengefasst (im selben Zeitraum wie in Tabelle 12). Es kann
zusammengefasst werden, dass hier der Restfehler ein wenig hoher ist als der Modellfehler
und es zu Abweichungen <10% kommt.

Tabelle 13: Aufteilung des Gesamtfehlers an der FP2

BULKDEST. |SLOP-CUT [VAC. RUCKSTAND [SUMME i
Gesamtfehler -6,31% -6,90% 6,59%
Modellfehler -2,92% -1,99% 3,39%
Restfehler -3,38% -4,90% 3,20%
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513 FP3

Die zweite Vakuumdestillation FP3 verarbeitet i.A. den RH-Toprlckstand der Rohdldestillation.
So wie bei der FP2 Anlage gibt es auch hier einen kleinen AbstoRstrom (in diesem Fall das
»Vakuumspindeldl“), der einen hohen Fehler aufweist. Dieser ist jedoch in absoluten Zahlen
so gering (siehe dazu untenstehendes Diagramm), dass er vernachlassigt werden kann.
Interessanter sind die beiden AbstdéRe Bulkdestillat und Vakuumrickstand, die eine
Abweichung von rund -4% bzw. 7% zeigen. Im Diagramm und in der Tabelle sieht man, dass
es in den ersten Tagen der Simulation zu weitaus gréReren Abweichungen als am Ende des
Zeitraumes kommt. Es Iasst sich also nicht grundsatzlich feststellen, dass die Abweichung mit
fortschreitender Simulationsdauer héher wird.

Tabelle 14: Adapt. Gesamtfehler (Abst6Re) und Durchsatzfehler (Summe) an der FP3

BULKDEST. |VAC.SPIND. [VAC. RUCKSTAND|SUMME
03.09.2015 -7,37%| 9228,83% 14,18%
04.09.2015 -6,44%| 9160,35% 12,10%

05.09.2015 -5,02%| 9167,80% 10,72%
06.09.2015 -1,61% 588,57% 3,13%
07.09.2015 -2,14% 235,82% 4,34%
08.09.2015 -2,18%| 9164,86% 4,05%
09.09.2015 -2,27%| 9157,75% 4,10%

10.09.2015 0,52%| 9140,75% -1,81%
11.09.2015 1,39%| 10973,09% -3,76%
12.09.2015 -7,83%| 9142,77% 14,76%

13.09.2015 -2,04%| 9251,62% 3,13%
14.09.2015 -2,87%| 10297,95% 5,38%
15.09.2015 -5,75%| 10239,64% 12,61%
16.09.2015 -7,68%| 9272,23% 15,91%

17.09.2015 -3,52%| 2072,46% 7,42%
Mittel -3,77%| 2282,42% 7,32%

VTiV ouv
Verfahrenstecumm

oMV



Kapitel 5 - Validierung von Modelldaten 63
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Abbildung 40: Vergleich der FP3-AbstéRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

Auch hier wurde der Gesamtfehler genauer betrachtet und in einen Modell- und Restfehler
aufgeteilt. Hier zeigt sich aber, dass der Grofteil des Gesamtfehlers vom Modell verursacht
wird (irrelevante Fehler bei Vakuumspindeldl) und nicht von etwaigen Planungsanderungen
(z.B. bzgl. Durchsatzen). Trotzdem bleiben die Gesamtfehler unter der 10%-Schwelle.

Tabelle 15: Aufteilung des Gesamtfehlers an der FP3

BULKDEST.|VAC.SPIND. [VAC. RUCKSTAND|SUMME
Gesamtfehler -3,77%| 2282,42% 7,32%

Modellfehler -3,95%| 8391,70% 7,83%
Restfehler 0,29% -585,40% -0,75%

In APS gibt es eine Moglichkeit das Modell der FP3 zu adaptieren: Mit der Eingabe ,Scharf
(Anteil Swing up)“ lasst sich einstellen, wieviel der Mischzone (Swing) zum Bulkdestillat (,up®)
geht. Im betrachteten Zeitraum war die Fahrweise auf 100% eingestellt, durch eine kinstliche
Erhdhung der Mischzone, die in das Bulkdestillat geht, wird erreicht, dass das Modell noch
weniger Vakuumruckstand ausweist und damit den Modellfehler (Vakuumrickstand: rund 8%)
eindammt. In einem Beispiel konnte festgestellt werden, dass mit einer 120%-Fahrweise der
Modellfehler im Vakuumriickstand weitestgehend eliminiert werden kann.
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514 TT4

Im Trennteil TT4 wird das Straight Run Benzin, ein Abstol3 der Rohdldestillation, in Leicht-,
Mittel- und Schwerbenzin aufgetrennt. Die leichte und schwere Fraktion wird zur NHT Anlage
weitergefordert, das Mittelbenzin wird in der AC Anlage weiterverarbeitet. Bei dieser Anlage
kommt es zu groReren Fehlern. Einerseits betragt der Durchsatzfehler, auf Grund der
Massenerhaltung auch der Fehler im Einsatz, rund 17%. Dieser Fehler wurde in der
Berechnung flir die Gesamtfehler der Fraktionen in der Tabelle bereits eliminiert. Trotzdem
betragt der adaptierte Gesamtfehler in den Fraktionen im Mittel rund 16%, 20% bzw. -10%.

Tabelle 16: Adapt. Gesamtfehler (Abstd3e) und Durchsatzfehler (Summe) am TT4

LEICHTBENZIN|MITTELBENZIN[SCHWERBENZIN|SUMME
03.09.2015 3,66% 29,67% -7,56%
04.09.2015 17,24% 22,11% -10,85%
05.09.2015 30,56% 16,40% -12,93%
06.09.2015 21,63% 12,41% -10,10%
07.09.2015 25,56% 14,16% -11,34%

08.09.2015 25,79% 16,42% -11,58%
09.09.2015 25,14% 16,38% -11,41%
10.09.2015 24,71% 18,34% -11,65%

11.09.2015 22,64% 25,52% -12,53%
12.09.2015 11,80% 27,96% -9,41%

13.09.2015 14,86% 23,69% -9,68%
14.09.2015 18,55% 22,34% -10,58%
15.09.2015 10,49% 21,25% -8,05%
16.09.2015 -3,49% 22,32% -3,19%
17.09.2015 -1,83% 18,24% -3,10%

Mittel 16,30% 20,20% -9,79%
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Abbildung 41: Vergleich der TT4-AbstolRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

Auch das Modell des TT4 ist in APS relativ einfach aufgebaut und deswegen konnte auch hier
ein Modellfehler ausgerechnet werden. Die Art der Berechnung gleicht wiederum der von den
Vakuumdestillationen FP2 und FP3. In den SR-Benzin-Stromen werden die Ausbeuten an
Leicht-, Mittel- und Schwerbenzin ,mitgetrackt”; bei der Verarbeitung im TT4 werden anhand
von diesen Parametern die absoluten Mengen der Fraktionen berechnet. In der
Modellfehlerberechnung wird ausgerechnet, wieviel der AbstéRe angefallen waren, wenn
exakt dieselbe Einsatzsituation (bzgl. Quantitdt und richtige Zusammensetzung aus
HeilRversorgung von der RD4 und Einsatz aus Tank) gegeben ist. Man erkennt hier einen
ahnlichen Trend wie bei der FP3 — der Modellfehler Gberwiegt stark. Hier gibt es jedoch keinen
~Work-Around” sowie bei der FP3, um den Modellfehler zu senken.

Tabelle 17: Aufteilung des Gesamtfehlers am TT4

LEICHTBENZIN|MITTELBENZIN|SCHWERBENZIN|SUMME
Gesamtfehler 16,30% 20,20% -9,79%
Modellfehler 15,77% 18,18% -8,91%
Restfehler 0,53% 2,02% -0,88%
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5.1.5 NHT

Im Naphta Hydro Treater NHT wird die Leicht- und Schwerbenzinfraktion des TT4 zu
Leichtbenzin hydriert und Unifinat verarbeitet.

Wie man im Diagramm erkennen kann, sind die Gase ,Unifiner-HD-Gas", ,Unifiner-Strippgas*
und ,Unifiner Strippgas fllichtig“ geringe Massenstréme. Deswegen sind die Fehler, die bei
rund -89%, -41% bzw. 248% (Tabelle 18) liegen, nicht besonders relevant. Auch wenn man
die drei AbstoRgase als einen Strom betrachtet, ergibt sich noch immer eine Abweichung von
rund -35%. Trotzdem sind der ,Leichtbenzin hydriert‘- und ,Unifinat“-Strom relevanter, weil
diese die Ergebnisse in anderen Anlagen beeinflussen: Das hydrierte Leichtbenzin wird auf
der ISO Anlage und das Unifinat auf der PF3 Anlage eingesetzt. Die Analyse hat ergeben,
dass in dem betrachteten Zeitraum in APS die Leichtbenzinmengen zu niedrig (rund -15%
Fehler) und die Unifinatmengen zu hoch (rund 10% Abweichung) angesetzt waren.
Interessant fur eine Kontrolle des Modells wéare auch die TT4 Kontrolle im selben Zeitraum,
was nicht gegeben ist. Fur zukilnftige Betrachtungen muss sichergestellt werden, dass
beeinflussende Anlagen im selben Zeitraum kontrolliert werden — am besten alle Anlagen im
selben Zeitraum.
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\.;/ —— BESCO UNIFINER-HD-GAS

17 I it ———_ Sttt iSES -~ == APS UNIFINER-HD-GAS

3000 BESCO UNIF. STRIPPGAS
= APS UNIF. STRIPPGAS
S
= 2500 BESCO UNIF. STRG. FL.
5 2000 APS UNIF. STRG. FL.
-
. —— BESCO LEICHTBENZ. HYDR

1500

U e O s ~===APS LEICHTBENZ. HYDR
1000 |+ ==s=====ss=====ssl____io----===cc=mo-=-===s=scc=ao_ —— BESCO UNIFINAT
500 - === APS UNIFINAT
R ST —— BESCO SUMME
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Abbildung 42: Vergleich der NHT-Abstolke — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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Tabelle 18: Adapt. Gesamtfehler (Abstd3e) und Durchsatzfehler (Summe) am NHT

NHT UNIFINER- [UNIF. UNIF. LEICHTBI.
HD-GAS STRIPPGAS [STRG. FL.{HYDR UNIFINAT [SUMME

15.09.2015 -91,61% -42,42%| 259,54% -8,61% 7,67%
16.09.2015 -90,91% -49,12%| 253,28%| -14,87% 12,57%
17.09.2015 -96,57% -57,71%| 254,15%| -15,76% 14,28%
18.09.2015 100,64% -54,18%| 245,75%| -20,66% 16,54%
19.09.2015] -101,30% -52,35%| 255,36%| -18,07% 14,23%
20.09.2015 -91,11% -41,02%| 226,56%| -18,87% 13,33%
21.09.2015 -84,42% -35,32%| 239,42%| -10,60% 7,39%%
22.09.2015 -84,66% -35,81%| 243,51% -8,24% 6,11%
23.09.2015 -86,54% -36,22%| 260,22%| -17,57% 12,43%
24.09.2015 -85,41% -35,55%| 248,97%| -11,15% 7,70%
25.09.2015 -84,71% -35,00%| 242,23%| -11,47% 7,75%
26.09.2015 -86,45% -35,13%| 260,12%| -10,41% 7,15%
27.09.2015 -85,69% -34,22%| 250,09%| -16,60% 11,11%
28.09.2015 -85,16% -34,08%| 244,63%| -17,52% 11,84%
29.09.2015 -84,49% -33,03%| 237,08%| -18,34% 12,14%
Mittel -89,01% -40,73%| 248,35%| -14,52%| 10,49%

Ein weiteres Analyseproblem betrifft den Einsatz- bzw. Durchsatzfehler. In Anlagen mit
mehreren Einsatzstromen, kann der Durchsatzfehler nicht einfach gleichmaRig tber alle
AbstoRRe verteilt werden. Wenn der Durchsatz in APS zu niedrig geplant wurde (in dem
betrachteten Zeitraum im Mittel rund -11% Differenz), muss das nicht unbedingt bedeuten,
dass zu gleichen Teilen zu wenig Leichtbenzin und Schwerbenzin zugefiihrt wurde.
Untenstehende Grafik erklart die weitere Vorgehensweise: Der Leichtbenzin- und
Schwerbenzinabstol} des Trennteil TT4 soll nicht als ein gemeinsamer Einsatz betrachtet
werden, sondern als getrennte Einsatzstrome. So koénnen Abweichungen in beiden
Einsatzstromen festgestellt werden, die direkt auf ihre jeweiligen Abstdlie ,Leichtbenzin
hydriert* und ,Unifinat* bezogen werden kénnen. Wenn also schon von der TT4-Anlage zu
wenig Schwerbenzin kommt, kann auch erwartet werden, dass zu wenig Unifinat am NHT
produziert wird. So wird also jeweils ein Durchsatzfehler fir beide Absto3e berechnet, um dann
den der jeweilige Gesamtfehler reduziert werden muss.

e LB — LB hydr.
TT4| | |[NHT
Unifinat
--SBi g
o LBi hydr.
TT4 NHT
SBi Unifinat

Abbildung 43: Getrennte Betrachtung der Einsatzstrome des NHT
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Ein Blick auf die Daten vom Trennteil TT4 gibt Aufschluss; wie schon oben erwahnt, hat es nur
eine kurze Uberschneidung der Kontrollen der beiden Anlagen vom 15.09. bis zum 17.09.
gegeben. Von den Abweichungen der AbstoRe Leichtbenzin und Schwerbenzin, die den
Einsatz fir den NHT bilden, wurden in diesem Zeitraum Mittelwerte der Fehler gebildet (,Mittel
15.-17.09" in Tabelle 19). Die Summe dieses Einsatzstroms ergibt eine Abweichung von rund
-3%, die in der Analyse des Durchsatzes des NHT aber rund -11% betragt. Die Differenz liegt
vor allem daran, dass die -11% ein Mittelwert des Zeitraumes vom 15.09. bis zum 29.09. sind
und es auch noch andere Einsatze in den NHT gibt. Eine Aufteilung des Durchsatzfehlers am
NHT von -11% im selben Muster (Schlussrechnung von -3% auf -11%) wie zuvor am TT4
ergibt eine Abweichung von rund 6% fur Leichtbenzin und -17% fir Schwerbenzin (fette
Markierung Tabelle 19). Damit wurde abgeschatzt wie der Durchsatzfehler auf die beiden
Haupteinsatze (Vernachlassigung der Gasstrome) verteilt wird. Als Vereinfachung wurde
angenommen, dass der Einsatz an Leichtbenzin zu Leichtbenzin hydriert und Schwerbenzin
zu Unifinat verarbeitet wird.

Tabelle 19: Berechnung der Aufteilung des Durchsatzfehlers am NHT nach Muster des TT4

T4 LEICHTBENZIN|SCHWERBENZIN|SUMME
15.09.2015 10,49% -8,05%
16.09.2015 -3,49% -3,19%
17.09.2015 -1,83% -3,10%
Mittel 15.-17.09. 1,72% -4,78% -3,06%
Durchsatzfehler
am NHT 6,20% -17,19% -10,99%

Damit ist eine ,richtige® Aufteilung des Durchsatzfehlers moglich, dieses Mal nicht zu gleichen
Teilen, so wie das bei der ,falschen Aufteilung in der obigen NHT-Tabelle (Tabelle 18)
geschehen ist. Dementsprechend verscharft sich die Problematik der Abweichung, wenn der
Durchsatzfehler genauer einem Abstol} zugeordnet wird.

Die untere Tabelle gilt dabei nur als grobe Abschatzung, aber durch Analyse der TT4 Daten
kann festgehalten werden, dass sich ein Durchsatzfehler von rund -11% wahrscheinlich aus
rund 6% zu viel Leichtbenzin und 17% zu wenig Schwerbenzin (Erkenntnis aus Tabelle 19)
zusammensetzt. Daraus ergibt sich im Mittel ein um -32% zu niedriger ,Leichtbenzin hydriert*-
Abstofd und ein rund 17% zu hoher Unifinat Strom.

Tabelle 20: Aufteilung des Durchsatzfehlers am NHT nach Muster des TT4

LEICHTB.
NHT HYDR  |UNIFINAT|sumME
Mittel exkl. DS-Fehler -25,51% -0,50%

Mittel inkl. "falscher"
Aufteilung des DS-Fehlers | -14,52%
Mittel inkl. "richtiger"
Aufteilung d. DS-Fehlers -31,71%| 16,69%

10,49%
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In der Planung mit APS wurde diese Problematik gleichermalien identifiziert — um richtige
Bestande von Straight-Run-Benzin zu planen, wird der Einsatz am Trennteil TT4 klnstlich
erhdht, um dieselben Mengen an SR-Benzin zu verbrauchen. Damit werden in APS jedoch
auch zu hohe Unifinatmengen produziert. Unifinat wird danach in dem Platformer PF3
verarbeitet, und wenn die Einsatzmenge des PF3 mit der aus der Realitat Gbereinstimmt, wird
die zusatzliche Menge auf Tank T4726 gestellt.

5.1.6 PF3

Im Platformer PF3 wird die schwere Fraktion Unifinat vom Naphta Hydro Treater zu Platformat
hdherer Oktanzahl verarbeitet.

Tabelle 21: Adapt. Gesamtfehler (Absté3e) und Durchsatzfehler (Summe) am PF3

H2 PLATF. SEP. G|PLATF. DEB. G|PLATF. DEB. G.FL]|PLATFORMAT/SUMME
15.00.2015| 234,45% -41,01% -34,39% -27,22%
16.09.2015| 218,78% -43,70% -46,28% -25,87%
17.09.2015| 184,09% -56,35% -50,36% -48,04%
18.09.2015| 152,62% -63,59% -23,33% -74,88%
19.09.2015| 151,25% -63,36% -20,18% -75,30%
20.09.2015| 199,02% -45,67% -21,11% -48,11%
21.09.2015| 211,95% -40,76% -27,14% -44,60%
22.09.2015| 211,22% -45,21% -41,41% -44,34%
23.09.2015| 213,51% -52,74% -34,84% -53,98%
24.09.2015| 201,24% -52,31% -34,80% -56,93%
25.09.2015| 206,31% -51,61% -32,36% -53,82%
26.09.2015| 213,39% -49,80% -25,24% -51,14%
27.09.2015| 209,48% -50,41% -24,12% -53,77%
28.09.2015| 208,22% -48,12% -21,48% -50,51%
29.09.2015| 211,42% -39,05% -10,34% -42,64%
Mittel 204,96% -45,81% -28,49% -46,89%

Wie im untenstehenden Diagramm ersichtlich, ist der Abstol} Platformat der mit Abstand
grofte Abstoflstrom. Am 18. und 19.09. sieht man einen Anstieg der Differenz zwischen Besco
und APS, was darauf zurlickzufiihren ist, dass in der Realitat Platformat ROZ 103 produziert
wurde, in APS jedoch ein Produkt mit niedrigerer Oktanzahl geplant war. Weil die Daten dieser
Tage nicht reprasentativ fur den Vergleich zwischen Modell- und Istdaten sind, wurden sie aus
der Mittelwertberechnung am Ende der obenstehenden Tabelle eliminiert. In den restlichen
AbstdRen ergeben sich zwar relativ hohe Abweichungen, jedoch sind diese flir das APS Modell
nicht kritisch, weil sie keine groRen Auswirkungen auf andere Anlagen des Modells haben.
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Abbildung 44: Vergleich der PF3-AbstéRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

5.1.7 I1SO

Auf der Isomerisierungsanlage wird der hydrierte Leichtbenzinabsto® vom NHT zu
Ottokraftstoffkomponenten verarbeitet und eine Oktanzahlerhéhung durchgefuhrt.

Tabelle 22: Adapt. Gesamtfehler (Abst6Re) und Durchsatzfehler (Summe) auf der ISO

ISOM. STAB. |ISOM. ST. |ISO- LEICHTBI. [ISO- ISO-

TOPG. TG. FL.  [PENTAN[HYDR. HEXAN |RESTBI. [SUMME
15.09.2015 -36,89%| -26,10%| 71,23%| -40,61%| -7,73%| 30,33%
16.09.2015 -38,94%| -18,17%| 60,42%| -35,11%| -5,47%| 3,81%
17.09.2015 -46,60%| -13,21%| 63,08%| -34,73%| -8,14%| 11,13%
18.09.2015 -40,80%| -19,88%| 79,40%| -40,26%| -6,88%| 16,30%
19.09.2015 -35,81%| -17,44%| 67,15%| -38,34%| -4,61%| 14,38%
20.09.2015 -30,34%| -22,45%| 58,89%| -37,10%| -4,73%| 18,49%
21.09.2015 -28,61%| -25,70%| 56,29%| -36,94%| -4,73%| 24,04%
22.09.2015 -29,57%| -24,17%| 61,38%| -37,72%| -6,31%| 30,19%
23.09.2015 -24,39%| -20,09%| 53,37%| -37,65%| -2,29%| 22,47%
24.09.2015 -22,18%| -15,21%| 37,89%| -33,00%| -0,29%| 16,70%
25.09.2015 -22,60%| -12,33%| 34,68%| -32,10%| -0,86%| 20,92%
26.09.2015 -19,96%| -13,89%| 33,53%| -31,38%| -0,76%| 17,61%
27.09.2015 -18,39%| -16,05%| 31,67%| -30,59%| -0,27%| 15,59%
28.09.2015 -19,80%| -16,50%| 35,69%| -31,73%| -0,57%| 13,93%
29.09.2015 -17,89%| -14,74%| 28,11%| -30,03%| 1,04%| 14,66%

Mittel -28,39%| -18,37%| 48,44%| -35,05%| -3,16%| 17,80%

Es ergeben sich hohe Abweichungen in zwei wichtigen Absté3en: rund 48% beim ISO-Pentan,
-35% beim hydrierten Leichtbenzin (Tabelle 22). Es wird vermutet, dass sich relativ grof3e
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Abweichungen in der Absto3struktur ergeben, weil sich die ISO-Anlage bereits weit hinten in
der Raffinationsprozesskette befindet und damit die Abweichungen der Anlagen, die sich in
der Prozesskette davor befinden, aufnehmen. Die beiden leichtesten Fraktionen der ISO
Anlage, die Topgas AbstdRe, wurden fir die bessere Ubersichtlichkeit aus dem Diagramm
ausgespart, weil sie nicht wirklich relevant sind.
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Abbildung 45: Vergleich der ISO-Abstofle — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

51.8 AC

In der Ethylenanlage wird Straight Run Benzin und verarbeitetes Leicht- bzw. Mittelbenzin in
leichte Kohlenwasserstoffgruppen gecrackt, also aufgebrochen. Das Hauptprodukt, das dabei
anfallt, ist Ethylen, das in weiterer Folge zur Firma Borealis geférdert wird.

Tabelle 23: Adapt. Gesamtfehler (Abstd3e) und Durchsatzfehler (Summe) an der AC

PYR.BENZ. |PYROLYSE |MISCHGAS- (WASSERST. |ROH-C4- PROPAN EX [PROPY.CHEM

HYDR. RUECKST. [HEIZG. GAS SCHNITT ETHYLEN [AC .GRAD SUMME
03.09.2015 -6,57% 47,42% 10,34% -16,97% 0,04% 4,98% -5,69% -10,35%
04.09.2015 8,26% 192,36% 20,25% -6,91% 18,92% -25,94% 21,91% 17,05%

05.09.2015 1,86% -6,52% 0,36% -8,75% 15,55% -10,10% 22,62% 6,33%
06.09.2015 -2,43% -1,80% 1,14% -6,77% 16,65% -9,70% 30,83% 8,06%
07.09.2015 -4,23% -11,56% -1,02% -12,95% 19,50% -6,65% 29,05% 6,19%
08.09.2015 -5,04% -10,30% -3,02% -15,41% 21,26% -4,96% 26,52% 5,19%
09.09.2015 -5,61% -15,75% -1,25% -18,44% 22,11% -5,58% 33,60% 5,35%
10.09.2015 -5,00% -28,76% 0,61% -16,04% 22,92% -6,09% 30,55% 5,89%
11.09.2015 -6,56% 29,42% 4,29% -14,57% 14,06% -7,60% 22,60% 5,70%
12.09.2015 -8,97% 9,58% 1,98% -16,73% 10,23% -1,60% 20,56% 3,09%
13.09.2015 -7,82% 5,80% 1,64% -18,95% 8,81% -0,16% 7,92% 2,13%
14.09.2015 -7,76% 15,21% 2,04% -12,48% 11,26% -3,72% 10,98% 5,40%
15.09.2015 -5,33% 28,95% -3,44% -9,12% 9,18% -1,73% 21,12% 2,55%
16.09.2015 -2,78% -3,28% -2,90% -0,30% 8,69% -1,99% 25,67% 1,16%
17.09.2015 -1,41% 8,27% -3,09% 2,19% 8,18% -5,54% 25,98% 6,26%

Mittel -4,08% 4,36% 1,37% -11,76% 13,86% -6,43% 21,18% 4,70%
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Fir eine bessere Ubersichtlichkeit wurden die Stréme ,Wasserstoff* und ,Propan ex AC*,
sowie die Summe der Stréme in Besco und APS aus dem Diagramm entfernt. Die beiden
AbstoRe weisen lediglich geringe (absolute) Abweichungen auf und der Durchsatzfehler
betragt rund -5% - in APS wurde also mit einem um 5% gesenkten Durchsatz geplant. Die
Abweichungen der Plan- von den Istwerten sind bei der Ethylenanlage relativ gering, vor allem
bei den wichtigen AbstéRen Ethylen und hydriertes Pyrolysebenzin. Zu erwahnen ist, dass die
Ethylenmenge jedoch in dem Planungsinterface des APS direkt eingegeben werden muss,
und die anderen AbstdRe sich daraus errechnen.
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1800 -
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Abbildung 46: Vergleich der AC-AbstéRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

VTIU UV

oMV



Kapitel 5 - Validierung von Modelldaten

73

519 TT1

Im Trennteil TT1 wird bei der Kern-Aromaten-Schnittgewinnung hydriertes Pyrolysebenzin von
der AC Anlage verarbeitet und dabei der C6-Kernschnitt abgetrennt.

Tabelle 24: Adapt. Gesamtfehler (AbstdRRe) und Durchsatzfehler (Summe) am TT1

ATM. PYRO. HYDR.|[KERNFRAKT.|PYRO. HYDR.

TOPGAS |ENTK. L C6 ENTK. S SUMME
17.09.2015 | 25397,24% -9,35% 4,22% -6,96%
18.09.2015 | 25400,18% -11,68% 4,02% -5,31%
19.09.2015 | 25403,56% -10,98% 3,93% -5,37%
20.09.2015 | 25402,88% -10,58% 5,81% -7,47%
21.09.2015 | 25401,95% -11,76% 5,17% -6,21%
22.09.2015 | 25406,38% -14,54% 5,80% -4,48%
23.09.2015 | 25406,79% -13,86% 4,23% -3,39%
24.09.2015 | 25404,45% -10,44% 5,57% -7,20%
25.09.2015 | 25406,39% -12,96% 4,82% -4,66%
26.09.2015 | 25406,52% -13,38% 4,94% -4,47%
27.09.2015 | 25399,25% -10,33% 4,50% -6,72%
28.09.2015 | 25395,86% -12,94% 5,49% -6,30%
29.09.2015 | 25348,09% -28,79% 14,44% -8,03%
30.09.2015 | 25373,36% -23,64% 11,82% -6,79%
01.10.2015 | 25394,61% -20,38% 11,26% -6,36%
Mittel 25402,16% -12,60% 5,28% -5,73%

Das atmospharische Topgas stellt keinen wichtigen Abstof3 dar, und deswegen kann die hohe
Abweichung vernachlassigt werden. Die Abstdlie ,Pyrolysebenzin hydriert u. entkernt schwer*
(,pyro. Hydr. entk. S.“ in obiger Tabelle) und die ,Kernfraktion C6“ liegen bei rund * 6%,
wohingegen die Abweichung im ,Pyrolysebenzin hydriert, entkernt u. schwer” einen Fehler von
ca. — 14% aufweist.
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Abbildung 47: Vergleich der TT1-AbstdlRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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5.1.10 BUT

Die Butadienextraktionsanlage (BUT) trennt hochwertiges 1,3-Butadien aus dem Roh-C4 der
AC-Anlage. Der Abstol Butadien wird fir Synthesekautschuk und ABS (Acrylnitril-Butadien-

Styrol) verwendet.

Tabelle 25: Adapt. Gesamtfehler (Abst6Re) und Durchsatzfehler (Summe) an der BUT

ACETYLEN VERD.|BUTADIEN 1,3 [BUTADIEN-RAFF. 1|BUTADIEN C5 [SUMME
15.09.2015 -3,64% 13,48% -6,17% -50,97%
16.09.2015 -1,55% 12,20% -5,56% -54,84%
17.09.2015 -0,37% 14,63% -6,31% -62,92%
18.09.2015 1,11% 15,11% -7,11% -48,37%
19.09.2015 0,55% 15,48% -7,55% -35,07%
20.09.2015 0,19% 14,90% -7,12% -34,48%
21.09.2015 0,28% 14,76% -6,63% -47,32%
22.09.2015 -5,46% 25,59% -10,31% -59,62%
23.09.2015 -68,43% 108,84% -30,61% -137,50%
24.09.2015 -34,60% 66,40% -22,66% -88,62%
25.09.2015 6,56% 22,59% -9,82% -51,64%
26.09.2015 2,81% 21,36% -8,95% -59,73%
27.09.2015 0,33% 24,00% -9,71% -60,79%
28.09.2015 3,19% 23,03% -9,46% -60,08%
29.09.2015 4,90% 23,73% -9,88% -56,56%

Mittel 0,63% 18,22% -8,04% -53,52%

Am 23. und 24.09. kam es zu einem starken Einbruch des Roh C4-Einsatzes von der AC, was
nicht nur eine Durchsatzerniedrigung, sondern auch eine Verschiebung der Ausbeutestruktur
bewirkt. Die relativ hohen Abweichungen an diesen beiden Tagen wurden fur die
Mittelwertberechnung nicht herangezogen. Der Absto} ,Butadien C5“ hat einen relativ
geringen Betrag (<10 t/d) und deswegen ist die relativ hohe Abweichung von rund -54% nicht
relevant. Jedoch liegen die Fehler in den AbstéRen Butadien 1,3 (dem gewinschten

Hauptprodukt) und dem Butadien-Raffinat bei rund 18% bzw. -8%.
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Abbildung 48: Vergleich der BUT-Abstolle — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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5.1.11 ETBE

Tabelle 26: Adapt. Gesamtfehler (AbstdRRe) und Durchsatzfehler (Summe) an der ETBE

BIO ETBE/MTBE|RAFF. 2 |SUMME

15.09.2015 -57,49%| 73,68%
16.09.2015 -95,56%| 119,89%
17.09.2015 -96,60%| 117,02%

18.09.2015 -91,86%| 104,08%
19.09.2015 -97,11%| 117,12%

20.09.2015 -96,18%| 115,91%
21.09.2015 -94,39%| 111,92%
22.09.2015 -96,62%| 111,71%
23.09.2015 -134,61%| 150,14%
24.09.2015 21,20%| -8,02%
25.09.2015 7,58%| -3,29%
26.09.2015 8,02%| -3,40%

27.09.2015 -12,55%| 7,62%
28.09.2015 -8,91%| 5,08%
29.09.2015 -8,44%| 4,77%
Mittel -25,07%| 16,98%

Die Ethyltertiarbutylether-Anlage stellt ETBE — eine hochoktanige Biokomponente flr
Ottokraftstoffe — aus Isobuten und Bioethanol her. Durch den gro3en Planungsfehler im
Durchsatz ergibt sich ein sehr grof3er Durchsatzfehler, der zwar aus dem Gesamtfehler
eliminiert wurde, jedoch trotzdem zu sehr hohen Fehlern in den Absté3en flhrt. Es fehlt ein
wichtiger Einsatz in der Realitat, das FCC Butan. In APS wurde die FCC Anlage normal
geplant, wahrend diese hingegen in der Realitat einen langeren, ungeplanten Stopp hatte.
Damit war der Durchsatz in APS um rund 600 t/d hdher geplant als in der Realitat— was genau
der Einsatzmenge aus der FCC Anlage entspricht. Die relativ hohen Abweichungen in der
Ausbeutestruktur — rund 25% zu wenig BIO MTBE und 17% zu viel Raffinat geplant — ergeben
sich aus der veradnderten Einsatzstruktur (kein FCC-Butan). Zusatzlich hat es eine
auRerplanmaRige Anderung in der Fahrweise gegeben. Am 28.09. wurde von MTBE- auf
ETBE-Produktion umgestellt. Bei einer zuklinftigen Kontrolle sollte auf die Einsatzstruktur und
Fahrweise Ricksicht genommen werden.
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Abbildung 49: Vergleich der ETBE-AbstéRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

5.1.12 HDS1

Im Hydrotreater HDS 1 wird das in der RD4 destillierte Kerosin entschwefelt und —entstickt.

Tabelle 27: Adapt. Gesamtfehler (Abst6Re) und Durchsatzfehler (Summe) am HDS1

HDS-TOPGAS|HDS-DEST|HY. KEROSIN|SUMME
17.09.2015 -10,72%| -22,17% 0,79%
18.09.2015 -10,62%| -30,27% 1,23%
19.09.2015 -8,92%| -36,53% 1,66%
20.09.2015 -7,88%| -40,67% 2,00%
21.09.2015 -11,92%| -27,80% 1,09%
22.09.2015 -11,88%| -25,99% 0,99%
23.09.2015 -0,55%| -19,05% 0,63%
24.09.2015 -18,61%| -26,00% 0,98%
25.09.2015 -8,62%| -11,28% 0,36%
26.09.2015 -5,45% -0,26% 0,02%
27.09.2015 0,63%| -11,58% 0,35%
28.09.2015 24,05%| -27,00% 0,97%
29.09.2015 31,55%| -32,19% 1,25%
30.09.2015 14,86%| -20,42% 0,66%
01.10.2015 -4,57% -8,67% 0,26%
Mittel -3,73%| -24,48% 0,89%
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Abbildung 50: Vergleich der HDS1-Abstofle — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

Im wichtigen AbstoRstrom, dem hydrierten Kerosin ergibt sich lediglich ein Fehler von rund
1%, was sehr niedrig ist. Nachdem jedoch hier auch nur eine Hydrierreaktion stattfindet und
keine besondere Aufteilung des Einsatzes vorgenommen werden muss, wurde auch eine
relativ geringe Abweichung erwartet.

5.1.13 HDS2

Im Hydrotreater HDS2 wird leichtes Gas6l mit zudosiertem Kerosin zu hydriertem Gasol
verarbeitet.

Tabelle 28: Adapt. Gesamtfehler (Absté3e) und Durchsatzfehler (Summe) am HDS2

RAF SAUERGAS|MEA RESTGAS [HDS-DEST|HY. GO LEICHT|SUMME
17.09.2015 5,40% -79,94% -0,41% 0,96%
18.09.2015 16,61% -78,79% -4,42% 0,97%
19.09.2015 45,36% -79,40%| -19,82% 1,07%
20.09.2015 -1,67% -78,06%| -17,12% 1,17%
21.09.2015 -18,43% -77,32%| -34,27% 1,57%
22.09.2015 -8,73% -57,35%| -36,85% 1,00%
23.09.2015 44,82% -19,32%| -12,33% 0,06%
24.09.2015 -12,62% -30,44%| -37,60% 0,82%
25.09.2015 -70,18% -126,10%| -52,80% 2,28%
26.09.2015 -25,14% -87,27%| 175,18% 0,40%
27.09.2015 -77,52% -49,55% -2,58% -0,41%
28.09.2015 9,52% -65,12% -0,57% -0,60%
29.09.2015 128,40% -34,50% -0,54% -1,55%
30.09.2015 28,43% -12,19% -1,36% -1,12%
01.10.2015 -56,51% -11,10% 1,40% -0,56%
Mittel 1,57% -67,07% 29,29% 0,27%
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Der Fehler in hydriertem, leichtem Gasdl liegt bei 0,3%, was ein sehr gutes Ergebnis darstellt.
Am 25.09. gab es einen Einbruch im Einsatz der HDS2 Anlage in Besco, wobei jedoch keine
Korrektur der Rohdaten vorgenommen wurde; der Einsatzeinbruch hat sich also wirklich so

ereignet. Aus der Mittelwertberechnung wurde dieser Tag jedoch eliminiert.
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Abbildung 51: Vergleich der HDS2-Absté3e — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

5.1.14 HDS3

Die ,Mild Hydrocracker“-Anlage HDS 3 beschreibt einen ahnlichen Prozess wie die HDS1- und
HDS2-Anlagen: Schweres Gasél und Spindeldl aus der RD4 und Vakuumgas6l aus den
beiden Vakuumdestillationen wird hier hydriert, zusatzlich werden die langkettigen Molekile

gecrackt.
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Tabelle 29: Adapt. Gesamtfehler (Abstd3e) und Durchsatzfehler (Summe) am HDS3

DEA TOPG.|HDS PURGEGAS |BD. HYDR. L.[SUMME

17.09.2015 345,18% 337,48% -6,12%
18.09.2015 317,74% 372,79% -5,76%
19.09.2015 230,04% 481,75% -4,98%
20.09.2015 279,99% 179,32% -3,62%
21.09.2015 206,34% 203,15% -3,24%
22.09.2015 173,25% 194,76% -2,39%
23.09.2015 154,44% 147,51% -1,35%
24.09.2015 146,23% 109,78% -0,86%
25.09.2015 156,33% 100,52% -1,38%
26.09.2015 223,31% 118,51% -2,99%
27.09.2015 202,62% 114,53% -2,68%
28.09.2015 182,21% 116,75% -2,36%
29.09.2015 168,78% 110,50% -2,46%
30.09.2015 203,52% 5,83% -1,29%
01.10.2015 241,73% 18,62% -2,06%
Mittel 207,66% 120,36% -2,76%

Der Hauptabsto an hydriertem Bulkdestillat weist einen geringen Fehler von ca. -3% auf,
auch wenn dieser zuvor um einen relativ gro3en Durchsatzfehler (31%) angepasst werden
musste. In APS wurde also am 17.09. von einem weitaus héheren Einsatz und Durchsatz

ausgegangen.
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Abbildung 52: Vergleich der HDS3-Abstofle — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

5.1.15 KEP

In der katalytischen Entparaffinierung (KEP) werden die geradkettigen Paraffine des leichten
oder schweren Gasols oder Spindeldls (je nach Fahrweise) selektiv und katalytisch gecrackt.
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Tabelle 30: Adapt. Gesamtfehler (AbstdRRe) und Durchsatzfehler (Summe) an der KEP

KEP-BI.STAB.|GASBENZIN|LGO. EPK|[SGO. EPK [SP. EPK |STRIPPER-TOPGAS|RAF-SAUERGAS |SUMME
03.09.2015 -47,33% -19,09% 9,64% 0,00%| 0,00% 32,39% -31,01%
04.09.2015 -57,10% 17,50%|  26,30% 0,00%| 0,00% 39,86% -34,86%
05.09.2015 -54,42% 10,70% 14,92% 0,00%| 0,00% 37,28% -48,04%
06.09.2015 -43,80% 72,81% 4,49% 0,00%| 0,00% 62,36% -44,03%
07.09.2015 -58,03% 35,73%|  33,08%| -100,00%] 0,00% 25,37% -36,81%
08.09.2015 -58,63% 43,40% = -100,00%|  0,00% -2,33% -9,16%
09.09.2015 -59,35% 34,06% = -100,00%|  0,00% -1,47% -11,52%
10.09.2015 -60,16% -13,09% = -100,00%|  0,00% -5,06% -16,54%
11.09.2015 -53,37% 95,95% = -100,00%|  0,00% 15,78% -22,10%
12.09.2015 -57,26% 42,21% - -100,00%|  0,00% -0,80% -24,22%
13.09.2015 -61,56% -3,47% = -100,00%|  0,00% -12,13% -9,87%
14.09.2015 -60,28% -29,56% = -100,00%|  0,00% -9,37% -20,00%
15.09.2015 -59,76% -37,63% - -100,00%|  0,00% -12,94% -15,90%
16.09.2015 -60,36% -30,07% = -100,00%] -100,00% -7,24% 3,99%
17.09.2015 -60,59% -5,43% = 0,00%]-100,00% 1,57% -21,51%
Mittel -54,54% 11,80% 14,25% = = 41,91% -40,26%

Im folgenden Diagramm wurde zur besseren Ubersichtlichkeit auf die Darstellung der AbstdRe
.Gasbenzin“, ,Stripper Topgas“ und ,Raf-Sauergas® verzichtet. In der APS Planung wurde kein
Wechsel in der Fahrweise (LGO, SGO oder SP) festgelegt, wodurch sich grofl3e Abweichungen
in diesen AbstéRen ergeben. Am 07.09. wird die Fahrweise in der Realitat (Aufzeichnung in
Besco-Daten) von LGO auf SGO umgestellt, deswegen ist die Abweichung bereits an diesem
Tag im Abstol3 LGO EPK hoéher als an den vorherigen Tagen. Die Mittelwertberechnung fir
die Abweichung im leichten Gasdl vom 03.09. bis zum 06.09. ergibt rund 14%. Von 07.09. bis
16.09. wird die KEP Anlage in SGO Fahrweise betrieben, danach erhalt sie
Spindeldestillateinsatz, wie jedoch oben erwahnt, verbleibt die Fahrweise in der APS-Planung
trotzdem im LGO-Modus. Daher kénnen diese Absté3e nicht verglichen werden. Es sollte ein
weiterer Vergleich gestartet werden, bei dem die Modi mdéglichst gut geplant werden sollten,
dass auch hier eine Kontrolle der Plan-Daten geschehen kann. Zusatzlich dazu kann
weiterverfolgt werden, ob der Abstol} an stabilisiertem KEP-Benzin in APS weiterhin so niedrig
ausfallt.
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Abbildung 53: Vergleich der KEP-Abstole — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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5.1.16 A Flash

Die A-Flash-Anlage ist eine Roholdestillation, die dsterreichisches Rohdl verarbeitet, das einen
hohen Schwefelgehalt und eine héhere TAN (,Total Acid Number®) aufweist.

Tabelle 31: Adapt. Gesamtfehler (AbstdRRe) und Durchsatzfehler (Summe) am A Flash

A-DESTILLAT| TOPRUECKSTAND|SUMME
15.09.2015 4,80% -5,12%
16.09.2015 3,62% -3,98%
17.09.2015 4,33% -4,70%
18.09.2015 2,56% -2,89%
19.09.2015 1,37% -1,58%
20.09.2015 0,85% -0,99%
21.09.2015 1,00% -1,16%
22.09.2015 5,45% -5,68%
23.09.2015 7,10% -7,07%
24.09.2015 7,64% -7,57%
25.09.2015 7,52% -7,49%
26.09.2015 7,06% -7,05%
27.09.2015 7,18% -7,15%
28.09.2015 7,22% -7,18%
29.09.2015 7,38% -7,34%

Mittel 5,12% -5,39%

An der Rohdldestillation A Flash ergibt sich ein relativ geringer Fehler von rund 5%; die

Destillationsausbeuten sind in APS zu hoch, die Toprickstandsausbeuten zu niedrig.
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Abbildung 54: Vergleich der A Flash-AbstdlRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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5117 H

DS3S

In dem HDS3 Splitter werden verschiedene Einsatze verarbeitet: Der Grof3teil des Einsatzes
ist hydriertes Bulkdestillat und kommt von der HDS3; dazu wird im Allgemeinen auch
stabilisiertes KEP Benzin und Destillat aus der A Flash Anlage verarbeitet.

Tabelle 32: Adapt. Gesamtfehler (Abst6Re) und Durchsatzfehler (Summe) am HDS3S

P-BENZIN |SPL3-KEROSIN |SPL3-GASOL|P SPIND. DEST. [BD. EINSATZ FCC [sUMME
15.09.2015)  43,72% 6,83% 33,03% -13,79% -16,35%
16.09.2015|  77,79% 18,27% 19,00% -32,11% -15,42%
17.09.2015)  89,75% 17,95% 15,03% -41,93% -13,91%
18.09.2015|  70,50% 10,95% 15,86% 31,46% -18,93%
19.09.2015)  -64,20% 8,75% 25,29% 84,94% 8,60%
20.09.2015| -71,04% 4,67% 58,56% 100,68% 25,24%
21.09.2015|  29,64% -31,90% 22,88% 65,68% -7,96%
22.09.2015|  20,71% -33,97% 11,22% 62,56% -0,93%
23.09.2015|  24,11% -31,15% 1,69% 57,25% 2,46%
24.09.2015|  59,39% 20,27% 22,03% 91,16% -21,89%
25.09.2015|  49,49% 2,11% -4,87% 52,39% -7,39%
26.09.2015|  51,09% 6,37% 2,96% 53,09% -12,13%
27.09.2015|  46,91% -7,46% 8,69% 53,53% -11,14%
28.09.2015|  37,22% -17,94% 14,16% 61,97% -9,51%
29.09.2015|  40,35% -7,70% 16,37% 72,94% -13,30%

Mittel 50,57% -3,22% 18,03% 32,76% -6,48%

Wie im Diagramm ersichtlich ergeben sich zwischen 19.09. und 20.09 und am 24.09. grobe
Unterschiede im Kurvenverlauf des Besco Summenstromes. Am 19.09. und 20.09. liegt das
an einem Messfehler im P-Benzin Abstol, am 24.09. am zu hoch angesetzten ,Bulkdestillat
Einsatz FCC*-Strom. Diese Fehler wurden aus der Mittelwertberechnung eliminiert. Die
Ergebnisse in der Tabelle zeigen, dass der wichtigste Abstol} — BD Einsatz FCC — eine relativ
geringe Abweichung im Vergleich zu den kleinen Abstof3strdmen hat, die Fehler > +10%

aufweisen
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Abbildung 55: Vergleich der HDS3S-AbstéRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

5.1.18 PTU

In der Post Treatment Unit PTU wird der Kerosin- und Gasél-Abstoly des HDS3- Splitters

katalytisch hydriert, um den Schwefelgehalt auf kleiner 10 ppm zu reduzieren. Vor allem wird
jedoch auch eine Aromaten-Reduktion durchgefiihrt, die zu einer Dichteabsenkung flihrt.

Tabelle 33: Adapt. Gesamtfehler (AbstéRRe) und Durchsatzfehler (Summe) auf der PTU

PTU STR. TOPGAS |SCHWERBENZIN |PTU DK. KOMP. [SUMME
15.09.2015 -86,20% -12,63% 1,46%
16.09.2015 -92,87% -20,77% 2,09%
17.09.2015 -89,97% -10,49% 1,15%
18.09.2015 -88,79% -7,06% 0,92%
19.09.2015 -88,06% -15,67% 1,50%
20.09.2015 -87,17% -21,70% 1,98%
21.09.2015 -87,45% -11,20% 1,18%
22.09.2015 -86,68% -8,06% 0,96%
23.09.2015 -87,34% 2,80% 0,34%
24.09.2015 -91,22% 7,27% 0,16%
25.09.2015 -79,08% 4,91% 0,16%
26.09.2015 -79,22% 12,09% -0,18%
27.09.2015 -80,52% 5,53% 0,14%
28.09.2015 -79,49% -1,28% 0,49%
29.09.2015 -79,50% 27,02% -0,75%

Mittel -85,51% -3,74% 0,70%

Der Dursatzfehler wird hier auch, wie schon bei anderen Anlagen, auf alle drei AbstoRe
gleichmaRig aufgeteilt. Eigentlich kdnnte man hier feststellen, dass es mehrere verschiedene
Einsatze gibt, und deswegen eine Aufteilung komplexer ist. Nachdem aber alle Einsatzstréme
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vom HDS3 Splitter kommen und angenommen werden kann, dass sich dessen
Ausbeutestruktur nicht stark verandert, wird sich auch die Zusammensetzung des
Einsatzstromes nicht andern. Damit kann der Durchsatzfehler zu gleichen Teilen auf die
AbstoRRe verteilt werden. Die PTU Dieselkraftstoff Komponente zeigt eine sehr gute
Ubereinstimmung in APS und Besco und ist ein Musterbeispiel fiir die Modellberechnung im
APS. Der Stripping Topgas Strom bewegt sich im Mittel bei weniger als 10 t/d und dessen
hoher Fehler von -86% ist aus diesem Grund irrelevant. Der Schwerbenzin- Abstol} liegt bei
rund 100 t/d und Uber einen Zeitraum von 15 Tagen gleichen sich negative und positive
Abweichungen nahezu aus (Fehler im Mittel bei -4%).
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Abbildung 56: Vergleich der PTU-AbstofRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)

5.1.19 FCC

In einem katalytischen Crackprozess (,Fluid catalytic cracker”) werden langkettige Molekdle in
einem Wirbelschichtverfahren in kurzkettigere aufgebrochen; der Haupteinsatzstrom ist
Bulkdestillat aus dem HDS3 Splitter.
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Tabelle 34: Adapt. Gesamtfehler (AbstéRRe) und Durchsatzfehler (Summe) an der FCC

GNV-HD- |[C3-SCHNITT |FCC- CRACKBI. |CRACKBI. |FCC-
RESTGAS |(PP) BUTAN [LEICHT SCHWER |KEROSIN [LCO GSO SUMME
20.10.2015] -35,43% 8,58%| 10,24%| -13,74% 8,79% 14,89%| -3,31%| -13,18%
21.10.2015| -29,29% 9,08%| 12,53%| -10,83% -4,26% 20,07%| 0,96%| 1,33%
22.10.2015] -30,85% 7,08%| 8,87% -4,23% -3,28% 17,85%| -3,16%| -2,76%
23.10.2015| -38,67% -0,63%| 2,42% 1,15% 13,93% 10,75%|-10,85%| -9,55%
24.10.2015| -38,75% 1,35%| 2,37% 1,22% 14,15% 10,62%]-11,03%| -14,91%
25.10.2015] -38,22% 0,14%| 3,52% 2,88% 15,26% 11,23%|-15,70%| -14,46%
26.10.2015| -35,09% 4,00%| 6,03% 3,90% 4,23% 13,55%]-17,25%| -1,57%
Mittel neues
Modell -35,07% 4,33%| 6,68% -3,71% 5,94% 14,25%| -8,73%| -7,80%
Mittel altes
Modell -3,94% -6,24%| -2,40% 44,23%|  -55,46% 82,53%| 34,49%| 103,40%

Der Abstol? Koks, der in Besco ausgewiesen wird, ist als APS Strom nicht vorhanden, weil
dieser eigentlich als Eigenverbrauch zur Energieversorgung verwendet wird. Das geschieht in
der Realitat genauso, nur wird der Strom trotzdem ausgewiesen —in Tabelle 34 wird der Strom
also nicht ausgewiesen. In den ersten Analysen hat sich gezeigt, dass die Gesamtfehler der
FCC Anlage sehr hoch sind — vor allem auch in den wichtigen Strémen (siehe dazu Tabelle:
.Mittel altes Modell“). Daraufhin wurde das Modell der FCC in APS mittels Anpassung von
Riser Outlet Temperatur und den Cutpoints dementsprechend verandert, dass sich die
Abweichungen wesentlich verringert haben (,Mittel neues Modell). Somit liegen alle wichtigen
AbstoRe (aulRer FCC Kerosin) bei einem Fehler < £ 10%. Auch der Durchsatzfehler ist im Mittel
in der neuen Planung wesentlich besser als in der alten.
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Abbildung 57: Vergleich der FCC-AbstdlRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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5.1.20 TGU

In der Thermal Gas Unit

Tabelle 35: Adapt. Gesamtfehler (Absté3e) und Durchsatzfehler (Summe) an der TGU

soll die Ausbeute an wertvollen Mitteldestillaten aus
Vakuumrickstand der Vakuumdestillationen durch thermisches Cracken maximiert werden.

VFCR [SUMME

TGU-TOPGAS [TGU-BENZIN |TGU-GASOEL
15.09.2015 31,31% 65,83% 2,03%| -7,33%
16.09.2015 29,08% 60,05% 0,28%| -6,62%
17.09.2015 30,95% 59,70% 3,14%| -7,33%
18.09.2015 21,41% -232,30% -116,95%| 34,52%
Mittel 30,44% 61,80% 1,80%| -7,09%

Der Kontrollzeitraum wurde bei der TGU Anlage ungtinstig gewanhlt, weil diese am 28.09. einen
Stopp hatte. In der APS Planung vom 15.09. wurde davon ausgegangen, dass die TGU Anlage
am 18.09. bereits steht und deswegen fallen die APS Stréme im Diagramm auch ab. Der
Mittelwert der Abweichungen aller Absté3e wurde deswegen auf den Zeitraum 15.09. bis
17.09. beschrankt. Der scheinbare relativ grole Unterschied im VFCR Strom ist vor allem
durch den zu niedrigen Durchsatz in APS bedingt, der bereits um den Durchsatzfehler
korrigierte Fehler in der Tabelle weist ca. -7% Abweichung auf. In APS kam es am 18.09. zu
negativen AbstdRRen, was jedoch bereits behoben wurde; auch deswegen wurden die Daten
des 18.09. nicht fiir einen Vergleich herangezogen.
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Abbildung 58: Vergleich der TGU-AbstéRRe — APS (Plan-Werte) zu Besco (Ist-Werte)
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5.2 Vergleiche der Tankstande & In- und Output-Analyse

Der zweite Teil der Kontrolle der Simulationsdaten gegenuber den Ist-Daten beschaftigte sich
mit den Tankstandbewegungen. Einerseits wurden so genannte ,Komponententanks®
Uberpriift, die am Ende des Raffinationsprozesses die Komponenten vor dem Blending
aufnehmen. Andererseits wurden ,Straight-Run-Tanks" kontrolliert, die Destillationsprodukte
aufnehmen und dementsprechend mehr oder weniger mitten in der Prozesskette der Raffinerie
stehen.

Es wird ein Vergleich der APS-Daten und den Korrigierten Besco-Daten vom 10.09.-
01.10.2015 fur die Tanks, in denen sich relevante Differenzen ergeben haben, gezeigt. Es
konnte nur eine Auswahl von Tanks analysiert werden; in einem nachsten Schritt kdnnte eine
Uberprifung von allen relevanten Tanks erfolgen. Es werden die Zu- und Abfliisse in und aus
den Tanks untersucht, die Aufschluss darliber geben, warum sich Unterschiede in der
Simulation gegeniber der Realitat ergeben haben. Des Weiteren wird versucht die Differenzen
dieser Strome zu erklaren, um damit in Zukunft ein besseres Planungsergebnis zu erreichen.

5.2.1 Komponententanks

In dieser Abhandlung wurden 22 Tanks Uberprift, die Komponenten vor Blending enthalten
und im nachsten Prozessschritt - dem Blending — zu Fertigprodukten vermischt werden. Hier
werden die Ergebnisse der Tanks gezeigt, in denen sich Differenzen zwischen de Simulations-
und Ist-Daten ergeben haben. Die Outputs in der Realitdt enthalten natirlich die Blending-
Mengen, in APS werden die Blending-Events zurzeit jedoch noch nicht eingegeben.
Deswegen mussten die Besco-Tankstadnde dementsprechend adaptiert werden, sodass auch
die Besco-Daten die Blending-Events nicht enthalten. Am Beispiel des ersten Tanks soll im
Folgenden erklart werden, wie der Vergleich durchgefihrt wurde:

T0504 (Crackbenzin leicht)

Tabelle 36: Beispiel der In- und Outputanalyse am Tank T0504

388 % = 131_3_1[51
46069,084
388%
Tankstand | Tankstanddelta Input FCC |Input NHT |InputTT1l | XInputs-

T0504 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] [t] [t] Qutputs [t]
BESCO 6.394,55 4.669,84 | 3.753,31 - 897,59 4.650,90
APS 24.526,06 22.801,36 @ 18.811,35 - 3.989,98  22.801,33
Differenz 18.131,51 18.131,51 | 15.058,04 - 3.092,38 18.150,43

Im Format von Tabelle 36 werden die wichtigsten Daten des betreffenden Tanks
zusammengefasst. Ganz links oben befindet sich eine Kennzahl: Diese gibt an, wieviel

[
Verfahrenstecunm

oMV




Kapitel 5 - Validierung von Modelldaten 88

Differenz sich wahrend des Simulationszeitraumes zwischen dem Tankstanddelta in der
Simulation (APS) und der Realitat (Besco) ergeben hat. Bezogen wird dieser Wert (hier
18.131,51) auf das Tankstanddelta zwischen End- und Startzeitpunkt der Simulation, das sich
in der Realitat ergeben hat. Am Anfang der Simulation sind die Tankstande in APS und Besco
gleich hoch, in der zweiten Spalte wird angegeben, wie hoch der Tankstand am Ende ist. Die
dritte Spalte gibt das zeitliche Tankstanddelta (also zwischen Simulationsende u. —beginn) von
APS und Besco an, wobei deren Differenz gleich grof3 sein muss wie die Differenz des
Tankstands am Ende (zweite Spalte), was daran liegt, dass die Differenz im Tankstand zu
Start gleich 0 ist. Im rechten Teil der Tabelle werden die In- und Outputs des betreffenden
Tanks aufgelistet; in der letzten Spalte wird eine Bilanz gebildet, die wiederrum ungefahr
dasselbe wie das Tankstanddelta wahrend desselben Zeitraums ergeben muss. Damit kann
sichergestellt werden, dass auch wirklich alle In- und Outputs bertcksichtigt wurden, die
diesen Tank betreffen.
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Abbildung 59: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T0504

Im Diagramm sind die Tankstande in APS und Besco enthalten, sowie — auf der sekundaren
y-Achse — die Strdme in den bzw. aus dem Tank. Es I&sst sich erkennen, dass die Stréme bis
zum 30.09. aufgezeichnet sind, wahrend hingegen die Tankstande auch am darauffolgenden
Tag noch Daten aufweisen. Das liegt daran, dass sich die Stréme eines Tages jeweils am
nachsten Tag in den Tankstdnden niederschlagen. Deswegen steigt in diesem Beispiel der
Tankstand in Besco (rote, durchgezogene Linie) auch erst einen Tag nachdem sich ein Zufluss
aus der FCC-Anlage (gruner, durchgezogener Verlauf) einstellt. Um das hohe Delta in der
Bilanz (388% -siehe obige Tabelle) zu erklaren, sei vor allem auf den Input aus der FCC
Anlage hingewiesen. Der Stopp der FCC-Anlage hat sich in der Realitat verlangert, was jedoch
in APS nicht bertcksichtigt wurde/werden konnte. Zusatzlich ergab sich eine héhere Menge
an Input aus dem Trennteil TT1 in APS. Das liegt daran, dass in APS das leichte
Pyrolysebenzin manuell auf T0504 eingestellt war. So konnte die in APS vorhandene
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Automatik im langen Zeithorizont keinen anderen Tank auswahlen. In der Realitat wurde
dieser Abstol} auf Tank T2113 gestellt, was jedoch keine Ubliche Fahrweise darstellt. Wenn in
APS die Automatik aktiviert worden ware, ware dieser Tank jedoch auch nicht ausgewanhlt
worden, weil dieser auf ,AC SR-Benzin“ gewidmet war. Wie oben erwahnt, sollte dies jedoch
nicht oft vorkommen, und das Planungsteam sieht keine Notwendigkeit die Automatik zu
andern.

T0507 (Pyro.hydr.entk. S)

Tabelle 37: In- und Outputanalyse am Tank T0507

-510%
Tankstand | Tankstanddelta [Input NHT |Input TT1 |Output SInputs-
T0507 Ende [t] (Ende-Start) [t] [t] [t] Verkauf [t] |Outputs [t]
BESCO 2.459,00 |- 849,50 - 5.679,13 6.511,87 |- 832,74
APS 6.791,01 3.482,50 - 6.982,46 3.499,96 3.482,50
Differenz 4.332,01 4.332,00 - 1.303,34 |- 3.011,91 4.315,24

In Tank TO507 ergibt sich eine relativ grof3e Differenz von -510% geschuldet vor allem den in
das APS importierten Verkaufsmengen. Wahrend der Tankstand in APS stetig zunimmt, sinkt
dieser in den Besco-Daten sogar. Die Differenz im Input vom TT1 rihrt aus dem
Zirkulationsvorgang auf dieser Anlage am 12. und 13.09. her. Die Verkaufsmengen werden in
APS zurzeit Uber so genannte Kontingente abgebildet. Wie man im Diagramm anhand der
,Verkaufe Besco® sieht, sind diese jedoch diskontinuierlich. Wie auch immer sind die Verkaufe
in APS deutlich unterschatzt, woraus sich rund % des Fehlers ergibt.
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Abbildung 60: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T0507
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T1006 (Splitter 3 Kerosin)
Tabelle 38: In- und Outputanalyse am Tank T1006
-74%
Tankstand Ende | Tankstanddelta | Input HDS2 |Input Input HDS1 |>Inputs-
T1006 [t] (Ende-Start) [t] [t] HDS3S [t] [[t] Outputs [t]
BESCO 12.377,50 8.129,20 - 8.129,51 - 8.129,51
APS 6.355,14 2.106,82 - 2.106,81 - 2.106,81
Differenz |- 6.022,36 |- 6.022,38 - |- 6.022,70 - |- 6.022,70

Die Differenz in Tank T1006 von rund -74% erklart sich aus dem Input aus dem HDS3 Splitter.
In APS wurde der Absto ,SPL3 Kero zum Tank T1006“ auf 5m?®h eingestellt, zu Start der
Simulation lag die AbstolRrate zu T1006 bei rund 23 m3h und im Simulationszeitraum lag diese
bei rund 16 m3/h.
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Abbildung 61: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T1006
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T1009 (MTBE)

Tabelle 39: In- und Outputanalyse am Tank T1009

100%
Tankstand Ende| Tankstanddelta | Input ETBE | SInputs-
T1009 [t] (Ende-Start) [t] |[t] Outputs [t]
BESCO 6.142,87 3.414,07 3.414,30 3.414,30
APS 9.552,23 6.823,42 6.823,40 | 6.823,40
Differenz 3.409,36 3.409,35 3.409,11 3.409,11

Die Differenz in T1009 kann durch den Unterschied im Zufluss aus der ETBE Anlage erklart
werden. Der Durchsatz der ETBE in APS liegt genau um den Anteil héher, den das FCC Butan
zum Einsatz beitragt. In der Realitat steht die FCC Anlage in einem langeren, ungeplanten

Stopp, was jedoch in der APS Simulation nicht berticksichtigt werden konnte.
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Abbildung 62: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T1009
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T1011 (CC Benzin schwer)

Tabelle 40: In- und Outputanalyse am Tank T1011

7%
Tankstand | Tankstanddelta | Input Input ISO | SInputs-
T1011 Ende [t] (Ende-Start) [t] |FCC[t] [t] Outputs [t]
BESCO 9.885,31 5.297,71 3.664,59 1.633,33 5.297,92
APS 10.277,48 5.689,84 5.689,84 - 5.689,84
Differenz 392,17 392,14 2.025,25 |- 1.633,33 391,93

Die Bilanzkennziffer mit 7% deutet auf ein geringes Delta zwischen Plan- und Istwerten hin. In
diesem Fall heben sich jedoch die Fehler im Input der FCC und ISO-Anlage nahezu auf.
Wahrend in APS -wie schon bei den vorherigen Tanks erwahnt- der FCC-Stopp
unbertcksichtigt blieb und weiterhin schweres Crackbenzin von dort kam, war der Input aus
der ISO im APS Fall null. In APS war der Cut ,Iso Restbenzin“ auf T1015 gestellt worden, in
der Realitat wurde dieser Abstol} jedoch schon seit langerer Zeit auf T1011 gestellt, was auch
im Dispositionsprogramm so festgehalten wurde. Zuséatzlich Iasst sich der hohe Unterschied
im FCC Abstol — schweres Crackbenzin — vom 24.09. — 30.09. erkennen. Hier wird dieser Cut
in APS und Besco zu Tank T1011 geleitet, aber der Strom in Besco ist mehr als doppelt so
hoch. Dieser Fehler liegt auch in dem hohen Modellfehler der FCC, der mittlerweile bereinigt
werden konnte (siehe dazu Kapitel 5.1.19 auf Seite 84).

12000

10000

2000

6000

Tankstinde [t]

4000 -

2000

T1011

=+ 2000

APS

8
=1
Strome [t/d]

Tankstand
exkl. Blends
BESCO

= ===Tankstand
exkl. Blends

+ 1500 Input 150
BESCO

Input 150 APS

s Input FCC
BESCO

== ==Input FCC APS

Abbildung 63: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T1011
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T1013 (Iso Hexan)

Tabelle 41: In- und Outputanalyse am Tank T1013

-11%
Tankstand | Tankstanddelta| Input ISO | SInputs-
T1013 Ende [t] (Ende-Start) [t] [[t] Outputs [t]
BESCO 11.171,58 9.074,18 | 9.074,33 9.074,33
APS 10.207,34 8.109,93 | 8.109,88 8.109,88
Differenz |- 964,24 |- 964,25 |- 964,45 |- 964,45

Tank T1013 ist ein Beispiel dafur, wie gut die Simulation in APS mit den Ist-Daten
Ubereinstimmen kann — es ergibt sich lediglich eine Abweichung um -11% nach einem
Zeitraum von mehr als 3 Wochen. Der Abstol} Iso-Hexan hat auch schon im Anlagenvergleich

lediglich einen Fehler von 3% aufgewiesen (keine komplette Ubereinstimmung durch
unterschiedliche Zeitraume).
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Abbildung 64: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T1013
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T1014 (Unifinat)

Tabelle 42: In- und Outputanalyse am Tank T1014

-100%
Tankstand | Tankstanddelta | Input NHT| SInputs-
T1014 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] Outputs [t]
BESCO 4.534,73 2.326,15 | 2.326,53 2.326,53
APS 2.208,16 - - -
Differenz |- 2.326,57 |- 2.326,19 |- 2.326,53 |- 2.326,53

Hier hat es Transfers zwischen Tanks gegeben, die so in APS nicht eingegeben waren; diese
wurden aus der Bilanz gestrichen. In Zukunft kénnten diese Transfers jedoch je nach
Planmoglichkeit im APS integriert werden. Der Unifinat-Abstol3 aus dem NHT wurde in APS
auf Tank T4726 geroutet. In der Realitat wurde das Unifinat — neben der Heildversorgung des
Platformers — auf Tanks T1014 und T4726 gestellt. Eine Automatik ist hier in APS nicht

vorhanden, jedoch wird die Notwendigkeit einer solchen angezweifelt.
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Abbildung 65: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T1014
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T1015 (Benzin ROZ92)

Tabelle 43: In- und Outputanalyse am Tank T1015

-26%
Tankstand | Tankstanddelta| Input FCC SInputs-
T1015 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[[t] Input ISO[t]|Outputs [t]
BESCO 5.105,37 2.998,87 1.953,16 944,32 2.897,48
APS 4.322,20 2.215,75 - 2.215,74 2.215,74
Differenz |- 783,17 |- 783,12 |- 1.953,16 1.271,42 |- 681,74

Der Fehler ist nicht besonders grof3, obwohl man feststellen muss, dass sich die beiden Inputs
durch gegenlaufige Planung teilweise aufheben. Das schwere Crackbenzin der FCC Anlage
gehtin APS in Tank T1011, in Besco geht dieser Cut nach dem Stopp in Tank T1015. In APS
gibt es (zurzeit) keine Mdglichkeit diesen Absto3 mit einer Automatik zu steuern, sowie er zum
Beispiel auch beim leichten Crackbenzin Abstol3 vorhanden ist.
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Abbildung 66: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T1015
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T1303 (Hydriertes Kerosin)

Tabelle 44: In- und Outputanalyse am Tank T1303

126%
Tankstand | Tankstanddelta | Input HDS1 | SInputs-
T1303 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] Outputs [t]
BESCO 94.466,97 32.048,77 32.118,49 | 32.118,49
APS 134.896,52 72.478,32 72.477,95 | 72.477,95
Differenz 40.429,55 40.429,55 | 40.359,46 | 40.359,46

In der APS Planung wurde der Input aus der HDS1 falsch eingestellt: Die Menge an dem
Lhydrierten Kerosin fur Jet* — die Menge, die in Schwechat verbleibt — wurde nullgesetzt,
deswegen war die Menge zum Lobauer Tank (T1006) zu hoch. Auch die Gesamtmenge an
hydriertem Kerosin war in APS etwas hoéher als in der Realitat, was an dem zu hoch
eingestellten Einsatz lag. Zu Simulationsstart betrug der in der Realitat rund 3000 t/d, in APS
3500 t/d. Diese Durchsatzanderung ergab sich jedoch erst ein bis zwei Tage vor
Simulationsstart. Zusatzlich sei darauf hingewiesen, dass der Durchsatz wahrend des
betrachteten  Zeitraums auch in der Realitdt auf 3500 t/d anstieg.
Eine Empfehlung ware die Einsatzmengen ab einem gewissen Zeitraum (z.B. 1 Woche nach
dem Simulationsstart) an die jeweiligen Monatsmengen anzupassen, um so im Mittel eine gute
Schatzung zu erhalten.
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T2005 (HS Komp leicht)

Tabelle 45: In- und Outputanalyse am Tank T2005

-636%
Tankstand |Tankstanddelta| Output PB2| Input FCC bzw. SInputs-
T2005 Ende [t] (Ende-Start) [t] |& PB3 [t] Tank [t] Input AC [t]|Outputs [t]
BESCO 5.051,29 |- 1.159,81 8.080,55 4.239,04 2.213,25 |- 1.628,26
APS 12.565,89 6.354,69 6.097,74 10.722,23 1.730,18 6.354,68
Differenz 7.378,15 7.378,05 |- 1.982,81 6.483,19 |- 483,06 7.982,93

Die Bilanzkennzahl deutet zwar auf grof3ere Fehler hin, die gréfite Abweichung entsteht jedoch
durch den langeren, ungeplanten Stopp der FCC Anlage. Der Pyrolysertickstand-Abstol3 von
der AC Anlage war in APS relativ konstant zu niedrig. Nachdem im Anlagenvergleich jedoch
nicht derselbe Zeitraum verglichen wurde, kann kein direkter Schluss gezogen werden. Die
Differenz im Output des Tanks zu den Preblending-Anlagen PB2 und PB3 lasst sich relativ
einfach erklaren: Die Komponente ,HS Komp. L* wird in APS aus Tank T2006 bezogen, was
bei Tank T2006 auf Seite 98 auch zu sehen ist — Die fehlende Menge hier von rund 1983 t
findet sich in etwa im Output von T2006 zu den Preblending-Anlagen wieder (1952 t)
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Abbildung 68: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2005
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T2006 (Gasél fiir HL)

Tabelle 46: In- und Outputanalyse am Tank T2006

-150%
Tankstand | Tankstanddelta | Output PB2| Input KEP | Input SInputs-
T2006 Ende [t] (Ende-Start) [t] |& PB3[t] [t] HDS3S[t] |Outputs [t]
BESCO 11.505,71 4.246,41 167,34 | 1.597,81 2.815,83 4.246,29
APS 5.139,37 |- 2.119,90 2.119,89 - - - 2.119,89
Differenz |- 6.366,34 |- 6.366,31 1.952,54 |- 1.597,81 |- 2.815,83 |- 6.366,17

Wie schon oben bei Tank T2005 erwahnt, findet sich dort die Differenz in den Mengen zu PB2
und PB3. In APS wird das leichte, entparaffinierte Gasél von der KEP auf Tank T8005 gestellt,
was langfristig auch richtig ist, teilweise wird es jedoch auch auf T2006 gestellt. Der Gasol-
Input aus dem HDS3 Splitter geht in APS zu Tank T3020, was jedoch auch im
Dispositionsprogramm zu T2006 geplant war.
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Abbildung 69: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2006
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T2007 (SP EPK)

Tabelle 47: In- und Outputanalyse am Tank T2007

-100%
Tankstand | Tankstanddelta| Input KEP | SInputs-
T2007 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] Outputs [t]
BESCO 13.561,91 7.473,11 7.470,92 7.470,92
APS 6.088,65 |- 0,16 - -
Differenz |- 7.473,26 |- 7.473,27 |- 7.470,92 |- 7.470,92

Durch die starre Einstellung der KEP Anlage auf LGO-EPK, konnte diese natirlich kein

entparaffiniertes Spindeldestillat produzieren, das in weiterer Folge in Besco zu Tank T2007
geroutet wurde.
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Abbildung 70: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2007
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T2013 (A Riickstand)

Tabelle 48: In- und Outputanalyse am Tank T2013

0%
Tankstand | Tankstanddelta | Output FP2| Input A SInputs-
T2013 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] Flash[t] Outputs [t]
BESCO 12.840,78 8.826,98 926,08 9.752,91 8.826,83
APS 12.802,01 8.788,25 566,78 9.355,15 8.788,37
Differenz |- 38,77 |- 38,73 |- 359,30 |- 397,76 |- 38,46

Tank T2013 ist ein weiteres Beispiel daflr, wie gut die Planung in APS funktionieren kann. Die
Automatik fur die Einsatzsteuerung der FP2 wurde in APS verwendet; in APS wurde wahrend
eines Runs aus Tank T2013 zudosiert, wahrend dies in der Realitat zweimal geschah. Dafur
ist die Menge des Inputs zur A Flash Anlage auch etwas niedriger in APS.
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Abbildung 71: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2013
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T2063 (PTU DK Komponente)

Tabelle 49: In- und Outputanalyse am Tank T2063

18%
Tankstand | Tankstanddelta | InputKEP | Input PTU | SInputs-
T2063 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] [t] Outputs [t]
BESCO 41.760,79 32.886,09 80,15 | 32.806,06 | 32.886,21
APS 47.579,15 38.704,32 - 38.704,18 | 38.704,18
Differenz 5.818,36 5.818,23 |- 80,15 5.898,13 | 5.817,97

Tank T2063 erreicht eine relativ gute Ubereinstimmung, lediglich der Stopp am 15.09., der
jedoch am 10.09. noch nicht bekannt war (erst am 11.09. im Dispositionsprogramm), fiihrte zu
einer Differenz von rund 6000 t. Im Tankstand zeigt sich das mit einem Einknicken der Besco-
Kurve und einem darauffolgenden relativ parallelen Geradenverlauf der beiden Tankstande.
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T5002 (Platformat 97/IC5)

Tabelle 50: In- und Outputanalyse am Tank T5002

-74%
Tankstand | Tankstanddelta Input PF3 | Input BUT| SInputs-
T5002 Ende [t] (Ende-Start) [t] | Input ISO[t]|[t] [t] Outputs [t]
BESCO 56.569,72 29.913,52 3.187,32 | 26.648,81 70,13 | 29.906,26
APS 34.395,25 7.739,10 7.739,07 - - 7.739,07
Differenz |- 22.174,47 |- 22.174,43 4.551,74 |- 26.648,81 |- 70,13 |- 22.167,20

Die Plan-Inputs in diesem Tank unterscheiden sich relativ stark von den Ist-Daten, denn die
Differenzen im ISO- und PF3-Input gleichen sich sogar etwas aus. Das ISO Pentan wurde
auch in der Realitat an den meisten Tagen zu T5002 geroutet, an den anderen Tagen ging es
zu T2113. Im langen Zeithorizont ware es mdglich gewesen, die Tankansteuerung auf
»=automatisch® einzustellen. Auch beim Platformer Abstol} hatte die automatische Tankwahl
wahrscheinlich zu einem besseren Ergebnis gefuhrt. In APS war die Tankwahl manuell auf
Tank T1004 fixiert, wahrend in der Realitat 6fters auch in Tank T5002 geroutet wurde.
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Abbildung 73: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T5002
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T8005 (Hydriertes Gasol und Kerosin)

Tabelle 51: In- und Outputanalyse am Tank T8005

73%
Tankstand |Tankstanddelta| Input HDS2 | Input KEP | Input PTU | >Inputs-
T8005 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] [t] [t] Outputs [t]
BESCO 115.205,38 85.674,98 | 83.010,59 - 2.664,41 | 85.675,00
APS 177.924,47 148.393,92 | 115.895,19 | 32.497,87 148.393,06
Differenz 62.719,09 62.718,95 | 32.884,60 | 32.497,87 |- 2.664,41 | 62.718,06

Die Differenz im zeitlichen Tankstanddelta erklart sich vor allem durch den zu hohen Input aus
der HDS2- und KEP Anlage. Vom 17.09. bis zum 20.09. wird das hydrierte, leichte Gasél nicht
auf T8005, sondern T8002 beférdert. In APS ware eine automatische Tankwahl vorhanden
gewesen, die sich fiur T8002 entschieden hatte. Dies jedoch auch wegen den sehr hohen
Mengen an ,LGO EPK" von der KEP Anlage. Dieser Abstol3 ist wahrend des gesamten
Zeitraumes in APS relativ konstant, weil nicht so wie in der Realitat die Fahrweise auf ,SGO
EPK" oder ,SP EPK* geandert wurde. Die APS Automatik erkennt dies und méchte zumindest
das hydrierte Gasol der HDS2 auf Tank T8002 stellen; die manuell fixierte Tankwahl verhindert
dies jedoch. Der Abstol® PTU DK Komponente wurde laut Dispositionsprogramm auf Tank
T2063 geroutet, rund um den 15.09. kam es jedoch zu einer aufderplanmafigen Umstellung

auf T8005.
T8005
200000 10000 Tankstand
exkl. Blends
180000 - L 9000 Sl
-
et === =Tankstand
160000 - e - 8000 exkl. Blends
S APS e
140000 - - L 7000 Input HOS2
P elta KEP BESCO
= 120000 P -~ 6000 T
e /» - = Input HDS52
& 100000 -7 / {5000 @ RS
£ B Input KEP
& 80000 | 4000 &

60000

40000

20000

r 3000

| 2000

1000

BESCO

====|nput KEP AP5

Input FTU
BESCO

= ===Input PTU APS

Abbildung 74: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T8005
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5.2.2 Straight Run Tanks

In diesem Kapitel werden die Daten von Tanks gegenlbergestellt, die in der Prozesskette
direkt auf eine Anlage folgen. Die Outputs der Anlagen flieken also direkt in die Tanks — es
wurde keine besondere Auswahl getroffen, es wurden die Tanks, die in APS essentielle
Straight-Run-Strome aufnehmen, fir die Kontrolle herangezogen.

5.2.21  Straight Run Benzin Tanks

Hier wurden die Tanks T2102, T2107, T2112 und T2113 vorgestellt, die Straight Run Benzin
von der RD4 Ubernehmen und dieses in weiterer Folge als Einsatz fur die Ethylenanlage AC
oder das Trennteil TT4 zur Verfigung stellen. Zu Tank T2102 und T2107 gibt es keine
Ausflhrungen, weil wahrend des Simulation-Zeitraumes keine oder nur irrelevante Zu- oder
Abflisse stattgefunden haben (Tankumlagerungen in andere Tanks).

T2112 (Platformat SR Benzin)

Tabelle 52: In- und Outputanalyse am Tank T2112

-9%
Tankstand | Tankstanddelta Input Output TT4 | SInputs-
T2112 Ende [t] (Ende-Start) [t] | Input RD4 [t] |HDS3S [t] |[[t] Outputs [t]
BESCO 14.157,60 |- 9.930,10 26.625,92 8.965,47 | 45.555,80 |- 9.964,41
APS 15.058,28 |- 9.029,46 38.437,25 | 10.101,83 | 57.568,63 |- 9.029,55
Differenz 900,68 900,64 11.811,33 1.136,36 | 12.012,83 934,86

Es ergibt sich eine geringe Abweichung von -9% wahrend der betrachteten 22 Tage. Um die
geringste Differenz abzuhandeln, sei auf den Input aus dem HDS3 Splitter verwiesen. Der
Strom geht zwar so wie in Besco auch in der Simulation konstant in diesen Tank, jedoch sind
die Planwerte in APS zu hoch angesetzt. Im Anlagenvergleich des HDS3 Splitters wurde ein
ahnlicher Zeitraum (15.09. — 29.09.), wie der im Diagramm ersichtliche verglichen, und
deswegen kann der Trend aus dem Anlagenvergleich, dass in APS die Mengen fir den ,P
Benzin Abstol3* zu hoch angesetzt ist, bestatigt werden.
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Abbildung 75: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2112
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Abbildung 76: Unterschiedliche Versorgung des TT4 (Heil3- vs. Tankversorgung)

Das obige Schema soll erklaren, wie es zu den Differenzen im Input der RD4 und im Output
des TT4 kommt. In APS wurde der Durchsatz vom Trennteil TT4 manuell auf 4800 t/d
festgelegt, in der Realitdt lag dieser bei rund 4434 t/d. Dadurch muss schon einmal
grundsatzlich mehr Einsatz — entweder von der Heil3versorgung durch die RD4 oder von den
Tanks — zur Verfligung gestellt werden, was den Output aus dem Tank erhéht. Zweitens betrug
die Heillversorgung von der RD4 rund 2059 t/d, wahrend hingegen diese in Besco bei rund
2264 t/d lag. Diese Differenz muss tber die h6here Menge aus dem Tank in APS ausgeglichen
werden.

Im nachsten Schritt kann danach geforscht werden, warum zu wenig ,Hot Feed” von der
Rohdldestillation kommt. Entweder kann es der Fall sein, dass an der RD4 zu wenig Platformer
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taugliches SR-Benzin produziert wurde, oder zu viel dieses Abstoles zum Tank geroutet
wurde. Aus der obigen Tabelle lasst sich erkennen, dass die Inputmenge der RD4 in Tank
T2112 um rund 11800 t erhéht war, was auf letzteres hindeutet.

T2113 (AC SR-Benzin)

Tabelle 53: In- und Outputanalyse am Tank T2113

2849%

Tankstand | Tankstanddelta Input TT4 | Input NHT | Input ISO | Input TT1 | Output AC | SInputs-
T2113 Ende [t] (Ende-Start) [t] | Input RD4 [t] |[t] [t] [t] [t] [t] Outputs [t]
BESCO 21.031,15 |- 764,15 31.127,78 4.981,60 - 6.573,12 | 2.457,65| 50.963,02 |- 5.822,87
APS - 737,28 |- 22.532,47 14.725,83 | 15.289,67 | 4.199,98 | 3.639,49 - 60.354,65 |- 22.499,67
Differenz |- 21.768,44 |- 21.768,33 |- 16.401,95 | 10.308,07 | 4.199,98 |- 2.933,63 |- 2.457,65 9.391,63 |- 16.676,80

Es konnte keine vollkommene Ubereinstimmung zwischen dem zeitlichen Tankstanddelta und
der Bilanz (gelbe Markierungen in Tabelle) hergestellt werden. In der Abfrage vom ,Infosys-
Tool lasst sich kein weiterer Strom erkennen, der diese Differenz ausgleichen konnte.
Trotzdem kann davon ausgegangen werden, dass die gréften Strome und die damit
verbundenen Differenzen zwischen APS und Besco hier aufgelistet sind. Die
Tankstandverlaufe und die wichtigsten Stréme wurden im folgenden Diagramm
zusammengefasst — die weiteren In- und Outputs sind relativ gering und wirden das
Diagramm Uberladen und sind unbedeutend. Es kann eine deutliche Differenz in den
Tankstandverlaufen ausgemacht werden. Wahrend der Tankstand in Besco nur leicht
abnimmt, bildet sich in APS am Ende des betrachteten Zeitraumes ein deutlich geringerer
Tankstand.
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Abbildung 77: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2113
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Der Hauptgrund fur den wesentlich niedrigeren Tankstand am Ende in APS ist die zu niedrige
Menge an SR-Benzin, die von der RD4 kommt. Bei Tank T2112 war diese Menge in APS
deutlich erhéht, und hier verhalt es sich gegenlaufig. Das verlangt nach einer Analyse der RD4
SR Benzin Strome: In Tabelle 54 wurde gezeigt, zu welchem Tank dieser Abstol3 wahrend des
betrachteten Zeitraums transferiert wurde: Die Tanks T2102 und T2113 sind dabei auf AC
taugliches Benzin und die Tanks T2107 und T2112 sind auf Platformer-taugliches Benzin
gewidmet. Eine Summenbildung ergibt, dass die Platformer-taugliche Menge in APS
wesentlich hdher war als in der Realitat. Gegenlaufig verhalt es sich dabei bei AC tauglichem
SR Benzin. So hat sich ein Fehler in der Aufteilung dieses AbstoRRes ergeben, woflr es im
Allgemeinen zwei Griinde geben kann: Entweder hat die APS-Logik die Zuteilung zur
Platformer-Schiene bevorzugt (auch durch manuelle Eingabe) oder es haben sich groRRe
Unterschiede in der Rohélverarbeitung der RD4 ergeben. Im ersten Fall kann es nattrlich auch
sein, dass die Bevorzugung der TT4-NHT-PF3-Prozesskette (T2107, T2112) gegentiber dem
Transfer von SR Benzin zur AC Anlage (T2102, T2113) durch die Eingabe eines fixierten
Einsatzes am TT4 bedingt ist. In der betrachteten Simulation ist dies auch der Fall: Der TT4
Durchsatz wurde manuell auf 4800 t/d fixiert. In Besco lag dieser Wert im Mittel bei rund 4400
t/d, was auf einen erhéhten Einsatz in die Platformer-Schiene hindeutet.

Tabelle 54: Unterschiede in der Aufteilung des SR Benzins in APS und Besco

BESCO APS Delta

T2102 AC - - -

T2107 PLAT - 2.552 2.552
T2112 PLAT 26.626 38.437 11.811
T2113 AC 31.128 14.726 |- 16.402
Summe PLAT 26.626 40.989 14.363
Summe AC 31.128 14.726 |- 16.402
Summe 57.754 55.715 |- 2.039

Trotzdem wird hier auch der zweite Fall flr die Begrindung behandelt, bei dem sich die
Differenzen in der Verarbeitung der Rohéldestillation auf der RD4 ergeben haben mussten.
Durch eine Anderung in der Rohéllieferung zum Beispiel wiirde sich die Rohdlart andern und
damit auch die Ausbeutestruktur und die Eignung fur die Verarbeitung des SR Benzin
AbstoRRes in der PF3- oder AC-Anlage. Dazu wurde die Fahrweise der RD4 Uber denselben
Zeitraum Uberpruft, was zu folgender Grafik (Abbildung 78) gefiihrt hat. Oben sieht man die
unterschiedlichen Rohéldurchlaufe, so wie sie am 10.09. in APS geplant u. eingegeben
wurden. Eine Kontrolle der realen Daten hat das darunter befindliche Vergleichsbild (griine
Balken) hervorgebracht. Es gibt immer wieder kirzere und langere Verschiebungen, von
17.09. bis 21.09. ergibt sich aber eine gréRere Veranderung. Statt eines RH-, RB- und P-Runs
wird mehr als 4 Tage RH-Rohdl auf der RD4 verarbeitet. Danach geht die Abfolge so wie
geplant weiter- jedoch um rund 2,5 Tage verspatet. Diese Verspatung bleibt bis zum 24.9.
aufrecht, dann wird ein RB Run von geplant rund 1,75 Tagen auf rund 1,4 Tage abgekurzt.
Am 25.9. am Vormittag beginnt ein RH Run, der verlangert wird, weil anscheinend der
darauffolgende RB-Batch auf einen spateren Zeitpunkt verschoben wurde. Es bleibt
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festzustellen, dass darauf geachtet werden sollte, dass die Exportfunktion vom 12-Wochen-
Programm ins APS regelmafig ausgefihrt wird, damit die Rohdlbatches in APS aktuell sind.

) RH P P RB RB RB RB
ey B v Bl By MLy ¢ ;M

T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T

10009 3 o 5 18 ] 8 | 2 2 .c] 4 5 2 i 3 3 ] o1t
RH RH RH RH
1 —4 —
RE RB REB RB
———1 I ] £ . =
P P P P
- — = . ——1 o E—

Abbildung 78: Unterschiede in der Fahrweise der RD4 — APS-Plan (oben) vs. Besco-Ist (unten)

Jedoch soll hier auch auf die Differenzen in den anderen In- und Outputs eingegangen werden.
Die Mittelbenzinfraktion des Trennteils TT4 kann auch auf Tank T2113 gestellt werden.
Mittelbenzin wird in APS wahrend des betrachteten Zeitraumes vollstdndig zum Tank gestellt,
wahrend hingegen in Besco im Mittel mehr Mittelbenzin zur Restgasanlage (RGA) als zum
Tank geférdert wird. Daraus ergibt sich dann eine Differenz zwischen Besco und APS von rund
10300 t bei einem Besco Mittelbenzinabstol3 von ca. 5000 t. Diese Fahrweise ist in Besco
Ublich — die Mittelbenzinfraktion wird Uber die RGA direkt zur AC Anlage gefahren. Dieser
Fehler ist also zu vernachlassigen. Beziiglich des NHT Inputs in den Tank wurde festgestellt,
dass in APS wahrend des gesamten Simulationszeitraumes in T2113 geliefert wird, wahrend
in Besco das hydrierte Leichtbenzin dauerhaft nur auf T3019 gestellt wird. Tank T3019 ist der
Einsatztank der ISO Anlage; in APS wird dieser Tank nicht explizit in der Eingabe erwahnt,
das Modell schickt das hydrierte Leichtbenzin gleich direkt auf die ISO Anlage. Das Problem
ist aber die falsche Eingabe in APS bei der ISO Anlage; In APS werden 200 t/d zum
Einsatztank der AC, Tank T2113 geroutet, wahrend dieser Strom in der Realitat null ist.

In APS kommt es zu einem erniedrigten AbstoR aus der ISO Anlage in T2113. Der Einsatz in
der Realitat lag bei rund 1120 t/d, in der APS Simulation wurde dieser mit 1090 t/d
angenommen - was nicht zu der Differenz gefuhrt hat, sondern eine gute Abschatzung war.
Neben hydriertem Leichtbenzin wurde in der Realitat jedoch auch das Iso-Pentan 6fters auf
T2113 transferiert, was in APS so nicht der Fall war. Im Programm gibt es flir die Tankwahl
des ISO-Pentans bereits eine Automatik, die hier fir ein besseres Ergebnis im langen
Zeithorizont ausgewahlt werden sollte. Genauso verhalt es sich beim Trennteil 1. Es kommt
zu einer Differenz zwischen Besco und APS von rund 2500 t, weil die Automatik des AbstolRes
fur ,pyro. Hydr. Enk. L* nicht verwendet wurde. Damit kann nicht garantiert werden, dass sich
keine Differenz zur Realitat ergibt, jedoch verschafft es dem Programm eine gewisse
Flexibilitdat. Der APS SR Benzin Einsatz zur AC Anlage wurde manuell in dem Event-Fenster
der AC Anlage festgelegt; es ware jedoch eine Automatik zur Verfligung gestanden, die den
Einsatz méglicherweise besser eingestellt hatte. So betrug die Differenz des Einsatzes zur AC
Anlage jedoch rund 9400 t bei einem Besco Strom von ca. 51000 t.
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5.2.2.2 Straight Run Kerosin Tanks

Es gibt drei Straight Run Kerosin Tanks, die Kerosin aus der Rohdldestillation aufnehmen
kénnen. In welchen Tank dieser Strom geht, ist nur kurzfristig wichtig, im langfristigen
Planungshorizont ist es jedoch sinnvoller, bei der Kontrolle immer eine Summe der drei
Tankstande zu betrachten.

Tanks T2001/03/08 (Kerosin)

Weil diese Tanks dasselbe Produkt lagern und sich grundsétzlich nur im Schwefelgehalt
unterscheiden, wurde eine Summe der Tankstande und Strome betrachtet.

Tabelle 55: In- und Outputanalyse an Kerosintanks

-387%
Summe Tankstand | Tankstanddelta | Input RD4 | Input HDS1 | Input HDS3S| Output SInputs-
T3017/18/20|Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] [t] [t] HDS1 [t] Outputs [t]
BESCO 5.367,90 698,10 33.929,58 351,71 - 33.667,19 614,11
APS 2.665,69 |- 2.004,13 12.829,26 - 9.523,96 24.357,34 |- 2.004,12
Differenz |- 2.702,21 |- 2.702,23 |- 21.100,33 |- 351,71 9.523,96 |- 9.309,84 |- 2.618,23
Summe T2001/03/08 Tankstand BESCO
7.000,00 6.000,00
= = == Tankstand APS
6.000,00 o
- Input RD4 BESCO
5.000,00
4.000,00
.
= 400000 T L Y - = Input RD4 APS
§ \‘--.. N =
g N of --...._“- 3.000,00 E
£ 3.000,00 g B & Input HDS3S
& Bt BESCO
2.000,00
2.000,00
= = = |nput HDS3S APS
1,00000 - 1.000,00
S 1L 7RO, | AT i, O TR . SR (IR Output HDS1
: ‘ BESCO
I R I T T T - S S R %
Q')S;» O”LQN q':P\ q'»& 0;9-» Q'}@ q'}@ %’,’E’N Q’\S’x O,’L“\"N ra':ﬁ’N Output HDS1 APS
& S ® & " ® P S
L R A . L. | .

Abbildung 79: Vergleich der In- u. Outputs an den Kerosintanks

Die Differenz von rund 2700 t entsteht aus den Unterschieden in den Inputs der RD4 und des
HDS3 Splitters und dem Output aus der HDS1. Die Hei3versorgung der HDS1 aus der RD4
ist in APS weitaus héher, weswegen die Kerosin Speisung aus den Tanks geringer ausfallen
kann. So lasst sich der um rund 9300 t geringere Output zur HDS1 erklaren.

Der RD4 Kerosin Input zu den Tanks ist in APS fir den gesamten Zeitraum um rund 21100 t
niedriger, was einerseits an der hdheren HeilRversorgung in APS liegt. Der RD4 Kerosin Output
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wird in die Heillversorgung der HDS1 und der Speisung der Tanks aufgeteilt. Wenn die
Heilversorgung in APS hoher ist, verbleibt flr die Tanks weniger Kerosin. Andererseits ist
aber auch die fur die Aufteilung zur Verfliigung stehende Kerosinmenge aus der RD4 in APS
niedriger als in Besco (im Mittel 2951 t in APS gegenliber 3377 t in Besco; siehe dazu
Abbildung 80).

HOS1

RD 4

3364 | 3500

3377 2951 1761 2340

1603 |11€0

Besco [t/d] Kero Tanks
APS [t/d] 1616 611 vy

Abbildung 80: Unterschiedliche Versorgung der HDS1 (Heil3- vs. Tankversorgung)

Das kann mehrere Ursachen haben: Eine hdhere Einsatzmenge in die Rohdldestillation in APS
wurde naturlich auch eine hohere Menge an Kerosinoutput nach sich ziehen. Wahrend des
betrachteten Zeitraumes betrugen die Einsatzmengen in APS und Besco jedoch
gleichermafien rund 24000 t. Auch ein hoherer Ausbeutefaktor fir Kerosin wirde einen
hdéheren Kerosinabstol} bewirken. Jedoch konnte im Anlagenvergleich der Modellfehler flr
Kerosin keinen eindeutigen Aufschluss geben - es kann keine eindeutige Tendenz festgestellt
werden, dass das APS Modell deutlich mehr oder weniger Kerosin generiert als die reale
Anlage. Die Differenz entsteht jedoch durch die unterschiedliche Einstellung des Cutpoints. In
der APS Simulation wurde der Cutpoint im Mittel auf 160°C eingestellt. In der Realitat lag der
Mittelwert des Cutpoints jedoch bei rund 156°C, was einen erhéhten Kerosinabstof3 (und
verminderten BenzinabstoR) bewirkt (zur Erklarung des Cutpoints siehe Abbildung 16 auf Seite
23).

Eine letzte Differenz ergibt sich im Input des HDS3 Splitters: Das Kerosin des Splitters geht
zur PTU, dem Lobauer Tank T1006 und einem der drei Kerosintanks T2001/03/08. Mit der
Eingabe des Einsatzes der PTU und der Menge, die zum Lobauer Tank geht, ist die Menge
zu den Tanks T2001/03/08 definiert. Durch die zu niedrige Eingabe der Menge zum Lobauer
Tank ergibt sich in der APS Simulation eine Restmenge, die in den Tank T2008 geht, die in
der Realitat entfallt.
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5.2.2.3 Gasoltanks

Bei den Tanks fir leichtes Gasdl T3017/18/20 verhalt es sich ahnlich wie bei den Kerosintanks
— im langfristigen Zeithorizont ist die Summe der Tankstande relevanter als eine Betrachtung
der einzelnen Tanksténde. Tank T3018 nimmt schweres Gasdl aus der RD4 auf und fir diesen
Abstol} gibt es lediglich einen Ersatztank und deswegen macht eine Summenbildung keinen
Sinn.

T3016 (Gasol schwer)

Tabelle 56: In- und Outputanalyse an Tank T3016

-231%
Tankstand Tankstanddelta | Input RD4 | Output Output KEP | SInputs-
T3016 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] HDS2 [t] [t] Outputs [t]
BESCO 3.318,30 |- 3.176,90 | 21.067,14 | 1.904,64 | 22.339,23 |- 3.176,74
APS 10.649,13 4.,153,83 4.153,66 - - 4.153,66
Differenz 7.330,83 7.330,73 |- 16.913,48 |- 1.904,64 (- 22.339,23 7.330,40

Der Tank T3016 nimmt schweres Gasdl, das ein Abstol der RD4 ist, auf. Der SGO Output der
RD4 Anlage konnte nur bis zum 12.09. auf diesen Tank geroutet werden, weil dieser dann voll
war. In Besco wurde dieser nicht voll, weil SGO auf der KEP Anlage eingesetzt wurde, was
auch gleich den grofRen Unterschied im Output zur KEP Anlage erklart. In der HDS2 Anlage
kann zusatzlich zum LGO Input auch eine Dosierung von SGO als Einsatz eingestellt werden.
In APS wurde dieser auf nullgestellt, rund eine Woche nach Simulationsbeginn ergibt sich
jedoch eine geringe SGO-Dosierung und deswegen auch eine Differenz von rund 1900 t.
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Abbildung 81: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T3016
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Tanks T3017/T3018/T3020 (Gasol leicht)
Tabelle 57: In- und Outputanalyse an LGO-Tanks

-519%
Summe Tankstand | Tankstanddelta | Input RD4 | Input HDS2| Input Input | Input Tank | Output Output KEP| Output JInputs-
T3017/18/20 |Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] [t] HDS3S [t] |[FcC [t] |[[t] HDS2[t]  |[t] HDS3[t]  |Outputs [t]

BESCO

18.490,50

2.584,50

76.919,18

2.447,42

679,74

100,17

12.260,65

68.905,02

7.039,08

13.921,51

2.541,55

APS

5.065,23 |-

10.840,86

52.617,34

780,22

29.791,70

44.453,74

38.849,79

10.703,44

- 10.817,71

Differenz

- 13.425,27 |-

13.425,36

- 24.301,84 |-

2.447,42

100,48

-100,17

17.531,05

- 24.451,28

31.810,71 |-

3.218,07

- 13.359,26

Einerseits entsteht ein grolRer Unterschied durch die fixierte Fahrweise der KEP Anlage,
andererseits durch den Input der RD4 und die Outputs zur HDS2.

Tankstand Summe T3017/18/20, RD4 Input, HDS2
25000 OUtPUt 12000
Tankstand
BESCO
10000
20000 - = == = Tankstand
APS
8000
R Input RD4
= 15000 5 BESCO
5 2
- =
& 6000 g
% ‘g Input RD4
= 10000 - v APS
4000
Output
HDS2
5000 - Nt BESCO
‘o 2000
Output
HDS2 APS
0 - Lo
T A R R R A Y
F &P HF PP H P PP H &
B T Wl W Y Y g AT g o

Abbildung 82: Vergleich der Tankstande, RD4 Input u. HDS2 Output an den Tanks fir LGO

Die rund 24000 t Abweichung im Output zur HDS2 und Input der RD4 wirken erst einmal sehr
grof3. Jedoch begriindet sich der zu niedrige Strom zur HDS2 genau aus dem zu niedrigen
Zufluss von der RD4 und umgekehrt.

Im untenstehenden Schema sieht man, dass im Endeffekt nur eine héhere Heillversorgung
der HDS2 durch die RD4 im APS vorgeschlagen wurde. Das liegt daran, dass der
Gesamtabstold von LGO von der RD4 und der Gesamteinsatz zur HDS2 in Besco und APS
praktisch ident sind. Wenn also in APS und Besco die Einsatze der HDS 2 und der LGO Output
der RD4 im Mittel nahezu ident sind, kann es héchstens zu einer anderen Aufteilung der
HeilRversorgung und den Uber die ,Zwischenkapazitat Tanks“ zur HDS2 laufenden Strom
kommen. Fir die Summe der drei Tanks kann dies keine Anderung ergeben, wie man auch in
der Tankbilanz von Besco und APS im unteren Schema sehen kann. In beiden Fallen ergibt
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sich im Mittel ein um rund 400 t/d héherer Input- als Outputstrom (Besco ca.3700 — 3300 =
400 t/d; APS: 2500 — 2100 = 400 t/d). Die héhere vorgeschlagene Heillversorgung schlagt sich
also nicht in einer Tankstanddifferenz zwischen APS und Besco nieder.

HDS2

RD 4

5091 | 5102

5473 5491 1810 2985
< O

3281|2117

Besco [t/d] LGO Tanks
APS [t/d] 3663 2506 i

Abbildung 83: Unterschiedliche Versorgung der HDS2 (Heilk- vs. Tankversorgung)

Um das obere Diagramm (Abbildung 82) nicht zu Uberladen, werden alle In- und Outputs
getrennt in den folgenden zwei Diagrammen (Abbildung 84 u. Abbildung 85) gezeigt.

Inputs in T3017/18/20 Input RD4 BESCO
6000
5000 Input RDA APS
4000
_ Input HDS2
g BESCO
9 3000

Stro

== == = |nput HDS2 APS
2000 -

Verpumpung aus
Tank BESCO

= = = \/erpumpung aus
Tank APS

Abbildung 84: Vergleich der Inputs an den Tanks fur LGO

Neben dem Input aus der RD4 gibt es auch noch einen Input der HDS2 in die Tanks und eine
Verpumpung aus einem anderen Tank. In Besco wurde hydriertes Kerosin von der HDS2
wieder zurlick auf die Tanks mit unhydriertem Gasol gestellt, was einen Sonderfall — namlich
.Rerun® — darstellt und nicht Ublich ist. In APS wurde dieser ,Rerun® nicht durchgefiihrt. Der
Transfer aus dem LGO Tank aus der Lobau wurde auch in APS eingegeben, jedoch wurde
die transferierte Menge etwas Uberschatzt (violette Linien in Abbildung 84). Zusatzlich wurde
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am Ende des Simulation-Zeitraumes eine weitere Verpumpung geplant, die wenn, dann etwas
spater durchgeflihrt wurde. Es sei jedoch darauf hingewiesen, dass diese Transfers bereits
am 10.09. geplant wurden und die Transfers einen ein- bis dreiwdchigen Abstand zum
Simulationsstart aufweisen und deswegen nur als Schatzung betrachtet werden dirfen.

Outputs aus T3017/18/20 Output HDS2

A500 - BESCO

4000 -

Output HDS2 APS

= Qutput KEP BESCO

= = = CQutput KEP APS

Output HDS3
BESCO

= == = Qutput HDS3 APS

Abbildung 85: Vergleich der Outputs an den Tanks fir LGO

Durch die fixe Fahrweise der KEP (LGO) nimmt die Summe der LGO Tanks viel zu stark ab in
APS, wahrend der SGO Tank T3016 (siehe dazu Abbildung 81 auf Seite 111) zu stark
zunimmt. Es muss jedoch erwahnt werden, dass die Umstellung der Fahrweise der KEP
Anlage von LGO auf SGO bereits am 07.09. erfolgte, also schon vor Simulationsstart. In APS
war der Modus der KEP Anlage aber noch auf LGO eingestellt. Wie auch immer, gabe es zwei
Mdglichkeiten die Fahrweise der KEP fir den langen Horizont besser einzustellen: Entweder
es kann eine ungefahre, manuelle Planung erfolgen oder es wird eine Automatik konstruiert,
die die Entscheidung fir die Fahrweise der KEP Anlage im langfristigen Zeithorizont
entscheidet. Diese Entscheidung kénnte zum Beispiel nach Freiraum der Abstoftanks oder
nach Verfligbarkeit des Einsatzmaterials (leichtes, schweres Gasél oder Spindeldestillat)
getroffen werden.

Die Dosierung der HDS3 erfolgt auch aus den Tanks T3017/18/20 und hier hat sich eine
Abweichung von rund 3000 t im gesamten Zeitraum ergeben, was einer Abweichung in der
Eingabe von rund 6 m?h entspricht. Im Output-Diagramm ist klar ersichtlich, dass die Eingabe
fur den langfristigen Zeitraum sehr treffend war, denn die dunkelgriinen Linienverlaufe
Uberschneiden sich praktisch. In den ersten vier bis funf Tagen ist die Planmenge jedoch
geringer als in Besco; hier ware eine Trennung der Ereignisse in APS mittels eines Splits
madglich gewesen — vorausgesetzt nattrlich, dass dies bei der Planung bekannt war.
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5.2.2.4 Weitere Straight Run Tanks

Im Folgenden werden andere Tanks behandelt, die ahnliche Wichtigkeit wie die oben
erwahnten haben, jedoch nicht ganzlich in eine Gruppe eingeordnet werden kénnen. Es wird
im Einzelnen erklart, wo sich diese Tanks befinden und welche Strome der Raffinerie sie

betreffen.

T2012 (Bulkdestillat Einsatz FCC)

Tabelle 58: In- und Outputanalyse an Tank T2012

-886%
Tankstand | Tankstanddelta| Input RD4 | Input Output SInputs-
T2012 Ende [t] (Ende-Start) [t] [[t] HDS3S [t] [FCC [t] Outputs [t]
BESCO 31.392,90 4.170,20 - 4.157,48 - 4.157,48
APS - 5.564,60 |- 32.787,29 | 2.051,74 - 34.707,97 |- 32.656,24
Differenz |- 36.957,50 |- 36.957,49 | 2.051,74 |- 4.157,48 | 34.707,97 |- 36.813,72

Tank T2012 nimmt vor allem den Bulkdestillatstrom von dem HDS3 Splitter und teilweise auch
den Ruickstandabstol® der RD4 auf. Dieses Material wird als Einsatz fur die FCC Anlage

verwendet.
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Abbildung 86: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2012
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Der Input aus dem HDS3 Splitter wurde in der Realitat am 11. u. 12.9. auf T2012 gestellt, in
APS wurde dieser manuell durchgehend auf T2205 gestellt. Die Automatik des RD4
RuckstandabstolRes stellt den Toprickstand am 28.9. auf Tank T2012, obwohl dieser in der
Realitat auf Tank T3614 geroutet wird. Hier sei wieder darauf hingewiesen, dass sich durch
die Verschiebung von Rohdllieferungen auch die Art des verarbeitenden Rohdls andern kann.
In Abbildung 78 auf Seite 108 sieht man den Unterschied der geplanten Rohdlverarbeitung
(oben) und der tatsachlich verarbeitenden Rohélart (unten): In APS wurde eine Anderung von
P- auf RB-Rohdl geplant, wahrend in der Realitat am ganzen Tag P-Rohdl verarbeitet wurde.
Das hangt mit Tank T2012 so zusammen, dass dieser namlich ein Tank fir RB-Rickstand ist.
Aus diesem Grund hat sich die APS Logik entschieden, den RB-Rickstand in T2012 zu routen,
wahrend in der Realitat nur P-Rickstand auf der RD4 angefallen ist und dieser auf Tank T3614
transferiert wurde.

Die entscheidende Differenz bei diesem Tank ergibt sich jedoch trotzdem aus einem anderen
Strom: Wegen des langeren, ungeplanten FCC Stopps, wird in Besco wahrend des gesamten
Zeitraums kein Bulkdestillat-Einsatz aus dem Tank bezogen, wahrend die in APS so geplant
ist. Insgesamt ergibt sich deswegen eine Differenz von rund 35000 t.

T2013 (A Riickstand)

Dieser Tank wurde bereits im Zuge der Analyse der Komponententanks abgehandelt, weil der
Ruckstand aus der A Flash Destillationsanlage teilweise direkt verblendet wird. Es kann jedoch
festgestellt werden, dass dieser Tank eine groRe Ubereinstimmung zwischen Plan- und
Istwerten flr einen dreiwdchigen Zeitraum gebracht hat.

Die Tanks T2014 und T2015 haben keine Unterschiede aufgewiesen, weil diese weder Zu-
noch Abflisse betroffen haben.

T2016 (RB Riickstand)

Tabelle 59: In- und Outputanalyse an Tank T2016

-1288%
Tankstand | Tankstanddelta [ Input RD4 | Output FP2 | >Inputs-
T2016 Ende [t] (Ende-Start) [t] [[t] [t] Outputs [t]
BESCO 12.916,10 |- 675,60 | 31.794,84 | 31.866,44 |- 71,61
APS 21.618,88 8.027,24 | 23.515,04 | 15.487,37 8.027,67
Differenz 8.702,78 8.702,84 |- 8.279,80 |- 16.379,08 8.099,28
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Die Differenz von rund 600 t zwischen dem Tankstanddelta und der Bilanz (ganz rechts in der
Tabelle) kann nicht erklart werden, weil auch die ,Radex Funktion“ im Infosys-Tool verwendet
wurde, um die In- und Outputs zu kontrollieren. Dieser Fehler ist in der entstehenden Differenz
des Vergleichs aber nur zweitrangig.

25000 20000

= T2016 Tankstand
18000 BESCO

20000 16000

= == == T2016 Tankstand

14000 S

g
g

Input RD4 BESCO

Tankstinde [t]
e} (= =1
8 8 8
= 8 8
Strome [t/d]

Input RD4 APS
10000
6000
Output FP2
5000 L 2000 BESCO
2000 = = = Qutput FP2 APS

Abbildung 87: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2016

Tank T2016 ist in die Prozesskette RD4 — FP2 eingegliedert. Rickstand kommt aus der
Rohoéldestillation zu diesem Tank und wird in weiterer Folge in der Vakuumdestillation FP2
eingesetzt. Der Input aus der RD4 unterscheidet sich um rund 8300 t, woflur es mehrere
Grinde geben kann. Einer dieser ist die bereits bei Tank T2012 beschriebene Mdéglichkeit,
dass sich Verschiebungen in der Verarbeitung von Rohdélen ergeben. Wenn sich die Rohdlart
des Einsatzes auf der RD4 andert, wechselt auch die Zusammensetzung des Rickstandes.
Es gibt gewisse Tanks fur Ruckstand einer RB-, RH- und P-Rohdélverarbeitung. Diese
Verschiebungen begriinden somit mdgliche AbstoRstrome der RD4 zu anderen
Rickstandstanks. Im Folgenden wurde die Situation wahrend des Simulationszeitraumes
analysiert und in Form von Beispielen gezeigt, woraus sich Differenzen zwischen Plan- und
Ist-Mengen auftun.

Am 11.09. wird Toprickstand in der Realitat auf die Tanks T2016 (Grofteil) und T3613 gestellt,
die APS Logik entscheidet sich aufgrund des Servicefaktors (Widmung) "RH/RB Rickstand"
gegen Tank T3613. Die APS Logik sieht aufgrund des Servicefaktors zwei Mdglichkeiten:
T2016 und T3607; aufgrund des gréReren Freiraumes in T3607 wird dieser ausgewahlt. Ein
Schluss daraus kann sein, den Servicefaktor des "RH/RB Riickstands" zu erhéhen. Zurzeit
betragt der 0,1, der von ,RB Riickstand® 1. Vorausgesetzt natirlich es findet gerade ein ,RB
Run®“ auf der RD4 statt, was am 11.09. der Fall war. Damit wiirde ein ,Mischtank®, so wie es in
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diesem Fall T3613 ist, bei genligendem Freiraum auch eher ausgewahlt werden. Die Starke
des ,ullage factor” (Faktor, der den Freiraum beurteilt), gehoért weiterhin beobachtet. Wenn es
in der Realitat oft dazu kommt, dass der Tank mit geringerem Freiraum gewahlt wird, kdnnte
man den ,ullage factor” etwas abschwachen.

Der Output zur FP2 Anlage weist eine Differenz von rund 16400 t auf: Die Planung der
Fahrweise der FP2 — entweder P oder RB Rickstand (RH Rickstand wird auf der FP2 nur
selten eingesetzt) — wurde manuell in APS durchgefihrt. Eine Automatik fur die Entscheidung,
in welcher Fahrweise die FP2 verwendet wird, ist in APS nicht vorhanden. Vom 12. — 15.09.
wird die FP2 zum Beispiel in der Realitat in RB Fahrweise betrieben und es kommt zu einem
hohen Einsatz aus Tank T2016. In APS war wahrend dieses Zeitraumes jedoch ein P-Run auf
der FP2 geplant, dasselbe ergibt sich am 26. und 27.09.

T2201 (Bulkdestillat)

Tabelle 60: In- und Outputanalyse an Tank T2201

332%
Tankstand | Tankstanddelta| Input RD4 | Input FP2 | Input FP3 | Output SInputs-
T2201 Ende [t] (Ende-Start) [t] |[t] [t] [t] HDS3 [t] Outputs [t]
BESCO 61.279,40 1.019,10 9.403,05 | 29.093,53 | 14.505,74 | 51.983,37 1.018,95
APS 64.660,50 4.399,89 38.497,44 | 30.567,01 4.643,15 | 69.307,57 4.400,02
Differenz 3.381,10 3.380,79 29.094,39 1.473,48 |- 9.862,60 | 17.324,20 3.381,07

Es kommt zu einer Abweichung von rund 3400 to, was bei diesem Tankvolumen relativ gering
ist. Diese Abweichung kommt aus mehreren Grinden zustande: Der Input aus der RD4 ist
entweder Spindeldestillat oder schweres Gaso6l. Weil der Tank T2201 auf Bulkdestillat
gewidmet ist, wird Spindeldestillat vorzugsweise in Tank T2101 und schweres Gasol (SGO) in
T3016 beférdert. Vom 10.09. bis zum 16.09. wird Spindeldestillat sowohl in Besco als auch in
APS auf T2201 gestellt, ab dem 13.09. wird in APS dazu zusatzlich auch SGO dorthin geroutet
(in Besco geht das SGO auf T3016). Die fixe Fahrweise der KEP Anlage hat weitreichende
Folgen und beeinflusst auch hier die Tankwahl. Weil in APS nur LGO auf der KEP eingesetzt
wird und kein SGO, so wie es in der Realitat passiert ist, wird der SGO-Tank T3016 sehr voll
in der APS-Simulation. Es kommt standig schweres Gasdl von der RD4, wird jedoch nicht auf
der KEP verarbeitet. APS hatte normalerweise die Mdglichkeit schweres Gasdl auch auf Tank
T3016 zu routen, was ab 13.09. jedoch nicht mehr moglich ist, und stellt den Abstol
zusammen mit dem Spindeldestillat auf T2201. So lasst sich die gro3e Differenz des RD4
Inputs von rund 29000 t erklaren. Das grofde Delta im Output zu der HDS3 Anlage liegt an der
Reduktion des Gesamteinsatzes auf der HDS3 in Besco (und damit auch an der reduzierten
Bulkdestillatmenge vom Tank zur HDS3). Vom 10.09. bis 16.09. liegt der Besco-Einsatz der
HDS3 bei rund 4600 t, wahrend dieser im Zeitraum ab dem 17.09. bis zum 24.09. rund 3200 t
und ab dann bis 27.09. ca. 3600 t betragt. Der Bulkdestillateinsatz liegt in den ersten Tagen
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zwar bei Besco und APS bei rund 2800 t, dann sinkt dieser im Besco jedoch, wahrend er in
APS sogar leicht steigt.

Die Vakuumdestillationen FP2 und FP3 kénnen die HDS3 auch heil3 — also direkt — mit
Vakuumgasol versorgen. Deswegen bewirkt eine Reduktion des HDS3 Durchsatzes bei
gleichem FP3 Durchsatz einen héheren Input der FP3 in den Tank (siehe Tabelle 60). Die
produzierte Menge von der FP3 kann wegen der Durchsatzreduktion nicht mehr hei zur
HDS3 geroutet werden und erhéht damit die Bestande in Tank T2201.

T2201
80.000,00 8.000,00
e Tankstand BESCO
70.000,00 - - 7.000,00 = = = Tankstand APS
60.000,00 w 6.000,00 Output HDS3
BESCO
Output HDS3 APS
b 50.000,00 - + 5.000,00
E’ = input RD4 BESCO
|:& 40.000,00 - | 400000 ¢
|2 .E——-Input RD4 APS
|¥ 3000000 | | 300000 Input FP2 BESCO
20.000,00 - - 2.000,00 Input FP2 APS
Input FP3 BESCO
10.000,00 —+ + 1.000,00
= = == |nput FP3 APS
N,°c'§a-
Abbildung 88: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2201
T2205 (Bulkdestillat Einsatz FCC)
Tabelle 61: In- und Outputanalyse an Tank T2205
1686%
Tankstand | Tankstanddelta| Input Output FCC | SInputs-
T2205 Ende [t] (Ende-Start) [t] [HDS3S [t] [[t] Outputs [t]
BESCO 76.963,20 1.814,00 | 20.810,62 | 18.663,32 2.147,30
APS 107.549,18 32.400,05 | 32.399,67 - 32.399,67
Differenz 30.585,98 30.586,05 | 11.589,05 |- 18.663,32 | 30.252,37

Die Differenz von rund 300 t zwischen dem Tankstanddelta und der Bilanz (ganz rechts in der
Tabelle) kann nicht erklart werden, weil auch die ,Radex Funktion“ im Infosys-Tool verwendet
wurde, um die In- und Outputs zu kontrollieren. Dieser Fehler ist fir den Vergleich aber
irrelevant.
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Es ergibt sich eine relativ grolte Abweichung von rund 30600 t: Wahrend der Tankstand im
Besco-Fall nahezu auf gleichem Niveau bleibt, steigt dieser in der APS-Simulation an. Das
liegt einerseits am erhdhten Input aus dem HDS3 Splitter in APS und andererseits am zu
niedrigen Output zur FCC Anlage. P Spindeldestillat kann vom HDS3 Splitter auf mehrere
Tanks aufgeteilt werden: T2011, T2012, T2014, T2015, T2201, T2205 und T3605. Weil es
beim HDS3 Splitter Modell keine Tankwahl-Automatik fiir diesen Abstol3 gibt, wird dieser in
der Simulation auf Grund der manuell fixierten Eingabe durchgehend auf Tank T2205 gestellt.
Die ,HDS3 Splitter Spindelél Rundown Tank Logic* berechnet die Menge an Spindeldl, das
auf die Tanks gestellt wird, mit Hilfe der Produktionsmenge und der Menge, die zur PTU
Anlage gefordert wird. Das Spindeldestillat wird in Besco im Simulationszeitraum neben Tank
T2205 auch auf T2012 und T3605 geroutet. Wenn eine bessere Aufteilung dieses Abstolles
auf die Tanks gewiinscht wird, musste die Logik um eine Tankwahllogik, sowie sie auch schon
bei vielen anderen Absté3en vorhanden ist, erweitert werden.
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Tankstand
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100.000,00 - - 5.000,00
=== =Tankstand APS
80.000,00 - 4.000,00
|= = Input HDS3S
|3 = BESCO
i§ 60.000,00 | 3.000,00 %
:.g L=
[ g Input HD535
= APS
40.000,00 ~  2.000,00
Qutput FCC
BESCO
20.000,00 - 1.000,00
== == Output FCC
APS
o o o o ) o o o
S G S LR S
(S A AT~ <Y~ M M < . - MY~ <A ~ U
0‘ k b hy 0. .’1" v‘ hy by
L My Y "y Y WV YV YV W »

Abbildung 89: Vergleich der In- u. Outputs an Tank T2205

Dasselbe gilt fur den Output des Tanks zur FCC Anlage. Es gibt (noch) keine Tankwahllogik,
die es dem Programm ermdoglichen wirde auf langen Simulationszeitrdumen die Tanks je nach
Verfugbarkeit und anderen Kriterien automatisch auszuwahlen. Jedoch bleibt zu Gberlegen,
wieviel Sinn die Erstellung solch einer Automatik macht. Einerseits muss analysiert werden,
wie dringend diese ist. Kann darauf verzichtet werden, wenn bei einer Bestandsanalyse zum
Beispiel einfach die Mengen aus den verschiedenen Tanks mit derselben Widmung addiert
werden und nicht jeder Tank fur sich alleine betrachtet wird? Andererseits stellt sich die Frage,
wie und mit wieviel Aufwand eine Logik flr eine automatische Tankwahl hergestellt werden
kann.
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5.3 Kontrolle der importierten Daten am Beispiel Verkaufsmengen

Die Verkaufe der Fertigprodukte werden Uber eine Schnittstelle in das APS eingespielt. Hier
wurde ein Vergleich der Plan- und Ist-Daten angestellt: Jedoch werden hier nur die
Produktverkdufe im Tanklager St. Valentin verglichen. Dies liegt an der leichteren
Vergleichsmdglichkeit. Wahrend in den Tanks in Schwechat oder in der Lobau auch Blendings
in die Tanks ausgefuhrt werden, sind die einzigen Inputs in St. Valentin die Verpumpungen
aus den Lobauer Tanks.

4500
===-BESCO EURO (ETH) 50O

4000 +
~—— APS EURO (ETH) 50

3500
-==-BESCO DK B7 50 FAME

SO0 —— APS DK B7 SO FAME

L=
w
[=]
o

BESCO HELSA

g
o

APS HELSA

Verkdufe [mY¥d]

1500 | -===BESCO SUPER 100 E 50

——— APS SUPER 100 E 5O
1000 |

BESCO MAXX BIO BASEG)
500

APS MAXX BIO BASEG)

Abbildung 90: Unterschiede in den Verkaufsmengen zwischen APS (Plan) und Besco (Ist)

Diese Verpumpungen wurden im Vergleich bertcksichtigt und aus den Tankstanden von APS
und Besco eliminiert, um gleiches mit gleichem zu vergleichen. Fir den Vergleich der
Verkaufsmengen wurden die Tankstande von zwei aufeinanderfolgenden Tagen betrachtet,
und nachdem die einzigen In- bzw. Outputs Verkaufe sind (Verpumpungen wurden eliminiert!),
werden die zeitlichen Tankstanddifferenzen mit den Verkaufen gleichgesetzt. Am Sonntag
werden in APS keine Verkaufe abgebildet, in der Realitat gab es auch keine Verkaufe, nur
leichte Tankstandschwankungen.

Es bleibt zusammenzufassen, dass sich die Verkaufsmengen tageweise relativ deutlich
unterscheiden, jedoch am Ende des betrachteten Zeitraumes von 10 Tagen teilweise
egalisieren. Bei dem Produkt "EURO ETH SO" liegt die gemittelte Abweichung am Ende bei
rund 7%, bei "DK B7 SO FAME" und "SUPER 100 E SQO" bei rund -11%, wahrend hingegen
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die Verkaufsmengen bei "MAXX BIO BASEGJ" um ca
um ca. 40% zu niedrig eingeschatzt wurden.

. 15% zu niedrig und bei "HEL SA" sogar

EURO (ETH) SO |DK B7 SO FAME |HELSA SUPER 100 E SO|MAXX BIO BASEGJ

25.08.2015 14,02% 6,23%| -21,11% 91,17% -21,03%
26.08.2015 36,68% 15,53%| -72,38% 123,62% -20,66%
27.08.2015 10,76% -17,64%| -41,61% 51,97% -19,86%
28.08.2015 3,44% -33,30%| -46,10% 93,89% 60,62%
29.08.2015 -77,65% -77,84%| -100,00% -100,00% 89,35%
30.08.2015 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
31.08.2015 -1,52% -20,70%| -21,06% -11,82% 9,03%
01.09.2015 42,94% 2,79%| -50,48% -53,48% -40,94%
02.09.2015 -5,48% -6,88%| -56,06% -56,38% -10,57%
03.09.2015 9,82% 4,25%| -37,18% -31,73% -35,38%

Gewichtetes

Mittel 7,06% -11,17%| -49,14% -11,62% -15,16%

Diese Abweichungen sind relativ hoch und es wurde eine Umstellung der importierten Daten
von Kontingenten auf Nominierungen bewirkt.
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6 Zusammenfassung & Ausblick

6.1 Zusammenfassung

Fir die Zusammenfassung bietet es sich an, alle relevanten Ergebnisse in einem Fliel3bild zu
zeigen. Dies wurde im Folgenden durch drei Grafiken erreicht, die die verschiedenen
AbstofRschienen der Rohoéldestillation ausweisen. Bezliglich der genauen Beschreibung der
Fehlerberechnung der Anlagen und Tanks sei auf die Kapitel 5.1, 5.2 verwiesen, in denen
auch Beispiele fir die Berechnung gezeigt werden. In den Schemen wurden fir die Tanks die
Bilanzkennzahl (links oben in den jeweiligen Tabellen) und fur die Anlagen die adaptierten
Gesamtfehler der Abstdlie (Mittelwerte in orangen Feldern) herangezogen.

Das erste FlieRbild (zeigt die Prozesskette des Straight Run Benzins beginnend bei der
Rohoéldestillation RD4. Héhere Abweichungen ergeben sich bei der TT4-, NHT-, ISO-, BUT-
und ETBE-Anlage, wahrend sich an der PF3-, AC- und TT1-Anlage die Abweichungen in
Grenzen halten. Bei den Tanks weisen T2113, T2005, T0507, T1009, T1014 und T5002 eher
héhere und T2112, T1015, T1013 u. T1011 eher niedrigere Fehler auf.
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Abbildung 91: Zusammenfassung der Fehlerberechnungen fiir die SR-Benzin-Schiene der RD4
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Grinde fur hohe Abweichungen in den Tanks sind oft die unterschiedliche Tankwahl und die
Durchsatzdifferenzen in APS und Besco. Naturlich haben auch die um den Durchsatzfehler
bereinigten Fehler in den Anlagen Einfluss auf die Fehler in den Tanks. Jedoch reicht es nicht,
sich nur auf diese zu berufen, um die Abweichungen in den Tankstanden zu erklaren. Um
genaueres zu den einzelnen Tanks zu erfahren, sei auf Kapitel 5.2 verwiesen, in dem alle In-
und Outputs von APS und Besco aufgeschlisselt sind. Auch bei den Anlagen lasst sich der
Fehler nicht mit einer Quelle erklaren. Es ist falsch, etwa nur ein ,ungenaues
Simulationsmodell® fiir die hier ausgewiesenen Abweichungen verantwortlich zu machen. Es
ist hingegen richtig, dass Teile dieser Fehler auf Abweichungen der Anlagenmodelle im
Vergleich mit den realen Anlagen zurlckgehen. Jedoch bleibt festzustellen, ob eine
Anpassung der realen Anlagen an den Plan oder der Anlagenmodelle zu erfolgen hat.

Abbildung 92 zeigt die RD4-AbstoRe Kerosin, LGO, SGO und Spindeldl und deren
Prozessketten. Hohere Abweichungen weisen in diesem Flie3bild auf jeden Fall die HDS3S-
und die KEP-Anlage auf.
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Abbildung 92: Zusammenfassung der Fehlerberechn. fir die Kero-, LGO-, SGO- u SP-Schiene der RD4
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Bei der KEP-Anlage bleibt zu erwdhnen, dass diese nicht vollstandig getestet werden konnte,
weil die Anlage nur wenige Tage wie geplant im LGO-Modus betrieben wurde. Geringere
Abweichungen erzielen dagegen die RD4, die HDS1&2&3, der A Flash, die PTU und die FCC.
Es kann erwahnt werden, dass durch die Adaption des Modells die FCC Anlage Uber ein
wesentlich genaueres Modell verflugt als bisher. Darlber hinaus muss jedoch darauf
hingewiesen werden, dass ein niedriger, adaptierter Gesamtfehler noch nicht mit einem
genauen Modell gleichzusetzen ist. Wie im Kapitel 5.1 und hier im speziellen bei der RD4
beschrieben, kann es dazu kommen, dass andere Fehler, wie zum Beispiel der
Einsatztankfehler, den Modellfehler eliminieren und so ein relativ geringer Gesamtfehler
zustande kommt. Obwohl die Anlagen in dieser Schiene eher geringe Abweichungen zeigen,
zeigen bis auf T2013, T2063 und T1011 alle Tanks eher héhere Abweichungen. Das liegt zum
einen an der Tatsache, dass die Vergleichszeitraume nicht gleich sind, zum anderen aber noch
mehr daran, dass neben den Fehlern der Anlagen auch noch Abweichungen durch
Lungeplante“ Tankwahlen zustande kommen. Diese Abweichungen sind viel groRer als die
Fehler, die in den Anlagen passieren, weil bei einer falschen Tankwahl 100% des Produktes
im geplanten Tank fehlen.

Das dritte Schema zeigt den Topriickstand und seine Prozesskette. Die Rohdldestillation RD4
und die Vakuumdestillationen zeigen eher niedrige Abweichungen, wahrend hingegen die
TGU hohere Fehler aufweist. Das Modell der TGU kann in APS jedoch anhand der
Konversionsrate angepasst werden. Eine niedrigere Konversionsrate wirde im Modell weniger
leichte und mehr schwere Fraktion produzieren. So kénnte die negative Abweichung der
schweren Fraktion VFCR und die positive Differenz der leichten Fraktionen ausgeglichen
werden. Im Fall der FP2 kann wahrend des Vergleichs der Gesamtfehler nahezu gleichgesetzt
werden mit dem Modellfehler, bei der FP3 tragt der Modellfehler nur in etwa zu 50% des
Gesamtfehlers bei. Die Tanks lassen eher héhere Abweichungen erkennen, was im Beispiel
des Tanks T2012 jedoch nur an einem langeren, ungeplanten Stopp der FCC-Anlage lag.
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Abbildung 93: Zusammenfassung der Fehlerberechnung fiir die Topriickstand-Schiene der RD4
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6.2 Ausblick

Fur ein noch besseres Ergebnis sollte neben der verstarkten Kommunikation zwischen der
Scheduling & Optimization-Abteilung bezlglich Fehlern und Unklarheiten auch an den
folgenden Themenpunkten gearbeitet werden:

Optimization:

e Justieren der Parameter, bei den Anlagen, bei denen es moglich ist (FP3, TGU, FCC,
AC)

e Bei den restlichen Anlagen: mehrmonatige Kontrollen und dann Anpassung des
zugrundeliegenden PIMS-Modells anhand des Modellfehlers. In den Vergleichen
sollten korrigierte Daten verwendet werden und alle Anlagen im selben Zeitraum
verglichen werden. Tanks mit selber Widmung sollten zusammengefasst werden (vgl.
Kerosin- u. Gaséltanks).

o Motivation flr die Verwendung von APS koénnte zusatzlich durch verbessertes
Berichtwesen, das sich an den Winschen der Scheduling-Abteilung orientiert,
geférdert werden.

o Implementierung von weiteren Automatismen Uberlegen, wie zum Beispiel eine
automatische Anpassung der Fahrweise an der KEP-Anlage oder automatische
Tankwahlen.

e Verbesserung der Datenqualitit der Verkaufsmengen (womdglich durch
Nominierungen anstatt Kontingenten Gber SLS-APS-Schnittstelle).

Planung & Scheduling:

e Pflege von APS ist eine anspruchsvolle Aufgabe und erfordert Erfahrung im
Scheduling-Bereich.

e Kontrollierte Weitergabe der Betriebsparameter (wie z.B.: Reaktortemperatur,
Cutpoints, scharfe Fahrweise, etc.) von der Planung zu Scheduling und den Anlagen.

e Der Import des Rohdlprogrammes hat deutliche Auswirkungen in APS und sollte
deswegen regelmafig ausgefihrt werden.

¢ Hohe Abweichungen im langfristigen Planungshorizont kénnen durch den Einsatz der
Autologik verbessert werden.
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7.2 Abkiurzungsverzeichnis

°C Grad Celsius

BESCO Besco-Software (ist mit Ist-Daten gleichzusetzen)
APS Aspen Petroleum Scheduler-Software (Plan-Daten)
DP Dispositionsprogramm

etc. et cetera

v.a. vor allem

tato, t/d Tagestonnen

iLA. im Allgemeinen
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