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Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

Sammendrag

Oleon Scandinavia AS destillerer i sitt anlegg 1 Sandefjord fettsyrer fra ulike ravarer, som fisk
og kokosoljer. Ved destillasjon av den behandlede kokosoljen, som dannet et
flerkomponentsystem, ble det stilt hgye krav til renhet av enkelte produkter, samtidig med et
onske om minimaliserte tap av de mest verdifulle komponentene. En mer optimal regulering
av sammensetningen dannet dermed utgangspunktet for denne oppgaven.

I denne hovedoppgaven ble det utviklet PLS estimatorer for produktsammensetningene i en
destillasjonskolonne. Produktstremmen over topp skulle tilfredsstille spesifikasjonene ved
95 % og 99 % (masse) laurinsyre (C;,H,40;). Estimatorene viste & kunne gi gode estimater
for sammensetningen eller innholdet av laurinsyre innenfor de rammene som ble vurdert i
oppgaven. Avhengigheten av de sterkt forsinkede GCL (gass-vaskekromatografi) analysene,
som tok om lag 45 minutter & gjennomfere, kan dermed reduseres ved & anvende de utviklede
estimatorene.

Estimatorene ble utviklet ved & kun benytte data fra statiske simuleringer av destillasjonen i
Hysys™. Destillasjonen ble foretatt under vakuum betingelser i en kolonne med strukturerte
pakninger. Trykket i kolonnen varierte badde i toppen av kolonnen, som ble regulert av
vakuumsystemet, og ved det totale trykkfallet over kolonnen. Modelleringen av kolonnen ble
gjort ved en platekolonne, og resultatene fra simuleringene stemte overens med tilgjengelige
trend- og analyseverdier fra prosessen.

I oppgaven ble det vist at estimatene ble betydelig forbedret ved & inkludere trykkmaélinger 1
tillegg til temperaturmalinger i estimatoren. Den forbedrede estimeringsevnen kom
hovedsakelig av den store trykkvariasjonen som foreld i prosessen. Temperatur ble mélt seks
steder 1 kolonnen, men kun fire av disse ble anbefalt brukt i estimatorene. Estimatorene som
ble foresldtte inneholdt mélinger av trykket i topp og bunn, og de fire temperaturmalingene
som var plassert over fedepunktet. Det optimale antallet faktorer i PLS estimatoren ble
vurdert & vere fire.

En endelig verifisering av resultatene ved & anvende estimatoren i anlegget ble ikke foretatt. et
Det kan dermed ikke trekkes en endelig slutning om estimatoren ogsa vil vare tilstrekkelig til
a bli anvendt ved regulering av produktsammensetningen til destillatet.

En reguleringssloyfe for kolonne var p.t lukket. Reguleringen av niva i refluksakkumulatoren
viste instabilitet, hvor manipuleringen av refluksstremmen til kolonnen forer til oscillasjoner i
denne strommen. Tuning av nivaregulatoren for & hindre instabilitet blir derfor anbefalt &
gjiennomfore. Lukking av pne sloyfer for destillasjonskolonnen blir deretter anbefalt, hvor en
verifisert estimator eventuelt kan benyttes.
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1 Innledning

1.1 Bakgrunn

Destillasjon er en av de viktigste enhetsoperasjonene i prosessindustrien. I mange anlegg
paleper opp mot 30-40% av de totale investeringskostnadene og energikostnadene denne
enhet. Endringer og forbedringer 1 den operative driften av en destillasjonskolonne kan gi et
betydelig utslag pa de totale kostnadene. Separasjon av blandinger i destillasjonskolonner
krever energi, og den tilforte mengde energi for en kolonne eker eksponentielt med
separasjonsgraden. Dérlig regulering av produktsammensetningene til destillasjonskolonnen
vil gi et hoyere energiforbruk eller energitap, grunnet sannsynligheten for lengre
driftsperioder med heyere renhet enn pakrevd. En tettere regulering av sammensetningen vil
kunne gi et lavere energiforbruk og dermed lavere driftskostnader.

Maling av produktsammensetningene er forbundet med nekkelordene palitelighet,
noyaktighet og tilgjengelighet. De fleste analysatorer, slik som analyse med gasskromatografi
(GC), gir sterkt forsinkede mélinger. Forsinkelsen ligger typisk 1 intervallet 10 til 20 minutter,
men kan ogsa veare opptil 45 minutter. Tilgjengeligheten reduserer derfor den oppnéelige
ytelsen for prosessregulering basert pa analyse av produktsammensetningen. Analysatorene er
1 tillegg komplekse instrumenter, og er derfor arbeids- og ressurskrevende.

Problemene forbundet med analysatorene har ledet til anvendelse av alternative malinger og
metoder, hvilket blir brukt til indirekte & regulere produktsammensetningen med storre
neyaktighet. Det vanligste alternative til analysatorene er regulering med en temperatur 1
kolonnen 1 folge Buckley et. al.[Ref I]. Dette innebarer regulering med temperaturen pa ett
gitt sted 1 kolonnen, hvor temperaturen da implisitt gir sammensetningen av
produktstremmene. Temperaturmalinger er karakterisert ved & vere palitelige og rimelige, og
ha en neglisjerbar maleforsinkelse, men temperatur er ikke en neyaktig indikator for
produktsammensetningen. For et system med konstant trykk og med flere enn to komponenter
vil ikke en temperatur indikere eller gi en unik sammensetning for blandingen. Flere
sammensetninger kan gi den sammen kokepunktstemperaturen.

Problemene forbundet med regulering med en-temperatur har ledet til anvendelse av flere
temperaturmalinger i kolonnen. Alternative metoder for anvendelse av flere temperaturer for
indirekte sammensetningsregulering har blitt foreslitt av blant annet Luyben [Ref I,
regulering med temperaturprofil, og Mejdell [Ref II], regulering med regresjonsestimator for
sammensetningen. Mejdell og Skogestad [RefIll] har anvendt en statisk partiell minste
kvadraters (PLS) regresjonsestimator basert pa simuleringer av prosessen, og implementerte
denne estimatoren i en destillasjonskolonne med gode resultater. Mejdell og Andersson [Ref
IV] anvendte historiske data da de implementerte en statisk PLS estimator pa en kolonne for
etanfjerning.
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1.2 Oppgavebeskrivelse

Oleon Scandinavia AS destillerer i sitt anlegg i Sandefjord fettsyrer fra ulike rdvarer, som
spenner fra fiskeprodukter til kokosoljer. Destillasjon av den behandlede kokosoljen er det
som blir inngéende vurdert i denne oppgaven. Oleon har heye krav til renhet av enkelte
produkter, samtidig som det er onskelig & minimalisere tap av de mest verdifulle
komponentene. Denne oppgaven tar for seg sammensetningen i topp-produktet for en av
kolonnene, hvor det er onskelig med heoy renhet (95 - 99 masse %) av laurinsyre (Ci2H240,).
Det blir beregnet sammensetningsestimatorer ved PLS regresjon, som er basert pa temperatur-
og trykkmaélinger. Estimatorene er ment & kunne erstatte eller redusere avhengigheten av
naverende sammensetningsmalinger. Dagens maélinger av sammensetningen blir gjort ved
GCL (gass-vaeskekromatografi), hvor en analyse tar 45 minutter. De analyserte
sammensetningene blir benyttet til & manuelt regulere destillatuttaket for kolonnen. En
estimator vil gi et online estimat for sammensetningen og kan benyttes til direkte eller
manuell regulering av sammensetningen. I denne hovedoppgaven blir statiske simuleringer av
kolonnen benyttet til a4 dekke typiske variasjoner 1 alle inngangsvariablene og
prosessforstyrrelsene. Regresjonsestimatorene blir testet med forskjellige forstyrrelser og en
enkelte anbefalinger blir gitt. Reguleringsstrukturen p.t. i anlegget og eventuelle forbedringer
av reguleringen blir ogsa kort vurdert i denne oppgave.

Sigurd Myhre Hellem )
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2 Indirekte sammensetningsregulering

2.1 Regulering med en temperatur

Temperaturen som en indikator for sammensetningen er basert pa antagelse om
termodynamisk likevekt mellom vaske- og gassfasen innenfor trinnene 1 destillasjons-
kolonnen. Ved et gitt konstant trykk, P, er det ved likevekt for en biner blanding en enkel
vaeske sammensetning, x, for som gir den korresponderende kokepunktstemperaturen, T.

T, = f(x,P) 2.1)

For et system med flere enn to komponenter vil ikke en temperatur indikere eller gi en unik
sammensetning for blandingen, fordi flere sammensetninger kan gi den sammen
kokepunktstemperaturen.

2.1.1 Trykk kompenserte temperatur

Trykket i en kolonne vil kunne variere med forstyrrelser som virker pd systemet og dermed
pavirke kokepunktstemperaturen. Trykk endringene kan vere et resultat av endret settpunkt,
ungyaktigheter i reguleringen eller mélingene av trykket i kolonnen, eller forandret trykktapet
1 kolonnen fordrsaket av endret massestrom for foden til kolonnen. Temperaturmélingene kan
matematisk kompenseres for variasjonen i trykket. Den méilte temperaturen, T, blir da referert
til det varierende mélte trykket, P, og kompensert ved ett referansetrykk, P,. En linear
kompensasjon for trykket blir gitt pa felgende form for en binzr blanding:

oT
T =T—-—— - 2.2
b op (p pb) (2.2)

X

Den partiell deriverte er den inverse kurve for trykket i gassfasen ved normal produkt
sammensetning. Antoine likningen gir en sammenheng mellom trykket og temperaturen for
rene komponenter, med antatt ideelt system og gyldighet av Raoults og Daltons lover kan
trykkompenserte temperaturer bli estimert ved

Antoine likningen: log(P) = A B (2.3)
T+C

Raoults lov: P, =x,P"(T) (2.4)

Daltons lov: P=> P"(T) og P.=yP (2.5)

hvor A, B og C er parametere som er tilpasset fra eksperimentelle data, T er temperatur, P; er
partialtrykket og yi er molfraksjon av komponent i.

Sigurd Myhre Hellem 3
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2.1.2 Problemer forbundet med regulering av en temperatur

Typiske problemer som er forbundet med temperaturmalingene vil vare stoy og bias i
mélingene, hvilket ogsa inkluderer uneyaktighet i trykkmalingene og dermed eventuelt de
trykk-kompenserte temperaturene. Andre forhold som vil fere til temperaturvariasjon er
pulser 1 massestrommen 1 kolonnen og utilstrekkelig blanding pa trinnene. Slutlig vil
temperaturavvik forekomme hvis likevekt ikke blir oppnédd pé trinnene.

Forholdet mellom sensitivitet og stay for et gitt mélepunkt, vil vaere en kritisk faktor. Hvis en
endret sammensetning resulterer i1 en liten temperaturendring sammenliknet med
trykkfluktuasjonen og méleusikkerheten, vil regulering av sammensetningen ved anvendelse
av en temperatur vere vanskelig. Temperaturvariasjonen vil vare liten ved heyere renhet av
produktene i1 topp- og/eller bunnstremmene 1 destillasjonskolonne. Temperatur endringen vil
vare storre nermere midten av kolonne, og malepunktene i kolonnen blir derfor oftest flyttet
til deler av kolonnen hvor sensitiviteten er heyere. Motvekten for en plassering av
mélepunktet langt fra toppen/bunnen av kolonnen er en svakere korrelasjon mellom
temperaturmalingene og produktsammensetningen. Effekten av endret sammensetning i den
motsatte enden og felsomhet for foden vil ogsé eke. Direkte kontroll av en temperatur nare
midten av kolonnen pa settpunktsnivaet vil derfor ikke kunne holde produktsammensetningen
pa onsket nivd. Modellbasert prediktiv regulering (MPC) av prosessen basert pa
temperaturmaling og prediksjon av forstyrrelsen 1 prosessen ville kunne redusert problemene
forbudet med regulering av en temperatur. MPC for regulering av fettsyredestillasjon har blitt
forsekt av Ohshima et. al. [Ref V].

2.1.3 Plassering av malepunkt

De viktigste kriteriene, 1 folge Shinskey [Ref VI], for plassering av malepunktet er den beste
kombinasjonen av sensitivitet, representativitet for produktsammensetningen, uavhengighet
for endret sammensetning og refluksentalpi, og felsomhet for dynamiske endringer. 1 et
flerkomponent system ber ikke punktet vere folsomheten innflytelsen av ikke-nekkel
komponenter.

Andre kriterier som blir ved plassering av malepunkt er vurdering av de dynamiske og linezre
egenskapene til reguleringssloyfen, og minimum pavirkning mellom sloyfene. Mejdell hevder
at de nevnte kriteriene vanligvis er av mindre betydning, da de normalt blir hindtert av
reguleringssystemet.

Destillasjon av flerkomponentsystemer gjor temperaturregulering vanskeligere. 1 enden av
kolonnen vil temperaturen bli dominert av separasjonen mellom ikke-nekkel og nekkel
komponent. Effekten av varierende innhold av ikke-nekkel komponenter vil vare storst 1
trinnene rundt fodepunktet. Ofte finnes det et omrdde 1 kolonnen hvor innholdet av ikke-
nokkelkomponenter er forholdsvis konstant. De tidligere nevnte problemene ved
temperaturregulering 1 multikomponentdestillasjon kan dermed bli omgétt eller redusert ved &
velge et sted 1 kolonnen hvor nivéet av nekkel-komponentene er tilnermet konstant

Sigurd Myhre Hellem 4
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Det er foreslatt flere metoder for utvelgelse av beste plassering av temperaturmalepunkt, og
pa grunnlag av de tidligere nevnte kriteriene kan en generell metode settes opp. Det forste
kriteriet favoriserer plassering av temperatursensoren bort fra produktstremmen ved hey
produktrenhet, mens det andre punktet vil implisere en plassering like ved produktstremmen.
Et endelig valg vil vare en middelvei for plasseringen.

2.2 Regulering av sammensetning med flere temperaturmalinger

2.2.1 Enkel flertemperaturregulering

Regulering med en enkelt temperatur gir som nevnt 1 avsnitt 2.1.2 generelt sett ikke noyaktige
resultater. Endringer 1 sammensetning, innhold av ikke-nekkelkomponenter, trykkendringer,
pulser 1 massestrommen og utilstrekkelig blanding pa trinnene vil alle pdvirke temperaturen. I
tillegg vil regulering av sammensetningen basert pa en enkelt maling vere mer folsom for
stay, enn hvis flere malinger ble anvendt.

Noen av problemene ovenfor kan bli motvirket ved & inkludere flere mélinger. Hoy frekvent
stoy kan fjernes ved & filtrere signalene. Effekten av trykkvariasjon kan kompenseres ved &
anvende trykkmaélinger eller ved & bruke differensielle temperaturer. Innflytelsen av ikke-
nekkel komponenter kan reduseres ved & plassere temperaturmilingene i omrider av
kolonnen hvor innholdet av komponentene er ner konstant. Regulering av en trinntemperatur
pa en konstant verdi vil ikke vere tilstrekkelig til & holde produktsammensetningen pa et gitt

nivd. En lesning pa dette problemet er a inkludere flere temperaturmalinger for bedre
indikasjon péd produktets sammensetning.

Differensielle temperaturer kan kompensere for effekten av trykk variasjon, men ikke for
endret trykkfall i kolonnen. Trykket har omtrent samme virkning péd alle temperaturer i
kolonnen ved total trykk endring, og en ekstra temperatur maling pa et trinn med naer konstant
sammensetning vil da kunne felge trykkvariasjonen. Temperaturdifferansen vil veare et
selektivt mal for sammensetningsendringer.

En ekstra differensiert tempertur, hvilket gir dobbelt differensierte temperaturer har blitt
foreslatt for & hindtere endrede trykkfall i kolonner. Industriell anvendelse av metoden er
rapportert & vere vellykket. Dobbelt differensierte temperaturer har ogsd blitt foreslatt a
kunne spore endringer i fodesammensetningen for flerkomponentsystemer. I den
sammenhengen var en differensiell temperatur selektiv sensitiv mhp nekkel-komponenten, og
den andre var sensitiv for den viktigste ikke-nekkel komponenten. Temperaturdifferansene
ble sa brukt til & korrigere settpunktet for to vanlige regulatorer.

Regulering ved temperaturprofil 1 kolonnen har blitt foreslatt av Luyben [Ref I] for kolonner
med skarpe temperaturprofiler, hvilket vil si hoy relativ flyktighet og hey produktrenhet.
Profilets midtpunkt vil forflytte seg opp og ned som folge av endret produktsammensetning,
da masseoverforingen hovedsakelig vil foregd i en kort seksjon av kolonnen. Summasjon av
maélte temperaturer pa ulike trinn i kolonnen vil indikere senteret for profilen, og ved kontroll
av produktsammensetningen skal regulatoren holde senteret pa et angitt trinn i kolonnen.
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2.2.2 Modellbasert flertemperaturregulering

En mer rigores metode for regulering av produktsammensetningen i en destillasjonskolonne
er i folge Mejdell [Ref II] en temperaturbasert estimator for prediksjon av sammensetningen.
Mejdell vurderte i sin avhandling flere estimatorer, et dynamisk Kalman filter, en statisk
Brosilow Inferentiell Estimator og en statisk Prinsipal Komponent Regresjon Estimator
(PCR). En statisk Partiell minste kvadrat estimator (PLS) ble ogsé vurdert mot resultatene fra
de andre estimatorene. Mejdell fant at den statiske PCR estimatoren gav resultater som var
sammenliknbare  med  resultatene med det dynamiske Kalman-filteret for
destillasjonskolonnen i lukket sloyfe. Dette skyldtes at temperaturene og sammensetningen
har liknende dynamiske respons. PLS estimatoren gav tilsvarende eller noe bedre resultater
enn PCR estimatoren, men er en noe mer kompleks estimator.

Den statiske Brosilow estimatoren er basert pd en apen sloyfe modell og anvender
temperaturmalinger i tillegg til mélinger av refluksstrom (L) og mengde oppkok (V) til &
estimere forstyrrelsene fodestrom (F) og molfraksjonen av lett komponent i feden (zp). De
estimerte forstyrrelsene anvendes i beregning av produktsammensetning. Estimatoren ble
funnet 4 vaere veldig felsom for stey i1 inngangsmélingene og modell feil for dérlig
kondisjonerte systemer eller systemer med hey renhet 1 produktene.

Kalman-filteret som gav de beste resultatene, men krever mye mer arbeid ved modelleringen
og tuning av modellen. Mejdell anbefaler derfor de statiske regresjonsestimatorene, som
enklere kan gi en modell eller estimator for sammensetningen pd grunnlag et riktig valgt
kalibreringssett med temperaturer og sammensetninger. Kalibreringssettet kan enten vere
simuleringsresultater fra en modell av anlegget, historiske data fra anlegget med maélte
temperatur, analyserte sammensetninger og eventuelt supplerende malinger, eller en
kombinasjon av de to nevnte. Mejdell og Andersson [Ref VII] anvendte historiske data da de
implementerte en statisk PLS estimator pa en kolonne for etanfjerning. Kano et. al. [Ref VIII]
anvendte en dynamisk PLS estimator ved & bruke simulerte tidsseriedata under regresjonen.
Den dynamiske estimatoren inneholdt mélinger av temperaturen pd det gitte og utvalgte
tidligere tidspunkt og 1 tillegg malinger av refluksstrommen, effekt tilfort koker og trykket i
kokeren. Den dynamiske modellen ble rapport & fungere bedre enn den statiske modellen. Den
lineere PLS regresjonen har ogsé blitt foreslatt av Liu et. al. [Ref IX] forbedret ved ulinezr
PLS basert pa neuralnettverk metodikk.
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3 Multivariat kalibrering og anvendelse innen regulering

Kalibrering er av Martens og Nes [Ref X] definert som “anvendelse av empiriske data og
forhandskunnskap til kvantitativt estimering av informasjon Y fra tilgjengelige mélinger X,
gijennom en matematisk transfer funksjon”. Multivariat kalibrering innebarer dermed

fastsettelse av hvordan en skal bruke de malte variablenex,,x,...x, samtidig 1 en

kvantifisering av den sokte verdien av y.
3.1 Et estimeringsproblem

3.1.1 Estimator for en binaer blanding

Problem blir definert som en bingr blanding ved konstant trykk, konstant trinneffektivitet, og
fode og refluks som mettet vaeske. En spesifisering av sammensetningen for foden, destillatet
og bunnproduktet vil gi en unik stasjonzr tilstandsprofil for temperaturene i kolonnen.

g M :f(zF,yD,XB) (3.1)

hvor 1,M er antall temperaturmalinger 0 i kolonnen. Den inverse av uttrykket blir sgkt, og er
gitt ved den folgende sammenhengen for den sokte destillatsammensetningen

=9, =g(6"") (3.2)
En forenklet uttrykk for estimatoren vil vere
¥p =K6 (3.3)

K vil ha en transponert dimensjonen sammenliknet med 0 hvis antall avhengig y variable skal
estimeres er en. Den statiske estimatoren som blir beregnet kan ogsd inneholde andre
uavhengige variable enn temperatur. Mejdell [Ref II] har i sin avhandling funnet at ved &
innfore informasjon og variable for forstyrrelser og innganger i tillegg til temperaturer, vil
estimatoren presterer noe bedre ved stasjonazre betingelser. Den dynamiske ytelsen blir
derimot sterkt forringet ved & anvende andre inngangsvariable enn temperaturer. Mejdell
angir at den reduserte ytelsen kommer av ulik dynamisk oppfersel for temperaturer og for
eksempel direkte inngangsverdier for trykket i en estimator.

En utvidelse av den bin@re blandingen, bestiende av kun nekkel komponenter, med ikke-
nekkel komponenter, tunge og lette, vil danne en multikomponent blanding. Formalet med
separasjonen vil vere uendret, det vil si a splitte de to nekkel-komponentene. En pseudobinar
molfraksjon basert pa nekkel komponentene kan hvis enskelig bli dannet ved felgende
formel,
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x' =L (3.4)

XL+XH

hvor x” er den pseudobinere molfraksjonen 1 vaeskefasen pd et gitt trinn i
destillasjonskolonnen, x; er molfraksjon av lett nekkelkomponent og xy er molfraksjon av
tung nekkelkomponent. x° erstatter den virkelige molfraksjonen i en multikomponent
blanding.

3.1.2 Transformerte variable

Sammensetningen og temperaturprofilen for kolonnen er uline@re funksjoner av
driftsbetingelsene. En metode for & hanskes med den uline@re naturen, er & introdusere andre
faktorer eller variable som kan fange den ulineare oppferselen. En enklere metode inneberer
en uline@r transformasjon av hver enkelt variabel. En logaritmisk transformasjon av
produktsammensetningen har blitt foresldtt av flere artikkelforfattere [Ref XI], som en
effektiv linearisering av den dynamiske og statiske responsen av de uavhengige variablene L,
V, F, zp etc. For en binzr blanding vil uttrykket den transformerte for destillatet og eventuelt
bunnproduktet vere:

Y, =In(1-y,) og X, =In(x;) (3.5)

Temperaturen er ofte nesten en lineer funksjon av sammensetningen. En linearisering av
sammensetningsprofilen i kolonne er ogsd en vanlig fremgangsmate. Molfraksjonen pd gitt
trinn(i) 1 kolonnen.

X.
X=In (—L] (3.6)

Xim

Temperaturen kan med basis i ovenstdende likning transformeres for a linearisere temperatur-
responsen og temperaturprofilen. Utlegning av uttrykket finnes i Mejdells doktoravhandling
[Ref I1].

0-T,
L.=1 L 3.7
(55 o7

Trinntemperaturen er 6, T° er kokepunktstemperaturen for rene henholdsvis tung og lett
neokkelkomponent. Denne lineariseringen har vist & kunne gi en nesten linear temperaturprofil
ved noen hoy renhets destillasjoner. Istedenfor kokepunktstemperaturer for rene komponenter,
kan en anvende en referansetemperatur (vanligvis en maélt temperatur) ner toppen eller
bunnen av kolonnen. Temperaturen i endene av kolonnen vil for en binzr blanding vere
veldig ner kokepunktstemperaturen for ren komponent under forutsetning om hey renhet av
produktene (yp = 1 og xg= 1). Det vil si at likningen over kan uttrykkes ved

Lezln(e_eLJ (3.8)
0, —0
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Likning (3.8) krever i tillegg til en temperatur maling, to ekstra malte temperaturer som
benyttes som referansetemperaturer. For en multikomponentblanding ma referanse-
temperaturene vere plassert noe bort fra endene, hvor innholdet av ikke-ngkkelkomponentene
er forholdsvis konstant fra trinn til trinn. Temperaturdifferansene mellom
referansetemperaturene og kolonne endene ma behandles separat for & unngé a ta logaritmen
til negative tall. En kan unnga dette ved & ta absolutt verdiene til differansene. For & unngé
storre pavirkning fra stoy i temperaturer naere referanse temperaturen, ber ogséd en minste
tillatelig differanse vaere et kriterium. Ved & anvende referanse temperaturer istedenfor
kokepunktstemperaturer oppnédr en ogsa en trykkompensasjon av temperaturmélingene, og i
tillegg til en kompensasjon for ikke-nekkelkomponenter i folge Mejdell [Ref I1].

3.2 Valg av malepunkter

Antallet og plasseringen av temperaturmalingene, og eventuelt andre mélinger slik som trykk,
1 en destillasjonskolonne er viktig for & kunne gi gode estimat for den her sokte
produktsammensetningen. En temperaturméling pa hvert trinn 1 kolonnen kan vare en ensket
situasjon, men vil ikke vere en garanti for en god estimator eller et trivielt
estimeringsproblem.

Temperaturene malt 1 kolonnen vil ikke vare uavhengige, og dermed vil antall frihetsgrader
for problemet vare mindre enn antall temperaturer hvis flere temperaturer i1 kolonnen
anvendes (se avsnitt 2.2). Figur 3-1 viser en temperaturprofil for den simulerte
destillasjonskolonnen som blir vurdert i denne oppgaven. Temperaturer pa de ulike trinnene 1
kolonnen varierer ikke uavhengig av hverandre, og viser at antall frihetsgrader er mindre enn
antall trinntemperaturer. Likning (3.1) gir antall frihetsgrader (3) for et binart system ved
mindre forstyrrelser og konstant trykk. Flerkomponentsystemer og systemer med
trykkvariasjon har flere frihetsgrader, men allikevel ett distinkt antall frihetsgrader ferre enn
antall mulige temperaturobservasjoner i kolonnen.

Temperaturprofil for tarn 2

220

koker
210 A

200 -

190

180 |
fadepunkt

Temperatur [°C]

170

160 -

150 T T T T
0 5 10 15 20

Trinn nummer

Figur 3-1 En temperaturprofil for tirn 2, hvor kokeren har trinn nummer null
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Ett mindre antall temperaturer, som folge av antall tilgjengelige frihetsgrader i1 estimatoren,
vil gi en dérligere estimator. Mejdell [Ref II] viste for de vurderte casene at mindre enn tre
temperaturer for et binart system og mindre enn fire temperaturer for et flerkomponent-
system ville kunne gi darlige resultater. Med perfekte malingene ville beste plasseringer av
mélepunktene vare mot enden av kolonnen. Inneholder mélingene stoy anbefaler Mejdell &
plassere malingene nar midten av kolonnen. Hvis det er fa temperaturmélinger kan
plasseringen av méilingene veare av stor betydning for estimeringsresultatet. Et storre antall
maélinger vil kunne bedre estimatoren sin kvalitet siden temperaturene vil inneholde mer
uavhengig informasjon og effekten av malefeil blir redusert. I tillegg vil estimatoren vere
mindre sensitiv for plassering av malepunkt, endrede driftsbetingelser og vil bedre modellere
avvik fra linearitet (ulineere responser). De fleste Industrielle kolonner har i folge Mejdell fa
temperaturmalinger i forhold til antall trinn, typisk antall er en pr. femte trinn. Det blir derfor
foreslatt & anvende alle de tilgjengelige méalepunktene i industriell kolonner i estimatoren.

3.3 Ordinaer minste kvadraters (OLS) metode

Destillasjon er slik som mange andre kjemiske prosesser et multivariabelt system karakterisert
ved mange variable tilstander er med og beskriver produksjonsprosessen. Destillasjon er
multivariabel fordi det er mange termodynamiske tilstandsvariable som pavirker hvert enkelt
trinn 1 prosess, og det er sterk interaksjon mellom trinnene. Ordinar minste kvadraters metode
(OLS), eller ofte kalt multippel linezr regresjon (MLR), er den vanlige metoden fra statikken
som benytter minste kvadraters metode og er gitt ved

y=Xb+eg (3.9)

hvor X-variablene er de uavhengige sentrerte maledataene, y er en eller flere sentrerte
avhengige variable og ¢ er residualet. Sentrering blir foretatt for & fjerne konstantleddene.
Regresjonsvektoren finnes ofte ved uttrykket for den generaliserte inverse av X, hvor vektoren
da blir uttrykt ved

b=(X"X) X'y (3.10)

hvor (X’X)" er den inverse kvadratiske kovariansmatrisen. Metoden minimerer residualet
(¢"¢), hvilket er ekvivalent med en maksimering av tilpasningen til y. Dette innebarer at all
variasjon i kolonnerommet til X, som varierer med y, vil bli inkludert i estimatet for . Hvis
det er stoy i X som kovarierer med y, vil denne bli inkludert i b og fere til overtilpassing og
darlig prediksjon for fremtidige y-verdier ( p ). I tillegg, for & kunne estimere b, krever OLS at

X-verdiene er lineert uavhengige, dvs. X'X har full rang (R<min(n,q)) og at antall

variable, K, er mindre eller lik antall observasjoner eller prover, N, (N > K ) .

En estimator som benytter flere temperaturmélinger i en destillasjonskolonne oppfyller ikke
kravene som ble beskrevet i dette avsnittet, da temperaturmalingene i kolonnen vil vare sterkt
koline@re. Andre regresjonsmetoder som benytter for eksempel latente variabler kan redusere
antall ”variable” og dermed muliggjere gode prediksjoner.
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3.4 Regresjonsmetoder for latente variable (LVR)

3.4.1 Latente variable

For a4 unngd problemer med rang forbundet med OLS metoden kan en approksimere den
malte datamatrisen X med en annen matrise med samme dimensjoner, men med lavere rang.
Avhengigheten mellom variablene og objektene gjor at en kan finne at en kan finne et lite
antall underliggende eller latente variable som kan forklare all systematisk informasjon i
datasettet. De latente variablene kan trekkes ut fra X ved hjelp av en dekomponeringsmetode.
Likning (3.11) viser en dekomponeringsformel, hvor X splittes 1 en informasjonsdel og en
stoydel (E).

X=TP"+E (3.11)

Innenfor kjemometri kalles 7 skdrmatrisen og P ladningsmatrisen. Produktet av TP"
inneholder den systematiske informasjon og har samme dimensjoner som X, men denne
matrisen har rang 4. 4 vil vere lik antall latente variable som er ekstrahert fra det
opprinnelige datasettet, og vil pa grunn av kolinearitet i datacne vere mye mindre enn
rang(X). I eksplorativ analyse er formélet & tolke dataene, og & beskrive den systematiske
variasjon med si fa latente variable som mulig ved hjelp av sdkalt prinsipal komponent
analyse (PCA). De latente variablene i PCA kalles for prinsipale komponenter (PC), og er
lineeere kombinasjoner av de opprinnelige variablene. Den forste prinsipalkomponenten (PC1)
er den lineeerkombinasjonen som forklarer mest mulig av variansen i X. PC2 vil deretter
forklare mest av variansen etter at informasjonen forklart av PC1 er fjernet osv. (se avsnitt
3.4.2 for nermere forklaringer av fremgangsmaten).

Skérvektorene 7, blir beregnet ved & projisere objektene i X ned pa PC-ene,

t = Xw (3.12)

a a

hvor w, er enhetsvektorene eller vektene, og er for PCA lik ladningsvektorene. Estimatoren
kan beskrives som en line@r kombinasjon av de latente variablene, og kan uttrykes ved
folgende likning

J=K1, (3.13)

K, er en mindre matrise med a parametere for hver utgang, og har i felge Mejdell [Ref II]
typisk 3 til 5 parametere for bingre destillasjoner og 4 til 6 parametere for multikomponent
destillasjoner. Faren for overtilpasning av regresjonsmodellene er et problem som blir
adressert naermere i senere avsnitt.

En annen metode for & trekke ut latente variable er & fjerne mélinger i X, og dermed komme
frem til mindre antall nesten uavhengige variable som latente variable. Denne metoden er
selvsagt ikke en optimal lesning, da ekstra maélinger vil forbedre estimeringen. Mejdell
foreslar derfor & benytte, som tidligere nevnt, alle temperaturmilingene og a benytte latent
variabel regresjonsmetoder som PLS og PCR.
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3.4.2 Singulzaerverdidekomponering (SVD)

I OLS blir den generelle inverse av X sokt i regresjonen, men dette leder ofte til matriser som
ikke lar seg invertere pd grunn av singulerverdier. For & unnga dette problemet kan den
generelle pseudoinverse for X benyttes, hvor retninger med lave singuler verdier (smé PC-er)
med samme storrelsesorden som “malefeilen” blir fjernet.

Y =XK' (3.14)
K' =Xy (3.15)
Den pseudoinverse X' blir lettest funnet ved & benytte SVD pa X. I tillegg til & minimere

kvadratet av differansen mellom virkelig y og estimert y (dvs.( y- j;)z), blir ogsa K

minimalisert 1 losningen.
En nxq matrise X, med n > g, kan ved singulerverdidekomponering skrives som

xX=Uuzy’ (3.16)
eller som summen av rang / matriser

— T T T
X =uoyv, +u,o,v, +--+u o, v (3.17)

hvor m er rangen av X. Hvis m < min(n,q) , er bade kolonner og rader i X lineaert avhengige
(singuler). Kolonnevektorene U, u,...u, og V, v,...v, , er ortogonale, i.e. U'U=V'V =1 .
U er eigenvektorene til X'X og V er eigenvektorene til XX'. ¥ = diag(al,...,am,o,...,O) og

singulerverdiene har o, 20, ...2 o, >0.Den pseudoinverse av X blir

o' =rx'u’ (3.18)

Den inverse av X betyr at de minste singulere verdiene, o,, blir de sterste i den
pseudoinverse. Sensitiviteten 1 den pseudoinverse for feil (for eksempel stoy) 1 X kan bli stor

hvis o,, er liten. Forholdstallet ]/(X ) vil da vere stort:

7(X)=—" (3.19)
I PCR er malet a redusere denne folsomheten for feil ved & velge k£ < m ledd i likning (3.17).

3.4.3 Prinsipal komponent regresjon (PCR)

Likning (3.17) kan skrives pa en alternativ mate
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X:tlplz-+t2p§+.“tmpnT1 (320)

De prinsipale komponentene, m, har skarvektoren (latent variabel), ¢ =u o, , og

ladningsvektoren, p, =v, . Kun de k forste leddene som kan skilles fra malefeil beholdes,

matrisene P** og T"* vil da inneholde de viktigste informasjonsretningene og dermed

X ~ X, =TP" . Minste kvadraters losning for ¥ =TK] er
K, =Y'T(r'T)" (3.21)
P er ortogonal, og den fulle oversikten for estimatoren blir som folger

Kpen =Y (X,) =Y'T(T7T)" P’ (3.22)

3.4.4 Prinsipal minste kvadraters metode (PLS)

I PCR anvendes de prinsipale komponenter fra eksempelvis SVD som latente variable for X 1
regresjonen. De latente variablene blir beregnet uavhengig av om de samvarierer med
informasjonen 1 Y. I PLS, eller ofte kalt PLS-regresjon, forseker man derimot & dekomponere
variablene 1 X-matrisen slik at de latente variablene best mulig beskriver Y-matrisen eller
vektoren.  Standard  algoritmen for  kalibrering av  partiell minstekvadraters
regresjonskomponenter, dvs. faktorer, er den ulineare iterative partiell minste kvadraters eller
NIPALS (nonlinear iterative leaste squares).

3.4.4.1 Algoritme for ortogonaliserte PLS for en y-variabel [Ref XII]

For ytterlige beskrivelse av de matematiske begrepene som benyttes i PLS regresjonen som er
beskrevet i punktene under, anbefales bekene gitt i referanse X og XII, og for praktisk
anvendelse 1 industrien kan referanse XIX anbefales.

1. De skalerte inngangsvariablene X og y blir forst sentrert
X,=X-1xogy,=y-1y (3.23)

Velg Amax til & vere storre enn antall forventede fenomener 1 X. For hver faktor
a=1,..., 4, utfores steg 2 -6.

2. Anvend den gjenverende variansen i y for & finne ladningsvekten w,, ved minste
kvadrats (LS) og lokal modell”

X, , =y, W +E (3.24)
og skaler vektoren til lengde 1. Losningen er
wo=cXly (3.25)

hvor c er skaleringsfaktoren som gjer at lengden av w, er lik 1, dvs.

Sigurd Myhre Hellem 13



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

-0.5
c=(vl X, X" y,,) (3.26)
3. Estimerer skérvektoren 7, ved & bruke den lokale ”modellen”
X, =tW +E (3.27)

. . ~T
LS lesningen er, siden w, w, =1,

t=X,_ W, (3.28)
4. Estimerer x-ladningene p, ved & bruke den lokale ”modellen”
X, =l,p, +E (3.29)
hvilket gir LS lgsningen
. XD
P.= A“Tlf" (3.30)
5. Estimerer den y-ladningen ¢, ved & bruke den lokale "modellen”
Vor =L, +f (3.31)
hvilket gir lesningen
Vil
1o =50 3.32
s (3.32)
6. Beregner E og f residualene ved & subtrahere den estimerte effekten av denne
faktoren
E=X, —ip’ (3.33)
J =y =14, (3.34)

Residualene etter a-faktorer kan deretter bli vurdert ved & benytte ulike statistiske malverdier,

summering ¢, for objektene i og variablene £, og summering av fl for objekt i. Ved a bytte ut

X, , ogy,, med de nye residualene E og f og oke a med 1. Danner nye X og y ved 4 sette

a

Sigurd Myhre Hellem 14



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

X, =E (3.35)
v.=f (3.36)
a=a+l (3.37)

3.4.4.2 Antall PLS faktorer i modellen

Bestemmer A, antall gjeldende PLS faktorer som skal benyttes i kalibreringsmodellen.

Beregner l;o og b for A PLS faktorer,

A

Al Am AN
b=W(P'W) ¢ (3.38)
b,=7-%'b (3.39)
hvor W er matrisen av W, -vektorene for a faktorer og P er matrisen av p, -vektorene.
De beregnede konstantene blir benyttet i estimatoren
$=1b, + Xb (3.40)1

P& grunnlag av den kalibrerte PLS modellen estimeres y-verdier for fremtidige objekter enten
ved full prediksjon eller ved kort prediksjon.

3.4.4.3 Full prediksjon

For hvert nye objekt i =1,2,... utfores de etterfolgende stegene 1-3

l. Skalerer inngangsdataene x; tilsvarende som for kalibreringsvariablene, og beregner
deretter

x = % (3.41)

L,

X er senteret fra de kalibrerte objektene. For faktor a =1,..., A utfores steg 2 til 3.

~

2. Seker 7, som gitt i likning (3.28), dvs. 7, = X, W, .
3. Beregner nye residualer

Xo =X, 0~ 1D, (3.42)

hvis a < 4, okes a med 1 og fortsetter beregningen fra punkt 2, ellers (a = A) forsetter

beregningen i punkt 4.
4. Predikerer y; ved

A
yi=y+2 0.4, (3.43)
a=1

og beregner eventuelle statistiske méal for vurdering av resultatene
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3.4.4.4 Kort prediksjon

Alternativt til den fulle prediksjonen kan J beregnes ved a bruke regresjonskoeffisientene

b, og b fra likning (3.39) og likning (3.38), som dermed gir

$,=b,+x'b (3.44)

3.4.5 Vekting av variable

A priori vekting eller skalering av variablene kan vere viktig i alle metoder hvor minste
kvadraters metode (LS) blir brukt til & konsentrere informasjon til lavere ordens fenomener.
Individuell vekting av X-variablene regresjonen kan gjores etter folgende generelle likning

X, =X, o xvekt, (3.45)

Vekting av variablene kan hindre mélingene med storst relativt endring & f4 dominerende vekt
1 estimatoren. Forskjellig typer variable 1 en X-matrise kan vektes slik at de far for eksempel
fir samme storrelsesorden. Den vanligste vekten er den inverse av standard avviket, hvor den
totale initiale variansen for hver variabel i kalibreringssett blir drevet til 1. s.; er standard
avviket for verdiene i variabel, 7, 1 kalibreringssettet og vekten (W) for variabel, i, blir gitt ved

W, =— (3.46)

Temperaturene 1 destillasjonskolonnen vil ved vekting med standard avviket, bli skalert til
samme den storrelsesorden. Endringen i1 de uskalerte temperaturene mot enden av kolonnen
vil veere smd, og temperaturene mot enden av kolonnen vil dermed fa store vekter ved denne
skaleringen. Steynivdet 1 temperaturene 1 enden av kolonnen kan 1 forhold til
informasjonsinnholdet vare relativ hoyt, sammenliknet med temperaturer mélt andre steder 1
kolonnen. Standardiseringen kan dermed forsterke innflytelsen av stey i kalibreringssettet, og
en balansert vekting av variablene basert pa kunnskap om steynivéet i variabelsettet har blitt
foreslétt av Mejdell [Ref II] ved vekt funksjonen

W, ——leitad (3.47)
S .

hvor s, , er et estimat av det generelle stoynivéet i kalibreringssettet, definert som

kvadratroten av den gjenveerende variansen etter k faktorer (dvs. kvadratroten til det

diagonalelement i av (l(E,ir E, )j Variansen vil inkludere alle modell- eller datafeil, dvs.
n

bade stoy og feil pga. ulinearitet. For vekten gjelder s, =s, ,2s, ; og W,, =W, hvis det

€yl K >

ikke er stoy, men gir ingen vekt til mélinger hvor all variasjon skyldes stoy.

Sigurd Myhre Hellem 16



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

3.4.6 Sammenlikning av PCR og PLS

I denne oppgaven blir som tidligere nevnt kun PLS regresjon benyttet, men bade PLS og PCR
regresjon har blitt benyttet med gode resultater for estimering av sammensetningen av
produktstremmene til destillasjonskolonner [Ref II, VII, VIII]. PLS og PCR har ulike styrker
og svakheter nér det gjelder anvendelse og eventuelle fallgruver knyttet til bestemmelse av
antall faktorer i regresjonen. Noen punkter knyttet til denne problemstilling blir behandlet 1
dette avsnittet.

Det har i folge Esbensen [Ref XII] blitt hevdet at valg av PLS eller PCR regresjon ofte er et
spersmal om personlig skjenn. Mange statistikere foretrekker PCR fordi den er statistisk mer
studert, mens ingenierer innen anvendt forskning benytter modellering med PLS pga at den er
begrepsmessig lett forstdelig. Mange kjemometrikere foretrekker ogsd PLS fordi den kan gi
en noe enklere modell 4 tolke og anvende, hvilket kan veare et resultat av faerre faktorer i
estimatoren.

Modellen ut i fra PLS og PCR regresjon kan i folge Martens [Ref X] noe forenklet bli delt inn
1 grupper. X-data med hoy neyaktighet, for eksempel analyseresultater fra et naer infrared
(NIR) spektrometer. Spektrofotmeteret har hoy neyaktighet og forenkler den grafiske
tolkningen av PLS regresjonen, da den Y relevante informasjonen 1 X vil vere 1 de forste
faktorene. Det kan allikevel forekomme at optimale antall bilinezre faktorer i PLS
regresjonen tilsvarer antall komponenter i PCR. Data med /av neyaktighet kan fore til at PCR
feiler mens PLS vil kunne gi brukbare resultater. PLS vil for Y-dataene med mye stoy oftere
gi en overtilpasset modell sammenliknet med PCR. PLS er mer folsom for overtilpassing, og
et optimalt antall PLS faktorer er derfor mer avgjerende for resultatet enn for PCR.
Valideringen av modellene vil da vaere nekkelen til et optimalt antall faktorer i estimatoren.

Prediksjon med PLS og PCR estimatorene vil vere pd virket av eventuelle feilkilder. Kildene
til prediksjonsfeil [Ref X] eller modell feil kan vere forarsaket av problem med tilpassing av
kalibreringsmodellen. Modellen vil 1 slike tilfeller ikke representere dataene 1
kalibreringssettet pd en fullverdig mate, og den fremtidige prediksjonen kan bli darlig.
Modellkalibrering omfatter gjerne en lokal tilpassing til de ukjente, som er den mer eller
mindre linezre X-Y funksjonen, og vil derfor alltid til en hvis grad inneholde modellfeil.

Mangel pa representativitet kan oppstd ndr kalibreringssettet ikke dekker det totale omradet
for variabiliteten til de fremtidige objektene. Evnen til prediksjon for fremtidige objekter som
ligger utenfor kalibreringsomradet vil dermed vare befengt med stor usikkerhet.

Tilfeldig stoy 1 kalibrerings- og prediksjonsdataene vil virke pd estimatet for
kalibreringsparameterne, og dermed redusere prediksjonsevnen. Prediksjonsneyaktigheten
kan allikevel vare bedre enn eksaktheten av data brukt i kalibreringssettet. Multivariat
kalibrering kan kansellere noe av den tilfeldige stoyen i kalibreringssett forutsatt at antall
kalibreringsobjektet er heyere enn antall uavhengige kalibreringsparametere som skal bli
estimert.
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4 Prosessbeskrivelse

Oleon Scandinavia AS destillerer i sitt anlegg i Sandefjord fettsyrer fra ulike ravarer, som
spenner fra fettsyrer fra fisk til kokosoljer. Destillasjon av den behandlede kokosoljen er det
som blir inngdende vurdert i denne oppgaven. Prosessanlegget for destillasjon eller
fraksjonering av de ulike komponentene bestar av tre destillasjonskolonner i serie (se Figur
4-2), hvor destillasjonen foregar under vakuum betingelser.

4.1 Fettsyrene

4.1.1 Fettsyrer i kokosolje

Vegetabilske fettsyrer bestdr for det meste av monoene syrer, som er fettsyrer med et like
antall karbonatomer. Kokosolje eller kokosfett inneholder flere ulike fettsyrer med
kjedelengder fra Cq til C,9 og hovedsakelig mettede fettsyrer

Tabell 4-1 Innholdet av de enkelte fettsyrene i kokosolje, angitt med vanlig og [IUPAC navn.

Fettsyre Navn (IUPAC) Masse % i kokosolje
CsH 120, kapronsyre (heksansyre) <1.2
CsHi602 kaprylsyre (oktansyre) 34-15
CioH200, kaprinsyre (dekansyre) 3.2-15
C12H240, laurinsyre (dodekansyre) 41 - 56
C14H»30, myristinsyre (tetradekansyre) 13-23
Ci16H320, palmitinsyre (n-heksadekansyre) 42 —-12
Ci13H360, stearinsyre (n-oktadekansyre) 1.0-4.7
Ci13H340, oljesyre (9-oktadekaen syre) 34-12
Ci13H3,0, linolsyre (2,9-oktadekadien) 09-37
CooH400, ikosansyre <1

Tabellen over (Gunstone et. al [Ref XIII]) viser den naturlige variasjonen for
fettsyresammensetningen i kokosolje, som er karakterisert ved sitt innhold av kortkjedede
fettsyrer (C¢ — C12), og det lave innholdet av umettede syre.
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Fettsyrene som utvinnes av kokosoljen blir industrielt anvendt i for eksempel vaskemidler.
Estere av fettsyrene har et vidt bruksomrade innenfor naeringsmiddelindustrien, som
ingredienser i for eksempel iskrem og margariner, og innenfor farmasi og kosmetikk bransjen
som tilsetning i kremer og kappslede legemiddelprodukter.

4.1.2 Destillasjon av fettsyrer

Effektiviteten i en destillasjonsprosess blir avgjort av forskjellene i kokepunkt for de ulike
komponentene. Kokepunktene til fettsyrene blir karakterisert av kjedelengden og ikke av
graden av mettede fettsyrer. Destillasjon vil derfor kunne skille fettsyrene Cs og oppover i
enkelt komponenter og i mettede og umettede fraksjoner for syrene som har en konjugert syre.

Den vanligste destillasjonen av fettsyrer foregdr ved redusert eller evakuert trykk. Selv ved
redusert trykk vil destillasjon av fettsyreblandinger bli utfert ved moderat hoye temperaturer.
Hoye temperaturer kan fore til polymerisering, syklisering og stereomutasjon av de umettede
fettsyrene, men den viktigst faren er dekomponering av de organiske forbindelsene ved heye
temperaturer. Destillasjon ved vakuumbetingelser vil senke den maksimale temperaturen (ved
kokeren) i kolonnen, og dermed redusere faren for dekomponering av stoffene.

Tabell 4-2 Kokepunkt for noen fettsyrer ved 1 kPa.

Fettsyre Kokepunkt [°C] ved 1 kPa
CeH 120, 94.6

CsHi602 121.3

C10H2002 145.5

C12H240, 167.4

C14H250, 187.6

Ci6H320, 206.1

CisH360, 224.1

Relativ flyktighet, o, er et vanlig utgangspunkt for vurdering av eventuelle vansker ved
destillasjonen. Relativ flyktighet kan ved antagelse om ideelt system defineres ved

oy = (4.1)

hvor P, er metningstrykket til komponent 4 ved blandingens temperatur.
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Tabell 4-3 Relativ flyktighet for laurinsyre, myristinsyre og palmitinsyre.

Relativ flyktighet, o
Temperatur [°C]

Co—Cus Ci2—Cis
150 3.13 10.14
160 2.97 8.99
170 2.84 8.07

Verdiene i Tabell 4-3 angir den relative flyktigheten for fettsyrene i den evre delen av
kolonnen, og er beregnet ved Antoine likningen tilpasset eksperimentelle data (Vapor-Liquid
Equilibrium Data Collection [Ref XIV]). Den relative flyktigheten viser at destillasjonen er
forholdsvis enkel, hvilket resulterer i forholdsvis hey teoretisk renhet av produktet ved
destillasjon.

4.2 Oversikt over prosessen

4.2.1 Prosessanlegget

Prosessanlegget bestar av tre kolonner i serie. Destillasjonen foregar under vakuum og
kolonnene har et vakuumsystem drevet av et vanndampsystem med heyere trykk. Anlegget og
kolonnene er av eldre dato, men har 1 nyere tid fatt nye innmater. Pakningen i kolonnene er av
typen strukturert pakning, og bestar av vertikalt stilte rifleformede plater. Strukturerte
pakninger er fordelaktig i vakuumdestillasjon pga et lavere trykktap pr. teoretiske trinn eller
meter 1 kolonnen. Et eksempel for en pakning er gitt i figuren nedenfor.

i

Figur 4-1 En strukturert pakning

Tarn 2 1 anlegget, som blir behandlet i denne oppgave, har tre seksjoner med strukturerte
pakninger. Hver seksjon har i forkant av pakningene en veskespreder, som fordeler
vaeskestrommen (L) i kolonnene over pakningstverrsnittet. Tilsvarende er det etter hver
pakningsseksjon plassert en vaskesamler. Den nedre (strippe) seksjon av kolonnen, hvor
forholdet mellom massestrom av vaske og gass er storre enn for den evre (rektifisering)
seksjonen, har mindre tverrsnitt enn den gvre delen.
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Révaren, kokosolje, bestir av tunge og lette komponentene fra Cg til Cy,. Oljen blir forst
mettet ved hydrogenering i en reaktor. De mettede fettsyrene blir deretter fraksjonert i de tre
kolonnene i serie. Fettsyrene blir fadet til tarn 1 og den letteste fraksjonen, Cg til C,, danner
strom angitt som produkt 1 i prosessoversikten. Bunnfraksjonen fra kolonne 1 er fedestrom til
tarn 2.

)
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=
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Figur 4-2 Prosessflytdiagram med temperatur og trykk TAG for tirn 2

I tarn 2 er det onsket & & 99 % (masse %) laurinsyre 1 toppstrommen. Foden til kolonnen blir
antatt 4 vaere vaeske ved sitt kokepunkt. Kokeren for kolonnen star pé sitt maksimale effekt.
Veaskenivéaet 1 bunnen av kolonnen blir statisk regulert, ved at bunnproduktet fra kolonnen
flyter direkte til tdrn 3 ved et overlop (i det virkelige anlegget star kolonne 3 direkte under
kolonne 2). Innstillingen for overlepsplaten til kolonne 2 er konstant. Dampstremmen (V) 1
kolonnen blir total kondensert, og noe underkjelt, 1 kondensatoren. Kondensatet gar deretter
til refluksakkumulatoren. Refluksen til kolonnen blir regulert av vaskenivaet 1
akkumulatoren, hvor vaskenivdet i1 akkumulatoren blir holdt konstant. Det eksterne
refluksforholdet ligger 1 ved dagens drift 1 omrddet [1 — 1.5]. Renheten av C;, 1 destillatet blir
1 dagens anlegg regulert ved at operatorene regulerer destillat mengden for & kunne na den
spesifiserte sammensetningen. Den enskede renhet av C;, har sin maksimale verdi 1 dagens
anlegg ved 99 % Ci5.

Bunnstremmen fra kolonne 2 som hovedsakelig bestir av de tyngste komponentene Ci4 til
Cy, blir 1 den siste kolonnen fraksjonert i1 to produkter. Bunnstremmen og dens
produktstremmer og de tilherende enhetene vil ikke bli neermere behandlet 1 denne oppgaven.
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4.2.2 Prosessparametere

Foden til tdrn 2 bestar som nevnt hovedsakelig av fettsyrer fra Cjy til Cy. En ideell
fodeblanding til kolonnen ville kun inneholde disse komponentene, men ved den névarende
driften av anlegg vil fode ogsd inneholde de lettere fettsyrene Cs til Cjo. Innholdet av Cyp 1
produktstremmen fra tdrn 2 vil veere av avgjerende betydning for den oppnadde renhet av Cj,.
Destillasjonen mé derfor betraktes som et multikomponentsystem. Destillasjonen vil ha to
nekkelkomponenter, Cj» og Ci4, lette ikke-nekkelkomponenter bestdende teoretisk av tre
fettsyrer, Ce¢/Cs/C1o, 0g de tunge ikke-nekkelkomponentene fra C¢ til Cy,. Fodens konkrete
sammensetning vil vaere avhengig av driften av tdrn 1 og mulig variasjon i sammensetningen
av de tilferte hydrogenerte kokosoljene. Tabell 4-4 viser den gjennomsnittlige sammensetning
foden hadde i1 perioden 23. — 28. januar 2002 og den enskede sammensetningen til kolonnen.
Innholdet av Cj 18 i perioden langt over den enskede verdien, og dermed ble heller ikke den
onskede renheten av Cj, i produktstremmen oppnadd.

Tabell 4-4 Sammensetning for fodestrom til kolonne 2, normal og ensket.

Sammensetning [masse %]

Fettsyre | Onsket Gjennomsnitt (januar 2002)
Co — 1.2

Ci2 54 48.6

Cis 22 22.2

Cis 11 12.0

Cis 14 15.0

Cao - 1.0

Figur 4-2 viste skjematisk basisprinsippene for den aktuelle kolonnen som ble vurdert.
Kolonnen har sitt fedepunkt over den ferste seksjonen med strukturerte pakninger. Faden til
kolonnen er bunnstremmen fra kolonne 1, og den blir antatt at den er vaeske pa sitt kokepunkt.
Temperaturen i1 toppen av kolonnen, ved Smbar, er ved ensket destillatsammensetning
omtrentlig 153 °C. Bunnproduktet forlater kolonnen ved 195 °C, ved 19 mbar trykk. Kokeren
for kolonnen er en varmeveksler med olje som varmemedium. Dampstremmen forlater
kokeren med stor hastighet, noe som er vanlig i kolonner med strukturerte pakninger.
Forholdstallet vaeske-/damphastighet for kolonnen er lite dvs. lave vaske- og hoy
damphastighet.
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Vakuumsystemet, som blir drevet av en trykkdrevet dampslayfe, vil holde trykket i toppen av
kolonnen omtrent ved 4.5-5.5 mbar. Trykket i bunnen av kolonnen vil vare pavirket av
trykkfallet over kolonnen. Trykkfallet er igjen avhengig av belastning og vaske/damp raten.
Trykkfallet over kolonnen vil ved normal drift veere om lag 14 mbar.

Det er plassert atte temperaturmélere i kolonnen. En maling er i refluksakkumulatoren, og gir
en indikasjon pa underkjelingen og en ved kokeren. En temperatur blir mélt i toppen av
kolonnen, og en temperatur males ved fedepunktet. I rektifiseringsdelen av kolonnen er det
ytterligere tre temperaturmélere. Under fedepunktet blir en temperatur malt. Den narmere
plasseringen av mélingene blir beskrevet senere 1 avsnittet.

Trykket blir mélt i toppen av kolonnen og i bunnen av kolonnen. Trykket blir ikke malt flere
steder i kolonnen. Trykkprofilen for kolonnen, og dens avhengighet, kan derfor ikke vites
noyaktig.

Der er flere forstyrrelsene som vil pavirke kolonnen. Feden til kolonnen vil variere i
sammensetning og massestrom, etter drift av kolonne 1 og i tillegg endring av
fodesammensetning og endring i massestrom til kolonnen. Denne forstyrrelsen vil vere en
forholdsvis rask forstyrrelse, og vil derfor kunne av avgjerende betydning for responsen i
kolonne 2. Trykket i kolonnen blir opprettholdt et vakuum system, men er ikke en regulert
variabel. Trykkvariasjon vil dermed forekomme grunnet endringer i vakuumsystemet og
endrede betingelser i kolonnen. Endringene av trykket i kolonnen har relativt sterre utslag i
nedre del av kolonnen sammenliknet med egvre del av kolonnen. Vakuum systemet kan under
gitte betingelser dra med seg fettsyrer inn i vakuumsystemet, og dette kan medfere store trykk
utslag med kortere varighet. Refluksen i1 kolonnen blir regulert med mél om konstant niva i
refluksakkumulatoren, men refluksvaskestrom varierer med store utslag med forholdsvis hey
frekvens (nermere omtalt i kapitel 6).

4.3 Prosessmodellen

4.3.1 Prosessmodellen i Hysys

Laurinsyre, Cy,, er topp-produktet fra kolonne 2 i anlegget, og denne blir ensket produsert
med hegy renhet. En estimator for topp-produktet i kolonnen med indirekte malinger for
sammensetningen skulle beregnes. Forsgkene eller dataene for a kunne etablere en
estimatoren mé& kunne spenne hele det forventede variabel eller forstyrrelse rommet med
tilherende responser i eksempelvis temperatur og trykk i kolonnen. Kolonne 2 ble derfor
simulert statisk med en enkel modell i Hysys Plant™. Hysys tilbyr en tilnerming for
prosessmodellering og simulering. Hysys inneholder en rekke enhetsoperasjoner som kan
settes sammen til komplette prosess-systemer og anlegg. Kolonnen i anlegget i Sandefjord har
strukturerte pakninger, men Hysys har ikke dette som en standardenhet. En standard
platekolonne ble valg som tilneerming for destillasjonskolonnen. Antall teoretiske trinn i den
virkelige kolonnen og andre spesifikasjoner ble angitt for & kunne tilneerme modellen. Hysys
inneholdt bibliotek over organiske og uorganiske forbindelser, og inneholdte ogsa de mettede
fettsyrene fra Cj til Cyy.
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Trykket i kolonnen ble antatt som en linezer sammenheng av trykket i toppen og bunnen av
kolonnen. Trykket for foden ble antatt & vaere omtrent lik trykket ved kolonnens fedepunkt.
Trykktapet over kolonnen blir dermed antatt & vaere lineert, men trykket blir ved normale
betraktninger utrykt ved oppkoket (V), og kan for eksempel ha en andreordens karakter.

4.3.2 Termodynamikk

Fettsyrer har en polar karakter som avtar med ekende kjedelengde. Avviket fra idealitet vil
dermed vere omvendt proporsjonalt med kjedelengden. Damp — veaske likevektsdata for
binere blandinger av de ulike fettsyrene er undersokt eksperimentelt og gjengitt i litteraturen
[Ref XIV]. Resultater fra simulering av binare blandinger av fettsyrene med veske
aktivitetskoeffisientmodellene; UNIQUAC, Wilson og NRTL, ble sammenliknet med de
rapporterte eksperimentelle dataene. Manglende interaksjonsparametere ble beregnet med
UNIFAC. Wilson og NRTL gav omtrent like resultater, men Wilson ble foretrukket i den
endelige modellen av kolonnen. Aly og Ashour (Ref XV) foreslar anvendelse av ”Perturbed
Hard Chain” tilstandslikning, PCH-EOS, men denne er ikke en opsjon i Hysys™ og ble
derfor ikke forsokt.

4.3.3 Antall teoretiske trinn

Teoretiske trinn 1 kolonnen er beregnet av Morten Gulbrandsen [Ref XVI], og ble etterprovd
ved a4 standard teoretisk trinntallbestemmelse ved Fenske likningen pa en “short cut
kolonnen” i Hysys, og ved en mer rigores platekolonne 1 Hysys. Antall teoretiske trinn 1 en
pakket kolonne blir normalt beregnet pa grunnlag av HETP (heyde ekvivalente teoretiske
trinn) beregninger. HETP for strukturerte pakninger kan beregnes ved empiriske korrelasjoner
eller ved “tommelfinger regler”. Metoder estimering av HETP for strukturerte pakninger er
presentert av Kister et. al. [Ref XVII]. I boken blir de korrigerte “tommelfinger reglene”
generelt anbefalt ved HETP beregninger.

HETP verdier vil generelt kun betraktes som et overslag for antall teoretiske trinn i kolonnen.
HETP verdiene kan ogsa bli endret ved endrede driftsforhold, og vil dermed kunne veare en
”dynamisk” verdi. En faktor som kan pdvirke HETP er vaske og damp stremmene i
kolonnen. En kort oversikt for fastsettelse av riktige HETP verdier for kolonnen, og ogsé
eventuelt ulike verdier for de ulike komponentene, er gitt av Gill og Adranvala [Ref XVIII].
Den vanligste méiten a angi en eventuell trinnvirkningsgrad i kolonnen er ved Murhpree
likning [Ref XVII]. For binere blandinger vil virkningsgraden vere identisk for de to
komponentene. Trinnvirkningsgraden for flerkomponentseparasjon vil virkningsgraden vare
ulik for alle komponentene. Dette skyldes i folge Kister [Ref XVII] blant annet forskjellig
diffusivitet for komponentene 1 gass og vaskefasen og koblinger og interaksjon for
masseoverforingene mellom de ulike komponentene.
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Det teoretiske antall trinn i kolonnen, med et trinn i kokeren, ble anslatt til 21 og dette antallet
ble dermed brukt i modellen. Trinnvirkningsgraden var for alle komponentene lik en.
Temperaturmalingene i kolonnen i forhold til de teoretiske trinnene, som ble brukt i modellen
i Hysys, ble vurdert ved sammenlikning av driftsdata og analyser av stremmer i anlegget og
resultater fra simulering i Hysys med tilsvarende innganger og driftparameterer. Den endelige
plasseringen av temperatur- og trykkméalingene i1 kolonnen er gitt i Tabell 5-6.
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5 Estimator for produktsammensetningen

Produkt estimatoren ble estimert pd grunnlag av data fra simuleringene, og estimatorens
folsomhet for ulike forstyrrelser ble testet. I det folgende kapitelet presenteres resultatene og
forhold som ble vurdert under arbeidet med estimatoren. Dette innebaerer blant annet valg av
kalibreringssett og kriterier for estimatorens godhet.

5.1 Forberedelser

5.1.1 Valg av kalibreringssett

Valget av kalibreringssett for produkt estimatorer, og estimatorer generelt, vil ha avgjerende

betydning for det oppnéelige resultatet. For & kunne predikere Y= f (X ) med en onsket

noyaktighet og péilitelighet, md kalibreringsdataene inneholde tilstrekkelig informasjon.
Kalibreringssettet m& derfor spenne alle retninger med systematisk variabilitet, inkludert
interferenser, slik at de kan bli modellert. En strategi for valget av forsekene som skulle innga
1 kalibreringssett var derfor viktig. Et lineert problem med n variable som blir variert pa to

nivaer gir 2" antall forsek i et faktorforsek.

Foden til tdrn 2 inneholder 1 praksis syv komponenter. Utgangspunktet for simuleringene var
allikevel at faden kun skulle inneholde fire komponenter, C, til C;5. Dagens fode inneholder i
varierende grad C,o, men maélet for destillasjonen er 99 % renhet av Cy; 1 topp-produktet. Hvis
foden inneholder en for sterre mengde Cj, vil dermed ikke dette kunne nds. I fremtiden ma
derfor innholdet av C;o vere pa et meget lavt niva, og ble dermed utelatt fra kalibreringssettet.
Effekten av eventuell Cyy 1 foden blir vurdert i avsnitt (5.2.5). Antall mulige kombinasjoner

for de fire komponentene var 4° =16, hvis man si bort fra blandeproblematikken.
Fodesammensetningen var reelt sett et blandeproblem, hvor de ulike komponentene kunne
variere innenfor en ovre og nedre grense og med sum av massefraksjonene like en. Det er
beskrevet flere metoder for valg av blandingsdesign eller forseksdesign (Ref XIX). En
forenkling av problemet ble gjort ved & begrense antall mulige kombinasjoner av
sammensetningen. Faden ble antatt beskrevet ved en lett fode, relativt mye C» 1 forhold til
Ci4, og en tyngre fode (Tabell 5-1). Lineere kombinasjoner av de to klassene ble antatt a
kunne gjenspeile de ulike fodesammensetningene pa en tilfredsstillende mate.

Trykket i kolonnen varierer med foedemengden, vaeske og damp stremmene i1 kolonnen, og
produsert trykk av vakuumsystemet. I den statiske modellen av kolonnen var trykket ikke
angitt som en funksjon av for eksempel dampmengden (V) 1 kolonnen, men kun en parameter
1 kolonnemodellen. Trykkvariasjonen og trykktapet over kolonnen var derfor en variable som
ble brukt i forseksdesignen.
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Kolonnen hadde ytterligere to frihetsgrader etter at trykket i kolonnen er spesifisert.
Massefraksjon Ci; i toppen av kolonnen, som ogsa er den sgkte y-variabelen i estimatoren,
var en naturlig variabel. C;; 1 bunnproduktet var den andre variabelen ble anvendt i
forsgksplanen, og dermed var antall frihetsgrader reduserte til null og et fullt spesifisert
system. Regulering av de samme parameterne ble anvendt av blant annet Mejdell [Ref II1] for
a kunne undersgke alle prosessutslag (svake og sterkt retninger).

Variablene som ble undersekt ved forseksdesignen var dermed fem, og antall forsek var 32 i
en full faktoriell design. Senterpunktet for designet ble i tillegg undersekt, for & kunne
avdekke ulinearitet i prosessresponsen. Hvis en blandingsdesign for foden og en vanlig design
hadde blitt valgt for prosessvariablene ville dette medfert et mer komplekst oppsett, men uten
at dette nedvendigvis ville bedre resultatet i serlig grad.

Den stasjonare modellen impliserte en perfekt regulering av kolonnen. Mélingene av de ulike
variablene som eventuelt skulle inngd i estimatoren, var ogsa selvsagt perfekte mélinger av de
ulike sterrelsene. Eventuelle feil i simuleringsresultatene var kun begrenset til numeriske feil.
De virkelige malingene i kolonnen er derimot alltid beheftet med stey (avsnitt 5.1.4) og
eventuelt et bias avvik for malingene. Resultatene fra simuleringene kunne allikevel
inneholde en stor feilkilde, hvis de simulerte resultatene avvek fra de virkelige malte verdiene
pa grunn av modellfeil.

Estimatorene ble pd grunnlag av kalibreringssettet beregnet i Matlab R12 ™ med en PLS
rutine i1 PLS Toolbox 2.1 fra firmaet Eigenvector Research [Ref XX]. Estimatorene ble
vurdert med valideringsrutiner i fra den samme rutinepakken. The Unscrambler™ ble ogsa
brukt for i evalueringen av resultatene.

5.1.2 Forhold som ble vurdert

En estimator for innholdet av C;, 1 produktstremmen i toppen av kolonnen, kunne anvende
mélinger som allerede fantes i1 kolonnen (i Sandefjord). Antallet temperaturméilinger i
kolonnens seksjoner var seks, i tillegg til malinger 1 refluksakkumulator og bunnen av
kolonnen. Plasseringen av mélingene i kolonnen i forhold til de teoretiske trinnene i den
modellerte kolonnen, var et punkt som ble undersekt. En uriktig plassering av anvendte
temperaturdataene 1 modellen, kunne introdusert en bias feil, men viktigst en feil pd grunn av
ikke linear temperaturprofil eller respons. Mejdell pépeker at kolonner med hey produktrenhet
er ulineare prosesser, og at transformering og vekting av variablene kan veare pakrevd. Graden
av ulinearitet etter hvilken produktrenhet som ble oppnadd eller ble sokt, var derfor ogsa et
emne som ble undersokt.

Mejdell [Ref II] undersekte trykkvariasjon innenfor +£10 % fra base casen, og konkluderte
med at trykkmalinger ikke forbedret estimatoren. I den underseokte destillasjonen av fettsyrene
var det tildels store trykkvariasjoner i kolonnen. En eventuell forbedring av estimatoren ved
anvendelse av trykkmélinger ble derfor undersokt,
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Estimatoren, som bygget pa simulerte og dermed ideelle data, skulle kunne anvendes pa en
virkelig industriell kolonne. En vurdering av forstyrrelse som sannsynlige vil pavirke eller
vare avgjerende for ”godheten” av de estimerte verdiene, ble derfor foretatt. I tillegg ble det
gjort en vurdering av andre forhold som ville kunne vare svakheter og styrker for
estimatoren. Tilslutt ble estimatoren forsekt brukt pa historiske data fra prosessen, og en fikk
dermed en kvalitativ indikasjon pa hvordan de estimerte verdiene forholdt seg i forhold til
analyserte verdiene.

5.1.3 Evalueringskriterier

Modellene ble hovedsakelig vurderte etter to standard statistiske mél. Evalueringsmalene var
tilneermet like de Mejdell [Ref II], Kresta et. al. [Ref XXI] og Liu et. al. [Ref IX] benyttet.
PLS regresjon er folsom for overtilpasning. Modellene ble validert ved kryssvalidering, hvor
provesettet blir delt inn i undersett (eventuelt med en prove i hvert sett ved smé matriser).
Deretter ble resultatet for det utelatte settet predikert fra modellen som var utledet fra resten
av datasettet. Prediksjonsfeilen eller PRESS (prediction residual error sum of squares) ble
beregnet ved

2

N
PRESS, =Y (9, »,) (5.1)
i=1
hvor y er mélingene av produktsammensetningen, y er dens estimerte, N er antall malinger og

k er antall faktorer i estimatoren. Et mal for modellens evne til & predikere nye prever blir
uttrykt ved RMSECYV (root-mean-square error of cross variation)

RMSECV = /%SS’C (5.2)

RMSECYV vil for utransformerte y-verdier ha samme maleenhet som y. Prosent varians fanget
(Percent of explaind variance, EPV) var det andre kriteriet estimatoren ble vurdert etter. Den
er definert ved

SSTO — PRESS

EPV = x100% (5.3)
PRESS

SSTO er den totale summen av kvadrerte beregnede feil (total sum of squared errors
calculated) som ble beregnet ved

SSTO=Y (y,-7) (5.4)

i=1

hvor y var gjennomsnittet av malingene.
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5.1.4 Stoynivaet i malingene

Den forventede stoyen i malingene kunne ikke bli estimert fra historiske data fra prosessen, da
de registerte dataene kun var trendverdier. Trendingen av verdiene innebar at nye endrede
verdier innenfor en gitt grense + % ikke ble loggfert for de endrede verdiene 14 utenfor
omréadet.

Tekniske data for trykktransmitteren oppgav en neyaktighet pd + 0.1 — 0.2 %.
Temperaturtransmitteren hadde en neyaktig + 0.1 % innenfor det innstilte omradet.

Resultatene fra simuleringene ble i beregningene av estimatorene pafert et hvitt staysignal fra
0111 0.2 %.

5.1.5 Simuleringene

Simuleringene var statiske, og gjengav ikke kolonnens virkelige folsomhet for oket eller
redusert fodemengde. Endret belasting og til dels fedesammensetning forte til endret endrede
vaske og dampstremmer. Trykket var ikke angitt som en funksjon av oppkoket. Variasjonen i
trykktapet overkolonnen ble dermed ikke direkte pdvirket ved endret fode, men angitt som en
variabel 1 simuleringene.

Kalibreringssettene for estimatorene trykk- og temperaturmalinger ble beregnet med
prosessmodellen 1 Hysys. Kalibreringssettet inneholdt variasjoner i fedesammensetning, Cj; 1
topp- og bunnprodukt, og trykkvariasjon.

Kalibreringssettet inneholdt forventede minimal og maksimal verdier for de undersokte
variablene. Fodesammensetningen ble som tidligere nevnt fastsatt ved en blanding av en lett
og en tung sammensetning, gitt innenfor intervallet [0 1] (Tabell 5-1)

Tabell 5-1 Verdier for sammensetning av feden gitt innenfor intervallet [0 1]

Komponent | Minimum (-) massefraksjon | Maksimum (+) massefraksjon
Ci 0.45 0.54
Cis 0.25 0.22
Cis 0.14 0.11
Cis 0.16 0.13
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Tabell 5-2 Design for simulert kalibrerings- og valideringssett for 97 % til 99.5 % C,; i produktstremmen

Variabel Minimum (-) Maksimum (+) Enhet

Fade 0 1

Cj2 1 topp-produktet 0.97 0.995 Massefraksjon
Cj2 1 bunnproduktet 01 .04 Massefraksjon
Trykk i topp av kolonnen | 4.5 5.5 mbar
Trykktap over kolonnen 10 18 mbar

Simuleringene som ble gjort var som beskrevet i tabellen ovenfor. I tillegg til punktene angitt
i forsgksdesignet ble senterpunktet og tilfeldig utvalgte punkt innenfor de beskrevne
maksimums og minimumsgrensene simulert (gitt i Bilag A). Resultatene fra simuleringene
utgjorde kalibrerings- og valideringssett. Modeller for estimeringen med og uten
trykkvariasjoner ble vurdert. I modeller hvor trykket ikke ble variert, var trykket pa en
middelverdi. Tilsvarende kalibrering og valideringssett som ovenfor ble laget for produkt med
95 % Cj, (Tabell 5-3) og for kolonne med varierende antall teoretiske trinn i kolonnen.
Kalibreringssettet for forskjellig antall teoretiske trinn (21 og20) var tilsvarende som
forsegkene gitt i Tabell 5-2, men med variasjon av antall teoretiske trinn. Figur 5-1 viser en
typisk sammensetningsprofil for komponentene, C;; til C;s, pa trinnene i kolonnen.

Tabell 5-3 Design for simulert kalibrerings- og valideringssett for 93 % til 97 % C,, i produktstremmen

Variabel Minimum (-) Maksimum (+) Enhet
Fode 0 1
Cy2 1 topp-produktet 0.93 0.97 Masse %
Cj2 1 bunnproduktet 0.02 0.08 Masse %
Trykk i topp av kolonnen | 4.5 5.5 mbar
Trykktap over kolonnen 10 18 Mbar
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Sammensetning pa trinnene i kolonnen
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Figur 5-1 Typisk sammensetningsprofil for fettsyrene i kolonnen

5.1.6 Plassering av temperaturmalingene i kolonnen

De malte temperaturene i kolonnen i Sandefjord hadde en tilnermet plassering pa de
teoretiske trinnene i prosessmodellen etter folgende fordeling:

Tabell 5-4 Plassering av malingene i destillasjonskolonnen (med TAG nummer i anlegget) pa teoretisk
trinn i prosessmodellen, og notasjon for maling i de beregnede estimatorene

Trinn i prosessmodell | TAG i anlegget | Notasjon i estimator | Maleenhet
Trinn 21 TI-6405 T, °C

Trinn 19 TI-6406 T °C

Trinn 16 TI-6407 T; °C

Trinn 15 TI-6408 Ty °C

Trinn 13 TI-6410 Ts °C

Trinn 5 TI-6414 Te °C

Trinn 21 PI-6431 p1 mbar
Trinn 1 PI-6432 P2 mbar
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Notasjonen som er angitt i Tabell 5-4 ble benyttet i angivelse av malingene i estimatorene.
Det maksimale antallet temperaturmalinger i en estimator eller modell hadde gvre grense ved
det tilgjengelige antallet malinger i kolonnen. Malingene av trykket i kolonnen ble benyttet i
estimatoren nar dette er spesifisert.

5.2 Estimator for produktsammensetningen

5.2.1 Notasjoner for estimeringsproblemene

Betegnelse for estimatorene med tilherende inngangsvariable er listet i Tabell 5-5 og
Tabell 5-6.

Tabell 5-5 Oversikt over estimatorene med tilherende temperaturmaélinger

Betegnelse for estimator | Mélinger i estimatoren
Temp 1 alle temperaturer
Temp 2 Ty, Tz, T3, Ts, Ts
Temp 3 Ty, T2, T3, Ty

Temp 4 Ty, Ta, T3, Ts

Temp 5 Ty, T3, T4, Ts

Temp 6 Ty, Ta, T3

Tabell 5-6 Oversikt over estimatorene med tilherende temperatur- og trykkmalinger

Estimator betegnelse | Malinger

TP1 alle temperturer og trykk
TP2 T1,T2,T3,T4,Ts, p1 0g p2
TP3 T1,T2,T5,T4, p1 0g p2
TP4 T1,T2,T3,Ts, p1 og p2
TP5 T>,T3,T4, p1 0g p2

TP6 T1,T2,T5,Ta,Ts, pu

TP7 T1,T2,T3,T4, p1

TPS T1,T2,T5,T4,Ts, p2
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Malingene i den virkelige prosessen vil alltid inneholde mélestoy og maéleusikkerhet. En
tilneerming til den virkelige prosessen og kalibrering med historiske data, ble gjort ved a
introdusere stoy 1 X matrisen (temperatur- og trykkmalingene). Stey pafort
simuleringsresultatene for temperatur- og trykkdataene dannet dermed de nye kalibrerings og
valideringssettene. Tabell 5-7 viser en oversikt over betegnelsene som ble benyttet for de
ulike stoynivaene i malingene. Verdiene for sammensetningen ble alltid benyttet uten stoy.

Tabell 5-7 Oversikt over betegnelse for datasett med stey i malingene

Stey 1 méling (+)
Betegnelse
Temperatur [°C] Trykk [mbar]
ng 0 0
n; 0.1 0.01
ny 0 0.02
n3 0.2 0
ny 0.1 0.02
ns 0.2 0.01
Ne 0.2 0.02

A priori vekting eller skalering av variablene er viktig i alle metoder hvor minste kvadraters
metode blir benyttet. Fire forskjellige skaleringer og transformasjoner ble benyttet 1 PLS
regresjonen. Alle variable ble sentrerte for PLS regresjonen.
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Tabell 5-8 Oversikt skaleringer og transformasjoner av variable

Betegnelse X-matrise y-vektor
Si ingen ingen

S> 1/SDx ingen

S3 1/SDy In(1-y)
S4 ingen In(1-y)

5.2.2 Produktstrem med 99 % C4,

5.2.2.1 Modell uten trykk variasjon

Trykket 1 kolonnen blir ikke regulert, og vil dermed kunne ha til dels stor pavirkning péd de
malte temperaturene i kolonnen. Simuleringene med konstant trykk i kolonnen ble foretatt for
a kunne sammenlikne resultatene med simuleringene uten konstant trykk niva.
Kalibreringssettet var som for forsgkene gitt 1 Tabell 5-2, men uten trykkvariasjon. Modellene
(se Tabell 5-5) som ble beregnet gav generelt lave RMSECV verdier ved fa faktorer eller
latente variable 1 PLS regresjonen. Modellene ble beregnet uten stoy 1 malingene (n,).
Estimatoren basert pa temperaturmalingene angitt ved 7emp 3 med vekting med 1/SDy (S>)
gav beste valideringsresultater.

Tabell 5-9 Validerte verdier for estimatoren med inngangsvariable angitt ved Temp 3

Antall latent variabel (1v) | 1 2 3

EPV, [%] 91.240 | 99.471 | 99.997

RMSECV [+ m% Ci»] |02  |0.03 |0.0001

Antall underliggende fenomener var dermed lite, og er kun ment & gi et bilde av situasjonen
hvis trykket i kolonnen kunne blitt antatt konstant eller eventuelt med sma endringer.

5.2.2.2 Estimator med temperaturmailinger

Destillasjonen ble deretter simulert med varierende trykket i kolonnen. Datasettet var som
angitt i Tabell 5-2. Temperaturmélingene som inngikk i de beregnede estimatorene var
tilsvarende som gitt i Tabell 5-5. Figur 5-2 viser den forklarte variansen i1 PLS regresjonen
med malingene Temp [ og Temp 2. Temperaturmélingene i modellene i Figur 5-2 var vektet
med standardavviket (S). Den totale y variansen 1 kalibreringssettet ble ikke forklart og svaert
lite av X variansen gjenspeilte y dataene. Trenden var tilsvarende for de andre estimerte
modellene, og modellene gav dermed generelt darlige resultater kun med temperaturmélinger.
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Figur 5-2 Forklart X og y-varians (C,) i estimatorene ved malingene Temp 1 og Temp 2

5.2.2.3 Estimator med temperatur og trykk mélinger uten stey (n,)

Kalibreringssettet for estimatorene var som gitt 1 Tabell 5-2. De kalibrerte og validerte
modellene var enten perfekte méilinger eller malinger péfert stoy, hvor dette er angitt.
Estimatoren hadde i denne delen temperatur og trykkmaélinger som inngangsvariable.
X-matrisen (temperatur- og trykkmaélingene) var vektet med standardavviket i de viste
estimatorene (Figur 5-3 og Figur 5-4). Trykkvariasjonen i kalibreringssett var til dels stor, og
trykkmalingene ble derfor antatt og bedre kunne beskrive variasjonen enn estimator med kun

temperaturmalinger.

EPV [%]

EPV for kalibrert estimator med trykk - og temperaturmalinger
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Figur 5-3 Forklart X og y varians ved antall faktorer i estimatorene med TP1 og TP3
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Variansen for Cj; i kalibreringssettet ble tilnaermet forklart 100 % ved 4 (TPI) og 6 LV (TP3),
hvilket tilsvarte to mindre faktorer enn antall variable i estimatorene. RMSECV verdiene for
de samme estimatorene gav folgende sikkerhet for fremtidige estimerte y:

RMSECYV for estimator med trykk - og temperaturmalinger

0.010
0.009 -
0.008 -

0.007 <
o B
0.004 N —=—TP3
0.003 -
0.002 -

0.001
0-000 T T T T T T

RMSECV

4

Antall faktorer (LV)

Figur 5-4 RMSECYV for modellene med malingene gitt ved TP1 og TP3

Et minimum for den forventede sikkerheten for estimerte verdier, i sammen maleenhet som y,
inntraff ved 5 faktorer for estimator med 7P3 maélingene. En transformasjon av y gav ingen
bedret forventet prediksjon (se Tabell 5-10). Antallet faktorer i estimatoren med malingene
angitt ved 7P, hadde et optimum ved 6 faktorer. Ved 6 faktorer var den resterende variansen
1 X tilneermet lik null (Figur 5-3) og dermed kunne en lav virkelig presisjonen vare forventede
for estimatoren pga av den gkede modellusikkerheten. Figur 5-5 viser X-ladning for estimator
TPI for de fire forste latente variablene (LV). Den ferste faktoren beskriver mye av
X-variansen, men lite av y-variansen. Den andre faktoren beskriver mye av y-variasjonen og
gir folsomheten for endret sammensetning. Faktor tre gir endring i sammensetningen og
innflytelsen av trykket pa den méilte temperaturen. Tabell 5-10 viser en oversikt over forklart
varians (EPV) for de ulike estimatorene, og Bilag E gir en mer fullstendig oversikt en det som
er presentert 1 dette avsnittet.
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X-ladning for variablene ved LV #
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Figur 5-5 X-ladningene for variablene i PLS estimator 7P1 med n, og S,.

Tabell 5-10 EPV % (y) for gitt antall faktor for estimatorene, skalering (S;) og stey (n,)

——LV 1
—=—LV2
LV 3
LV 4

EPV % () for gitt antall faktor

Estimator/S;/n, |1 2 3 4 5 6
TP1 /Si/ng 6.38 31.41 77.80 80.39 87.43 98.33
TP1 /Sz/ng 8.47 66.00 82.80 93.76 96.63 99.03
TP1 /S3/ng 8.29 70.31 83.95 95.29 97.17 97.46
TP2/S2/ng 8.90 93.54 93.78 95.96 98.98 99.13
TP3/S2/ng 9.86 88.07 93.52 98.08 99.06 99.17
TP4/S;/ny 9.42 93.80 94.62 96.06 99.01 99.15
TP5/S2/ng 10.29 93.26 93.42 97.97 98.89

TP6/S2/ny 8.81 22.26 77.20 97.17 98.90 99.01
TP7/S2/my 9.75 17.15 93.62 98.96 98.97

TP8/S,/ny 8.85 29.38 87.68 91.43 98.00 98.04
TP3/S3/ny 9.77 85.46 94.65 97.20 97.79 98.30
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EPV % (y) for gitt antall faktor
Estimator /S;/n, |1 2 3 4 5 6
TP6 /S3/my 8.56 22.25 78.22 92.61 98.11 98.52
TP7 /Ss3/my 9.58 16.55 90.20 97.80 98.22
TP8 /S3/my 8.56 31.32 91.49 94.40 96.17 97.68

Malingene 1 den virkelige prosessen vil alltid inneholde mélestoy og madleusikkerhet.
Resultatene fra de overnevnte modellene var basert pa perfekte malinger, dvs. resultatene fra
simuleringene var ikke péfert et stoy signal. En tiln@rming til den virkelige prosessen og
kalibrering med historiske data, ble gjort ved & introdusere stoy 1 X matrisen (temperatur- og
trykkmélingene). Stoy i1 temperatur- og trykkdataene fra simuleringene ble derfor anvendt i
PLS regresjonen 1 det folgende avsnittet.

5.2.2.4 Estimator med temperatur og trykk malinger med stoy (7;.)

Steyen i datasettet (Tabell 5-2) ble pafert verdiene ved en tilfeldig fordeling, som gitt i Tabell
5-7. Resultatene fra kalibreringen og valideringen av modellene med stoy i datasettet er
presentert i dette avsnittet. Bilag E gir en mer fullstendig oversikt en det som er presentert i
dette avsnittet.

EPV for kalibrert estimator med stoy i malingene

100.00 H S
90.00
80.00 /
70.00 f/ —o—TP1 (X
60.00 / —=—TP3 (X

50.00 / 1 (y

40.00
30.00 // el

20.00
10.00 /
0.00 / ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 1 2 3 4 5 6 7 8

Antall faktorer (LV)

EPV [%]

~ ~—

Figur 5-6 EPV for kalibrerte modeller (7P1 og TP3) med stoy (n,) i datasettet og skalering (S)

Den forklarte varians for y nddde sin heyeste verdi ved 7 LV for 7P/, mens X variansen ble
forklart ved 6 LV. Estimatoren med 7P3 malingene hadde et maksimum for forklart
y-variansen ved 5 latente variable.

Sigurd Myhre Hellem 38



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

RMSECYV for estimatorer med stoy i datasettet
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Figur 5-7 RMSECY for de validerte estimatorene (7P1 og TP3 med n,0g S;)

Det optimale antall faktorer i1 estimatoren (7P3) var fra EPV og RMSECV verdiene 4
faktorer. Antall LV som burde inngétt i estimatorene ble uforandret, men den validerte
sikkerheten for estimerte verdier ble selvsagt lavere sammenliknet med resultatene kalibrering
og validering uten stoy 1 datasettet. Tabell 5-11 viser en oversikt over innflytelsen av stoy 1
malingene for den forklarte variansen (EPV) for estimatorene.

Tabell 5-11 EPV % (y) for gitt antall faktor for estimatorene, skalering (S;) og stey (n;)

EPV % (y) for gitt antall faktor

Estimator/S;/n; |1 2 3 4 5 6

TP1 /Si/ny 6.40 31.45 77.44 79.97 86.43 95.41
TP1 /S2/ny 8.35 63.56 81.69 92.72 95.54 97.71
TP1 /S3/ny 8.28 70.09 84.08 95.05 96.63 96.84
TP2 /Sy/ny 8.76 92.21 92.82 94.89 97.71 97.77
TP2 /S3/ny 8.71 95.47 95.55 96.42 96.64 96.88
TP3 /Si/my 941 37.42 81.34 93.54 95.61 97.62
TP3 /S;/my 9.72 87.91 92.49 97.04 97.70 97.70
TP3 /S3/my 9.78 86.23 94.51 96.22 96.91 96.91
TP6 /Sz/mny 8.67 22.33 76.59 95.40 95.61 95.61

Sigurd Myhre Hellem 39



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

EPV % (y) for gitt antall faktor

Estimator/S;/n; |1 2 3 4 5 6

TP6 /S3/my 8.56 22.91 76.97 90.08 93.32 93.63
TP1 /Sy/ny4 8.56 67.85 84.00 94.44 96.63 98.17
TP1 /S;3/n4 8.29 70.62 83.51 94.98 96.52 96.75
TP3 /Sy/ny 10.00 88.00 94.01 97.60 98.02 98.02
TP3 /S;3/ny4 9.77 85.00 94.55 96.55 97.03 97.03
TP6 /Sa/ny 8.90 23.37 77.94 94.04 94.60 94.62
TP1 /S;/ns 8.46 65.37 83.59 93.88 95.46 95.94
TP1 /S3/ns 8.24 69.88 82.57 93.78 95.61 95.98
TP3 /Sy/ns 9.91 90.10 93.79 95.81 95.89 95.89
TP3 /S3/ns 9.69 83.60 93.05 95.17 95.44 95.44
TP1 /S;/ng 8.41 66.04 81.20 91.96 94.23 95.39
TP1 /S3/ng 9.77 85.60 91.69 94.97 95.18 95.19
TP3 /Sy/ng 8.66 68.18 85.03 95.22 96.55 97.01
TP3 /S3/ne 10.19 87.94 94.19 96.59 96.95 96.95
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5.2.3 Variasjon i antall teoretisk trinn i kolonnen (n)

Antall teoretiske trinn 1 kolonnen ble bestemt ved en enkel analyse av kolonnen. Antall reelle

trinn 1 kolonnen med strukturert pakning vil kunne variere med varierende last og
driftsbetingelser. Simuleringer med forskjellig antall teoretiske trinn (21 og 20) ble foretatt
med forsekene gitt ved forseksdesign i Tabell 5-2, men med variasjon av antall teoretiske

trinn. Estimatorer med effekten av en eventuell endring i antall teoretiske trinn i kolonnen ble

beregnet.

100

EPV for kalibreringssettet
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80
70
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7
f/ ——TP1 (X

/ —a—TP3 (X

50
40

EPV [%]

/ TP1 (y)
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1 2 3 4 5 6 7 8

Antall faktorer (LV)

Figur 5-8 Forklart varians for estimatorene TP1 og TP3 (ny og S;) med variasjon i antall teoretiske trinn

Den forklarte variansen 1& som forventet, pga modellusikkerheten, lavere enn for estimatorene

uten variasjon av antall teoretiske trinn.
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Figur 5-9 RMSECYV verdiene ved antall LV i estimatorene 7PI og TP3 (n, 0og S>)
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5.2.4 Estimator for 95 % renhet av C,, topp-produktet

Spesifikasjonen for innholdet av C; i topp-produktet kunne bli redusert til 95 %. En estimator
for denne spesifikasjonen ble derfor beregnet. Et lavere innhold av C;; i produktstremmen
kunne tilfredsstille andre krav og dermed bli solgt til andre marked enn det som var aktuelt for
99 % laurinsyre i1 produktet.

100

EPV [%]

Figur 5-10 Estimator med temperaturmalinger for C, i produktstremmen i omradet 93-97%

EPV for kalibrert estimator med temperaturmalinger
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PLS modellene med kun temperaturmalinger viste, som i tidligere resultater, en lav forklart
varians for innholdet av laurinsyre i destillatet. Resultatene for estimator med temperatur og
trykk inngangsvariable viste en betydelig forbedring av forklart varians.
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EPV for kalibrert estimator med temperatur- og trykkmalinger
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Figur 5-11 Estimator med trykk- og temperaturmalinger
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RMSECV for estimater i omradet 93 til 97%
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Figur 5-12 RMSECY verdier ved antall LV i estimatorene

Det optimale antall faktorer i estimatorene var fire for TP3 og seks for TP1.

5.2.5 Folsomhet for C,¢ i fodestremmen til kolonne 2

Innholdet av Cjy (kaprinsyre) ble i de foregaende beregningene antatt lik null. Analyser fra
januar 2002 viste at fedestrommen inneholdt Cy 1 slike mengder at 99 % renhet av produktet
ikke kunne bli oppnddd. To dager i februar 2002, hvor det forela analyseresultater av
stremmene, var det om lag 99 % C,; 1 produktstremmen. Fadestrommen til tdrn 2 inneholdt
ogsé for disse to dagene en liten mengde C;. Fadestrommen kunne derfor ogsé i1 fremtiden
antas 4 inneholde noe C;y. PLS-estimatorens folsomhet for C;y 1 foden ble derfor undersokt
ved a estimere Cy; ( 3) i produktet pa grunnlag av resultater fra simuleringer med Cyo i fode-

og produktstremmen.
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C,, predikertog C_, referanse i produktstremmen
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Figur 5-13 Predikerte og referanse verdier for massefraksjon C;, i produktstrommen ved C, i foden.

(everst) virkeliginnhold av C;, (bld) og C;, estimert (red), (nederst) virkeliginnhold av C;, + Cy, (bld) og
og Cy, estimert (rod)

De estimerte verdiene for sammensetningen gav et totalt estimat for innholdet av Cy, og Cyo 1
produktstremmen. Estimatoren var ikke kalibrert for innhold av C;y i foden, og de estimerte
verdiene 14 dermed utenfor forventningsrommet til estimatoren.

5.3 Estimatorene for 99 % og 95 % C;, i produktstremmen

De ulike estimatorene ble vurdert ved de presenterte kriteriene (forklart varians og
RMSECYV). De ulike estimatorene var vektet og skalert eller transformert 1 ulik grad.
Estimatorene som ut fra kalibrering og validering av resultatene fra PLS regresjonene ble
vurdert & vere best for de to renhetsgradene av destillatet, blir presentert i denne delen.

5.3.1 Estimatoren for 99 % C,, i produktstremmen

Milingene som inngikk i1 den beste estimatoren var angitt ved

=/ (T1,T2,T3,T4,pl,p2) (5.5)

Sigurd Myhre Hellem 44



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

Inngangsvariablene i estimatoren var sentrerte og vektet med 1/SDy (standardavviket for
variablene i1 X, dvs. temperatur- og trykkmalingene, se ellers avsnitt 3.4.5). Cja,
massefraksjon, var sentrert. Verdiene for sentrering og vekting av variablene er gitt i tabellen
nedenfor.

Tabell 5-12 Gjennomsnitt og standardavvik for variablene i estimatoren

Variabel / Maling | Gjennomsnitt X /y | Standardavvik SD,
Ty 153.37 1.4915

T, 158.69 1.6697

T; 168.04 2.4739

T4 170.56 2.6403

p1 5.00 0.4075

P, 19.06 3.2963

Cn 0.9831

PLS estimatoren for kort prediksjon ble i1 avsnitt 3.4.4.4 gitt ved

P, =by+x'b (5.6)

hvor Z;O =yog l;i:]”b var gitt ved
5:{-0.4493 22705 -0.2918 0.7539 2.086 1.148}, (13,51“_6) (5.7)

Estimeringen av C;; kunne eventuelt vare gjort ved en fullstendig PLS prediksjon
(avsnitt 3.4.4.3. Verdier og eksempel for fullstendig prediksjon er gitt i bilag D.

5.3.2 Estimatoren for 95 % C,, i produktstremmen

Malingene som inngitt i den beste PLS estimatoren for 95 % C;, var tilsvarende som for
estimatoren gitt for 99 % C; 1 likning (5.5).
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Tabell 5-13 Gjennomsnitt og standardavvik for variablene i estimatoren for 95 % C,, i produktet

Variabel / Maling | Gjennomsnitt X /y | Standardavvik SD,
T, 154.17 1.5974

T, 160.31 1.7134

T; 169.54 2.4451

Ty 171.81 2.6551

p1 5.00 0.4281

P2 19.28 3.3769

Ciz 0.9516

» var gitt ved likning (5.6), hvor 1;0 =yog l;l.:l'_'é var gitt ved
b= {-1.541 -3.474 0.4044 0.5043 3.527 1.208}102 , (z%l.zlmé) (5.8)

Estimeringen av C;; kunne eventuelt vare gjort ved en fullstendig PLS prediksjon
(avsnitt 3.4.4.3). Verdier og eksempel for fullstendig prediksjon er gitt i bilag C

5.4 Test av estimeringsevnen til den beste estimatoren pa
historiske data

Det foreld, som tidligere nevnt, historiske data for tdrn 2 for perioden 23. til 28. januar 2002.
De historiske dataene (logg for trykk og temperatur malingene) gav en indikasjon pé
prosessdynamikken, nar de ble sett i sammenheng med plot av historiske data for prosess-
strommene. De loggede verdiene var ikke de eksakte verdiene pé tidspunktet, men var trend
verdier som forklart i kapitel 5.1.4. Figur 5-14 viser temperatur og trykk pad malepunktene i
den aktuelle perioden.
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Temperaturer pa malepunktene i tidsperioden
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Figur 5-14 Historiske data for prosessen i tidsperioden 23. til 28. januar 2002

Estimerte verdier for C;, i destillatet i den overnevnte perioden ble beregnet ved & anvende
estimator for 99 % C;,, som ble gitt i avsnitt 5.3.1, og de historiske dataene for perioden
(plottet 1 Figur 5-14). I plottede historiske dataene ble det observert enkelte pulser i
trykkmélingene og en viss fluktuasjon i malte temperaturene. I Figur 5-15 ble de estimerte
verdiene plottet i sammen diagram som de analyserte verdiene for C;, i produktstremmen.
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Estimert og analysert innhold av C_, i topp-produktet i tidsrommet
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Figur 5-15 Estimerte verdier for C;, ved historiske dataene, og analysert innhold av C;,

De estimerte verdiene avvek noe fra de analyserte verdiene, men avviket mellom de to
verdiene synes allikevel & vare akseptabelt tatt i betraktning datagrunnlaget. De estimerte
verdiene synes a ligge noe for de analyserte verdiene. Differanse mellom p og y og en mulig

underliggende arsak for noe av avviket blir vist i Figur 5-16.
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Differanse estimert og analysert C 12 pé analysetidspunktet
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Figur 5-16 (Qverst) Differanse mellom estimert og analysert C;, pa analysetidspunktet.
(Nederst) analysert innhold av Cg og Cyy i produktstremmen

Det analyserte innholdet av Cg og Cj 1 produktstremmen (nederst i figuren Figur 5-16) viste
at det var mye Cjo i produktet i perioden 23. til 28. januar 2002. Differansen mellom y og y
viste en viss kovarians med innholdet av lette komponenter i produktet. Dette samsvarte med

resultatene 1 avsnitt 5.2.5.
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6 Prosessbetraktning

6.1 Reguleringsstruktur for kolonne 2

I forbindelse med arbeidet med oppgaven ble det observert noen fenomener eller problemer
som ikke direkte har tilknytning til den definerte oppgaven, men som allikevel vil ha direkte
innflytelse pd vurderingen av estimatoren og den endelige konklusjonen. Problemene blir
derfor presentert i korte trekk i dette kapitelet.

En skjematisk oversikt over anlegget ble gitt i Figur 4-2. Reguleringsstrukturen for kolonne-2
1 dagens anlegg bestar av nivaregulering av refluksakkumulatoren. Nivéet i akkumulatoren ble
regulert ved & justere refluksstrommen til kolonnen. De to vanligste formene for niva
regulering av kolonnen er LV-konfigurasjonen (L og V uavhengige variable) og DV-
konfigurasjonen (D og V uavhengige variable). DV var konfigurasjonen som ble benyttet for
regulering av nivéet i refluksakkumulatoren.

Historiske data for prosesstremmen 1 anlegget blir vist 1 figuren nedenfor, hvor foedestrommen
var kalkulert pa grunnlag av en massebalanse for kolonne 1.
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Figur 6-1Malte og kalkulerte verdier for fede-(gronn), bunn-(gra), topp-(bld) og refluks- (red) streommer
26. januar 2002 (k1. 24.00 til k1.12.00)
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6.2 Betraktninger av reguleringen

Plottet av de historiske dataene i1 Figur 6-1viste noen klare tendenser. Refluksstrommen
oscillerte med noe som lignet pd sinusformet respons. Frekvensen var i folge plottet om lag
ni minutter og amplituden var + 10 % av det som hadde vart en stasjon@rverdi for prosessen.
Denne oscillasjon kunne skyldes feil tuning av regulatoren eller feil wvalg av
reguleringsstruktur. Hovedarsaken for oscillasjonen kunne, hvis en antar at regulatoren for
sloyfen var en Pl-regulator, vare for kort integral tid og for lav proporsjonal virkning [Ref
VI]. En ren P-regulator regulator kunne isteden vart anvendt med tilstrekkelig stort
proporsjonalvirkning. Oscillasjonen ville da bli redusert, men et avvik lite avvik (= 5 %) ville
kunne oppsta for vaeskeniviet i akkumulatoren [Ref XXII]. Kokeren for kolonnen stér pa sin
maksimale belastning, og en tettere regulering av refluksstremmen vil sannsynlig senket den
maksimale belastningen pé kokeren.

Sigurd Myhre Hellem 51



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

7 Diskusjon

Beregning av estimator for sammensetningen i produktstremmen i toppen av kolonne 2, med
hensyn pa laurinsyre (C,,), var hovedoppgaven i denne hovedoppgaven. Kilder til eventuell
usikkerhet i estimatoren, og dermed fremtidige estimerte verdier, vil veere en kombinasjon av
flere arsaker. I den forste delen av diskusjonen blir det derfor dreftet fundamentale elementer
vedrerende simuleringen av destillasjonskolonnen. Videre blir estimatorene som ble
presentert i avsnitten 5.2 - 5.4 vurdert.

7.1 Modell av kolonnen i Hysys

7.1.1 Antall komponenter i fadestremmen til kolonnen

Antallet komponenter 1 fodestremmen til kolonnen ble under defineringen av oppgave og 1
simuleringene begrenset til fire fettsyrer (C;» — C;s). Analyser av sammensetningen gjort i
januar 2002 viste at massestremmen virkelig inneholdt bade tyngre og lettere komponenter
enn de som inngikk i simuleringene. Fraksjonen av lettere komponenter enn C;, varierte da

innenfor omrédet<0.001,0.018> (se bilag F). Malet for separasjonen i1 kolonnen 2 er 99 %,

masseprosent, laurinsyre i produktet. Dette medferer at komponenter lettere enn Cj, i
fodestrommen ma senkes til et minimum, men denne forutsetningen er p.t. ikke oppfylt. Den
fremtidige sammensetningen vil métte oppfylle begrensningene gitt for estimatoren.

7.1.2 Kilder til modellfeil i Hysys

7.1.2.1 Valg av termodynamikk

De fysiske egenskapene til fettsyrene ble i modellen beregnet med veske aktivitetsmodellen
Wilson likningen, og manglende parametere ble beregnet med UNIFAC. Damp — vaske
likevektsdata for binare blandinger av de ulike fettsyrene var undersekt eksperimentelt og
gjengitt 1 litteraturen [Ref XIV]. De eksperimentelle dataene ble sammenliknet med
tilsvarende simulerte sammensetninger, og overensstemmelsen med de eksperimentelle
dataene ble vurdert a4 vare tilfredsstillende for oppgaven. En noe bedre tilneerming av de
fysiske egenskapene kunne antagelig blitt oppnadd hvis tilstandslikningen, PHC-EOS, som
ble foreslatt av Aly et. al. [Ref XV] var blitt anvendt. Kriteriene for Aly var anvendelse av
samme termodynamiske modell for under- og overatmosferiske trykk. Applikasjonen og
behovet for et bredere gyldighetsomrdde avvek fra kriteriet 1 denne oppgaven, som kun
krevde gyldighet innenfor vakuumomradet. Aly etterlyser mer neyaktig termodynamisk
informasjon som bedre kunne beskrive den kjemiske assosiasjonen for komponentene.
Modellfeilen ved valg av termodynamisk modell (Wilson) ble dermed vurdert & vere en lite
pavirkende feilkilde i med tanke pa den nevnte alternative termodynamikken (PHC-EOS) og
den totale feilkilden i prosessmodellen og estimatorene.

Sigurd Myhre Hellem 5



Utvikling av estimator for produktsammensetning i en destillasjonskolonne

7.1.2.2 Antall teoretiske trinn i destillasjonskolonnen

Antall teoretiske trinn i destillasjonskolonnen var tidligere bestemt og benyttet i simulering av
destillasjonskolonnen av Morten Gulbrandsen [Ref XVI]. Simuleringen var benyttet i diverse
arbeid internt i bedriften. Antallet teoretiske trinn i kolonnen ble derfor antatt & vaere
tilfredsstillende tilnermet. Antallet teoretiske trinn 1 kolonnen ble ogsd undersekt ved
simuleringer beskrevet i avsnitt 4.3.3. Gill et. al. [Ref XVIII] har beskrevet at antall trinn 1
kolonnen beregnet ved HETP (hoyde ekvivalente teoretiske trinn) kunne variere for de ulike
komponentene som ble separert i kolonnen. Trinnvirkningsgraden for separasjon av
flerkomponentblandinger vil vaere forskjellig for de ulike komponentene (avsnitt 4.3.3) [Ref
XVII]. Denne effekten ville vere en ekvivalent til ulike HETP-verdier for komponentene,
som var papekt av Gill. Fastsettelse av eventuelt ulikt antall teoretiske trinn for komponentene
og anvendelse 1 simuleringsmodellen ble allikevel ikke vurdert i oppgaven, da det ikke ble
funnet noe teoretisk grunnlag som indikerte storrelsesorden for en slik antagelse.
Utgangspunktet for oppgaven var ogsa modellering av kolonnen med ideelle trinn, tilsvarende
lik antall teoretiske trinn, og dermed trinnvirkningsgrad lik en. Antallet teoretiske trinn kan
allikevel avvike fra det antatte antall teoretiske trinn 1 kolonnen. Dette kan enten skyldes
beregningsfeil, feil 1 antagelsene, eller fysiske forhold som gass og veske last til systemet.
Ved lavere massestrommer 1 kolonnen vil dermed antall teoretiske trinn bli redusert 1 forhold
til utleggingspunktet. Dette ble derfor vurdert 1 avsnitt 5.2.3.

7.1.2.3 Trykket i kolonnen

Trykkprofilen i kolonnen ble antatt & vaere en lineer sammenheng av trykket toppen og
bunnen av kolonnen. Trykket ble ikke malt flere steder i kolonnen. Antagelser om den
virkelige trykkprofilen for kolonnen, og dens avhengighet var derfor vanskelig & gjore fra de
tilgjengelige dataene fra anlegget. Tverrsnitt for den nedre delen er mindre enn den ovre delen
av kolonnen, men viktigst er vaskestremmen storst 1 denne delen av kolonnen. Denne delen
av kolonnen vil derfor sannsynligvis ha en relativt storre trykkfall sammenliknet med
toppseksjonen. Denne effekten var dessverre vanskelig & kvantifisere, og dermed ble dette
ikke benyttet i modellen, med den feilen dette eventuelt vil medfere. Trykkfallet over
kolonnen vil normalt vare av heyere orden enn en (1), uttrykt ved for eksempel
massestreommen for oppkoket, og dermed en ulinear karakter. Kolonnen er delt inn i tre
seksjoner med strukturerte pakninger, og trykkfallet vil kunne vare forholdsvis sterre ved
vaeskesamlerne og fordelerne som star for og etter pakningsseksjonene.
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Den lineere trykkprofilen, som var uavhengig av federaten, vil kunne fore til en relativ stor
feilkilde 1 modellen, hvis denne avviker betraktelig fra den virkelige trykkprofilen.
Simuleringer med spesifisering av fedesammensetningen og sammensetningen i topp- og
bunnproduktet, med utgangspunkt i analyserte sammensetninger og sammenlikning med
malte temperaturer i anlegget, viste ingen for store avvik mellom de mélte temperaturene og
temperaturene pa tilsvarende trinn fra simuleringene. Modellfeilen i1 forbindelse med
trykkprofilen for kolonnen blir derfor vurdert & ikke vare en uhdndterlig feilkilde. Den mest
innlysende effekten av et linezrt trykkfall over kolonnen er en mindre ulinearitet for
temperaturene pa trinnene i kolonnen, som danner den sékalte temperaturprofilen.

7.1.2.4 Plassering av temperaturmalingene

Temperaturen blir mélt pa flere punkter i den pakkede kolonnen. En riktig plassering av
malepunktene i forhold til de teoretiske trinnene, som ble benyttet i den modellerte kolonnen,
vil kunne vare av avgjerende betydning for det endelige resultatet eller overforbarheten av de
beregnede estimatorene. Plasseringen av temperaturmalingene i toppen av kolonnen, ved
fodepunktet, 1 refluksakkumulatoren og i bunnen av kolonnen ble gjort med stor sikkerhet.
Plasseringen av malepunktene som befant seg mellom fedepunkt og toppen av kolonnen ble
implementert med noe usikkerhet. Punktene var i utgangspunktet plassert med tanke pa en
jevn distribusjon av observasjonene, og ikke 1 forhold til eventuelle teoretiske trinn.
Overensstemmelsen mellom virkelig plassering og plassering i modellen ble prevd ved
simuleringer (se avsnitt 5.1.6) og omtrentlig plassering foretatt av Gulbrandsen [Ref XVI].
Mialepunktene og plasseringen av disse pa de teoretiske trinnene i blir vurdert & vere en kilde
til feil, som ikke kunne bli redusert uten mer rigores modellering av kolonnen. Med rigores
blir det ment en modellert kolonne med trinnvirkningsgrad for komponentene eller eventuelt
kolonne med strukturert pakning. Differanse mellom virkelig og tilpasset plassering av
temperaturmalepunktene vil fore til en systematisk bias feil og en feil pga ulineare respons.

7.1.3 Tilgjengelig informasjon om prosessen

Modellering av kolonne-2 anlegget ble gjort med bakgrunn i kjent eller tilgjengelig
informasjon om kolonnen og prosessen. Verifiseringer av modellen og modellresultatene ble
ogsa foretatt pa grunn av tilgjengelig informasjon. Mangelfull eller manglende data og
kommunikasjon kan i denne oppgaven ha fert til noe dérlig forutsetninger for & lage en modell
med lavest mulig modellusikkerhet eller eventuelt forventet neyaktighet av resultatene.
Empiriske data (resultatene) og forhandskunnskap ble benyttet til kvantitativt & estimere av
informasjon Y fra tilgjengelige malinger X, gjennom en matematisk transfer funksjon”.
Multivariat kalibrering innebar dermed fastsettelse av hvordan en skal bruke de malte

variablene x,, x, ...x, samtidig 1 en kvantifisering av den sekte verdien av y. Den eventuelle

usikkerhet som oppsto 1 prosessmodellen vil vare forplantet i estimatorene som ble beregnet
ved PLS regresjon.
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7.1.4 Neglisjerte effekter

Estimatorene som ble beregnet ved PLS regresjonen gav generelt gode resultater.
Simuleringsmodellen for kolonnen var statisk hvor effekten av variasjon av noen parametere
og variable var neglisjert. Foden ble 1 alle tilfeller antatt & vere vaske pa sitt kokepunkt og
trykket i fodestrommen lik trykket pa fedepunktet i kolonnen. Effekten av underkjoelingen av
refluksen til kolonnen ble ikke tatt med i modellen. Trykket i kolonnen ble antatt & variere
lineaert (diskutert i avsnitt 7.1.2.3.), og i tillegg kunne det forekomme lokale trykkfall og
liknende i kolonnen. De nevnte variasjonene ville kunne pdvirke temperaturprofilen i
kolonnen, hvilket ogsa ble nevnt av Mejdell [Ref II], men det ble antatt at en eventuell
variasjon av de nevnte tilfellene ville hatt liten total effekt pa resultatene. Dette vil vaere
gyldig for mélingene, som inneholder stoy, hvor effekten av variasjonen vil vere vanskelig &
skille fra annen stoy i malingene.

7.2 Estimator for produktsammensetningen

7.2.1 Modell uten trykk variasjon

Estimatoren for sammensetningen basert pa prosess-simuleringer uten trykkvariasjon og stey
gav som ventet lav prediksjon, da trykket ikke var en frihetsgrader i destillasjonen og det er
lite ulinearitet. Estimator ved Temp 3 gav de beste resultatene, med 99.5 % EPV allerede ved
to latente variable.

Tabell 7-1 Validerte verdier for estimatoren med inngangsvariable angitt ved Temp 3

Antall latent variabel (Iv) | 1 2 3

EPV, [%] 91.240 | 99.471 | 99.997

RMSECV [+ m% Ci2] 0.2 0.03 0.0001

7.2.2 Modell med trykk variasjon

7.2.2.1 Estimator med temperaturobservasjoner

Estimatorene som kun benyttet temperaturmalinger i estimatorene viste lav forklart varians
(EPV). Temperaturen blir mélt pa seks punkter i kolonnen, med fire av disse over
fodepunktet. Korrelasjonen mellom sammensetningen og temperaturen avtar med ekende
avstand til toppen av kolonnen og dermed topp-produktstremmen. Temperaturen under fode
punktet korrelerte derfor darlig den observerte sammensetning, og forte dermed ikke til en
bedre modell. En transformering av variablene, som har blitt foreslatt av Mejdell [Ref 1],
ville sannsynlig ikke forbedret estimatene. Hvis antallet temperaturmélinger i kolonnen hadde
veert hgyere, kunne situasjonen blitt vurdert annerledes.
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EPV for kalibrert estimator med temperaturmalinger
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Figur 7-1 Forklart X og y-varians (C,) i estimatorene ved malingene Temp 1 og Temp 2

7.2.2.2 Estimator med temperatur- og trykkobservasjoner

Estimator med bade temperatur og trykkmaélinger viste langt hayere EPV enn tilsvarende uten
trykkmélinger. Den forklarte variansen ved en faktor i PLS regresjonen var lav (se Tabell
7-2), hvilket kom av trykkvariasjonen i kolonnen. Variasjon i trykket vil ikke vaere sterkt
korrelert med sammensetningen, og trykkvariasjonen vil hovedsakelig bli forklart i den forste
faktoren. TP var basert pa alle tilgjengelige milinger i kolonnen, mens 7P3 hadde mélinger
for trykk og temperaturer overfedepunktet. 7P3 viste generelt hoyest verdier for den forklarte
variansen, og det optimale antallet faktorer 1 estimatoren var fire. Flere faktorer enn fire ville
medfort lite forbedring av EPV (+ 1 %). En generell anbefaling for antall faktorer i PLS
regresjonen er at ytterligere faktorer 1 estimatoren ber forklare 2 % eller mer hvis den skal
veere signifikant eller vil forbedre resultatene.

Tabell 7-2 EPV % (p) for gitt antall faktor for estimatorene (99 % C;,), skalering (S;) og stoy (n,)

EPV % (y) for gitt antall faktor
Estimator /S;/n, |1 2 3 4 5 6
TP1 /Sy/ng 8.47 66.00 82.80 93.76 96.63 99.03
TP1 /S3/ng 8.29 70.31 83.95 95.29 97.17 97.46
TP3/S2/ng 9.86 88.07 93.52 98.08 99.06 99.17
TP3/S3/ny 9.77 85.46 94.65 97.20 97.79 98.30
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Malingene i den virkelige prosessen inneholder alltid maélestoy og maleusikkerhet.
Resultatene i tabellen ovenfor var for mélinger uten stoy. En tilneerming til den virkelige
prosessen og kalibrering med historiske data, ble gjort ved & introdusere stoy i X matrisen
(temperatur- og trykkméalingene). Den forklarte variansen ble noe redusert ved introduksjon
av stoy i malingene, men resultatene var fremdeles akseptable. Metoden for validering av
resultatene kan gi et noe optimistisk overslag for de fremtidige prediksjonene, men selv om
EPV var noe lavere enn beregnet ville resultatene fortsatt vaere plausible.

Tabell 7-3 EPV % (y) for gitt antall faktor for estimatorene (99 % C,,), skalering (S;) og stey (r;)

EPV % () for gitt antall faktor

Estimator/S;/n; |1 2 3 4 5 6

TP1 /Sy/ny 8.35 63.56 81.69 92.72 95.54 97.71
TP1 /Sy/n4 8.56 67.85 84.00 94.44 96.63 98.17
TP1 /S3/ne 9.77 85.60 91.69 94.97 95.18 95.19
TP3 /Sz/ny 9.72 87.91 92.49 97.04 97.70 97.70
TP3 /S2/n4 10.00 88.00 94.01 97.60 98.02 98.02
TP3 /S1/ng 8.66 68.18 85.03 95.22 96.55 97.01

Skaleringen av variablene hadde innvirkning pa resultatene, og skalering av X-matrisen med
standardavviket gav best resultater. Transformasjon av sammensetningen gav i liten grad
bedre resultater. Dette kan skyldes kolonnen hadde en forholdsvis lineer profil (Figur 5-1), og
transformasjon vil dermed ikke kunne bedre resultatene i serlig grad. Transformasjon av
sammensetningen vil kunne hindre at estimatet for massefraksjon C;, overstiger en, og
dermed veare utenfor det mulige omrédet.

Antall reelle trinn i kolonnen med strukturert pakning vil kunne variere med varierende last
og driftsbetingelser. Forsgk med variasjon av antall teoretiske trinn derfor utfert. Mer robust
estimator var formélet med & inkludere effekten av en eventuell endring i antall teoretiske
trinn i kolonnen. Plassering av malepunktene i kolonnen ved 20 trinn ble gjort ved & justere
plasseringen med et trinn. Dette vil sannsynligvis ikke gi et helt korrekt bilde av endringen, da
plasseringen vil avvike for punktene mellom fede og topptrinnet. Resultatene fra beregningen
var 1 seg selv tilfredsstillende, men vil inneholde stor usikkerhet pga plasseringen
mélepunktene.

Resultatene for 95 % C;, i produktstremmen gav sammenliknbare med estimator for
99 % Ci,, og problemstillingene som ble diskutert for estimatoren for 99 % C;, vil ogsa
gyldig for estimatoren for 95 % Ci».
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7.3 Sannsynlig prestasjonsevne i prosessen

Estimatorene som ble presentert i avsnitt 5.3 har ikke blitt testet med en dynamisk modell av
kolonnen. Dynamiske simuleringer av kolonnen ville kunne gitt en indikasjon pa de
forventede prestasjonsevnene til estimatorene. Forutsetningene for 4 lage en dynamisk modell
ble vurdert a ikke tilstede, dette skyldes hovedsakelig grunner tilsvarende de som var gitt 1
avsnitt 7.1.3. Det var ogsd forutsatt at estimatorene skulle bli testet direkte under driften av
anlegget, men dette har p.t. dessverre ikke blitt gjort pga stort arbeidspress og dermed tidsned
hos Oleon Scandinavia AS.

I avsnitt 5.4 ble estimatoren testet ved 4 estimere sammensetningen pa grunnlag av historiske
dataene og sammenliknet med de analyserte sammensetningene. Sammenfallet mellom de
analyserte og de estimerte verdiene var akseptabelt tatt i datagrunnlaget. Dataene fra
prosessen var kun trend verdier og dermed grovt filtrert, og manglet dermed var noe
informasjon om endringene i malingene av temperatur og trykk. Den kanskje viktigste
grunnet til avviket mellom de analyserte og estimerte verdiene var at estimatoren ble forsekt
pa et datasett som 14 utenfor kalibreringsomréadet for estimatoren. Innholdet av C;; 14 1 deler
av perioden under 97 % (se Figur 5-15) og dermed under det nivdet som var forutsatt for
estimatoren. Produktet inneholdt ogsd en betydelig fraksjon av lette komponenter (nederst i
Figur 5-16), og forutsetningen for estimatoren var at fodestrommen (Bilag F) til kolonnen
ikke skulle inneholde betydelig mengder av lettere komponenter enn C,,. Differansen mellom
y og y viste en kovarians med innholdet av lette komponenter i produktet (Figur 5-16).

Estimatorene ble beregnet pa grunnlag av statiske simuleringer av kolonnemodellen, og denne
modellen har gitt resultater som samsvarer med den virkelige kolonnen. Mejdell [Ref II] har
vist at en statiske estimator er tilstrekkelig for destillasjonskolonner. Det virker ogsa rimelig
at dette ogsé skal vere tilfelle for den undersgkte kolonnen. Den mangelfulle reguleringen av
kolonnen, som ble omtalt 1 kapitel 6, kan pdvirke negativt den forventede neyaktigheten til
estimatoren.

7.4 Videre arbeid

Bakgrunnen for utviklingen av estimatoren var i ferste omgang & kunne estimere
sammensetningen i passive stilling til prosessen, hvilket innebarer at estimatoren ikke skulle
bil anvendt til regulering. Estimatoren som ble presentert i kapitel 5 vil kunne estimere
sammensetningen i produktstremmen, men en endelig verifisering av resultatene mangler.
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Implementering av estimatoren online i prosessen vil vere forste steget videre, hvis fokus kun
blir satt pa estimatoren. Mejdell et. al.[Ref III] undersekte PLS estimatorer beregnet pa
grunnlag av data fra simuleringer og eksperimentelle forsgk. Det ble funnet at estimatoren
som kun var basert pd simulerte data kunne vare folsom for et misforhold mellom resultatene
simuleringer og eksperimentelle forsek. Hvis estimatoren skulle vise seg & gi gode estimater
over lengre tid eller eventuelle feil enkelt kunne bli korrigert, kan en videre anvendelse av
estimatoren 1 regulering av prosessen bli vurdert. En oppdatering av estimatoren med data fra
prosessen 1i tillegg til resultater fra simuleringer, vil sannsynlig kunne lede til en mer robust
estimator. En kombinering av prosessdata og simuleringsdata vil kunne danne et
kalibreringssett som dekke alle “retninger” i rommet for de vavhengige variablene (yp, Xg og
forstyrrelser) og dermed tilstrekkelig eksitasjon av variablene i folge Mejdell.

En oppdatering av den statiske modellen med temperatur- og trykkdata fra stasjonarverdier
for kolonnen vil som tidligere nevnt kunne gi en bedre estimator enn en som kun er basert pa
simuleringer. Observasjonene som ble presentert i kapitel 6 viste at refluksstreammen
oscillerte med forholdsvise stor amplitude. Virkelige stasjonere verdier for kolonnen vil
dermed trolig ikke eksitere. En rekonfigurering av regulatorinnstillingen vil dermed som
forklart 1 avsnitt 6.2 vere det forste en ber gjere for en eventuell oppdatering av
regresjonsmodellen blir gjort. Stabilisering ved en riktig regulering av refluksnivaet vil da
kunne gi anvendelige resultater. Problemer 1 forbindelse med regulering av
destillasjonskolonne 2, er etter det som er kjent gjeldende for hele anlegget.

Det foreslatte videre arbeidet med sammensetningsestimatorene vil vare knyttet til
problemene forbundet med situasjonen p.t., med tanke pa regulering eller manglende
regulering av kolonnen og det totale prosessanlegget, og er som folger

e implementere sammensetningsestimatorene i destillasjonskolonnen
e stabilisere reguleringssloyfene som svinger

e lukke reguleringssloyfer som er &pne

e oppdatere sammensetningsestimatorene

e vurdere anvendelse av oppdaterte sammensetningsestimatorene 1 lukkede
reguleringssloyfer
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8 Konklusjon

I denne hovedoppgaven ble det utviklet PLS estimatorer for produktsammensetningene i en
destillasjonskolonne. I kolonne ble det destillert er flerkomponent system av fettsyrer fra
kokosolje. Produktstremmen over topp skulle tilfredsstille spesifikasjonene ved 95 % og 99 %
(masse) laurinsyre (C;2H240;). Estimatorene viste & kunne gi gode estimater for
sammensetningen eller innholdet av laurinsyre innenfor de rammene som ble vurdert i
oppgaven. Avhengigheten av de sterkt forsinkede GCL (gass-vaskekromatografi) analysene,
som tok om lag 45 minutter & gjennomfere, kan dermed reduseres ved & anvende de utviklede
estimatorene.

Estimatorene ble utviklet ved & kun benytte data fra statiske simuleringer av destillasjonen i
Hysys™. Destillasjonen ble foretatt under vakuum betingelser i en kolonne med strukturerte
pakninger. Trykket i kolonnen varierte bade i toppen av kolonnen, som ble regulert av
vakuumsystemet, og ved det totale trykkfallet over kolonnen. Modelleringen av kolonnen ble
gjort ved en platekolonne, og resultatene fra simuleringene stemte overens med tilgjengelige
trend- og analyseverdier fra prosessen.

I oppgaven ble det vist at estimatene ble betydelig forbedret ved & inkludere trykkmaélinger 1
tillegg til temperaturmalinger i1 estimatoren. Den forbedrede estimeringsevnen kom
hovedsakelig av den store trykkvariasjonen som forela i prosessen. Temperatur ble mélt seks
steder 1 kolonnen, men kun fire av disse ble anbefalt brukt i estimatorene. Estimatorene som
ble foresldtte inneholdt mélinger av trykket i topp og bunn, og de fire temperaturmalingene
som var plassert over fedepunktet. Det optimale antallet faktorer i PLS estimatoren ble
vurdert & vere fire.

En endelig verifisering av resultatene ved & anvende estimatoren i anlegget ble ikke foretatt. et
Det kan dermed ikke trekkes en endelig slutning om estimatoren ogsa vil veare tilstrekkelig til
a bli anvendt ved regulering av produktsammensetningen til destillatet.

En reguleringssloyfe for kolonne var p.t lukket. Reguleringen av niva i refluksakkumulatoren
viste instabilitet, hvor manipuleringen av refluksstremmen til kolonnen forer til oscillasjoner i
denne strommen. Tuning av nivaregulatoren for & hindre instabilitet blir derfor anbefalt &
gjiennomfore. Lukking av pne sloyfer for destillasjonskolonnen blir deretter anbefalt, hvor en
verifisert estimator eventuelt kan benyttes.

Trondheim, 7. juni 2002

Sigurd Myhre Hellem
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9 Symbolliste

Tabell 9-1 Symbolliste for prosessvariable og parametere

Symbol Forklaring

OAB relativ flyktighet for komponentene A og B
Zp molfraksjon lett komponent i kolonnen

Vi molfraksjon av komponent i i gassfasen

Xi molfraksjon av komponent i i veeskefasen
A% molar dampstrem i kolonnen [kmol/h]

Ty kokepunkt for en komponentblanding [°C]
Py referansetrykk ved en temperatur [mbar]
Pa metningstrykket til komponent A [mbar]
L molar vaskestrom i kolonnen

F mengde foding til kolonnen [kmol/h]

Tabell 9-2 Symbolliste for multivariat kalibrering

Symbol | Forklaring
hY estimert verdi for sammensetningen
X gjennomsnitt av variabel
a antall latente variable eller faktorer i PLS modellen
Anax maksimalt antall latente variable eller faktorer i PLS modellen
b regresjonskoeffisient 1 PLS regresjon
c skaleringsfaktor i PLS
E staydel ved latent variabel regresjon
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Symbol | Forklaring

f feil 1 lokal PLS modell

Lt transformert temperatur, basis kokepunkt

Ly transformert temperatur, basis

P ladningsmatrisen

S standardavviket (SD) til variabel

T skdrmatrisen

ta skérvektorene

T kokepunkt lett (L) eller tung (T) komponent

W vekt for variabel

Wa enhetsvektorene

X matrise for “uavhengige” variable, for eksempel malt temperatur
Y matrise eller vektor for avhengige variable (sammensetning)
Yp transformert produktsammensetning

Y forholdstall for singulerverdier

€ residual ved line@rregresjon

0 temperaturmalinger i kolonnen [°C]

OLm referansetemperatur i kolonnen [°C]

c singulaerverdi
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