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Sammendrag

Tennessee Eastman (TE) prosessen er et eksempel på en kjemisk prosess med en reaksjons-, separasjons- og resirkulasjonssekvens. Denne prosessen er mye brukt til å teste ut forskjellige reguleringsstrategier.

Hensikten med denne oppgaven har vært å foreslå, implementere og teste ut reguleringsstrukturer for TE-prosessen. Det er tatt utgangspunkt i et foreslått sett av regulerte variable. Forslaget til regulerte variable er valgt ved bruk av stasjonære økonomiske betraktninger av prosessen. Hensikten er å identifisere variable som kan operere prosessen nært optimalt driftspunkt på tross av implementeringsfeil og forstyrrelser. Dette prinsippet for utvelgelse av kandidater til regulerte variable kalles selvoptimaliserende regulering.

TE-prosessen er en ustabil prosess. Det ble derfor ved hjelp av en stabilitetsanalyse funnet en stabiliserende regulering for prosessen. Det er brukt to forskjellige strategier for å komme frem til egnede forslag til reguleringsstrukturer. Begge strukturene er basert på den samme stabiliserende reguleringen og samme valg av regulerte variable.

En reguleringsstruktur er utviklet med basis i en regulerbarhetsanalyse av den stabiliserte prosessen. På grunnlag av denne analysen er en desentralisert reguleringsstruktur bestående kun av enkle reguleringssløyfer foreslått (struktur 1). 

Det er også utviklet en reguleringsstruktur ved hjelp av en kombinasjon av prosesstekniske betraktninger og innspill fra reguleringsstrukturer beskrevet i litteraturen (struktur 2). Struktur 2 benytter seg av flere kaskadekonfigurasjoner for å bedre evnen til å undertrykke forstyrrelser. Det er også benyttet kombinasjoner av forskjellige pådrag i regulatorsløyfene for å redusere interaksjonene i systemet.

Begge de foreslåtte reguleringsstrukturene viser seg å tilfredsstille de krav som er satt til reguleringen av prosessen. Ytelsen til de foreslåtte reguleringsstrukturene er noe forskjellig. Struktur 1 viser en noe dårligere evne til å undertrykke forstyrrelser og har tregere responser på noen settpunktsendringer.

Reguleringsstrukturenes egenskaper er i tillegg sammenlignet med en desentralisert reguleringsstruktur fra litteraturen som har gode dynamiske og økonomiske egenskaper. Denne sammenligningen viser at de foreslåtte reguleringsstrukturene har like gode dynamiske egenskaper , med unntak av struktur 1 ved innføring av visse forstyrrelser.

På tross av noe forskjellige dynamiske egenskaper viser begge de foreslåtte strukturene som forventet gode selvoptimaliserende egenskaper. Ved sammenligning mot reguleringsstrukturen funnet i litteraturen viser de foreslåtte strukturene noe bedre egenskaper til å produsere nært optimalt settpunkt ved innføring av forstyrrelser og settpunktsendringer.
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1
Innledning.

Hovedoppgaven ”Selvoptimaliserende regulering av Tennessee Eastman prosessen” er utført ved Institutt for Kjemisk Prosessteknologi, Fakultet for Kjemi og Biologi, NTNU. Oppgaven er utført i perioden 4.september – 18.desember 2000. Faglærer har vært professor 

S. Skogestad og veileder har vært dr.ing. stipendiat M. Govatsmark.

Tennessee Eastman prosessen (TE-prosessen) er laget for å være et realistisk testproblem for bruk ved utprøving av alternative regulerings- og optimaliseringsstrategier innen prosessregulering. Prosessen ble foreslått av Downs og Vogel (1993) og er basert på en virkelig prosess hos The Tennessee Eastman Company. Prosessen har 12 pådrag, 41 målinger og 20 forstyrrelser. Prosessmodellen er tilgjengelig som Fortrankode ved henvendelse til Downs eller Vogel. Ricker har siden laget en s-funksjon til bruk i Simulink. Denne er tilgjengelig på Rickers hjemmeside på nettet (Ricker,1999).

Flere forfattere har de siste årene kommet med forslag til forskjellige reguleringsstrategier for TE-prosessen. Ricker har utgitt flere artikler som omhandler både stasjonær optimalisering (Ricker,1995a), ulineær modellpredektiv regulering (Ricker,1995b) og desentralisert regulering (Ricker,1996) av prosessen. McAvoy og Ye (1994) dekomponerer problemet i tre trinn basert på reguleringsløyfenes hastighet. De raskeste løkkene, strømnings- og temperaturløkker lukkes først. Deretter lukkes trykk- og nivå sløyfene. Til slutt lukkes sammensetningssløyfene.

Andre som ved hjelp av forskjellige metoder har kommet frem til desentraliserte reguleringsstrukturer for TE-prosessen er blant andre Lyman og Georgakis (1995), Banjerjee og Arkun (1995), Price et.al. (1994), Luyben (1996) og Tyreus (1999).

Larsson et.al. (2000) har med grunnlag i konseptet om selvoptimaliserende regulering (Skogestad,2000) kommet frem til hvilke variabler som bør holdes på konstante settpunkt for at TE-prosessen skal ha best mulige selvoptimaliserende egenskaper. Hvilke variable som bør reguleres er fremkommet ved hjelp av stasjonære betraktninger av hvilke ekstra driftskostnader en konstant settpunktsstrategi innfører i forhold til reoptimalisering av verdien til settpunktene når forstyrrelser inntreffer.

Denne oppgaven omhandler arbeidet med å finne en reguleringsstruktur som tilfredsstiller de krav som Larsson (2000) setter til valg av regulerte variable. Reguleringsstrukturen som utarbeides må også ha tilfredsstillende dynamiske egenskaper, det vil si å ha god evne til å følge settpunktsforandringer og undertrykke forstyrrelser.  

2
Prosessbeskrivelse.

Downs og Vogel (1993) presenterer i en artikkel fra 1993 hovedtrekkene ved Tennesse Eastman prosessen og lager i tillegg en modell av prosessen i Fortran. Artikkelen gir informasjon om material- og energibalanser ved seks mulige driftspunkt, noen fysikalske data og kvalitative data om reaksjonskinetikken. Alle kvantitative data er gitt i Fortranmodellen. Prosessflytskjema for prosessen er gitt i figur 2.1.



Figur 2.1: Prosessflytskjema for Tennessee Eastman prosessen

2.1
Generelt

TE-prosessen produserer to produkter (G og H) og et biprodukt (F) fra en blanding av fire reaktanter (A, C, D og E)). I tillegg inneholder fødestrømmene en inert komponent (B). Reaksjonene er som følger;
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Alle reaksjonene er irreversible og eksoterme. Reaksjonsratene er en funksjon av temperaturen. Reaksjonen for dannelse av G har en høyere aktiveringsenergi enn for dannelse av H. Reaksjonsorden er for alle reaksjonene tilnærmet førsteorden med hensyn på begrensende reaktant. Begrensende reaktant ved ordinære driftsbetingelser er i følge Ricker (1996) D og E.

Downs og Vogel (1993) har spesifisert seks mulige driftspunkt for prosessen hvor forholdet mellom produktene G og H på massebasis er  10:90, 50:50 eller 90:10. I denne oppgaven er det valgt å se på prosessens ”base case” hvor produktforholdet er 50:50 og produksjonsraten er 7038 kg/h for hver av produktene.

I tillegg til reaktoren består prosessen av tre prosessenheter; en produktkondensator, en gass-væske separator og en produktstripper. Fødestrømmene for komponentene A, D og E blandes med resirkulasjonsstrømmen og fødes inn på reaktoren. Reaksjonen danner produkter i væskefase fra reaktantene som er i gassfase. Reaksjonen katalyseres av en ikke-flyktig katalysator som er løselig i reaktorens væskefase. Reaktoren har innebygd vannkjøling. Produktene forlater reaktoren i gassfase sammen med ureagerte reaktanter.

Utstrømmen fra reaktor føres inn i en kondensator som produktene kondenseres ut. Væske og gass skilles deretter i en separator. Væskestrømmen ut fra separatoren strippes deretter mot den kombinerte A og C føden. I tillegg til AC-strømmen fordampes noe av bunnstrømmen fra stripperen til bruk som strippegass. Stripperens hensikt er å foreta en ytterligere rensing av produktene. Gass-strømmen ut fra stripperen blandes med resirkuleringsstrømmen etter purge. Væskefasestrømmen ut av stripperen går til et nedstrøms separasjonsanlegg som ikke er behandlet her.

Gasstrømmen ut fra separatoren  går i hovedsak til resirkulasjon unntatt en liten del som ”purges” ut av systemet for å hindre akkumulering av inert, biprodukt og ureagerte reaktanter.

2.2
Pådrag, målinger og forstyrrelser.

Prosessen har 12 pådrag, 41 målinger og 20 forstyrrelser. Pådragene er de 11 ventilene som er oppført på figur 2.1 samt rørehastigheten i reaktoren. I tabell 2.1 finnes en oversikt over prosessens pådrag. Stasjonærverdien som er oppgitt både for pådrag og målinger er beregnet av Ricker (1996) og tilsvarer optimal drift av anlegget når det skal produseres 7038 kg/h av begge produktene.

Tabell 2.1: Oversikt over prosessens pådrag

Pådrag
Betegnelse
Nedre

grense

(0)
Øvre

grense

(100)
Optimal

stasjonær-verdi
Enhet

Fødestrøm komponent D (strøm 2)
u1
0
5811
62,94
kg/h

Fødestrøm komponent E (strøm 3)
u2
0
8345
53,15
kg/h

Fødestrøm komponent A (strøm 1)
u3
0
1,017
26,25
kscmh

Fødestrøm komponent A og C (strøm 4)
u4
0
15,25
60,57
kscmh

Kompressor resirkuleringsventil
u5
0
100
1,00
%

Purgeventil (strøm 9)
u6
0
100
25,77
%

Bunnstrøm separator (strøm (10)
u7
0
65,71
37,27
m3/h

Bunnstrøm stripper (strøm 11)
u8
0
49,10
46,44
m3/h

Dampventil stripper
u9
0
100
1,00
%

Reaktor kjølevannsstrøm (strøm 12)
u10
0
227,1
35,99
m3/h

Kondensator kjølevannsstrøm (strøm 13)
u11
0
272,3
12,43
m3/h

Rørehastighet i reaktor
u12
150
250
100,00
rpm

Pådragene er i modellen skalert slik at 0 tilsvarer nedre grense for pådraget og 100 tilsvarer øvre grense. Brukeren kan spesifisere pådragene utenfor dette området, men modellen vil da begrense pådragsbruken til grenseverdien.

Av prosessens totalt 41 målinger er 22 kontinuerlige, mens 19 er sammensetningsanalyser som analyseres med en viss prøvetakningsfrekvens og dødtid. De kontinuerlige målingene er i figur 2.1 angitt med en bokstavkode der første bokstav angir type måling og andre bokstav er I. Sammensetningsanalysene er angitt med en X som første bokstav og hvor andre bokstav angir hvilken komponent som måles. I tabell 2.2 finnes en oversikt over de kontinuerlige prosessmålingene.

Tabell 2.2: Oversikt over kontinuerlige prosessmålinger

Måling
Betegnelse
Optimal stasjonær verdi
Enhet

Fødestrøm komponent A (strøm 1)
y1
0.267
kscmh

Fødestrøm komponent D (strøm 2)
y2
3657.2
kg/h

Fødestrøm komponent E (strøm 3)
y3
4439.7
kg/h

Fødestrøm komponent A og C (strøm 4)
y4
9.235
kscmh

Resirkuleringsstrøm (strøm 8)
y5
32.177
kscmh

Fødestrøm til reaktor (strøm 6)
y6
47.362
kscmh

Reaktortrykk
y7
2800,0
kPa gauge

Væskenivå i reaktor
y8
65
%

Reaktortemperatur
y9
122.87
(C

Purgestrøm (strøm 9)
y10
0.211
kscmh

Separatortemperatur
y11
91.7
(C

Væskenivå i separator
y12
50
%

Separatortrykk
y13
2705.7
kPa gauge

Bunnstrøm separator (strøm 10)
y14
25.28
m3/h

Væskenivå i stripper
y15
50
%

Strippertrykk
y16
3325.7
kPa gauge

Bunnstrøm stripper (strøm 11)
y17
22.89
m3/h

Strippertemperatur
y18
66.54
(C

Dampstrøm stripper
y19
4.739
kg/h

Kompresjonsarbeid
y20
278.92
kW

Utløpstemperatur reaktorkjølevann
y21
102.43
(C

Utløpstemperatur kondensatorkjølevann
y22
91.99
(C

I tabell 2.3 er det gitt en oversikt over sammensetningsmålingene som er tilgjengelige i prosessen. For analysatoren av purge- og reaktorfødestrøm  er det en prøvetakningsfrekvens på 0.1 time og en like stor dødtid. Analysatoren for produkt strømmen har en prøvetakningsfrekvens på 0.25 timer og en tilsvarende dødtid.

Tabell 2.3: Oversikt over prosessens sammensetningsmålinger

Måling
Betegnelse
Stasjonær verdi
Enhet

Komponent A i reaktorføde
y23
32.212
mol%

Komponent B i reaktorføde
y24
14.930
mol%

Komponent C i reaktorføde
y25
18.752
mol%

Komponent D i reaktorføde
y26
6.032
mol%

Komponent E i reaktorføde
y27
16.712
mol%

Komponent F i reaktorføde
y28
4.043
mol%

Komponent A i purgestrøm
y29
32.731
mol%

Komponent B i purgestrøm
y30
21.832
mol%

Komponent C i purgestrøm
y31
13.109
mol%

Komponent D i purgestrøm
y32
0.903
mol%

Komponent E i purgestrøm
y33
16.193
mol%

Komponent F i purgestrøm
y34
5.388
mol%

Komponent G i purgestrøm
y35
6.618
mol%

Komponent H i purgestrøm
y36
3.227
mol%

Komponent D i produktstrøm
y37
0.011
mol%

Komponent E i produktstrøm
y38
0.582
mol%

Komponent F i produktstrøm
y39
0.188
mol%

Komponent G i produktstrøm
y40
53.827
mol%

Komponent H i produktstrøm
y41
43.912
mol%

På alle målingene er det i prosessmodellen lagt til støy som skal tilsvare naturlig målestøy.

I prosessmodellen gitt av Downs og Vogel (1993) er det spesifisert 20 forstyrrelser som kan skrus av og på for å teste reguleringssystemets dynamiske oppførsel. Av disse forstyrrelsene er det syv som genererer et step i en eller flere prosessvariable og 8 som gir tilfeldige variasjoner eller treghet i ventiler. De siste fem er karakterisert som ukjente. De kjente forstyrrelsene er gjengitt i tabell 2.4.

Tabell 2.4: Prosessens forstyrrelser

Forstyrrelse
Betegnelse
Type

Endring i A/C forholdet i strøm 4, 

konstant molfraksjon B
d1
Step

Endring i molfraksjon B i strøm 4, 

A/C forholdet konstant
d2
Step

Endring av temperaturen til fødestrøm D (strøm 2)
d3
Step

Endring i reaktorens kjølevannstemperaturen 
d4
Step

Endring i kondensatorens kjølevannstempearatur
d5
Step

Tap av fødestrøm A (strøm 1)
d6
Step

Redusert trykk på C føde (strøm 4)
d7
Step

Endring i sammensetning i strøm 4
d8
Tilfeldig variasjon

Endring av temperaturen på fødestrøm D (strøm 2)
d9
Tilfeldig variasjon

Endring av temperaturen på fødestrøm C (strøm 4)
d10
Tilfeldig variasjon

Endring i reaktorens kjølevannstemperaturen 
d11
Tilfeldig variasjon

Endring i kondensatorens kjølevannstempearatur
d12
Tilfeldig variasjon

Endring av reaksjonskinetikken
d13
Sakte drift

Ventilen på reaktorkjølevannet
d14
Klebrig

Ventilen på kondensatorkjølevannet
d15
Klebrig

Størrelsen på disse forstyrrelsen er ikke oppgitt av Downs og Vogel (1993), men de må antas å være av en størrelse som gjenspeiler de forstyrrelsene som opptrer i den virkelige prosessen.

2.3
Driftsbegrensninger

På grunn av begrensninger på prosessutstyret er det spesifisert visse beskrankninger på noen av prosessens variable. På grunn av designbegrensninger på reaktoren vil prosessen stenges ned hvis trykket overskrider 3000 kPa gauge. Temperaturen i reaktoren begrenses av katalysatorens termiske stabilitet. I tillegg  er det naturligvis begrensninger i væskeholdup i reaktor, stripper og separator. Prosessens beskrankninger er gjengitt i tabell 2.5.

Tabell 2.5: Prosessens driftsbegrensninger.

Prosess variabel
Alarmgrense
Nedstengningsgrense


Nedre
Øvre
Nedre
Øvre

Reaktortrykk
_____________
2895 kPa g
_____________
3000 kPa g

Reaktortemperatur
_____________
150 (C
_____________
175 (C

Væskenivå i reaktor
50 %

11.8 m3
100 %

21,3 m3
2.0 m3
24,0 m3

Væskenivå i separator
30%

3,3 m3
100%

9,0 m3
1,0 m3
12,0 m3

Væskenivå i stripper
30%

3,5 m3
100%

6,6 m3
1,0 m3
8,0 m3

Prosessmodellen er laget slik at den ikke gir noen respons når man bryter alarmgrensene, men den vil stoppe opp ved brudd på nedstengningsgrensene. Det vil da bli gitt melding om hvilken begrensning som ble brutt.

2.4
Hensyn til opp- og nedstrøms aktiviteter.

TE-prosessen er en prosess som er integrert i et større prosessanlegg. Fødestrømmene til prosessen kommer alle fra andre prosessenheter og produktstrømmen går videre til et nedstrøms separasjonsanlegg. Dette resulterer i at det er visse krav som disse strømmene må oppfylle.

For føden er det stor bufferkapasitet for strøm 3 som inneholder komponent E, for strøm 1 og 2 som henholdsvis inneholder  A og D, er det noe bufferkapasitet, men for strøm 4 som inneholder A og C, er det veldig liten bufferkapasitet. Dette medfører at for variasjoner i mengde av fødestrømmene så må man også endre produksjonsraten i en oppstrøms prosess. Dette gjelder spesielt for strøm 4, hvor Downs og Vogel (1993) påpeker at variasjoner i føden på 12 til 80 ganger per time er uønsket. For strøm 1 og 2 er spesielt variasjoner mellom 8 og 16 ganger per time uønsket.

Produktstrømmen går som nevnt til videre separasjon. Det er derfor ønskelig å oppnå en så stabil som mulig tilførsel til dette anlegget. Downs og Vogel (1993) spesifiserer at produksjonsrateforandringer på mer enn (5% med en frekvens på mellom 8 og 16 ganger per time er spesielt uønsket. Forandringer i mol % G på mer enn (5% med en frekvens på mellom 6 og 10 ganger per time er like uønsket.

2.5
Prosessens driftskostnader.

Downs og Vogel (1993) presenterer en kostnadsfunksjon for prosessen. Denne tar hensyn til tap av produkt og reaktanter i purgestrøm, og tap av reaktanter i produktstrømmen. Den beregner også kostnad ved produksjon av biprodukt (F). I tillegg tar den med kostnader ved bruk av damp og kompressorarbeid. Kostnadsfunksjonen kan formuleres på følgende måte ved bruk av prosessens målinger:

J =  0,0318y19 + 0,0536y20                                                                                              (2.5)

   + 0,0921y17[22,06y37+ 14,56y38+ 17,89y39]

   + 0,04479y10[2,209y29+6,177y31+22,06y32+14,56y33+17,89y34+30,44y35+22,94y36]

Første linje i ligning 2.5 representerer kostnader ved henholdsvis kompressorarbeid og dampforbruk. Andre linje representerer tap av komponentene D, E og F i produktet. Siste linje representerer tap for hver av komponentene i purgestrømmen.

3
Teori

I dette kapittelet er det tatt med teori som er viktig for grunnlaget til og utføringen av denne oppgaven. Teori som forventes kjent for diplomstudenter innen prosess- og systemteknikk som for eksempel grunnleggende prosessregulering, er ikke behandlet.

I utarbeidelsen av reguleringsstruktur for en prosess er det naturlig å først gjøre overordnede stasjonære økonomiske betraktninger. Deretter vil man gå ned på detaljnivå å foreta stabililitets- og regulerbarhetsanalyser.  

3.1 Selvoptimaliserende regulering

Begrepet ”selvoptimaliserende regulering” brukes i følge Skogestad (2000b) når et akseptabelt økonomisk tap kan oppnås ved å bruke konstante settpunkt for de regulerte variablene uten å måtte reoptimalisere når systemet påføres forstyrrelser. Skogestad (2000b) har utviklet en systematisk metode for å bestemme hvilke variable som bør reguleres for å oppnå en reguleringstruktur som har best mulig selvoptimaliserende egenskaper. Basisen for denne metoden er å kvantifisere systemets selvoptimaliserende egenskaper ved hjelp av en skalar kostfunksjon J. Deretter defineres det en tapsfunksjon, L, som sammenligner kostfunksjonen som fremkommer ved bruk av en reguleringsstrategi med den optimale kostfunksjonen for de gitte driftsbetingelsene:
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Tapsfunksjonen brukes som et mål for systemets selvoptimaliserende egenskaper. Små tap indikerer gode selvoptimaliserende egenskaper.

I figur 3.1 illustreres konseptet med selvoptimaliserende regulering, man ser at ved å holde konstante settpunkt istedenfor å reoptimalisere når en forstyrrelse inntreffer innfører man et tap. I tilfellet på figur 3.1 ser man at det er bedre å holde settpunkt c1s konstant enn å holde c2s konstant.



Figur 3.1: Tap introdusert ved å holde settpunktet til regulert variabel konstant når systemet
      påføres en forstyrrelse.

Et annet problem som det er viktig å ta hensyn til når en benytter en konstant settpunkt strategi, er at man alltid vil ha et avvik mellom settpunkt og virkelig verdi på grunn av implementeringsfeil som målefeil og reguleringsavvik. For at dette avviket skal ha minst mulig innvirkning på kostnadsfunksjonen er det viktig å regulere variable som har en kostnadsfunksjon som er ”flat” rundt optimum. Dette er illustrert i figur 3.2.



Figur 3.2: Implementering av regulerte variable

Man ser av figur 3.2 at man skiller mellom tre typer problemer ved implementering av den optimale løsningen:

a)Beskranket optimum: I dette tilfellet oppnår kostfunksjonen sitt optimum når en gitt variabel er på sitt maksimums- eller minimumsnivå. I slike tilfeller kan man holde variabelen på beskrankningen uten å introdusere noe tap. Regulering av aktive beskrankninger er som regel lett, det er for eksempel lett å hode en ventil helt åpen eller lukket.

b)Ubeskranket flatt optimum: I dette tilfellet er kostfunksjonen lite sensitiv for verdien av den regulerte variabelen. Det er variabler med denne oppførselen som det er ønskelig å regulere med hensyn på selvoptimaliserende regulering.

c)Ubeskranket skarpt optimum: I dette tilfellet er kostfunksjonen sensitiv for verdien av den regulerte variabelen. Variabler med denne oppførselen bør ikke brukes til regulering.

En variabel som er egnet for regulering ved konstant settpunkt bør generelt ha følgende egenskaper:

· Variabelens optimale verdi bør være lite sensitiv med hensyn på forstyrrelser.

· Variabelen bør være lett å måle og lett å regulere.

· Variabelen bør være sensitiv mot pådragsforandringer.

· Når to eller flere variabler reguleres bør disse ikke være nært korrelerte.

For en mer grundig introduksjon til selvoptimaliserende regulering henvises det til Skogestads (2000a) ”Plantwide control: The search for the self-optimizing control structure”. 

3.2. Stabilitetsanalyse

For ustabile systemer er første steget i å utarbeide en reguleringsstruktur å finne et sett av regulatorer som stabiliserer prosessen. For å finne en slik struktur er det nyttig å utføre en lineær stabilitetsanalyse. Et lineært tidsinvariant system kan beskrives på tilstandsromform som i ligning 3.2.
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I ligning 3.2 er u pådrag, x er tilstander og y er målinger. A, B, C og D er reelle matriser med dimensjonene n x n, n x m, l x n og l x m hvor n er antall tilstander, m er antall pådrag og l er antall målinger.

Når man utfører en stabilitetsanalyse er det en stor fordel å jobbe med skalerte variable. Pådragene bør skaleres med hensyn på maksimalt tilgjengelig pådrag. Utgangene bør skaleres med hensyn på hvor god regulering man kan oppnå, det er da naturlig å skalere med hensyn på målefeil.

Skaleringen benyttes for å innføre skalerte u og y vektorer i tilstandsrom modellen. Ved å innføre:


yskalert=y/(ey) og  uskalert=u/(eu)                                                                                    (3.3)

blir tilstandsrommodellen på følgende form:
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                                                                                          (3.4)

Hvor eu og ey er diagonalmatriser på m x m og l x l hvor m er antall pådrag og n er antall målinger. u og y betegner nå de skalerte inn- og utgangene.

Teorem 4.1 i Skogestad og Postlethwaite (1996) sier følgende om stabiliteten til et lineært system:

”Et lineært dynamisk system 
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er stabilt hvis og bare hvis alle polene er lokalisert i det åpne venstre halvplan (LHP), det vil si, Re((i(A)( <0,( i. En matrise A med en slik egenskap kalles ”stabil” eller Hurwitz.”

Hensikten med en stabiliseringsanlyse vil da i følge teorem 4.1 være å flytte alle polene til venstre halvplan ved å lukke reguleringssløyfer. For å finne egnede inn- og utganger til bruk i den stabiliserende reguleringen beregnes polretningene for de ustabile polene. 

Systemets poler beregnes som egenverdiene til systemets A-matrise. Polenes inngangs- og utgangsretninger beregnes ved først å finne polenes venstre og høyre egenvektorer h.h.v. q og t. Deretter finnes inngangs- og utgangsvektorene som i ligning 3.5.
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Inngangspolvektoren, yp, sier hvilken inngang som påvirker polen og utgangspolvektoren, up, sier hvilke utganger som observerer polen. For å flytte ustabile poler må man regulere en utgang som svarer til et stort element i utgangspolvektoren ved hjelp av en inngang som har et stort element i inngangspolvektoren.

Arbeidsmetodikken for å stabilisere et lineært system vil være å beregne polene til systemet og deretter beregne inngangs- og utgangsvektorer til poler med positiv realldel. Man vil deretter lukke en reguleringssløyfe basert på hvilke innganger og utganger som har størst evne til å flytte den ustabile polen. Deretter må man gjenta denne prosedyren til det resulterende system med regulatorstruktur har alle polene lokalisert i venstre halvplan. Det lineære system vil da være stabilisert.

3.3 Regulerbarhetsanalyse.

Når systemet er stabilisert er neste steg å utføre en regulerbarhetsanalyse. Teori omkring regulerbarhetsanalysen er hentet fra Skogestad og Postlethwaite (1996). Regulerbarhetsanalysen baserer seg på en lineær modell mellom utganger (y), innganger (u) og forstyrrelser (d):
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G er her prosessmatrisen og Gd er forstyrrelsesmatrisen.

I en regulerbarhetsanalyse er det vanlig å skalere innganger, utganger og forstyrrelser slik at de skalerte variablene bare varierer mellom  (1. Inngangene skaleres da med den største tillatte eller mulige forandringen i pådraget , for eksempel fullt åpen eller lukket ventil. Forstyrrelsen skaleres med hensyn på største forventet forandring. Utgangene skaleres med hensyn på hva som anses som akseptabelt reguleringsavvik for de forskjellige variablene. For en nivåmåling vil full tank typisk gi den skalerte variabelen verdi lik 1.

For å kunne regulere utgangene uavhengig av hverandre så må prosessmatrisen, G(s), ha full rang. Rangen vil da være lik antall regulerte variable. Prosessmatrisen vil miste rang ved den frekvens hvor den minste singulærverdien til matrisen blir null. Den minste singulærverdien blir dermed et mål på for hvor høye frekvenser en kan klare å regulere alle regulerte utganger uavhengig av hverandre. Singulærverdiene til en matrise er den positive roten til egenverdiene av produktet av den komplekskonjugerte og matrisen:
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Singulærverdienes inngangs- og utgangsretninger (Skogestad og Postlethwaite,1996) gir informasjon om hvilke pådrag og hvilke utganger som er knyttet til de ulike singulærverdiene. Størrelsen på singulærverdien gir informasjon hvor stor denne effekten er. Man ønsker derfor at den minste singulærverdien skal være størst mulig. For å kunne gjøre uavhengige settpunktsforandringer med størrelse 1 må den minste singulærverdien til G(i() være større enn 1. 

Ved å plotte frekvensresponsen både for pådrag og forstyrrelser vil man kunne danne seg et bilde over omtrentlig båndbredde, (b, for systemet. Båndbredden kan defineres som det frekvensintervallet [(1  (2] hvor reguleringen er effektiv (Skogestad og Postlethwaite,1996). Man vil vanligvis kreve effektiv regulering stasjonært slik at (1=0 og båndbredden bare kalles (2=(b. Man har behov for regulering av en utgang så lenge Gd er større enn 1. Frekvensen hvor Gd er 1 kalles (d. Kravet til båndbredde blir da at  (b > (d. Dette er for et SISO-system illustrert i figur 3.3. 



         Figur 3.3: Frekvensplott for G og Gd for et SISO-system. 

Av figur 3.3 ser en at et krav til systemet for at det skal kunne undertrykke forstyrrelser er at forsterkningen til G må være større enn forsterkningen til Gd så lenge (Gd(er større enn 1. Man vil ha effektiv regulering for frekvenser hvor (G(er større enn 1. For et multivariabelt system må alle element i G-1Gd være mindre enn 1 for at systemet skal kunne undertrykke forstyrrelser. 

Det neste steget vil nå være å beregne Relative Gain Array (RGA) for valgte innganger og utganger. RGA gir et mål for toveis interaksjonene i prosessen. Desto mer diagonal RGA-matrisen er, desto mindre er interaksjonene i prosessen. RGA kan benyttes til å parre inn- og utganger ved desentralisert regulering.

I Skogestad og Postlethwaite (1996) angis det to regler for parring av inn- og utgangene ved hjelp av RGA-matrisene.

1. Velg parringer som korresponderer til et RGA-element som har en verdi nær 1 ved båndbredden

2.  Velg parringer hvis RGA-element er positivt stasjonært, (=0. 

Det første kravet gir en struktur som har små interaksjoner mellom reguleringssløyfene ved båndbredden. Det andre kravet hindrer at systemet kan bli ustabilt hvis en regulator er ute av funksjon.

Det er viktig å være klar over at en regulerbarhetsanalyse som forklart ovenfor vil ha noen praktiske begrensninger. Analysen er basert på at en har en lineær tidsinvariant modell for prosessen, analysens gyldighet vil derfor være begrenset av den lineære modellens gyldighet.

4
Tidligere arbeider

Arbeidet med å finne en egnet reguleringsstruktur for TE-prosessen er basert på tidligere arbeider av Larsson et.al. (2000) og Hestetun (1999). Disse har utarbeidet et forslag til hvilke innganger og utganger som bør holdes på konstante settpunkt for å oppnå gode selvoptimaliserende egenskaper. Siden det er deres  forslag som skal ligge til grunn for den reguleringsstrukturen som skal utarbeides i denne oppgaven er noe av deres arbeid og konklusjoner tatt med her.

I tillegg er mange ideer fra Ricker (1996) brukt i denne oppgaven og hans forslag til reguleringsstruktur er benyttet som sammenligning. Derfor vil Rickers reguleringsstruktur også forklares her.

4.1
Selvoptimaliserende regulering av TE-prosessen.

Larsson et.al. (2000) beskriver i ”Self-optimizing control of a large-scale plant: The Tennessee Eastman process” hvordan man kommer frem til hvilke variabler som det er gunstig å holde på konstante settpunkt for at systemet skal få best mulige selvoptimaliserende egenskaper.

Første steg er å identifisere variable som må reguleres, men som ikke har noen stasjonær innvirkning på kostnadsfunksjonen. Disse er for TE-prosessen:

· Væskenivå i separator.

· Væskenivå i stripper.

Videre er prosessen beskranket med visse likhetsbetingelser som må oppfylles:

· Produksjonsrate

· Produktkvalitet (Mengde G / Mengde H produsert)

Deretter optimaliseres prosessen stasjonært. Utfra denne analysen finner man ut at prosessen opererer optimalt når tre av pådragene er på sine beskrankninger:

· Kompressor resirkuleringsventil (stengt).

· Stripper dampventil (stengt).

· Rørehastighet i reaktor (maks hastighet).

I tillegg tilsier optimal drift at følgende målte utganger bør holdes på sine beskrankninger:

· Væskenivå i reaktor (minimum).

· Reaktortrykk (maksimum).

Etter at nevnte variabler er regulert har man 3 frihetsgrader igjen som man kan benytte til å optimalisere prosessen. Ved å gjøre stasjonære betraktninger om hvordan kostfunksjonen, J, varierer med hensyn på målefeil og forstyrrelser  kommer Larsson et.al. (2000) frem til fire forslag om hvilke tre variabler som bør holdes konstant for at prosessen skal ha best mulige selvoptimaliserende egenskaper. Disse alternativene er som følger, sortert etter stigende samlet tap ved forstyrrelse 1 og 2 og (15 % endring i produksjonsraten:

1. Reaktortemperatur, Resirkulasjonsstrøm, Mol % C i purge.

2. Reaktortemperatur, Kompressorarbeid, Mol % C i purge.

3. Reaktortemperatur, Mol% C i purge, Mol% D i purge.

4. Reaktortemperatur, Mol % C i purge Mol% E i purge.

4.2
Reguleringsstruktur foreslått av Ricker.

Ricker (1996) har i artikkelen ”Decentralised control of the Tennessee Eastman Challenge Process” kommet med et forslag til reguleringsstruktur for prosessen. Denne er vist i figur 4.1. 



Figur 4.1: Rickers reguleringsstruktur

Reguleringssløyfene 1-7 (nr. gitt i fig 4.1) er indre  kaskadesløyfer som regulerer strømningsrate ved  hjelp av inntegnede ventiler. I figuren kalles disse RatioController (RC) fordi settpunktet inn på regulatorene multipliseres med en faktor Fp som regulerer produksjonsraten, dette er vist i figur 4.2. 



Figur 4.2: Produksjonsrateregulering

For å regulere mol% G i produkt bruker Ricker en kombinasjon av D og E fødene slik at samlet mengden D pluss E holdes konstant på molar basis. Settpunktene til D og E fødenes regulatorer bestemmes ved hjelp av en kombinasjon av forover- og tilbakekobling. Foroverkoblingen bestemmes av settpunktet til mol% G-regulatoren ved interpolering av verdiene gitt i tabell 4.1.

Tabell 4.1: Faktorer for foroverregulering av mol% G i produkt.

Settpunkt mol% G
11,7
53,7
90,1

Foroverkobling r2FF
7,44
36,58
66,17

Foroverkobling r3FF
81,44
44,34
8,94

Den kombinerte forover-  og tilbakekoblingen for regulering av mol% G i produkt kan da beskrives som i ligning 4.1 og 4.2
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Eadj er her signalet fra tilbakekoblingsregulatoren.

Reguleringssløyfe 14 og 15 regulerer mengde av komponentene A og C i reaktorføden. Disse regulatorene er implementert som diskrete PI-regulatorer på hastighetsform. Samplingstiden for regulatorene er synkronisert med komposisjonsmåleren, sløyfe 14 beregnes først.

De regulerte variablene er:
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    (sløyfe 14)                                                                   (4.3)
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Forandringen i utgangene til regulatorene til sløyfe 14 og 15 betegnes for henholdvis (r1(t) og (r1,4(t). Settpunktene til regulatorene i sløyfe 1 og 4 ,henholdvis r1 og r4, er da:

r1(t) = r1(t-(t) + (r1(t)                                                                                   (4.5)

r4(t) = r4(t-(t) +(r1,4(t) - (r1(t) 




          (4.6)

Resterende regulatorstruktur er vanlige PI-regulatorer. En oversikt over regulatorene og deres tuninger er gitt i tabell 4.2.

Tabell 4.2: PI-parametrene til reguleringsstrukturen

Sløyfe nr.
Utgang
Inngang
Forsterkning

kp
Integraltid

(I (timer)

1
Fødestrøm A, 

y1
Ventil i samme strøm, u3
0,01
1,67 x 10-5

2
Fødestrøm D, 

y2
Ventil i samme strøm, u1
1,6 x 10-6
1,67 x 10-5

3
Fødestrøm E, 

y3
Ventil i samme strøm, u2
1,8 x 10-6
1,67 x 10-5

4
Fødestrøm C,

 y4
Ventil i samme strøm,

u4
0,003
1,67 x 10-5

5
Purgerate, 

y10
Ventil i samme strøm, u6
0,01
1,67 x 10-5

6
Bunnstrøm separator, y14
Ventil i samme strøm, u7
4,0 x 10-4
1,67 x 10-5

7
Bunnstrøm stripper, y17
Ventil i samme strøm, u8
4,0 x 10-4
1,67 x 10-5

8
Produksjonsrate,

 y17
Faktor i loop 1-7
2,0
6,67

9
Væskenivå stripper, y15
Settpunkt sløyfe 7
-2,0 x 10-4
3,33

10
Væskenivå separator,y12
Settpunkt sløyfe 6
-1,0 x 10-3
3,33

11
Væskenivå reaktor, y8
Settpunkt sløyfe 17
0,8
1

12
Reaktor trykk,

 y7
Settpunkt sløyfe 6
-1,0 x 10-4
0,33

13
Mol% G i produkt, y40
Eadj, se ligning 

4.1 og 4.2
-0,4
1,67

14
yA, se lign 4.3
Forandring i settpunkt sløyfe 1, (r1 
2,0 x 10-4
1

15
yAC, se lign. 4.4
Sum av forandring i settpunkt sløyfe 1 og 4, (r1,4(t)
3,0 x 10-4
2

16
Reaktortemperatur, y9
Reaktor kjølevann
-8,0
0,125

17
Separatortemperatur, y11
Kond.kjølevann ventil
-4,0
0,25

5
RESULTATER

I dette kapittelet er det i tillegg til resultater tatt med beskrivelse av hvordan ting ble gjennomført for å generere resultatene. Resultatene er også til en viss grad kommentert og diskutert.

5.1
Stabilitetsanalyse

TE-prosessen er uten regulering en ustabil prosess. Det første som måtte gjøres var derfor å stabilisere prosessen. Dette ble gjort som beskrevet i kapittel 3.2. Prosessmodellen ble først linearisert og overført til tilstandsromform.

Alle pådragene ble skalert i forhold til maksimalt tilgjengelig pådrag før ventilene går i metning. Siden skaleringen må være symmetrisk ble pådragenes skalering bestemt av minste avstand til fullt åpen eller lukket ventil. Pådragenes nominelle verdi er gitt i kap 2.2, tabell 2.1. Utgangene ble skalert med hensyn på forventet målefeil. Av utgangene ble bare de som ble sett på som aktuelle for stabilisering av prosessen tatt med i analysen. Skaleringen for utgangene er vist i tabell 5.1. Disse skaleringene er hentet fra Havre (1998).

Tabell 5.1:Utganger som er kandidater til stabilisering av prosessen.

Variabel
Betegnelse
Skalering

Reaktortrykk
y7
54,1 kPa 

Væskenivå i reaktor
y8
1,5 %

Reaktortemperatur
y9
1,2 (C

Separatortemperatur
y11
1,0 (C

Væskenivå i separator
y12
1,0 (C

Separatortrykk
y13
52,6 kPa g

Væskenivå i stripper
y15
1,0 %

Strippertrykk
y16
62,0 kPa 

Strippertemperatur
y18
1,0 (C

Utløpstemperatur på reaktorkjølevann
y21
0,2 (C

Utløpstemperatur på kondensatorkjølevann
y22
0,2(C

Den lineære prosessmodellen ble skalert som beskrevet i kap 3.2.

Polene og tilsvarende polretninger ble funnet ved hjelp av det skalerte systemet. Den lineariserte modellen har seks ustabile poler:


Pu=[1.82(6.05i   0.0051(0.0065i  0.0012 0]

De korresponderende inngangsvektorene til disse polene ble som følger:
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De fire første pådragene er fødestrømmene til prosessen. Ser ut fra analysen at disse pådragene har stor innvirkning på de ustabile tilstandene. Vil imidlertid prøve å stabilisere prosessen uten å bruke disse pådragene fordi man da vil vanskeliggjøre muligheten for å benytte disse pådragene til å bestemme produksjonsrate og produktsammensetning. Bruk av fødestrømmene som pådrag i den stabiliserende reguleringen vil også være uønsket på grunn av at fødestrømmene er produkter fra tidligere prosesser, man vil derfor begrense pådragsbruken for disse strømmene. 

Man ser at de dominerende pådragene er utstrømmene fra stripper og separator og kjølevannstrømmen i reaktoren. De korresponderende utgangsvektorene ble som følger:
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Ut fra denne analysen ble det besluttet å parre væskenivået i stripper med væskestrøm fra stripperen og uttemperaturen på reaktorkjølevannet med kjølevannstrømmen. Det ble valgt å benytte PI-regulatorer for disse sløyfene.

Analysen ble deretter gjentatt med den nye modellen hvor de to regulatorene var implementert. Får da bare en ustabil pol:

Pu= [0.0008]

Korresponderende inngangs- og utgangsvektorene blir som følger:
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Man kan se av utgangsvektoren til den positive polen at det er væskenivået i separatoren som har klart størst evne til å stabilisere systemet. Mulige pådrag til å regulere væskenivået i separatoren er fødestrømmene til komponentene D, E og C og væskestrøm ut av separatoren. Det ble tidligere nevnt at man ikke ville benytte fødestrømmene til stabiliserende regulering, dermed er det bare væskestrømmen ut av separatoren som virker som en god kandidat. Denne parringen virker i tillegg fornuftig ut fra avstanden mellom pådrag og regulert variabel. Det er ingen forstyrrende dynamikk eller dødtid mellom disse parringene i motsetning til hva som kan forventes hvis man parrer væskenivået med en av fødestrømmene. Det ble derfor valgt å parre væskenivået i separator med væskestrøm ut av separator. 

PI-parametrene som først ble benyttet er hentet fra McAvoy og Ye (1994). Reguleringssløyfene ble etter at den stabiliserende reguleringen var implementert i Simulink retunet. De endelige PI-parametrene er gitt i tabell 5.2.

Tabell 5.2: PI-tuninger til stabiliserende regulering. 

Parring
kp
(I

y15 (u8
-0,5
5

y21 (u10
-10
0,0167

y12 (u7
-2,5
3,33

Når disse tre regulatorsløyfene ble lukket med PI-parametre som i tabell 5.2. får man ingen ustabile tilstander. Det viste seg at polene til systemet var lite sensitive med hensyn til forandring av PI-parametrene.

5.2
Regulerbarhetsanalyse

Formålet med denne analysen er å sjekke regulerbarheten til prosessen. Deretter vil man finne ut hvordan inngangene bør parres med de utgangene som er foreslått av Larsson et.al. (2000), se kapittel 4.1, for å oppnå gode dynamiske egenskaper for prosessen. 

Skaleringen for inngangene blir den samme for denne analysen som for stabilitetsanalysen, se tabell 5.1. I tillegg blir settpunktet til temperaturregulatoren på reaktorkjølevannet et nytt pådrag. Dette pådraget antas å kunne variere i størrelsesorden ( 2,5 (C. Inkluderer ikke settpunktene til nivåregulatorene som nye pådrag da disse ikke har noen stasjonær effekt på prosessen. 

Utgangene skaleres med utgangspunkt i hva som er akseptabel regulering. For å finne ut hvilken avvik som kan sies å være akseptable ble det for de variablene som ligger nær skranker, væskenivå og trykk i reaktor, benyttet oppgitte designbegrensninger. De variable som har vært undersøkt av Larsson et.al. (2000), mol% C i purge, resirkulasjonsstrøm og reaktortemperatur, ble skalert ved at det ble tillatt et tap i kostsfunksjonen på 5%.  Skaleringene som ble benyttet er oppgitt i tabell 5.3.

Tabell 5.3: Skalering av utganger i regulerbarhetsanalysen.

Variabel
Betegnelse
Skalering

Resirkulasjonsstrøm
y5
2.5 kscmh

Reaktortrykk
y7
95 kPa gauge

Væskenivå i reaktor
y8
15.22  %

Reaktortemperatur
y9
2.5 (C

Produksjonsrate
y17
2.91 m3/h

Mol% C i purge
y31
4.0 mol%

Mol% G i produkt
y40
0.25 mol%

I tillegg vil resirkuleringsventilen på kompressoren, dampventilen på stripperen og rørehastigheten i reaktoren holdes på konstante settpunkt. Totalt vil man holde 10 variable på konstante settpunkt. For å kontrollere om det er mulig å regulere disse  variable uavhengig av hverandre beregnes rangen til G(0):

rang(G(0)) = 10                                                                                          (5.1)

Dette viser at det stasjonært er mulig å regulere 10 variable uavhengig av hverandre. 

Systemets minste singulærverdi er et godt mål på om valgte pådrag og utganger kan gi en tilfredsstillende mulighet til å utføre uavhengige settpunktsendringer i prosessen. Den minste singulærverdiens avhengighet av frekvensen er illustrert i figur 5.1.



Figur 5.1: Det stabiliserte systemets minste singulærverdi plottet mot frekvens.
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Ser av utgangsretningen at den retningen hvor systemet har minst forsterkning er nær retningen for produksjonsraten. De forskjellige pådragene har omtrent lik innvirkning på prosessens forsterkning i denne retningene. Fra figur 5.1 ser man at den minste singulærverdien stasjonært er omtrent 2. Verdien er konstant ved frekvenser lavere enn 0.1 rad/h. Det vil si at man maksimalt kan gjøre settpunktsendringer på 2 opptil frekvenser rundt 0.1 rad/h i denne retningen. En frekvens på 0.1 rad/h  tilsvarer en svingetid på omtrent 60 timer.

Singulærverdianalysen indikerer at man opptil frekvenser på 0,1rad/h ikke vil ha noen problemer med å gjøre uavhengige settpunktsforandringer i de regulerte variablene. Det er imidlertid viktig å påpeke at dette er ”open-loop” betraktninger og systemets egenskaper vil forandres når resten av reguleringssløyfene lukkes, slik at den dynamiske effekten vil endres.  

Neste steg i regulerbarhetsanalysen vil være å beregne systemets båndbredde. Dette ble gjort ved å studere frekvensresponsene til Gd(i() som beskrevet i kapittel 3.3. Omtrentlig krav til båndbredde for de forskjellig utgangene ligger i området 0,3-0,6 rad/h. Ved innføring av forstyrrelse 7 som medfører redusert tilgang på fødestrøm C, vil mol% C i purge og mol% G i produktet kreve regulering til frekvenser på henholdsvis 20 og 80 rad/h. Forstyrrelse 7 er av en slik karakter at det ikke forventes at denne forstyrrelsen opptrer ved høye frekvenser. Kravet til båndbredde settes videre i oppgaven til 0,5 h-1 siden det vil være representativt for de fleste forstyrrelsenes respons på utgangene. Frekvensplottene til Gd(i() er gitt i bilag D.

Resultatene fra analysene som benytter den lineære modellen for forstyrrelsen må ses i lys av hvordan modellen er fremkommet. Forstyrrelsene i prosessmodellen kan inneha to verdier, ”av” eller ”på”. Modellen er derfor linearisert ved å bruke ”av” og ”på” som pertubasjoner. Dette gjør at den lineære modellen vil bli mer unøyaktig enn en konvensjonell modell, hvertfall nært nominelt driftspunkt. I den lineære modellen er bare forstyrrelsene 1-7 tatt med siden de andre forstyrrelsene er tilfeldige variasjoner som ikke kan lineariseres. 

For å sjekke om det vil bli problemer med pådragsmetning ved innføring av forstyrrelser ble 

G-1Gd beregnet. Elementer større enn 1 vil gi pådragsmetning. Stasjonærverdiene er gitt i tabell 5.4. Verdiene varierer lite med frekvensen, rundt båndbredden vil verdien for forstyrrelse 2 sin innflytelse på pådrag 6 være noe mindre (0,7), ellers vil det ikke være noen forandringer av betydning.

Tabell 5.4: Stasjonærverdier for G-1Gd for stabilisert prosess.


d1
d2
d3
d4
d5
d6
d7

u1
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

u2
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

u3
2.0
0.1
0.0
0.0
0.0
1.0
0.0

u4
0.1
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.3

u6
0.0
0.9
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

u11
0.0
0.0
0.0
0.0
0.1
0.0
0.0

y21,set
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

I følge tabell 5.4 vil det største problemet med pådragsmetning være for fødestrømmen av komponent A (u3) ved en forandring i A/C-forholdet i C føden (d1). Man kan også få problemer med purgeventilen (u3) når mengde inert i føde C økes. Begge disse pådragene har en nominell verdi på rundt 25% det vil si at skaleringen er satt til (25%, i prakis kan disse pådragene derfor variere mellom –1 og 3 med hensyn på skalerte variable. Pådragene vil derfor takle forstyrrelser som krever at ventilåpningen skal økes bedre enn for det motsatte tilfellet. De forstyrrelsene som genereres i prosessmodellen ved å skru disse forstyrrelsene ”på” virker i den retningen hvor pådragene har størst mulighet for forandring . 

For forstyrrelse 3-7 virker det som pådragsmetning ikke vil bli noe problem. Grunnen til at verdien for forstyrrelse 6 sin innvirkning på pådrag 3 har verdien 1 er at for denne forstyrrelsen er det ikke mulig å gjøre endringer i dette pådraget, da denne forstyrrelsen innebærer at fødestrømmen til komponent A mistes.

Det ble deretter beregnet RGA for valgte pådrag og utganger ved stasjonær tilstand og ved omtrentlig krav til båndbredde, ( = 0,5 rad/h. Tabell 5.5 viser RGA-matrisen for det stabiliserte systemet når det er valgt å benytte de regulerte variablene foreslått av Larsson et al. (2000). Oppgitte tall er absolutt verdier av RGA ved (=0,5. Fortegnet i parentes indikerer fortegnet på tilsvarende element ved (=0.

Tabell 5.5: RGA-matrise for stabiliserte system*). 


u1
u2
u3
u4
u6
u11
y21,set

y5
0,27(-)
0,15(-)
1,03(-)
0,58(+)
0,47(-)
0,47(+)
0,10(+)

y7
0,26(+)
0,25(-)
0,63(+)
0,63(+)
1,60(+)
0,42(-)
0,11(-)

y8
0,60(+)
1,20(+)
0,43(-)
1,16(-)
0,27(+)
0,28(-)
0,39(-)

y9
0,04(+)
0,08(+)
0,01(+)
0,01(-)
0,03(+)
0,14(-)
0,93(+)

y17
0,69(-)
0,61(-)
0,23(+)
1,22(+)
0,02(-)
0,83(+)
0,01(-)

y31
0,05(-)
0,00(-)
0,29(+)
0,66(-)
0,12(+)
0,04(+)
0,01(+)

y40
0,83(+)
0,24(+)
0,03(+)
0,05(-)
0,03(-)
0,2(+)
0,03(+)

*) Oppgitte tall er absolutt verdier av RGA med (=0,5. Fortegnet i parentes indikerer fortegnet på tilsvarende element ved (=0.

De uthevde feltene viser den parringen som virker mest fornuftig ut fra RGA-analysen. For i det hele å få til en kombinasjon av innganger og utganger måtte man benytte RGA elementer i størrelsesorden 0,3-1,6. Dette indikerer at det må forventes relativt sterke interaksjoner mellom noen av sløyfene. Det kan derfor diskuteres hvorvidt en reguleringstruktur med bare enkle sløyfer kan gi tilfredsstillende regulering. Det ble allikevel bestemt å undersøke dette alternativet grundigere. 

Parringene som ble valgt er de markert i tabell 5.5, unntatt for produksjonskvaliteten. Det ble besluttet benytte forholdet mellom G og H som målt variabel istedenfor bare G fordi det var denne målingen som ble benyttet av Larsson et.al. (2000). Det antas imidlertid at dette gir minimale forskjeller siden produktet består av tilsammen 98 mol% G og H, slik  at om man regulerer G, H eller forholdet mellom dem så vil det gi samme resultat. 

5.3
Implementering av reguleringsstruktur basert 
regulerbarhetsanalyse (Struktur 1).

Strukturen foreslått i kap 5.2 ble deretter implementert i Simulink. I figur 5.2 er valgt reguleringsstruktur illustrert. 



Figur 5.2: Foreslått reguleringsstruktur (Struktur 1).

Det største problemet med implementering var å tune regulatorene. Ved hjelp av bodeplott av G(i() for valgte inn- og utganger ble den ultimate forsterkningen, ku, og tilhørende frekvens, (u, bestemt, se bilag F. PI-parametrene ble deretter bestemt ved hjelp av Ziegler-Nichols tuningsregler som beskrevet av Skogestad (2000a).

Deretter ble tidskonstantene til stepresponsene for valgte parringer bestemt, se bilag G. Reguleringssløyfene med kortest tidskonstant ble implementert først. De implementerte sløyfene ble deretter retunet med bakgrunn i hvordan reguleringsløyfen klarte å følge settpunktsendringer. Når alle sløyfene var implementert ble systemet påført forstyrrelser for å sjekke systemets oppførsel. Regulatorene for mol% C i purge og produksjonsrate ble deretter retunet for å oppnå akseptabel dynamisk oppførsel. Endelige PI-parametre er gitt i tabell 5.6.

Tabell 5.6: PI-parametre for reguleringsstrukturen vist i figur 5.2.

Sløyfe nr.
Parring
Forsterkning, Kp
Integraltid, (I

1
y15(u8
-0,5
5

2
y21(u10
-10
0,0167

3
y12(u7
-2,5
3,33

4
y8(u2
5
20

5
y31(u3
-5
8,4

6
y40(u1
2
2,5

7
y17(u4
0,005
0,05

8
y19(y21,s
5
0,0125

9
y5(u11
-3
3,3

10
y7(u6
-1
1,5

5.4
Utarbeidelse og implementering av reguleringsstruktur basert på

 ideer fra Ricker (Struktur 2)

Ricker (1996) foreslår en reguleringsstrategi for desentralisert regulering av TE-prosessen. Strukturen er basert på en tidligere artikkel av Ricker (1995) som omhandler stasjonære betraktninger av prosessen. Rickers reguleringsstruktur viser seg å fungere veldig bra både dynamisk og stasjonært. Strukturen tilfredsstiller de krav Hestetun (1999) setter til regulerte variable for å oppnå gode selvoptimaliserende  egenskaper. Larsson et.al. (2000) utelukker Rickers valg av regulerte variable på grunn av et noe høyere tap, L, ved forstyrrelse 2 og ved produksjonsrateforandringer enn det gunstigste valget av regulerte variable.

I tillegg til å ikke helt tilfredsstille Larsson et.al. (2000) sine krav til regulerte variable brukes et annet pådrag til å stabilisere reaktortemperaturen enn det som etter stabiliseringsanalysen, kapittel 4.1, vil bli benyttet her. Reguleringsstrukturen tilpasses disse kravene ved å bytte ut enkelte reguleringssløyfer. Målet er å beholde de gode dynamiske egenskapene til Rickers struktur. 

Ricker regulerer reaktortemperaturen ved å manipulere settpunktet til reaktorkjølevannsstrømmen. Utfra stabilitetsanalysen ble det vist at ved å manipulere uttemperaturen på kjølevannet ville det bli enklere å stabilisere prosessen. Regulerer derfor reaktortemperaturen ved å manipulere settpunktet til kjølevannets uttemperatur. Denne forandringen vil ikke ha noen stasjonær betydning.

Ricker regulerer samlet mol% av komponentene A og C i føden. I tillegg regulerer han forholdet mellom mol% A i føden og samlet mol% av komponentene A og C i føden. Istedenfor disse variablene ønsker Larsson et.al. (2000) å regulere resirkulasjonsstrømmen og mol% C i purge for å bedre systemets selvoptimaliserende egenskaper.

Pådrag som benyttes i disse reguleringssløyfene er fødestrømmen til A og C. Spørsmålet blir da om det er mulig å regulere mol% C i purge og resirkulasjonsstrømmen med disse pådragene. For å danne et bilde av hvordan disse pådragene påvirker mol% C i purge og resirkulasjonsstrømmen ble det utført step i disse pådragene med begge regulatorene i manuell. Resultatet av disse forsøkene er vist i figur 5.3.
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                 Step i A fødeventil(+10%)
                     Step i AC fødeventil(+1%)

Figur 5.3: Stepresponser med fødeventilene for A og AC føde i manuell.

Ser av figur 5.3 at mol% C i purge forandres mer for et step i AC-føden enn det den gjør for step i A-føden. Resirkulasjonsstrømmen forandres derimot mest ved step i A føden. Dette tilsier at det vil være naturlig å parre mol% C i purge med AC-føden og resirkulasjonsstrømmen med A-føden. I figur 5.4 sjekkes i tillegg hvordan pådraget påvirker valgt utgang når den andre reguleringssløyfen er lukket.


           ssssssssssssStep i AC fødeventil(+1%)                      Step i A fødeventil(+10%)

Figur 5.4: Steprespons for valgt parringer med resterende reguleringssløyfer lukket.

Ser av figur 5.4 at de valgte parringene trolig har stor nok forsterkning til at ventilmetning ikke bør være noe stort problem. Tidskonstantene for effektene er begge ganske store, men begge effektene skjer uten noe dødtid. Disse regulatorene ble tunet ved å gjøre settpunktsforandringer for gitte reguleringssløyfer i den dynamiske modellen og ved å sjekke ytelsen når systemet ble påtrykt forstyrrelser.

For å regulere produktkvaliteten måler Ricker (1996) mol% G i produktet og manipulerer D og E føden i et bestemt forhold, se kap. 4.2, Larsson et.al. (2000) har antatt at det er forholdet mellom mol% G og mol% H som bør reguleres for å holde spesifisert produktkvalitet. Disse to måtene å regulere produktkvaliteten på er veldig like siden produktet består av tilsammen 98 mol% G og H. Bruker derfor samme regulator som Ricker, se kap. 4.2, men måler forholdet mellom G og H istedenfor å bare måle mol% G. Regulatoren ble tunet ved å gjøre settpunktsforandringer i den dynamiske modellen.

Den endelige reguleringsstrukturen er vist i figur 5.5.



Figur 5.5: Reguleringsstruktur basert på ideer  fra Ricker.

Parametrene til regulatorene er gjengitt i tabell 5.7. Sløyfenummeret i tabellen henviser til nummereringen i figur 5.5.

Tabell 5.7: PI-parametrene til reguleringsstrukturen vist i figur 5.5.

Sløyfe nr.
Utgang
Inngang
Forsterkning
Integraltid

(timer)

1
Fødestrøm A, 

y1
Ventil i samme strøm, u3
0,01
1,67 x 10-5

2
Fødestrøm D, 

y2
Ventil i samme strøm, u1
1,6 x 10-6
1,67 x 10-5

3
Fødestrøm E, 

y3
Ventil i samme strøm, u2
1,8 x 10-6
1,67 x 10-5

4
Fødestrøm C, 

y4
Ventil i samme strøm,

u4
0,003
1,67 x 10-5

5
Purgerate, 

y10
Ventil i samme strøm, u6
0,01
1,67 x 10-5

6
Bunnstrøm separator, y14
Ventil i samme strøm, u7
4,0 x 10-4
1,67 x 10-5

7
Bunnstrøm stripper, y17
Ventil i samme strøm, u8
4,0 x 10-4
1,67 x 10-5

8
Produksjonsrate, 

y17
Faktor i loop 1-7,

Fp
3,2
2

9
Væskenivå stripper, y15
Settpunkt sløyfe 7,

y12,set
-2,0 x 10-4
3,33

10
Væskenivå separator,y12
Settpunkt sløyfe 6,

y14,set
-1,0 x 10-3
3,33

11
Væskenivå reaktor, y8
Settpunkt sløyfe 17,

y11,set
0,8
1

12
Reaktor trykk, 

y7
Settpunkt sløyfe 5,

y10,set
-1,0 x 10-4
0,33

13
 G/H i produkt, y40MG/y41MH
Eadj, se ligning 

4.1 og 4.2
-0,032
1,67

14
Resirkulasjonsstrøm, y5
Settpunkt sløyfe 1,

y1,set
1,25 x 10-3
2

15
Mol% C i purge, 

y31
Settpunkt sløyfe 4,

y4,set
9,0 x 10-4
9,36

16
Reaktortemperatur, 

y9
Reaktor kjølevann,

u10
-8,0
0,125

17
Separatortemperatur, y11
Kond.kjølevann ventil,

u11
-4,0
0,25

5.5
Uttesting av reguleringsstrukturenes dynamiske egenskaper

Reguleringsstrukturen basert på regulerbarhetsanalysen (Struktur 1) og reguleringsstrukturen basert på ideer fra Ricker (1996) (Struktur 2) vil bli testet og sammenlignet med Rickers struktur.

Strukturene blir testet på viktige settpunktsforandringer og forstyrrelser. Hvilke som skal benyttes til uttestingen er bestemt med grunnlag i anbefalinger av Downs og Vogel (1993). I tillegg er forandring i mengde  B i C-føden (forstyrrelse 2) og en forandringer i produksjonsrate på  +15 % tatt med siden disse har stasjonær effekt på kostnaden.

Reguleringsstrukturen vil bli testet ved hjelp av settpunktsforandringer og forstyrrelser gitt i tabell 5.8.

Tabell 5.8: Oversikt over settpunktsendringer og forstyrrelser benyttet for å teste 

       reguleringstrukturene.

Simulerings nr.
Forstyrrelse
Type

1
Endring i A/C-forholdet i C-føden, d1
Step ved t=0

2
Endring i mengde B i C-føden, d2
Step ved t=0

3
Endring inntemperatur reaktorkjølevann, d4
Step ved t=0

4
Endring i mengde A,B og C i C-føden, d8
Tilfeldig variasjon innført ved t=0

5
Simultan endring i inntemperatur til kondensatorkjølevannet og klebrig ventil, d12 og d15
Tilfeldig variasjon innført ved t=0

6
Settpunktsendring i produktsammensetningen til 40G:60H
Lineær forandring fra t=2 til t=12

7
Settpunktsendring i produksjonsrate på +15%
Lineær forandring fra t=2 til t=17

8
Settpunktsendring i produksjonsrate på

-15%
Lineær forandring fra t=2 til t=17

9
Endring av reaktortrykket
Step ved t=2

Alle simuleringene har blitt kjørt i 48 timer. De viktigste resultatene fra simuleringene er behandlet nedenfor. For oversikt over alle simuleringene henvises det til bilag A-C.

De viktigste kravene som  reguleringsstrukturene må oppfylle er å holde designbegrensninger på utstyr som reaktortrykk og væskenivå i tanker, dernest må strukturene overholde produksjonsspesifikasjonene. Et annet viktig mål på  strukturenes oppførsel er hvor store variasjoner i fødestrømmene de genererer. Alle kravene som er satt til prosessen er beskrevet i prosessbeskrivelsen i kapittel 2.

Simuleringene viste at alle strukturene klarte å holde designbegrensningene satt til prosessen, med unntak av struktur 1 ved forstyrrelse 8 hvor variasjonene i produksjonsraten er for stor. For endringer i produksjonsrate, reaktortrykk eller innføring av forstyrrelse 4 var det ingen store forskjeller mellom reguleringsstrukturene og alle hadde tilfredsstillende dynamisk ytelse.

5.2.1
Reguleringsstrukturenes oppførsel ved forstyrrelse 1

Ved forstyrrelse 1 som er en stependring i forholdet mellom A og C i fødestrøm C, får man en god indikasjon på om systemet har tilfredsstillende regulering i forhold til komponentbalansen i prosessen. Hvis reguleringsstrukturen ikke klarer å motvirke denne forstyrrelsen ved å regulere fødestrømmene av A og C, vil trykket øke og purgeventilen vil gå i metning på grunn av  akkumulasjon av A eller C. I figur 5.6 vises reaktortrykkets respons når forstyrrelse 1 påføres ved t=0.



Figur 5.6: Respons på reaktortrykket ved innføring av forstyrrelse 1 ved t=0.

Alarmgrensen for trykket er 2900 kPa gauge. Ser av figur 5.6 at det er struktur 1 som har størst problemer med å regulere trykket. Trykket er her bare 20 kPa fra alarmgrensen. Både struktur 2 og Rickers struktur har veldig små utslag på trykket. Årsaken til dette henger trolig sammen med at struktur 1 har større avvik fra nominelle verdier for mengden av komponentene i prosessen.

Ser fra figur 5.7 at struktur 1 har et maksimalt avvik på 10 mol% fra nominell verdi for mengde C i purge, mens maksimalt avvik  er omtrent5 mol% for de to andre strukturene.



Figur 5.7: Respons på sammensetning i purge ved innføring av forstyrrelse 1 ved t=0.

Struktur 1 bruker C føden til å regulere produksjonsraten det er derfor naturlig at denne strukturen får en tregere justering av mengden C inn i systemet enn de to strukturene som bruker A og C fødene mer direkte i regulering av inventaret i prosessen. I figur 5.8 er produksjonsratens respons på forstyrrelse 1 vist for struktur 1 og 2. Rickers struktur er utelatt da den har samme respons som struktur 2.



Figur 5.8: Respons på produksjonsraten ved innføring av forstyrrelse 1 ved t=0.

I figur 5.8 ser man at produksjonsraten for struktur 1 vil avvike noe fra settpunkt før en har oppnådd balanse i komponentsammensetningen i prosessen.

5.5.2
Reguleringsstrukturenes oppførsel ved settpunktsforandring i 
produktsammensetningen

Produktspesifikasjonene til prosessen reguleres bra for alle strukturene. Settpunktsforandringer i produktsammensetningen følges bra. I figur 5.9 kan man se at struktur 1 har en noe tregere respons ved forandring i sammensetningssettpunktet.



Figur 5.9: Respons på settpunktsforandring i produktsammensetningen.

Struktur 2 og Ricker følger her settpunktet, mens struktur 1 har en litt treg respons slik at når settpunktsforandringen er fullført ved t=12 så avviker  G og H med 3 til 4 mol%. De to andre strukturene har imidlertid en ”overshoot” på i underkant av 2 mol%.

Figur 5.10 viser variasjoner i fødestrømmene til prosessen for de forskjellige strukturene ved samme settpunktsforandring i produktsammensetningen som ovenfor.



Figur 5.10: Variasjoner i fødestrømmene ved endring i settpunkt for



        produktsammensetningen.

Figur 5.10 er representativ for fødevariasjonene om stasjonærverdiene for de fleste settpunktsforandringer og forstyrrelser som prosessen er blitt testet på. Variasjonene er forholdsvis langsomme og svinger lite når ny stasjonærverdi er nådd. Variasjonene i føde E for struktur 1 er ikke problematiske da bufferkapasiteten for den strømmen er stor. Variasjoner i fødestrøm A er de som er mest kritiske, ser av figuren at begge de foreslåtte strukturene har en mindre variasjon er det som er tilfellet for Rickers struktur. For struktur 1 er variasjonene i A føde små, men man har små  høyfrekvente variasjoner. Disse er for små til å skape problemer for tilførsel av A.

5.2.3
Reguleringsstrukturenes oppførsel ved innføring av forstyrrelse 8

Forstyrrelse 8 er tilfeldige variasjoner i sammensetningen av komponentene A, B og C i C-føden. På grunn av disse variasjonene får integrasjonsrutinen problemer med å løse systemet. Simuleringene med forstyrrelse 8 er derfor kjørt med tidsskritt på 0,0001 timer istedenfor 0.0005 timer.

Simuleringene viser at når denne forstyrrelsen innføres får reguleringsstrukturene problemer med å overholde de begrensninger som er satt til prosessen. Alle strukturene får store variasjoner i pådragsbruken av fødestrøm A. Pådragsbruken for fødestrømmene er vist i figur 5.11.



Figur 5.11: Variasjoner i fødestrømmene ved innføring av forstyrrelse 8 ved t=0.

Av figur 5.11 ser man at struktur 1 har en amplitude på svingningene på omtrent 25 % og en frekvens på omtrent 1,5 rad/h for variasjonene i fødestrøm A. De to andre strukturene har litt større amplitude, mens frekvensen er omtrent 0,6 rad/h. Disse frekvensene er godt under det området som blir sett på som kritisk i forhold til oppstrøms produksjonsenheter, se kapittel 2.4.

For struktur 1 observeres det i også store variasjoner i pådragsbruken av fødestrøm E. Dette er imidlertid ikke kritisk siden oppstrøms bufferkapasitet for den strømmen er stor. Problemet er at disse svingningene vil forplante seg videre i prosessen og er dermed ikke ønskelig.

Den største svakheten med struktur 1 med hensyn på forstyrrelse 8 er at reguleringen av produksjonsraten er dårlig. Dette illustreres i fig 5.12.



Figur 5.12: Variasjoner i produktraten ved innføring av forstyrrelse 8 ved t=0.

Ser av figur 5.12 at struktur 2 og Rickers struktur klarer å undertrykke forstyrrelsens innvirkning på produksjonsraten, mens i struktur 1 varierer produksjonsraten med omtrent ( 9%. Produksjonsraten bør helst ikke variere med mer enn ( 5% fordi dette skaper problemer for nedstrøms separasjonsanlegg.

Struktur 1 bruker C-føden til å regulere produksjonsraten, det vil si at forstyrrelsen opptrer direkte i pådraget til produksjonsraten for denne strukturen. Dette forverrer ytelsen til denne reguleringssløyfen. Reguleringsstrategien for produksjonsraten som benyttes i struktur 2, fungerer klart bedre enn i struktur 1.

Andre viktige utganger som produksjonskvalitet, trykk og væskenivåer reguleres akseptabelt for alle tre strukturene. 

5.2.4
Reguleringsstrukturenes oppførsel ved forstyrrelse 12 og 15

I simulering  5 i tabell 5.8 innføres forstyrrelse 12 og 15 samtidig ved t=0. Dette resulterer i tilfeldige variasjoner i innløpstemperaturen og strømmen av kjølevannet til kondensatoren. Rickers struktur og struktur 2 benytter kjølevannstrømmen i en rask sløyfe som regulerer separatortemperatur. Dette gir en rask deteksjons av forstyrrelsen og hindrer at den forplanter seg videre. Struktur 1 bruker derimot kjølevannsstrømmen til å regulere resirkuleringsstrømmen. Denne sløyfen er relativt treg og avstanden mellom pådrag og måling er stor, forstyrrelsen forplantes derfor i prosessen.

I figur 5.13 vises responsen på reaktortrykket og produksjonsraten for struktur 1 og 2. Rickers struktur er ikke tatt med da den har lik respons som struktur 2.



Figur 5.13: Variasjoner i produktraten og reaktortrykket ved innføring av forstyrrelse
      12 og 15 ved t=0.

Ser av figur 5.13 at struktur 1 ikke klarer å undertrykke disse forstyrrelsene. Dette kan imidlertid forbedres betraktelig ved å benytte en indre kaskadesløyfe som regulerer utløpstemperaturen på kjølevannet.

5.6
Sammenligning av strukturenes selvoptimaliserende egenskaper 

For alle simuleringene ovenfor ble det beregnet gjennomsnittlig produksjonskostnad. Kostnadsfunksjonen som er brukt er beskrevet i kapittel 3.4 og beregner kostnader ved tap av komponenter i purge og produkt og kostnader ved bruk av damp. Ved drift i nominelt driftspunkt vil optimal produksjonskostnad være 114,3 $/h. I tabell 5.9 er det gitt en oversikt over produksjonskostnadene for de forskjellig strukturene ved forskjellige forstyrrelser og settpunktsendringer.

Tabell 5.9: Kostnadsoversikt

Påført endring
Gjennomsnittlig produksjonskostnad [$/h]


Struktur 1
Struktur 2
Ricker

Forstyrrelse 1
114,3
112,7
112,4

Forstyrrelse 2
171,1
172,7
172,8

Forstyrrelse 4
114,7
114,6
114,6

Forstyrrelse 8
116,8
116,6
116,2

Forstyrrelse 12 og 15
113,6
114,6
114,7

Endring i produktkomposisjon 40G:60H
129,7
132,6
132,8

Produksjonsrate +15%
141,0
142,4
141,4

Produksjonsrate -15%
92,8
91,6
97,4

Reaktortrykk –60 kPa
126,0
125,9
124,3

Gjennomsnitt
124,4
124,9
125,2

Man ser av tabell 5.9 at det er veldig liten forskjell i driftskostnadene mellom de forskjellige strukturene. Forstyrrelse 2 som er en økning i mengde B (inert) i fødestrøm C, er den endringen som har størst innvirkning på kostnadsfunksjonen. Optimal kostnad ved denne endringen er 169,9 $/h, man ser da at alle strukturene fortsatt er veldig nær optimum. 

Det er imidlertid viktig å være oppmerksom på at kostnadene i tabell 5.9 er fremkommet ved å ta gjennomsnittlig produksjonskostnad i løpet av en 48-timers simulering hvor prosessen ved t=0 er i det nominelle driftspunktet. Dette gjør at verdiene ikke kan sammenlignes direkte med optimale stasjonærverdier.

I de dynamiske simuleringene må prosessen gjennom en overgang fra nominelt driftspunkt til ny tilstand dette vil ha innvirkning på kostnadsfunksjonen. Dette kan forklare hvorfor kostnaden til struktur 1 ved forandring i produktsammensetning er så mye lavere enn for de andre strukturene, se tabell 5.9. Struktur 1 hadde for denne endringen en noe tregere respons, den vil derfor produsere for mye av komponent G i en periode noe som er gunstig i forhold til kostnadsfunksjonen. Det stasjonære bidraget til kostnadene vil allikevel være dominerende for de aller fleste tilfellene siden simuleringene er kjørt i 48 timer.

6
Diskusjon

I dette kapittelet er de foreslåtte reguleringsstrukturene vurdert med hensyn på både dynamiske og økonomiske egenskaper. I tillegg er problemer med prosessmodellen diskutert. Forslag til videre arbeid er også tatt med.

6.1
Prosessmodellen

Prosessmodellen som brukes i denne oppgaven er basert på den opprinnelige Fortrankoden som ble gitt av Downs og Vogel (1993) når de publiserte TE-problemet. Ricker  har imidlertid laget en s-funksjon til bruk i Simulink av den opprinnelige koden. Det er Rickers s-funksjon som er benyttet i denne oppgaven.

Når TE-prosessen ble introdusert som et vitenskapelig testproblem var tanken at prosessmodellen skulle være et substitutt for en virkelig prosess og derfor ha mest mulig ”virkelige” egenskaper. Derfor er det satt sterke begrensinger på modellens brukergrensesnitt. Modellen har 12 innganger og 41 utganger som tilsvarer virkelige pådrag og målinger. På målingene som gis ut fra s-funksjonen er det tilsatt målestøy som tilsvarer støy som ville vært på en virkelig måling. Dette virker fornuftig med tanke på å gjenskape en virkelig prosess.

Prosessmodellen må kombinere rask dynamikk som forandringer i kjølevannstemperaturer, med sakte dynamikk som  for eksempel sammensetningsforandringer. Systemet er derfor stivt. Dette gjør det naturlig å bruke en stiv løsningsmetode for settet av ordinære differensialigninger. Dessverre så er det ikke mulig på grunn av målestøyen på utgangene. Målestøyen skaper små høyfrekvente variasjoner i målingene. Derfor brukes en enkel Euler integrasjonsrutine med en fast og kort steglengde for å få ønsket nøyaktighet i modellen. Av den grunn blir det veldig tidkrevende å kjøre simuleringer. 

Et annet problem med prosessmodellen er at den har 20 forstyrrelser som bare kan skrus ”av” eller ”på” . Størrelsen på disse forstyrrelsen er heller ikke definert slik at deres  eneste formål vil være å teste ut den ferdige reguleringsstrukturen. Det er blitt laget en linearisert modell av forstyrrelse 1-7 ved å  benytte ”av” og ”på” som pertubasjon i lineariseringen. Holdbarheten til denne modellen er svært diskutabel spesielt sett i lys av TE-prosessens svært ulineære oppførsel.  Modellen er likevel brukt som et hjelpemiddel i den linære regulerbarhetsanalysen av systemet. Det viste seg at den gav en pekepinn på hvilke forstyrrelser som ville skape størst  problemer for hvilke utganger.

Når en lineariserte selve prosessmodellen ble støyen i utgangene unngått ved at s-funksjonen ble kalt opp med t=0. S-funksjonen gir da ut målinger uten støy slik at det var mulig å  finne en god lineær tilnærming til prosessen. Det viste seg at den lineære modellen gav en god tilnærming til prosessmodellen. Ved  å kjøre stepresponser på den stabiliserte prosessen og sammenligne dette med data fra den lineariserte modellen så man at det var reaktortrykket som først begynte å avvike. Den lineariserte modellen kan sies å ha et gyldighetsområde på omtrent  ( 50 kPa. 

6.2
Strukturenes dynamiske egenskaper

Begge de foreslåtte  strukturene oppfyller de krav som er satt til prosessen. Struktur 2 viser like god dynamisk ytelse som Rickers struktur. Struktur 1 gir som ventet litt mer interaksjoner mellom reguleringssløyfene, da denne strukturen bare inneholder enkeltsløyfer.

Struktur 2 bruker samme regulatoroppbygging som Ricker for å regulere produksjonskvaliteten. Det resulterer i at den samlede føden av komponentene D og E holdes konstant på molar basis. Dette vil minke interaksjonene mellom reguleringen av produksjonskvaliteten og væskenivå i reaktor og produksjonsraten. Væskenivået i reaktoren er i stor grad avhengig av mengde dannet produkt, det vil si at forandringer i fødehastighet av begrensende reaktanter (D og E) vil ha stor effekt. Holdes føden av D og E konstant når man regulerer produktkvaliteten vil man eliminere interaksjonen med reaktornivået. Samme effekt vil gjøre seg gjeldende for produksjonsraten, siden produktstrømmen består av 98 mol% G og H vil mengde av komponentene D og E som fødes inn i systemet ha stor innvirkning på produksjonsraten.

I struktur 1 reguleres produksjonskvaliteten av føden til komponent E, mens  D føden brukes til å regulere væskenivået i reaktoren. Dette vil resultere i at ved for eksempel for høyt væskenivå i reaktor vil føden av komponent  D minke noe som igjen resulterer i mindre produksjon av komponent G. Dette vil resultere i at G:H-forholdet i produktet blir for lavt, produktkvalitetsregulatoren vil da redusere fødemengden av E. Regulatoren for væskenivået i reaktoren bruker dermed indirekte både D og E føden som pådrag. Dette gir en enklere nivåregulering, men det vil bidra til et midlertidig avvik i produktkvaliteten. Omvendt så vil reguleringsstrukturen indirekte benytte D i tillegg til E for å regulere G:H-forhold i produktet.

En annen viktig forskjell mellom struktur 1 og 2 er produksjonsratereguleringen. Struktur 2 bruker samme ”rateregulering” som Ricker, se kapittel 4.2, mens struktur 1 bruker C føden til å regulere produksjonsraten. Begge disse metodene virker tilfredsstillende i de fleste tilfeller. Ved settpunktsforandringer fungerer begge metodene meget bra. Den største forskjellen får man når man innfører en forstyrrelse i sammensetningen i  fødestrøm C. Ved innføring av forstyrrelse 1 eller 8 som begge gir endringer i sammensetningen i føden til komponent C, ser man at produksjonsratereguleringen til struktur 1 har problemer med å følge settpunkt. For forstyrrelse 1 som er en stependring i A:C-forholdet i fødestrøm C, vil produksjonsraten avvike med opptil 4% før den stabiliserer seg på settpunkt etter omtrent 10 timer, det vil si at avviket er mindre enn (5% som er  kravet til prosessen. Innføring av forstyrrelse 8 som er tilfeldige variasjoner i sammensetningen av komponentene A, B og C i fødestrøm C, gir variasjoner i produksjonsraten på omtrent (9%. Dette er eneste gang en av de foreslåtte strukturene ikke klarer å holde de krav som er satt til prosessen.

Ytelsen til de foreslåtte strukturene varierer også med hensyn på reguleringen av reaktortrykket. Struktur 2  har mye mindre variasjoner i trykket enn struktur 1. Da begge strukturene bruker purgestrømmen for å regulere trykket må de store trykkavvikene i struktur 1 tas som et symptom på dårligere kontroll med komponentbalansen i systemet.

En viktig strukturell forskjell mellom de to foreslåtte strategiene er at i struktur 2 benyttes det indre kaskadesløyfer på alle ventiler i prosesstrømmene, det vil si på fødestrømmene, purgestrøm, bunnstrømmene i separator og stripper og kjølevannsstrømmene til reaktor og kondensator. Dette er gjort etter modell fra Ricker. Dette er ikke gjort for struktur 1 fordi i følge Downs og Vogel (1993) er pådragene for disse strømmene ikke ventilinnstillingen, men selve strømmene. Siden Ricker benytter seg av disse indre sløyfene kan det virke som om det virkelig er ventilinnstillingene som reguleres i s-funksjonen som benyttes.

For fødestrømmene vil kaskaderegulering være en fordel hvis man har flow forstyrrelser. Ved å regulere direkte på ventilen vil disse forstyrrelsene forplante seg inn i prosessen istedenfor å bli absorbert av raske indre flowregulatorer. Ingen forstyrrelser i fødemengden er imidlertid tatt med i analysen av prosessen. For en endelig reguleringsstruktur bør slike indre sløyfer absolutt implementeres.

6.3
 Strukturenes selvoptimaliserende egenskaper

Det er blitt utarbeidet to strategier for desentralisert regulering av TE-prosessen begge benytter regulerte variable anbefalt av Larsson et.al. (2000). Ut fra et selvoptimaliserende synspunkt skal disse ha de samme egenskapene til å produsere nært optimum under forstyrrelser og settpunktsendringer, hvis strukturene klarer å holde seg nær valgte settpunkt. Det viser seg at dette også er tilfellet. Ut fra kostnadsbetraktninger av gjennomførte simuleringer er det umulig å skille ytelsen til strukturene fra hverandre. Rickers struktur kommer ut med bare marginalt høyere kostnad enn de utarbeidede strukturene. 

Det er ikke overraskende at Rickers struktur viser gode selvoptimaliserende egenskaper lignende til de som de foreslåtte reguleringsstrukturene viser. Av regulerte variable som ifølge stasjonære økonomiske betraktninger vil ha innvirkning på driftskostnadene regulerer Ricker (1996) mol% A og C i reaktorføden og mol% G i produktet istedenfor mol% C i purge, resirkulasjonsstrømmen og G:H-forholdet i produktet.

I følge Hestetun (1999) vil det ikke være noen forskjell mellom å regulerer mol% C i reaktorfødestrømmen istedenfor i purgestrømmen. Forskjellen i reguleringen av produktkvaliteten vil også gi liten endring i de selvomptimaliserende egenskapene siden produktet inneholder 98 mol% av komponentene G og H. Den eneste forskjellen som har innvirkning på de selvoptimaliserende egenskapene er da at Ricker regulerer mol% A i fødestrømmen istedenfor resirkulasjonsstrømmen. Når man regulerer mol% A og C i reaktorføden ved hjelp av fødestrømmene til disse komponentene vil man indirekte regulere resirkulasjonsstrømmen siden A og C er de to dominerende komponentene i denne strømmen. Dermed er det rimelig at Rickers struktur har omtrent de samme selvoptimaliserende egenskapene som foreslåtte strukturer.

I følge Larsson et.al. (2000) skal det summerte tapet for Rickers struktur ved forstyrrelse 1 og 2 og (15 % i produksjonsrate være 6 $/h større enn for strukturer basert på deres forslag. I følge simuleringene er det samlede tapet 5 $/h større for Ricker. Disse tallene er imidlertid påvirket av den dynamiske ytelsen til systemet siden kostnaden også avhenger av produksjonskostnadene under settpunktsforandringene. Dette viser imidlertid at de foreslåtte strukturene har evnen til å realisere noe av den økonomiske gevinsten som den stasjonære analysen tilsier. 

6.4
Forslag til videre arbeid

Denne oppgavens hovedmål har vært å vise at det er mulig å utvikle en reguleringsstruktur med gode dynamiske egenskaper ved å holde de variablene som er foreslått av Larsson et.al. (2000) på konstante settpunkt. 

På grunn av at det ikke var mulig å fremskaffe en lineær modell av forstyrrelsene ved direkte linearisering av prosessmodellen ble regulerbarhetsanalysen av systemet noe redusert. Det ville være interessant å føre denne analysen noe videre, men da ville det vært ønskelig å utvikle en bedre lineær modell av forstyrrelsenes innvirkning på utgangene. Denne kunne for eksempel fremskaffes ved modelltilpasninger basert på målinger fra prosessmodellen, en slik fremgangsmåten ville vært i tråd med Downs og Vogels (1993) intensjoner om at prosessmodellen skal være et substitutt for en virkelig prosess. 

Siden simuleringene av systemet var veldig tidkrevende er reguleringsstrukturene bare tunet ”godt nok”. Reguleringssløyfene ble tunet slik at de følgte settpunktsforandringer tilfredsstillende og at de undertrykte viktige forstyrrelser i løpet av rimelig tid. Det er brukt liten tid på å forbedre tuningene av reguleringsstrukturene når disse noe uspesifikke målene var innfridd. Det bør dermed være mulig å forbedre reguleringsstrukturenes ytelse ved å bruke mere tid på tuning av regulatorene. 

Det ville vært interessant å prøve å forbedre ytelsen til struktur 1 ved å prøve å redusere interaksjonene mellom produktkvalitet, væskenivå i reaktor og produksjonsraten. Ved å bruke samme strategi som struktur 2 for å regulere produktkvaliteten ville man ha holdt mengden av D og E konstant på molar basis. Dette ville medført at reguleringen av produktkvaliteten ville gitt mindre forstyrrelser på væskenivå i reaktor og produksjonsrate. Væskenivået i reaktoren kunne da reguleres ved hjelp av ”rateregulering” på D og E føden. 

En annen forbedring av struktur 1 ville vært å implementert en rask indre reguleringssløyfe på kondensatorkjølevannsstrømmen. Dette pådraget brukes i struktur 1 til å regulere resirkuleringsstrømmen. Denne sløyfen blir altfor treg til å kunne undertrykke forstyrrelser i temperatur og strømning av kondensatorkjølevannet(d12 og d15). Både uttemperaturen på kjølevannet og separatortemperaturen er aktuelle målinger i en slik indre sløyfe. Å måle uttemperaturen til kjølevannet vil gi en raskere sløyfe enn hvis man valgte å regulere separatortemperaturen. Fordelen med å måle separatortemperaturen vil være at denne er nærmere korrelert med resirkulasjonsstrømmen. Bruk av denne målingen vil gi mindre avvik i resirkulasjonsstrømmen hvis sløyfen er rask nok til å undertrykke forstyrrelsen.

De to foreslåtte strukturene er sammenlignet med en reguleringsstruktur foreslått av Ricker, beskrevet i kapittel 4.2. Rickers struktur er basert på stasjonære økonomiske betraktninger av prosessen veldig lik konseptet om selvoptimaliserende regulering (Ricker,95). Det er derfor vanskelig å skille disse strukturenes ytelse fra hverandre. Det ville ha vært interessant å sammenligne de foreslåtte strukturene med andre strukturer foreslått i litteraturen for å få et bedre bilde av hvilke gevinster som kan realiseres ved å velge regulerte variable med gode selvoptimaliserende egenskaper når en skal designe reguleringsstrukturen til prosessanlegg.

Det er forsøkt å reprodusere en reguleringsstruktur som er foreslått av McAvoy og Ye (1994). En sammenligning med denne reguleringsstrukturen ville vært interessant siden McAvoy og Ye ikke benytter seg av stasjonære økonomiske betraktninger i utarbeidelsen av reguleringsstrukturen. På grunn av for dårlig dokumentasjon lot det seg imidlertid ikke gjøre å reprodusere denne reguleringsstrukturen. Det kunne vært interessant å prøve å reprodusere andre reguleringsstrukturer fra litteraturen for å ytterligere verifisere de foreslåtte strukturenes selvoptimaliserende egenskaper. Det kunne alternativt blitt utført stasjonære beregninger av kostanden, J, til forskjellige reguleringstrategier ved innføring av viktige forstyrrelser og settpunktsforandringer for å danne seg et bilde av hvilke gevinster som det er mulig å realisere ved å bruke analyser av regulerte variablers selvoptimaliserende egenskaper i utformingen av reguleringsstrukturer.

7
Konklusjon

Det er foreslått og implementert to forslag til reguleringsstrukturer for Tennessee Eastman prosessen. Begge disse forslagene er basert på regulerte variable valgt ved hjelp av prinsippet om selvoptimaliserende regulering. Prosessen ble først stabilisert ved hjelp av en stabilitetsanalyse basert på polretningsanalyse.

En av de foreslåtte reguleringsstrukturene er basert på en lineær regulerbarhetsanalyse av den stabiliserte prosessen. På grunnlag av denne analysen er det utarbeidet en desentralisert reguleringsstruktur bestående kun av enkle reguleringssløyfer (struktur 1). Det er også utarbeidet en reguleringsstruktur basert på prosessforståelse og ideer fra andre foreslåtte strukturer (struktur 2).

Begge de foreslåtte strukturene overholder de krav som er satt til reguleringen av prosessen. Det er foretatt sammenligninger mellom foreslåtte reguleringsstrukturer og en struktur hentet fra litteraturen med gode dynamiske og økonomiske egenskaper (Rickers struktur). Denne sammenligningen viser at struktur 2 har like gode dynamiske egenskaper som Rickers struktur. Reguleringsstrukturen basert på enkeltsløyfer, struktur 1, har noe større problemer med å undertrykke forstyrrelser. Dette gir seg spesielt utslag i store variasjoner i produksjonsraten ved innføring av visse forstyrrelser. Det er imidlertid ikke implementert noen indre kaskade sløyfer i struktur 1. Dette ville trolig forbedre denne reguleringsstrukturens evne til å undertrykke forstyrrelser betraktelig. Ved settpunktsforandringer har struktur 1 en litt tregere respons enn strukturen 1, spesielt ved settpunktsforandringer i produktsammensetningen. 

Ut fra de stasjonære økonomiske betraktningene skal foreslåtte strukturer produsere nærmere optimalt driftspunkt ved settpunktsforandringer og forstyrrelser enn Rickers struktur. De dynamiske  simuleringene viser at dette er tilfellet selv om forskjellene mellom driftskostnadene til foreslåtte strukturer og Rickers struktur er små.
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BILAG A: Dynamisk oppførsel for struktur 1.



Figur A.1: Responser ved step i A/C forhold i fødestrøm C (forstyrrelse 1) ved t=0.



Figur A.2: Responser ved step i mengde B i fødestrøm C (forstyrrelse 2) ved t=0.



Figur A.3: Responser ved step i innløpstemperatur på reaktorkjølevannet (forstyrrelse 4) 

        ved t=0.



Figur A.4: Responser ved innføring av tilfeldige variasjoner i A,B og C 



       sammensetningen i fødestrøm C (forstyrrelse 8) ved t=0.



Figur A.5: Responser ved innføring av tilfeldige variasjoner i innløpstemperaturen til

       kondensatorkjølevannet og samtidig klebrig ventil (forstyrrelse 12 og 15) ved

        t=0.



Figur A.6: Responser ved setpunktsforandring i produktsammensetning fra 50 G /50 H

       til 40 G / 60 H. Setpunktsforandringen er gjennomført ved å rampe


       settpunktet fra t=2 til t=12.



Figur A.7: Responser ved setpunktforandring på –15 % i produksjonsraten, rampet fra 2-17 timer.



Figur A.8: Responser ved setpunktforandring på +15 % i produksjonsraten, rampet fra 2-17 timer.



Figur A.9: Responser ved setpunktforandring på – 60 kPa i reaktortrykk ved t=0.

BILAG B: Dynamisk oppførsel for struktur 2.



Figur B.1: Responser ved step i A/C forhold i fødestrøm C (forstyrrelse 1) ved t=0.



Figur B.2: Responser ved step i mengde B i fødestrøm C (forstyrrelse 2) ved t=0.



Figur B.3: Responser ved step i innløpstemperatur på reaktorkjølevannet (forstyrrelse 4)

       ved t=0.



Figur B.4: Responser ved innføring av tilfeldige variasjoner i A,B og C 



      sammensetningen i fødestrøm C (forstyrrelse 8) ved t=0.



Figur B.5: Responser ved innføring av tilfeldige variasjoner i innløpstemperaturen til 
 
       kondensatorkjølevannet og samtidig klebrig ventil (forstyrrelse 12 og 15) ved 
       t=0.
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Figur B.6: Responser setpunktsforandring i produktsammensetning fra 50 G /50 H til 40 

       G / 60 H. Setpunktsforandringen er gjennomført ved å rampe settpunktet fra 

        t=2 til t=12.



Figur B.7: Responser ved setpunktforandring på –15 % i produksjonsraten, rampet fra 2-
 
       17 timer.



Figur B.8: Responser ved setpunktforandring på +15 % i produksjonsraten, rampet fra 2-

       17 timer.



Figur B.9: Responser ved setpunktforandring på – 60 kPa i reaktortrykk ved t=0.

BILAG C: Dynamisk oppførsel for Rickers strutkur.



Figur C.1: Responser ved step i A/C forhold i fødestrøm C (forstyrrelse 1) ved t=0.
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Figur C.2: Responser ved step i mengde B i fødestrøm C (forstyrrelse 2) ved t=0.



Figur C.3: Responser ved step i innløpstemperatur på reaktorkjølevannet (forstyrrelse 4) 
 
       ved t=0.
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Figur C.4: Responser ved innføring av tilfeldige variasjoner i A,B og C sammensetningen i fødestrøm C (forstyrrelse 8) ved t=0.



Figur C.5: Responser ved innføring av tilfeldige variasjoner i innløpstemperaturen til 

       kondensatorkjølevannet og samtidig klebrig ventil (forstyrrelse 12 og 15) ved

        t=0.
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Figur C.6: Responser ved setpunktsforandring i produktsammensetning fra 50 G /50 H

       til 40 G / 60 H. Setpunktsforandringen er gjennomført ved å rampe


       settpunktet fra  t=2 til t=12.



Figur C.7: Responser ved setpunktforandring på –15 % i produksjonsraten, rampet fra 2-
 
       17 timer.



Figur C.8: Responser ved setpunktforandring på +15 % i produksjonsraten, rampet fra 2-

       17 timer.
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Figur C.9: Responser ved setpunktforandring på – 60 kPa i reaktortrykk ved t=0.

BILAG D: Plott av (Gd(i()(mot frekvens
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Figur D.1: Resirkulasjonsstrømmens (y5) respons på forstyrrelser.
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Figur D.2: Reaktortrykkets (y7) respons på forstyrrelser.
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Figur D.3: Væskenivå i reaktors (y8) respons på forstyrrelser.
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Figur D.4: Reaktortemperaturens (y9) respons på forstyrrelser.
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Figur D.5: Produksjonsratens (y17) respons på forstyrrelser.
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Figur D.6: Mengde C i purges (y31) respons på forstyrrelser.
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Figur D.7: Mengde G i produkts (y31) respons på forstyrrelser.

BILAG E: Plott av (G(i()( mot frekvens.
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Figur E.1: Resirkulasjonsstrømmens (y5) respons på pådragsendringer.
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Figur E.2: Reaktortrykkets (y7) respons på pådragsendringer.
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Figur E.3: Væskenivå i reaktors (y8) respons på pådragsendringer.
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Figur E.4: Reaktortemperaturens (y9) respons på pådragsendringer.
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Figur E.5: Produksjonsratens (y17) respons på pådragsendringer.
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Figur E.6: Mol% C i purges (y31) respons på pådragsendringer.
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Figur E.7: Mol% G i produkts (y40) respons på pådragsendringer.

BILAG F: Bodeplott av stabilisert system for valgte parringer
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BILAG G: Stepresponser av stabilisert system for valgte



 parringer





Figur G.1: Stepresponser mellom innganger og utganger for valgte parringer.
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