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Magnus Hildershavn Nilsen

Forord

Jeg vil rette en spesiell takk til dr.ing.stipendiat Hilde K. Engelien for veiledning, gode råd og korrekturlesing av hovedoppgaven. Jeg vil også takke professor Sigurd Skogestad og dr.ing.stipendiat Marius Govatsmark for gode råd underveis. Til slutt vil jeg rette en takk til Kjetil Meyer for innholdsrike og interessante diskusjoner rundt hovedoppgavens tema. 

Sammendrag

En tre-komponent væskeføde bestående av metanol, vann og etanol skulle separeres ved bruk av multi-effekt destillasjon, hvor tokolonner som opererer ved to ulike trykknivå integreres med en kombinert oppkoker/kondenser. Hovedproduktet var metanol og skulle taes ut i begge destillatstrømmene med en renhet på 99,0%. Vannet skulle taes ut i bunnstrømmen fra lavtrykkskolonnen med en renhet på 99,0%. For å forhindre akkumulasjon av etanol i lavtrykkskolonnen ble det tatt ut en sidestrøm fra et trinn i nedre del av kolonnen.

For å regulere renheten i destillatene og bunnstrømmen, samt trykket i kondenseren i lavtrykkskolonnen og temperaturen på trinn seks i lavtrykkskolonnen, ble det utviklet en MPC-regulator der disse variablene inngikk som utganger. Pådragene til MPC-regulatoren var refluksene i begge kolonnene, kondensasjonsstrømmen i lavtrykkskolonnen, bunnstrømmen fra høytrykkskolonnen og sidestrømmen fra lavtrykkskolonnen. Nivåene i oppkokerene og kondenserene ble regulert med enkeltsløyfe- P-regulatorer.  Fødestrømmen til prosessen ble betraktet som en forstyrrelse. 

MPC-regulatoren brukte en stegresponsmodell for prosessen med 5 minutters samplingsintervall. Molbrøk metanol i begge destillatene var de viktigste variablene og regulatoren ble tunet deretter. Den nedre begrensningen og den dynamisk verdien for trykket ble vektet hardt da trykket i kondenseren i lavtrykkskolonnen tidvis gikk lavere enn 1 atm. 

Simuleringer med sprang i fødestrøm viste at regulatoren virket tilfredsstillende med sprang i et samplingspunkt på –2,5% av nominell verdi, men ikke med sprang på –5% av nominell verdi. Sprang i fødestrøm på –2,5% like etter et samplingspunkt viste at trykket i kondenseren i LP-kolonnen gikk under 1 atmosfæres trykk. MPC-regulatoren var robust ved moderate modellfeil og umodellert forstyrrelse, men den klarte ikke å regulere prosessen på nytt driftspunkt med settpunktsendringer i molbrøk metanol i begge destillatene til 0,985. 

MPC-regulatoren fungerte bra nært rundt det nominelle driftspunktet slik det var ønsket. Den fungert ikke bra langt utenfor driftspunktet.

Det største problemet var reguleringen av trykket. Trykk-responsen var for rask til at MPC-regulatoren klarte å regulere denne over nedre begrensning. Trykk-responsen førte således til oscillasjoner og aggressiv pådragsbruk.

MPC-regulatoren bør ha kortere samplingsintervall, og dersom dette ikke er mulig bør trykk-reguleringen reguleres med en egen regulator for å sikre rask regulering av denne. Dette vil gi mer robust og stabil operasjon av prosessen.
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1  Innledning

1.1 Bakgrunn

Separasjonsprosesser er en viktig del av kjemisk industri og ved væskeseparasjoner er det spesielt destillasjon som er vanlig. Dette er oftest en veldig energikrevende prosess, og destillasjonskolonner står for rundt 95% av all væske-separasjon og energiforbruken tilsvarer omtrent 3% av verdens totale energiforbruk (Hewitt et al.,1999). Innen dette området er det muligheter for energibesparinger, og varme-integrert destillasjon med multi-effekt kolonne-oppsett er rapportert å kunne gi opptil 50% energibesparing (Robertson og Gilliland (1950), King (1980)).

På tross av disse mulighetene for energibesparinger er dette kolonne-oppsettet lite brukt i praksis og dette skyldes i hovedsak at driften og reguleringen av multi-effekt kolonnen er vanskeligere. Han og Park (1994) har rapportert store problemer med reguleringen av multi-effekt kolonnen, basert på at systemet er ulineært, multivariabelt og at det er interaksjoner mellom kolonnene. 

Modellbasert prediktiv regulering, også kalt MPC (Model predictive control), er i de senere tiår blitt tatt mer og mer i bruk i industrien. Det finnes i dag flere ulike MPC-algoritmer. DMC Corp., Setpoint Inc., Adersa, Treiber Controls og Honeywell Profimatics (Qin et. al,1997) er noen av de største selskapene innen MPC-algoritmer. De har utviklet egne algoritmer, men grunnideen er den samme. En MPC-algoritme beregner en sekvens av fremtidige pådrag som skal optimaliserer den fremtidige driften av en prosess. Det mest lønnsomme driftspunktet for en gitt prosess ligger ofte på noen begrensninger i prosessen, og siden MPC-algoritmene tillater drift nærmere disse begrensningene uten å overskride dem, fører dette til en mer lønnsom drift. 

1.2 Hensikt 

Formålet med oppgaven var å implementere og tune en multivariabel MPC-regulator for en multi-effekt destillasjonskolonne med fem pådrag og fem regulerte variable samt en forstyrrelse. Arbeidet tok utgangspunkt i en utvidet QDMC-algoritme skrevet i Matlab av Govatsmark (2000) og i Matlab-modell for prosessen fra et tidligere prosjekt, “Regulering av multi-effekt kolonne”, utført av undertegnede høsten 2001. Begge Matlab-modellene skulle tilpasses den nye prosessen, og MPC-algoritmen skulle implementeres i modellen for prosessen. 

MPC-algoritmen skulle bruke en stegresponsmodell for prosessen til å predikere fremtidig drift. MPC-regulatoren skulle så tunes for å gi best mulig drift av prosessen. MPC-regulatoren skal være nøyaktig i sin prediksjon av prosessen og det skal derfor gjøres små sprang til stegresponsmodellen. 

For å teste MPC-regulatoren ble det utført simuleringer med endring i fødestrøm og settpunktsendring for renhet av metanol. Sprangene i fødestrømmen ble utført på ulike måter.

Det ble brukt ulike samplingsintervaller for MPC-regulatoren for å se hvilken innvirkning dette hadde på reguleringen. MPC-regulatoren skulle også testes for modellfeil og for umodellert forstyrrelse.

For å undersøke ulineariteter og teste modellen ble prosessen simulert ved et annet driftspunkt med samme stegresponsmodell. 

1.3 Tidsbruk

Optimalisering av prosessen ble ikke utført av undertegnede og jeg måtte vente flere uker i starten av diplomen før jeg fikk resultatene. Det har gått mye tid til både litteratursøk og til å sette seg inn i QDMC-rutinen. Videre har det gått veldig mye tid til simuleringer. De aller fleste simuleringene har tatt mellom 45 minutter og 5 timer, og mange av simuleringene gav ikke noe resultat.

2 Teori

2.1 Generelt om multi-effekt kolonner

Poenget med multi-effekt kolonner er at man skal spare på energibruken, det vil si at virkningsgraden øker. Dette gjøres ved at man har to destillasjonskolonner, en høytrykkskolonne (HP-kolonne) og en lavtrykkskolonne (LP-kolonne) som er konfigurert slik at kondenseren i HP-kolonnen er integrert med oppkokeren til LP-kolonnen. For at dette skal være mulig må kokepunktet for destillatet fra HP-kolonnen være høyere enn kokepunktet til blandingen i bunnen av LP-kolonnen. Kondensasjonsvarmen blir brukt til å koke opp blandingen i LP-kolonnen. 
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Figur 2.1 Kolonneoppsett for multi-effekt destillasjonskolonne

Denne konfigurasjonen kalles en ”light split forward integration”. Hele føden, F_HP, går til HP-kolonnen, hvor destillatet, D_HP, er et produkt og bunnstrømmen går som føde til LP-kolonnen. Konfigurasjonen kalles ”forward” integrasjon fordi både masse- og energistrømmen går i samme retning. I dette oppsettet er det destillatet som er mest interessant, og det settes krav til renhet i begge destillatstrømmene, og mengden av denne komponenten ønskes lavest mulig i bunnstrømmen, B_LP. Det taes ut produkt fra toppen av begge kolonnene, og bunnstrømmen er ofte et biprodukt. Andre oppsett og konfigurasjoner for multi-effekt destillasjon er beskrevet av King (1980), Robinson og Gilliland (1950) og Wankat (1993).

2.1 Prosessmodell 

2.2.1 Balanselikninger og tilstander i prosessen

Det brukes ofte rigorøse modeller av destillasjonskolonner hvor energi-, material- og komponentbalanser inngår, se Skogestad (1997(b)). Modellen baserer seg på en modell lagd av Engelien (2001). De dynamiske balanselikningene er som følger:

Total materialbalanse:
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Materialbalanse på komponentbasis:
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Energibalanse:
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             (2-3)

ML,i og MV,i er akkumulasjon eller ”hold-up” i væske- og gassfasen på trinn i. Indeks j betegner komponent j. L er væskestrømmer, mens V er gasstrømmer. x og y er molbrøk i henholdsvis væske og gass fasen, mens hL og hV er væskeentalpi og gassentalpi. I modellen er ”hold-up” av gassfasen neglisjert. Dette forenkler modellen og er ofte en god antagelse når det absolutte trykket er lavere enn 10 bar (Choe, Luyben, 1987). Det er antatt at hL,i ( uL,i (Skogestad,1997(b)), hvilket er gyldig for væsker. Energibalansen blir da: 
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Det er antatt likevekt mellom gass- og væske-fasen på hvert trinn.

Modellen har følgende tilstandsvariable for de to kolonnene:

· Molbrøk xi på alle NT trinn i kolonnene, der xi er molbrøk metanol på trinn i 

· Molbrøk xi på alle NT trinn i kolonnene , der xi er molbrøk vann på trinn i

· ”Hold-up” av væske, Mi på alle trinn NT
· Temperatur Ti på alle trinn NT (tilstand for energibalansen)

2.2.2 Modellering av væskestrømmer og gasstrømmer

Modelleringen av væske-strømmene blir gjort med Francis weir-formel. Væske-strømmene er da gitt ved:

Over fødetrinnet:
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Under fødetrinnet:
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For LP-kolonnen, under sidestrømstrinnet:
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Muw er ”hold-up” under overløpskanten, og Kbf , Kuf og Kus er konstanter beregnet ut fra:
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HP-kolonnen er delt inn i to seksjoner, over og under fødetrinnet, mens LP-kolonnen er delt inn i tre seksjoner, over fødetrinnet, mellom fødetrinnet og trinnet der sidestrømmen taes ut, og under trinnet der sidestrømmen taes ut. For hver av disse seksjonene beregnes Mi og utifra dette beregnes Ki for hver seksjon. Muw er i alle kolonneseksjoner satt til 50% av ”hold-up” ved nominell drift, Mi,s. Lbf,s, Luf,s og Lus,s er nominelle væskestrømmer i de ulike kolonneseksjonene.

Gasstrømmen på trinn i er modellert ved å bruke en type ventil-likning for trykkfallet fra et trinn til det neste:
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 der c er en ventil-konstant . 

2.2.3 Varmeoverføring mellom kolonnene

For den integrerte kondenseren/oppkokeren er det antatt et maksimalt varmevekslerareal, og varmeutvekslingen beregnes fra:
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hvor TT, HP er temperaturen på destillatstrømmen fra HP-kolonnen, og TB,LP er temperaturen i bunnstrømmen fra LP-kolonnen, U er varmeovergangstallet og A er varmevekslerarealet.

2.2.4 Gasstrykket og gass-væske likevekten i kolonnene 

Gasstrykket beregnes ved Antoine-likningen, og aktivitetskoeffisientene beregnes fra Wilson-likningen. Konstantene for Antoine-likningen og Wilson-likningen er funnet i Gmehling og Onken (1977-1990). Disse konstantene er gitt for bestemte temperatur-intervall, og ved atmosfærisk trykk. For metanol, vann og etanol er disse konstantene gitt for temperaturer rundt 274-373 K. Det er antatt at disse også er gyldige innenfor betingelsene til kolonnene. Det totale trykket beregnes på hvert trinn i kolonnene, og gass-væske-likevekten beregnes.

Antoine-likningen:
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Wilson-likningen for beregning av aktivitetskoeffisienter:
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Totalt trykk på trinn n:
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Gass-væske likevekt:
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2.2.5 Beregning av temperaturen på føden til LP-kolonnen

Trykket i bunnstrømmen fra HP-kolonnen har i utgangspunktet høyere trykk enn trykket i LP-kolonnen. Dette betyr også at temperaturen i fødestrømmen til LP-kolonnen er lavere enn temperaturen i bunnstrømmen fra HP-kolonnen. Det har blitt antatt at trykkavlastningen i bunnstrømmen fra HP-kolonnen foregår adiabatisk uten dannelse av gass. Temperaturen i fødestrømmen til LP-kolonnen er derfor antatt å være væske ved boblepunktet. PRO-II (SimSci) ble brukt for å finne boblepunktstemperaturen ved forskjellige sammensetninger av metanol – vann. Mengde etanol er i dette tilfellet neglisjert, da denne er meget lav i forhold til metanol og vann. Se Bilag 8 for plott av boblepunktstemperatur mot molbrøk metanol. Regresjonslinjen er basert på et andregrads polynom. Temperaturen i føden er således en funksjon av molbrøk metanol i bunnproduktet fra HP-kolonnen. 

2.2.6 Varmeoverføring i kolonnene

Varmekapasiteten er antatt å være en funksjon av sammensetning og temperatur på hvert trinn i kolonnene. Likning 2-17 er brukt for å beregne temperaturavhengigheten til de ulike komponentene. Likning 2-17 gjelder for gass og varmekapasiteten er således beregnet for gass ved de ulike temperaturene.
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Cpij er varmekapasiteten til komponent j på trinn i. Konstantene aj, bj, cj og dj er hentet fra Sinnott (1999). Det er videre antatt at varmekapasiteten er lik for gass og væske for de ulike komponentene, og at varmekapasiteten til blandingen er en lineær sammenheng av molbrøk. Fordampningsvarmen er antatt å være konstant for de ulike komponentene gjennom hele kolonnen, og fordampningsvarmen for blandingen antas å være en lineærfunksjon basert på molbrøk. Fordampningsvarmene er beregnet i  HYSYS.

2.2.7 Kommentarer til Matlab-modellen

Den dynamiske modellen kjøres i Matlab med en integrasjonsrutine kalt ode15s, for å finne stasjonærtilstand. Denne rutinen løser stive differensial likninger og differensial-algebraiske likninger (DAE)(Matlab Help Function). For hver iterasjon beregnes de algebraiske likningene, det vil si trykk, gass-, væske-strøm likningene. Deretter blir  de tidsderiverte for sammensetning, væske-”hold-up” og temperatur beregnet for hvert trinn. 

2.2.8 Oppsummering av antagelser som ligger til grunn for modellen
De viktigste antagelsene som ligger til grunn for modellen er:

· gass-fase “hold-up” er neglisjert

· ingen dynamikk i varmevekslerene

· konstantene for Antoine-likningen og Wilson-likningen er gyldige utenfor oppgitt temperatur-intervall og ved andre trykk

· trykk-reduksjonen i bunnstrømmen fra HP-kolonnen foregår adiabatisk og uten dannelse av gass

· Francis Weir-formel brukes for de ulike kolonne-seksjonene

· gass-strømmen modelleres med en ventil-likning

· likevekt mellom gass- og væske-fasen på hvert trinn

· lik varmekapasitet for gass og væske, der varmekapasiteten blir beregnet som for gass 

2.3 Modellbasert prediktiv regulering

Modellbasert prediktiv regulering, eller MPC (Model Predictive Control), er en betegnelse som brukes om en type reguleringsalgoritmer som beregner en sekvens av pådragsvariable i den hensikt å optimalisere den fremtidige driften av en prosess. Ved tidspunkt k innhentes informasjon om tilstanden til systemet. På bakgrunn av denne informasjonen og modellen av systemet kan avhengigheten av de fremtidige tilstandene på de fremtidige pådragsvariablene predikeres. Den fremtidige pådragstrajektoren kan da bestemmes ut fra et optimaliseringskriterium, og implementeres. Denne trajektoren følges så frem til tidspunkt k+1, da hele prosessen repeteres og ny pådragstrajektor bestemmes (Lee, 1997). Figur 2.3 viser hvordan dette kan se ut. Selv om regulatoren beregner en hel sekvens av fremtidige pådrag, er det bare det neste pådraget som brukes. Figur 2.2 viser strukturen til en typisk MPC-regulator. 
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Figur 2.2 Struktur for en typisk MPC-regulator

For forskjellige typer MPC-regulatorer kan inneholdet i de ulike blokkene være forskjellig. Det eneste unntaket er regulator-blokken som alltid vil løse et optimaliseringsproblem.

Punktvis foregår reguleringen slik:

1. Ved tidspunkt k beregnes en sekvens av fremtidige pådrag

2. Det første pådraget implementeres

3. Ved tid k+1 beregnes en ny sekvens fremtidige pådrag

4. Det første pådraget i den nye pådragssekvensen implementeres

5.
Trinn 1-4 repeteres......

Figur 2.3 viser hvordan dette vil se ut ved tidspunkt 0. Den tidligere pådragsbruken ligger til venstre for tid 0, mens den fremtidige pådragsbruken beregnet ved tid 0 ligger til høyre. 
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Figur 2.3 Illustrasjon av beregningene i en MPC-regulator

En viktig egenskap til MPC-regulatorer er at de tar hensyn til begrensninger i systemet. Det er tre typer vanlige begrensninger (Garcia og Morshedi, 1986):


Begrensninger i pådrag: f.eks. ventilåpning

Begrensninger i utganger: f.eks. bestemte renheter på produkt, temperaturer på væsker som ikke må koke og lignende

Begrensinger i assosierte variable: dette er begrensninger som ikke blir regulert direkte, men som må holdes innenfor visse grenser

I tillegg er det også ofte mulig å legge inn begrensninger i endring i pådrag, da disse ikke kan ha uendelige verdier.

2.3.1 Sprangresponsmodellen

Teorien i dette underkapittelet er hentet fra Gjerstad(1997).

Quadratic Dynamic Matrix Control (QDMC) er en utvidelse av Dynamic Matrix Control (DMC), og er en metode som tar utgangspunkt i at systemet kan beskrives ved hjelp av den diskrete sprangresponsmodellen, for ett inngang-utgang par:
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, der yk+1 er utgangen ved tidspunkt k+1, y0 er utgangens initialbetingelse, 
[image: image20.wmf]i

a

er sprangresponskoeffisienten ved tidspunkt i, dk+1 representerer støy og (u angir sprang i pådrag. (u er definert ved (uk = uk – uk-1, der uk er pådraget ved tidspunkt k, hvor k betegner det diskrete tidspunktet. For et multivariabelt system beskrives hvert inngang – utgang par med likning 2-18.

Denne systembeskrivelsen forutsetter et stabilt og lineært system, og at sprangresponsen er asymptotisk stabil, det vil si at den når en stasjonærverdi etter M tidsskritt. Med andre ord betyr dette at ai=aM for i > M hvor M er det samme som modellhorisonten. Dersom R ( M, kan 2-18 omskrives:
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hvilket igjen gir
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R er det tidspunktet fra der det antas at prosessen vil være stasjonær i fremtiden.

Den største fordelen med en stegresponsmodell er at den er enkel og intuitiv.

2.3.2 ”Quadratic dynamic matrix control” 

QDMC er som nevnt en utvidelse av DMC, og er en metode som er utviklet av Garcia og Morshedi (1986). Teorien i dette underkapittelet er hentet dels fra Garcia og Morshedi (1986), og dels fra Gjerstad (1997). 

Den store fordelen med QDMC i forhold til DMC er at den tillater drift nærmere eller på grensebetingelsene. Forbedringen består i at vektmatrisene justeres ut fra normale forhold samtidig som begrensninger innføres i minimaliseringsproblemet. I DMC blir begrensningene overholdt ved minste-kvadraters metode, mens QDMC bruker QP, som gir en rigorøs behandling av brudd på begrensningene ved å betrakte dem som lineære ulikheter. QP (Quadratic program), er en numerisk optimaliseringsmetode som finner en løsning som minimaliserer er kriterium samtidig som oppgitte begrensninger overholdes. Objektfunksjonen er kvadratisk. Løsningen betegnes 
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, og QP-problemet uttrykkes dermed:  
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der 




[image: image27.wmf]L

L

+

G

G

=

T

T

T

A

A

H







(2-24)




[image: image28.wmf]1

~

1

~

+

+

G

G

=

k

T

T

k

A

e

c







(2-25)

G er gitt i likning 2-31 til 2-33 under der 
[image: image29.wmf]k
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er tidspunkt, mens A er sprangkoeffisientmatrisen. For et monovariabelt system er sprangkoeffisient matrisen definert ved:
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Prediksjonshorisonten, P, er her valgt større enn modellhorisonten, nærmere bestemt:
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hvor N er reguleringshorisonten.

For et multivariabelt system vil A- matrisen for hele systemet være oppbygd av de ulike A-matrisene for hvert inngang-utgang par, for r utganger og q innganger:


[image: image32.wmf]ú

ú

ú

ú

ú

û

ù

ê

ê

ê

ê

ê

ë

é

=

rq

r

r

q

q

A

A

A

A

A

A

A

A

A

A

L

M

M

M

L

L

2

1

2

22

21

1

12

11






(2-28)

Vektoren 
[image: image33.wmf]1

~

+

k

e

 representerer avviket mellom referansevektoren og utgangsvektoren når fremtidige pådrags responser neglisjeres.

( er en diagonalmatrise hvor elementene bestemmer hvor mye hvert pådrag skal straffes, eller sagt med andre ord, hvordan vektingen på hvert pådrag skal være.

( er definert ved:
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, der P betegner prediksjonshorisonten. ( beskriver hvor mye hver utgang skal vektes.

Reguleringshorisonten, N, er antall samplingpunkt fra tidspunkt k inn i fremtiden hvor regulering er mulig. Antatt at absoluttverdien til det j-te pådraget er begrenset oppover fra et tidspunkt k til et fremtidig tidspunkt k+N-1, kan begrensningen uttrykkes som:
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der 1 = [1,1,...,1]T. Tilsvarende fåes ved begrensninger nedover:
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Ved øvre og nedre begrensninger for i-te utgang har vi:
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der 
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 er referansevektoren til utgang i. Mer utførlig forklaring og utledning av likninger er gitt i Gjerstad (1997).

2.3.3 Tuning av MPC-regulator

De parametrene man først bør tune, er reguleringshorisonten, N, og prediksjonshorisonten, P. Jo større N er i forhold til P, dess større frihet har MPC-regulatoren til å bestemme den optimale pådragssekvensen. Dette går på bekostning av mer aggressiv pådragsbruk. Den aggressive pådragsbruken vil være et resultat av at regulatorene har større frihet til å velge pådragssekvens og for å få mindre avvik fra settpunkt blir pådragsbruken aggressiv. For ikke-minimum-fase system kan dette føre til en ustabil regulator (Garcia et al.,1986). N kan heller ikke velges for liten da reguleringskvaliteten kan bli dårligere (Gjerstad, 1997). Dersom modellhorisonten er mye større enn N, og P er gitt av 2-27, vil en reduksjon av N ha liten innvirkning på reguleringen. P kan ofte reduseres i forhold til 2-27 dersom M er veldig stor. P bør likevel velges så stor at hele den transiente delen av responsen, samt endringer i pådrag og forstyrrelser i stegresponsmodellen kommer med i prediksjonshorisonten. Dersom det er begrenset med tidsbruk, i form av datakraft, vil en reduksjon av P kunne være en løsning dersom samplingsintervallene ikke kan økes. 

Videre vil det være naturlig å tune begrensningsvinduet. Med begrensningsvinduet menes den tidshorisonten hvor begrensingene må overholdes. Denne trenger ikke begynne ved tidspunkt k+1, antatt at prosessen befinner seg ved tidspunkt k, og den behøver heller ikke omslutte hele reguleringshorisonten. Ved ikke-minimum-fase system kan begrensningsvinduet flyttes utover i tidshorisonten for å bedre reguleringen (Garcia et al.,1986). Dersom en eller flere av de regulerte variablene reagerer raskere på forstyrrelser enn de andre bør dette taes hensyn til dersom det er veldig viktig å holde disse innnenfor begrensningene. Da bør begrensningsvinduet starte såpass tidlig i tidshorisonten at begrensingene overholdes.

Vektmatriser må også tunes. Dette gjøres utifra hvilke variable som er viktige å regulere på settpunkt, hvilke begrensninger som ikke bør, eller ikke kan, brytes, og hvilke pådrag som er fordelaktige å bruke. Dersom vektmatrisen for endringsraten til pådragene vektes mye relativt til de andre vektmatrisene vil pådragsbruken være lite aggressiv. Dersom de vektes uendelig mye vil det ikke være noe pådragsbruk og således heller ikke noe regulering. Dette er beskrevet mer i detalj i Garcia et al.(1986).

Dersom det er stor forskjell i størrelsesorden på de ulike variablene, bør vektmatrisene skaleres (Heum, 2000). Det er da hensiktsmessig å skalere med en faktor på 1/(x, der (x er absoluttverdien på tillatt avvik for utganger, pådrag og endring i pådrag. Hovedgrunnen til å skalere er å unngå numeriske problemer med matriser som har elementer med stor forskjell i størrelsesorden. 

2.4 Tuning av P-regulatorer

En av de vanligste regulatorene er PID-regulator. PID står for proporsjonal, integral og derivat-virkning. I denne oppgaven brukes det bare P-regulator. For å tune regulatorene brukes Skogestads tuningregler (Skogestad, 2000). Disse er kjent for å gi raske og robuste innstillinger. Parameteren som skal tunes er regulatorforsterkning, Kc. Denne skal tunes for de fire nivåregulatorene i oppkokerene og kondenserene.

For å finne stigningstallet til åpen-sløyfe responsen gjøres det et sprang i inngangen. til enkeltsløyfen. Siden alle nivåregulatorene er integrerende prosesser med strømmer som pådrag, vil responsen til utgangen bli lineær, og forsterkningen bestemmes fra ligning 2-34.
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, der k er det samme som stigningstallet til responsen dividert på spranget i inngangen.

Regulatorforsterkningen, Kc er da gitt av ligning 2-35.
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der (c er lukket-sløyfes tidskonstant. Ved tuning bestemmes ofte (c på forhånd utifra et ønske om hvor rask regulering man vil ha. Jo mindre tidskonstant man bruker, jo raskere blir responsen.

3 Prosessbeskrivelse

3.1 Prosessen

En tre-komponent væskeføde som består av metanol, vann og etanol skal separeres ved multi-effekt destillasjon hvor hovedproduktet er metanol. Kolonneoppsettet med reguleringsstruktur er vist i Figur 3.1.
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Figur 3.1 Multi-effekt kolonneoppsett med reguleringsstruktur for separasjon av en tre-komponent fødestrøm.

Føden kommer inn til høytrykkskolonnen på trinn 6. Det foretas en grovseparasjon slik at destillatet fra HP-kolonnen har ønsket produktspesifikasjon på 99,0% metanol og bunnstrømmen ved normal drift inneholder xmetanol~0,6. Bunnstrømmen føres inn på trinn 24 i lavtrykkskolonnen. I LP-kolonnen foregår resten av separasjonen slik at både destillatet og bunnstrømmen har ønsket renhethenholdsvis 99,0% metanol og 99,0% vann. Det taes ut en sidestrøm fra trinn 5 i LP-kolonnen for å hindre akkumulasjon av etanol i kolonnen.

HP-kolonnen har 36 trinn inkludert oppkoker og kondenser, mens LP-kolonnen har 48 trinn inkludert oppkoker og kondenser. Diameteren i HP-kolonnen er 4,0m, mens diameteren i LP-kolonnen er 6,1m. Høyden på overløpskanten på hvert trinn er satt til 0,04m (Sinnott, 1999).

Fødestrømmen til prosessen har følgende spesifikasjoner:

· Fødestrøm, molbasis: 
F_HP 
= 4320 kmol/h
· Molbrøk, metanol:

zAF 
= 0,73

· Molbrøk, vann:

zBF 
= 0,25

· Molbrøk, etanol:

zCF
= 0,02

· Væskefraksjon:

qF
= 1
, dvs. mettet væske

· Temperatur:

T
= 406 K

3.2 Reguleringsstruktur

Siden det er metanol som er hovedproduktet vil de viktigste variablene å regulere være molbrøk metanol i begge destillatstrømmene. Det vil også være viktig å regulere molbrøk vann i bunnstrømmen fra LP-kolonnen slik at minst mulig metanol går tapt her og at vannet er tilstrekkelig rent til å kunne brukes videre. Reguleringen av trykk i kondenseren i LP-kolonnen og temperaturen på trinn 6 i LP-kolonnen gjøres for å sikre stabil drift og for å holde produksjonskostnadene så lave som mulig. Som pådrag til MPC-regulatoren velges begge refluksene i kolonnene, bunnstrømmen fra HP-kolonnen, sidestrømmen fra LP-kolonnen og kondensasjonsstrømmen i LP-kolonnen. Pådragsventilene er vist i Figur 3.1. 

Det er ikke tatt hensyn til eventuell dødtid i prosessen.

De regulerte variablene som inngår i MPC-regulatoren er gjengitt i Tabell 3.1 og pådragsvariablene er gjengitt i Tabell 3.2.

Tabell 3.1 Regulerte variable i prosessen

Regulert variabel
Symbol

Molbrøk metanol i destillatet fra HP-kolonnen
xAD_HP

Molbrøk metanol i destillatet fra LP-kolonnen
xAD_LP

Molbrøk vann i bunnstrømmen fra LP-kolonnen
xBB_LP

Trykk i LP-kondenser
P_LP

Temperatur på trinn 6 i LP-kolonnen
T6_LP

Tabell 3.2 Pådragsvariable for MPC-regulatoren

Pådragsvariabel
Symbol

Refluks i HP-kolonnen
LT_HP

Refluks i LP-kolonnen
LT_LP

Sidestrøm fra LP-kolonnen
S

Kondensasjonsstrøm i LP-kondenser
VD_LP

Bunnstrøm fra HP-kolonnen
B_HP

Nivåene i kondenserene og oppkokerene skal også reguleres. Alle de fire nivå-regulatorene er rene proporsjonalregulatorer. De vil ikke inngå som en del av MPC-regulatoren. Disse regulerte variablene har således tilordnet hver sin pådragsvariabel som gitt i Tabell 3.3.

Tabell 3.3 Nivåregulatorer med tilhørende pådragsvariabler

Regulert variabel
Pådragsvariabel

Nivå i oppkoker i HP-kolonnen
Oppkok, VB_HP

Nivå i kondenser i HP-kolonnen
Destillatstrøm, D_HP

Nivå i oppkoker i LP-kolonnen
Bunnstrøm, B_LP

Nivå i kondenser i LP-kolonnen
Destillatstrøm, D_LP

3.3 Settpunkt for de regulerte variablene

Settpunktene, samt begrensninger for de fem regulerte variablene som inngår i MPC-regulatorene, er gitt i Tabell 3.4.

Tabell 3.4 Settpunkt og begrensninger for de fem regulerte variablene som inngår i MPC-regulatoren.

Variabel
Nedre grense
Settpunkt
Øvre grense
Benevning

xAD_HP
0,99
0,99
1
-

xAD_LP
0,99
0,99
1
-

xBB_LP
0,989
0,99
1
-

P_LP
1,013
1,05
2,5
bar

T6_LP
372
382
392
Kelvin[K]

De nedre grensene for de tre første variablene er satt slik for å holde produktrenheten på ønsket nivå. De øvre grensene for de samme variablene er det som tilsvarer 100% rent produkt. 

Nedre grense for trykket tilsvarer 1 atm og er av naturlige årsaker det laveste som kan aksepteres. Settpunktet for trykket er satt noe over 1 atm. slik at svingninger ved drift ikke skal bringe bringe trykket under den nedre begrensningen. Den øvre grensen for trykket er satt med god margin slik at det ikke skal bli problemer med å regulere trykket under denne. Det er viktig å ikke tillatte for høyt trykk slik at varmevekslingen med destillatet fra HP-kolonnen blir dårligere. Den øvre grensen kommer likevel ikke til å bli vektlagt mye under tuningen av MPC-regulatoren. 

Øvre og nedre grense for temperaturen er satt til (10 K. Disse vil ikke vektlegges mye under tuningen av MPC-regulatoren.

Settpunktene for nivåregulatorene er av underordnet betydning og er derfor ikke tatt med her. Se Bilag 2 for disse.

3.4 Idealverdier og begrensninger for pådragene 

Idealverdiene for de pådragene som inngår i MPC-regulatoren er funnet utifra optimalisering ved normal drift og er gitt i Tabell 3.5, sammen med øvre og nedre begrensninger.

Tabell 3.5 Idealverdier og begrensninger for de fem pådragene som inngår i MPC-regulatoren

Variabel
Nedre grense
idealverdi
Øvre grense
Benevning

LT_HP
0
5469
10938
kmol/h

LT_LP
0
3744
7488
kmol/h

S
0
236
472
kmol/h

P_LP
0
5188
10376
kmol/h

B_HP
0
2653
5306
kmol/h

Det er antatt at det brukes ventiler til å regulere strømmene, og at disse ved nominelt driftspunkt er 50% åpne. Den øvre grensen er satt som det dobbelte av idealverdiene.

Det er videre antatt at den maksimale endringsraten til pådragene er 20% av idealverdiene. Med dette menes 20% per pådragsbruk slik at ventilene kan stenges i løpet av fem samplingspunkt. Den maksimale endringsraten til sidestrømmen er satt til 100% av idealverdi.

4 Utførelse

4.1 Utvikling og tilpasning av Matlab-programmer

Matlab-programmet som representerer prosessmodellen baserer seg på arbeid utført høsten 2001 på lignende prosess. Programmene måtte tilpasse det nye tre-komponent-systemet, nye termodynamiske data måtte finnes og implementeres og ett nytt reguleringsoppsett med hensyn på nivåregulering måtte tilpasses den nye prosessen. 

MPC-algoritmen er tidligere utviklet av Govatsmark (2000), men siden den var laget for en tilstandsrom-modell og med færre variable, måtte denne gjøres om til en stegrespons-modell med fem regulerte variable, fem pådrag og en forstyrrelse.

Disse to Matlab-programmene ble deretter koblet sammen slik at informasjonsflyten mellom de to delprogrammene ble som vist i Figur 4.1.
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Figur 4.1 Flytskjema for informasjonsbehandling ved dynamisk simulering av prosessen

Reguleringen av nivåene i oppkokere og kondensere foregår som tidligere nevnt inne i den dynamiske prosessmodellen. Dette vil si at nivåreguleringen ligger på et hierarkisk lavere nivå enn MPC-regulatoren. Samplingsintervallet for MPC-regulatoren kan bestemmes utifra datamaskinens beregningskraft, hvor stabil driften er og hvor raskt utgangene reagerer på forstyrrelser og pådragsendringer.

4.2 Bestemmelse av oppholdstid for oppkokere og kondensere samt tuning av regulatorene for disse

Buckley et al.(1985) har foreslått ulike oppholdstider for ulike nivåreguleringer i destillasjonskolonner avhengig av type regulatorer og pådrag. De som er brukt i den aktuelle prosessen er gjengitt i Tabell 4.1.

Tabell 4.1 Foreslåtte oppholdstider for ulike nivåregulatorer i destillasjonskolonner avhengig av type regulator og pådrag ifølge Buckley et al.

Lokasjon  i kolonnen
Type regulator
Pådrag
Anb. oppholdstid

Oppkoker
P-regulator
Bunnstrøm
( ( 10 min.

Oppkoker
P-regulator
Oppkok/dampstrøm
( ( 20 min.

Kondenser
P-regulator
Destillatstrøm
( ( 2 min.

Den nedre grensen for anbefalt oppholdtid for de aktuelle regulatorene er brukt. Ut ifra dette ble volumet på oppkokerene og kondenserene beregnet og implementert som settpunkt for nivåreguleringen. I samråd med faglærer ble det bestemt at lukket-sløyfes tidskonstant for enkeltsløyfene skulle være 3 min. ved tuningen av disse. Det eneste unntaket er nivåreguleringen i bunnen av HP-kolonnen der oppkoket er pådraget. Her ventes det tregere respons og for å få raskere regulering ble lukket-sløyfes tidskonstant bestemt til å være 1 min. ved tuning av denne regulatoren. Tuningen av nivåregulatorene er enkel og resultatet er gitt i Bilag 1. Som en kommentar kan det nevnes at de virkelige lukket-sløyfes tidskonstantene for nivåene ikke ventes å være så lave som henholdsvis 3 min. og 1 min., men den er satt så kort for å få en stor regulator-forsterkning og således rask respons.

4.3 Generering av stegresponsmatrisen 

Alle nivåregulatorene ble implementert etter at de var tunet og de var påkoblet under hele prosessen med genereringen av stegresponsmatrisen. 

En destillasjonskolonne er særdeles ulineær, hovedsaklig på grunn av gass-væske likevekt. For en multi-effekt prosess vil interaksjoner mellom kolonnene føre til ytterligere komplikasjoner. For å få en nøyaktig MPC-modell bør det derfor kun gjøres små sprang for å generere stegresponsmodellen. Dette innebærer at modellen blir nøyaktig i et lite område rundt ønsket driftspunkt, men utenfor dette området er faren stor for at modellen blir unøyaktig med det resultat at reguleringen kan bli dårlig. Dersom det gjøres større sprang blir modellen mer unøyaktig, men MPC-regulatoren kan brukes lengre unna det nominelle driftspunktet.

Sprangene som ble gjort i de fem pådragene pluss forstyrrelsen er gjengitt i Tabell 4.2. Responsen til de ulike sprangene ble lagret med 1 min. intervaller.

Tabell 4.2 Sprang utført for å generere stegresponsmodellen

Variabel
Sprang
Størrelse på sprang i forhold til idealverdi

LT_HP
(u = + 54,7 kmol/h
+ 1 %

LT_LP
(u = + 37,4 kmol/h
+ 1 %

S
(u = - 2,36 kmol/h
- 1 %

VD_LP
(u = - 51,9 kmol/h
- 1 %

B_HP
(u = - 26,5 kmol/h
- 1 %

F_HP
(d = - 21,6 kmol/h
- 0,5 %

Valg av retning og størrelse på sprang ble gjort utfra i hvilken retning det var mulig å gjøre størst sprang uten å komme til metning i enkelte av variablene. Forsterkningen til en eller flere av utgangene endret også fortegn dersom sprangene ble for store.

4.4 Tuning av MPC-regulatoren

Tuningen ble utført i henhold til retningslinjer gitt i Kap. 2.3.3 der det er hensiktsmessig å bruke disse. Ellers ble tuningen utført etter “prøve-og-feil” metoden ved sprang i fødestrømmen. Modellhorisonten ble valgt lik den tiden det tar for prosessen uten MPC-regulering å oppnå ny stasjonærtilstand ved sprang i fødestrøm. Reguleringshorisonten og begrensningsvinduet må bestemmes ved “prøve-og-feile” metoden. Det samme gjelder vektmatrisene. 

Inn under tuning går her også valg av samplingsintervall. Dette bør tilsvare den tilgjengelige datakraften, og eventuelt hvor stabil prosessen er.

4.5 Simuleringsforsøk

Alle sprang i fødestrøm gjøres i et samplingspunkt dersom ikke det er angitt noe annet. Følgende simuleringsforsøk ble utført:

1. Det ble utført forsøk for å se hvilken innvirkning valg av oppkok som pådrag til nivåregulatoren i oppkokeren i HP-kolonnen hadde. Dette ble gjort ved å gjøre sprang i refluksen i HP-kolonnen, først med oppkok som pådrag, deretter med bunnstrøm som pådrag. Årsaken til dette valget er at de indre strømmene da økes og refluksen skal også være pådrag for MPC-regulatoren.

2. Det ble gjort sprang i forstyrrelsen på –21,6kmol/h, etter 30 minutter stasjonær drift for regulatorer med samplingintervaller på 3, 5, 10, 15 og 30 min. med konstant antall minutter i modellhorisont, reguleringshorisont og begrensningsvindu. Dette ble gjort for å se hvor stor innvirkning valg av samplingstid har på reguleringen. 

3. Et sprang i fødestrømmen på –216kmol/h, tilsvarende -5%, ble gjort etter 30 minutter for å se hvor godt regulatoren takler større sprang.

4. Det ble gjort sprang på -108 kmol/h (-2,5%) etter 30 minutter(i et samplingspunkt), like etter 30 min.(like etter samplingspunktet), og som en rekke påfølgende sprang på –21,6kmol/h, det vil si fem sprang, med første sprang etter 30 minutter (alle disse sprangene ble gjort i samplingspunkt). Årsaken til dette er å se på hvordan reguleringen er ved flere påfølgende små sprang og når sprangene kommer mellom to samplingspunkt, noe som er mer naturlig enn at det skjer i et samplingspunkt.

5. For å undersøke effekten av modellfeil på reguleringen ble alle elementene i stegresponsmatrisen multiplisert med en bestemt faktor, og deretter ble det simulert med sprang i fødestrøm på –21,6kmol/h. Dette ble gjort to ganger, først med en faktor på 2, deretter med en faktor på 5.

6. Det ble utført simulering med endring i fødesammensetning for å se hvordan reguleringen ble med en umodellert forstyrrelse. Molbrøk metanol ble endret fra 0,73 til 0,75, og molbrøk vann ble endret fra 0,25 til 0,23.

7. Settpunktene for molbrøk metanol i begge destillatene ble satt til 0,985 for å se hvordan reguleringen ble ved annet driftspunkt. Merk at også sprang i fødestrøm vil være en indikasjon på hvordan reguleringen blir ved andre driftspunkt.

5 Resultater

Fra simuleringene ble det generert mange figurer. Kun de viktigste figurene er tatt med i resultatdelen, resten finnes i bilag. De responsene som betegnes viktige er fortrinnsvis responsene til konsentrasjonen i topp-produktet fra begge kolonnene, trykket i LP-kondenseren, refluksen i begge kolonnene og kondensasjonsstrømmen i LP-kolonnen. Det er også noen responser som skiller seg ut fra det som forventes eller som viser helt andre tendenser enn de andre responsene og disse er også tatt med.

5.1 Valg av pådrag til nivåregulator for oppkoker i HP-kolonnen

Det ble utført sprang i refluksen i HP-kolonnen på +1%, tilsvarende +54,7kmol/h, av nominell verdi med VB_HP og med B_HP som pådrag for nivåregulatoren i oppkokeren i HP-kolonnen. Spranget ble utført etter 2 timer. Dette ble gjort for å undersøke om valg av pådrag til nivåregulatoren i oppkokeren hadde effekt på dynamikken i HP-kolonnen. Resultatene er vist i Figur 4.1-2 under. For alle figurene under er horisontalaksen gitt i timer.

Sprang i LT_HP med VB_HP som pådrag:
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Figur 4.1 Sprangresponser fra sprang i LT_HP med VB_HP som pådrag

Sprang i LT_HP med B_HP som pådrag:
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Sprang i LT_HP med B_HP som pådrag:

Figur 4.2 Sprangresponser ved sprang i LT_HP med B_HP som pådrag
5.2 Stegresponsmatrisen

Stegresponsmatrisen er en 5x6 matrise der hvert enkelt element består av en vektor med lengde tilsvarende antall samplingspunkt. Den originale stegresponsmatrisen har samplingsintervall på 1 minutt. Utfra dette kan man bruke de samplingsintervallene man vil så lenge det er minst 1 min. og går opp i 1 min. for å generere nye stegresponsmatriser. Tabell 5.1 viser stasjonærforsterkningen ved sprangene som er utført. Utgangsresponsene er vist i figurer i Bilag 10.

Tabell 5.1 Stasjonærforsterkning hentet fra stegresponsmatrisen


LT_HP
LT_LP
VD_LP
B_HP
S
F_HP

xAD_HP
-9,1e-6
+8,0 e-6
+7,7 e-6
+2,3 e-5
0
-1,9 e-5

xAD_LP
-5,3 e-5
+8,0 e-6
+7,7 e-5
+6,4 e-5
+4,2 e-5
-3,2 e-5

P_LP[Pa]
+1,8 e4
+6,2 e3
-3,3 e4
-1,8 e4
-1,1 e4
+1,0 e4

T6_LP[K]
+0,071
-3,7 e-3
-0,12
-0,12
-0,034
+0,046

xBB_LP
+8,2 e-5
-5,4 e-4
-4,4 e-4
-3,0 e-4
+1,7 e-4
+3,8 e-4

5.3 Tuning av MPC-regulator

Fra simuleringer i startfasen av tuningen ble det funnet at en samplingstid på 5 minutter var det laveste som virket overkommelig med tilgjengelig datakraft. Begrunnelsen for dette er at simuleringene tok mye lengre tid med med kortere samplingsintervall enn dette. 5 minutters samplingsintervall ble derfor brukt som basis for MPC-regulatoren. Tuningen ble utført med sprang i fødestrømmen på –21,6 kmol/h, tilsvarende -0,5% av nominell verdi.

5.3.1 Tuning av modell-parametrene, M, N, P, n1 og n2

Ved generering av stegresponsmatrisen ble det funnet at nye stasjonærverdier for utgangene var oppnådd etter 15 timer. Dette ble derfor valgt som modellhorisont, M.

Resultatet av tuningen på modell-parametrene M, N, n1, og n2 er gitt i Tabell 5.2.

Verdiene er vist i antall samplingspunkt.

Tabell 5.2 Resultat av tuning av modell-parametrene

Parameter
Verdi
Forklaring

Samplingsintervall
5[min]


Modellhorisont, M
180
Tilsvarer 15 timer

Reguleringshorisont, N
40
Tilsvarer 3 timer og 20 minutter

Start, begrensningsvindu, n1
1
Tilsvarer 5 minutter

Slutt, begrensningsvindu, n2
50
Tilsvarer 4 timer og 10 minutter

Prediksjonshorisonten er gitt av likning 2-27 og blir da : P = 219.

Tuningparameteren n1 ble i utgangspunktet valgt noe større for å tillatte brudd på begrensningene tidlig etter settpunktsendringer og forstyrrelser. Det viste seg imidlertid at trykk-responsen ofte hadde en tendens mot å gå lavere enn 1 atm. Årsaken til dette er at trykkresponsen er mye raskere enn de andre utgangene. Det kan ikke akspeteres at trykket går under 1 atm. Dermed ble begrensningsvinduet flyttet helt til samplingstid k+1, antatt at prosessen befinner seg ved k. N ble valgt så lav som mulig for å spare beregninger, uten at reguleringen ble for aggressiv. Tuningparameteren n2 ble valgt som litt lengre enn N.

5.3.2 Tuning av vektmatrisene

Alle elementene i vektmatrisene ble skalert etter retningslinjer gitt i Kap. 2.3.3.

Videre ble vektingen av de ulike elementene foretatt utfra hvor viktige utgangene (se Kap. 3.2), pådragene og begrensningene er. Resultatet av vektingen er gitt i Tabell 5.3 der skaleringen er utelatt for å forenkle oversikten. Matrise-elementene er gitt i denne rekkefølgen:

Utgangsmatriser:  [xAD_HP;xAD_LP;P_LP;T6_LP;xBB_LP]

Pådragsmatriser: [LT_HP;LT_LP;VD_LP;B_HP;S]

Tabell 5.3 Resultat av tuning av vekt-matriser

Vektmatrise
Vekting

Vekting av utganger, dynamisk, (
[10000;1000;100;1;10]

Vekting av pådrag, dynamisk, (
[1;1;1;1;1]

Vekting for endring i pådrag, dynamisk, (
[1;1;1;1;1]

Vekting av ideelle pådrag, stasjonært,  q1
[1;1;1;1;1]

Vekting av settpunkt, stasjonært, q2
[1000;10000;1;1;10]

Vekting av øvre begrensninger,stasjonært,q3a
[1;1;1;1;1]

Vekting av nedre begrensninger,stasjonært,q3b
[10000;10000;1000000;1;10]

For å forhindre at trykket går under 1 atm., måtte den dynamiske utgangen og den nedre begrensningen for trykket vektes hardt. Det meste av vektingen er gjort på hovedproduktet metanol. Det er også gjort noe vekting på renheten i bunnproduktet fra LP-kolonnen. Årsaken til dette er ønsket om at minst mulig metanol skal gå tapt her. Siden det ikke er gjort noen lønnsomhetsanalyser er det usikkert hvor stor korrelasjonen mellom temperaturen og lønnsomheten er. Det er derfor usikkert hvor mye man kan spare på å ha riktig temperatur på trinn 6 i LP-kolonnen og denne variabelen er derfor vektet minst.

5.4 Sammenligning av MPC-regulatoren med ulike samplingstider

Fra stegresponsmatrisen ble det hentet ut data for samplingsintervall på 3, 5, 10, 15 og 30 minutter. Disse ble brukt til å lage nye stegresponsmatriser slik at MPC-regulatorene fikk riktig samplingsintervall i stegresponsmatrisen. Det ble gjort sprang i fødestrøm på –21,6 koml/h for å sammenligne regulatorene. Spranget inntraff etter 30 minutter. Responsene er gitt i Figur 4.3-12.

MPCi angir hvilken samplingsintervall som er brukt, der i er samplingsintervallet.
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Figur 4.3 Respons til molbrøk metanol i destillatet i HP-kolonnen
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Figur 4.4 Respons til molbrøk metanol i destillatet i LP-kolonnen
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Figur 4.5 Respons til trykket i kondenseren i LP-kolonnen
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Figur 4.6 Temperatur-respons på trinn 6 i LP-kolonnen
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Figur 4.7 Respons til molbrøk vann i bunnstrømmen i LP-kolonnen
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Figur 4.8 Pådragsbruk for refluks i HP-kolonnen
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Figur 4.9 Pådragsbruk for refluks i LP-kolonnen
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Figur 4.10 Pådragsbruk for kondensasjonsstrøm i HP-kolonnen
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Figur 4.11 Pådragsbruk for bunnstrøm fra HP-kolonnen
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Figur 4.12 Pådragsbruk for sidestrøm fra HP-kolonnen

5.5 Sprang i F_HP på –5% av nominell verdi
For å se hvor godt regulatoren takler større sprang i fødestrømmen ble det gjort et sprang på –5% av nominell verdi, tilsvarende,–216kmol/h etter 30 minutter. Resultatene er vist i Figur 4.13-18. De responsene som ikke er vist her er gitt i Bilag 3..
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Figur 4.13 Respons til molbrøk metanol i destillatet i HP-kolonnen
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Figur 4.14 Respons til molbrøk metanol i destillatet i LP-kolonnen
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Figur 4.15 Respons til molbrøk vann i bunnstrømmen fra LP-kolonnen
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Figur 4.16 Pådragsbruk for refluks i HP-kolonnen
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Figur 4.17 Pådragsbruk for kondensasjonsstrøm i LP-kolonnen
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Figur 4.18 Pådragsbruk for sidestrøm fra  LP-kolonnen

5.6 Sprang på –2,5% i fødestrømmen 

Figur 4.19-26 under viser responsene til tre ulike simuleringer. Sprang på –2,5% av nominell verdi ble gjort i fødestrømmen. Dette tilsvarer et sprang på –108 kmol/h.

Sprangene ble utført på tre ulike måter:

MPC-A:
Spranget ble utført etter 30 minutter, i et samplingspunkt.

MPC-B:
Spranget ble utført som en serie av fem sprang på –21,6 kmol/h i fem påfølgende samplingspunkt, med start etter 30 minutter.

MPC-C:
Spranget ble utført like etter 30 minutter, like etter et samplingspunkt.

Det ble simulert til 15 timer, men responsen er bare vist frem til 6 timer for å vise 

klarere forskjellene i responsene. Etter 6 timer er alle responsene nesten helt like.

De responsene som ikke er vist her er gitt i Bilag 4.
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Figur 4.19 Respons til molbrøk metanol i destillatet i HP-kolonnen
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Figur 4.20 Respons til molbrøk metanol i destillatet i LP-kolonnen
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Figur 4.21 Trykk-respons i kondenseren i LP-kolonnen
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Figur 4.22 Pådragsbruk for refluksen i HP-kolonnen
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Figur 4.23 Pådragsbruk for refluksen i LP-kolonnen
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Figur 4.24 Pådragsbruk for kondensasjonsstrømm i LP-kolonnen
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Figur 4.25 Pådragsbruk for bunnstrømmen fra HP-kolonnen
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Figur 4.26 Pådragsbruk for sidestrømmen fra LP-kolonnen

5.7  Effekten av modellfeil

For å undersøke om modellfeil ville føre til dårlig og uakseptabel regulering ble det utført simuleringer hvor hele stegresponsmatrisen ble multiplisert med en faktor på 2, og med en faktor på 5. Det ble gjort sprang i F_HP på –21,6kmol/h etter 30 minutter. Responsene er gitt i Figur 4.27-32 under hvor de er plottet sammen med responsen til den riktige modellen. De responsene som ikke er vist her er gitt i Bilag 5.
· ORG:
Original stegresponsmodell

· MF2:
Stegresponsmatrisen multiplisert med 2

· MF5:
Stegresponsmatrisen multiplisert med 5
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Figur 4.27 Responsen til molbrøk metanol i destillatet fra HP-kolonnen
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Figur 4.28 Responsen til molbrøk metanol i destillatet fra LP-kolonnen
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Figur 4.29 Trykk-respons i kondenser i LP-kolonnen 
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Figur 4.30 Pådragsbruk for refluks i HP-kolonnen
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Figur 4.31 Pådragsbruk for refluks i LP-kolonnen
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De andre responsene er vist i bilag??.
Figur 4.32 Pådragsbruk for kondensasjonsstrømmen i LP-kolonnen

5.8 Umodellert forstyrrelse

Det ble gjort en endring i fødesammensetningen for å undersøke hvordan regulering ble ved en umodellert forstyrrelse. Molbrøk metanol i føden ble økt fra 0,73 til 0,75, mens molbrøk vann ble redusert fra 0,25 til 0,23. Forstyrrelsen fant sted etter 30 minutter. Resultatene er vist i Figur 4.33-38 under. De responsene som ikke er vist her er gitt i Bilag 6.
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Figur 4.33 Responsen til molbrøk metanol i destillatet fra HP-kolonnen

[image: image124.emf]0 5 10 15

220

240

260

280

300

320

340

Sidestrøm-respons i LP-kolonne

Tid[h]

k m o l / h

MF2

MF5

ORG


Figur 4.34 Responsen til molbrøk metanol i destillatet fra LP-kolonnen

[image: image125.emf]0 2 4 6 8 10 12 14 16 18

380.4

380.6

380.8

381

381.2

381.4

381.6

381.8

382

382.2

382.4

T-respons i LP-kolonne, trinn 6

T[K]

Tid[h]


Figur 4.35 Trykk-respons i kondenseren i LP-kolonnen 
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Resten av responsene er gitt i bilag??.
Figur 4.36 Responsen til molbrøk vann i bunstrømmen fra LP-kolonnen
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Figur 4.37 Pådragsbruk for refluksen i HP-kolonnen
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Figur 4.38 Pådragsbruk for sidestrømmen fra LP-kolonnen

5.9 Nytt driftspunkt

Det ble gjort forsøk på å nå nytt driftspunkt. Dette ble gjort ved å starte fra nominelt driftspunkt og så ble settpunktene for molbrøk metanol i destillatene gradvis justert. Den eneste endringen i forhold til det nominelle driftspunktet er at de nevnte settpunktene ble redusert til 0,985 samtidig. Figur 4.39-44 under viser hvordan prosessen og regulatoren reagerte på det nye settpunktet. Det ble ikke utført noen sprang i fødestrømmen. De responsene som ikke er vist her er gitt i Bilag 7.
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Figur 4.39 Responsen til molbrøk metanol i destillatet fra HP-kolonnen
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Figur 4.40 Responsen til molbrøk metanol i destillatet fra LP-kolonnen
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Figur 4.41 Trykk-respons i kondenser i LP-kolonnen
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Figur 4.42 Pådragsbruk for refluks i HP-kolonnen
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Figur 4.43 Pådragsbruk for kondensasjonsstrøm i LP-kolonnen
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Figur 4.44 Pådragsbruk for sidestrømmen fra LP-kolonnen
6 Diskusjon

6.1 Vurdering av antagelser i prosessmodellen

6.1.1 Gass-fase “hold-up”

Trykket i HP-kolonnen er ikke regulert, og simuleringene viste at trykket i kondenseren i HP-kolonnen ligger i overkant av 11 bar. Dette innebærer at antagelsen om at gass-fase “hold-up” kan neglisjeres ikke er god nok. I følge Choe og Luyben(1986) bør denne antagelsen bare anvendes dersom det absolutte trykket er lavere enn 10 bar. Dette betyr at gass-dynamikken i HP-kolonnen ikke er helt riktig modellert. Dersom gass-fase “hold-up” hadde blitt modellert ville det ta lengre tid før det oppdages endringer i kondenseren ved endringer i oppkok. Gass-dynamikken er derfor modellert raskere enn det den i virkeligheten vil være. Det er bevisst at det ikke er gjort noe med dette, og hovedgrunnen var ønsket om å ha en så enkel modell som mulig for å unngå kompleksitet og ekstra beregninger i Matlab. En forbedring av modellen ville ført til større kompleksitet og større sjanse for numeriske feil. I en fullstendig modell av prosessen bør gass-fase “hold-up” modelleres for å sørge for riktigere modellering av gass-dynamikken i kolonnen. Alternativet vil være å implementere en enkeltsløyfe-regulator for å regulere trykket i HP-kolonnen under 10 bar, eller eventuelt å bruke trykket som en assosiert variabel til MPC-regulatoren. Det siste ville igjen ført til større kompleksitet for MPC-reguleringen, noe som ikke er ønskelig i utgangspunktet da prosessen er vanskelig nok å regulere med 5 utganger og 5 pådrag.

6.1.2 Francis Weir formel

Konstantene Kbf, Kuf og Kus er beregnet for hver kolonneseksjon med nominelle “hold-up” og strømmer i kolonnene. Dette er en forenkling av den virkelige prosessen. Dersom man antar at “hold-up” variere fra trinn til trinn i kolonnene burde man beregnet Ki for hvert enkelt trinn i kolnnene og også dynamisk. Dette ville krevd en del ekstra datakraft og simuleringene ville tatt lengre tid. Antagelsen ansees derfor som tilstrekkelig for det arbeidet som er utført. 

6.1.3 Konstanter for Antoine- og Wilson-likningene
Trykkene og temperaturene som er aktuelle for prosessen ligger for det meste utenfor det området disse konstantene er gitt for. Det er begrenset tilgang på eksperimentelle data, og det er ikke gjort noe forsøk på å lete etter andre data enn de som finnes i Ghmeling & Onken (1977-1990). Det er heller ikke gjort noe forsøk på å undersøke hvorvidt denne antagelsen er holdbar. Det bør likevel settes et spørsmålstegn ved bruk av disse dataene, først og fremst i HP-kolonnen der trykket er godt over 1 atm. At denne antagelsen likevel er brukt fører til at gass-væske likevektene i kolonnene ikke blir riktig modellert. Dette vil igjen føre til at trykk-beregningene er usikre. Det er usikkert hvor stor feilen er. I videre arbeid med modellen bør denne antagelsen vurderes grundig og gjerne kryss-sjekkes.

6.1.4 Fordampningsvarme og varmekapasitet

Varmekapasiteten for gass og væske er ikke den samme slik det er antatt tidligere. Videre er varmekapasiteten for gass mer avhengig av temperatur enn den er for væske. Dette vil føre til at temperaturen og energi-dynamikken ikke blir helt riktig. Likevel virker denne antagelsen grei nok for et arbeid av denne størrelsen. Dette begrunnes med at varmekapasiteten beregnes på hvert kolonnetrinn og således modelleres det at varmekapasiteten er ulik gjennom kolonnen. Det er ikke gjort noe videre arbeid med å undersøke denne antagelsen.

Antagelsen om at fordampningsvarmene er en lineærfunksjon basert på molbrøker er akseptabel for et arbeid hvor modelleringen av prosessen ikke er det viktigste. Fordampningsvarme er også en funksjon av temperatur og i en nøyaktig modell av prosess bør dette inkluderes.

6.1.5 Likevekt mellom gass- og væske-fasen

Det er vanlig å anta likevekt mellom gass- og væskefasen på hvert trinn i destillasjonskolonner. Det er ikke gjort noe forsøk på å sjekke denne antagelsen.

6.1.6 Modellering av bunnstrømmen fra HP-kolonnen

Modelleringen av temperaturen i bunnstrømmen er nok ikke helt korrekt, men bra nok for et arbeid av denne art. Antagelsen om at det er ren væske som kommer inn på LP-kolonnen er feilaktig. Det vil nok være en gass-væske blanding så lenge trykk-reduksjonen foregår adiabatisk. Dersom man antar at det er en tank mellom kolonnene som sørger for at det bare er væske som føres inn på LP-kolonnen vil denne antagelsen være gyldig likevel. Trykkreduksjonen kunne nok vært regnet ut med flash-beregninger. Det hadde gitt mer nøyaktig temperatur og riktig gass/væske fraksjon. Årsaken til at dette ikke ble gjort var at modellen ville blitt mer komplisert, og det ville blitt mer tidkrevende å kjøre Matlab-programmet på grunn av iterasjonsrutiner som ville vært nødvendig.

6.1.7 Modellering av integrert kondenser/oppkoker

Modelleringen av den integrerte kondenseren/oppkokeren er veldig enkel, og trolig er den ikke særlig bra. Den bør modelleres bedre og gjerne med dynamikk.

6.2 Valg av pådrag for nivåregulatorene

Ved å velge B_HP som en pådragsvariabel til MPC-regulatoren, måtte en annen strøm brukes til nivåregulering i oppkokeren i HP-kolonnen. Valget falt da på VB_HP, oppkoket i kolonnen. Bruk av dette pådraget til nivåregulering i bunnen av en destillasjonskolonne kan skape problemer (Buckley et al., 1985) fordi en økning i oppkok kan føre til at væskestrømmen nedover i kolonnen kan endre oppførsel. Det ble likevel valgt å bruke denne fordi det ikke var andre pådrag tilgjengelig ettersom  fødestrømmen ikke er betraktet som en frihetsgrad. For å undersøke om, og eventuelt hva slags, innvirkning dette valget av pådrag har på kolonnen og de andre variablene ble det foretatt simuleringer med endring i LT_HP på + 54,7kmol/h, dette tilsvarer 1% av nominell verdi. Det skal presiseres at det kun var nivåregulering i prosessen ved disse simuleringene. Det ble simulert med henholdsvis VB_HP og B_HP som pådrag for å regulere nivået. Figur 4.1-2 viser responsene. Når bunnstrømmen blir brukt som pådrag viser Figur 4.2 at molbrøk metanol øker i både bunn og topp av kolonnen. Dette er som forventet(Skogestad, 1997(a)). Figur 4.2 viser at spranget som gjøres i refluks påvirker destillatstrømmen i motsatt retning, slik at dette tilsvarer endring i eksterne strømmer. Dette fører igjen til at begge strømmene ut fra HP-kolonnen inneholder mer metanol.

Med oppkok som pådrag ble responsen annerledes. Først økte renheten i destillatet og bunnstrømmen noe, som for en endring i ekstern strøm, men så snudde responsen seg for renheten i destillatet og den nye stasjonærverdien lå lavere enn nominelt. Dette forklares med at økningen i nivået i oppkokeren førte til større oppkok, men etter at nivået stabiliserte seg avtok oppkoket noe igjen og stabiliserte seg, se Figur 4.1. “Hold-up” i kondenseren avtar, samtidig som refluks øker, som en reaksjon på at destillatstrømmen avtar. Destillatstrømmen økes så igjen for å stabilisere “hold-up” i kondenseren, og destillatstrømmen stabiliserer seg igen på samme verdi som før spranget i refluks. Reduksjon av oppkok kombinert med at destillatmengden er konstant gjør at mengden metanol øker i bunnstrømmen og reduseres i destillatstrømmen.

Det ble også forsøkt å holde destillatstrømmen konstant ved bunnstrøm som pådrag, men dette gav samme respons som for nivåregulering med oppkok som pådrag. Dette bekrefter at det er denne reduksjonen av oppkok kombinert med konstant destillatsttrøm som forårsaker at renheten i destillatet avtar når det blir gjort sprang i refluks.

For nivåreguleringen kan også sees at reguleringen blir noe raskere med VB_HP som pådrag. Dette kan virke noe ulogisk siden bruk av ytre strømmer skal gi raskere regulering enn ved bruk av indre strømmer. Årsaken er at dynamikken i oppkokeren ikke er modellert, og det er selve varmetilførselen som vil være pådraget og ikke dampstrømmen slik det er i modellen. Med andre ord er dynamikken raskere enn i virkeligheten. 

Bruk av oppkok sompådrag er ikke avgjørende for driften av kolonnen, men det er viktig å vite hva som skjer slik at det ikke gjøres noe med reguleringen selv om responsen tilsynelatende går i feil retning. Det er også viktig å vite hva slags innvirkning valg av pådrag til nivåregulering i oppkokeren har på destillatet ved manuell regulering.

6.3 Tuningsparametre

Ettersom det ikke finnes noen klargjørende tuning-regler for MPC-regulatorer, ble tuningen utført etter skjønn. Dette innebærer mye bruk av “prøve-og-feile” metoden og er en tidkrevende prosess. Det er ikke brukt veldig mye tid på tuningen da det også var viktig å få kjørt simuleringene som nevnt i Kap. 4.5, og fordi disse simuleringene også var veldig tidkrevende. Tuningen foregikk frem til regulatoren viste tilfredsstillende regulering.

6.3.1 Tuning av M, N, n1, n2 og P

Ettersom det tidlig ble bestemt å bruke samplingsintervall på 5 minutter som utgangspunkt (Kap. 6.4), ble tuningen gjort med denne innstillingen. Reguleringshorisonten ble tunet slik at den ble så kort som mulig, men likevel ikke for kort. Som nevnt i Kap. 2.3.3. vil ikke en reduksjon av N i forhold til en mye større M ha noe særlig innvirkning på reguleringen. Det ble derfor ikke arbeidet mye med tuningen av denne. Begrensningsvinduet ble tunet slik at det starter i nåtid og ikke fremtid, og det slutter 10 samplingspunkt etter reguleringshorisonten. Som tidligere nevnt måtte begrensningsvinduet starte så tidlig for å sikre at ikke trykket kom under 1 atm. At trykket viser tendenser til å gå under 1 atm. kan nok skyldes modellen som ikke tar hensyn til at det ikke vil gi særlig fysiske løsninger med et trykk inne i kolonnen som er lavere enn trykket på utsiden. Slutten på begrensningsvinduet ble plassert etter enden på reguleringshorisonten for å sikre at regulatoren klarer å regulere prosessen frem til stabil drift.

Det ble ikke foretatt noen form for tuning på prediksjonshorisonten, P. Årsaken til dette er at programmet som ble brukt ikke tillater dette i sin nåværende form og det ble ikke brukt noe tid på å endre på dette. Dette burde kanskje vært gjort, slik at P kunne blitt redusert, noe som ikke er uvanlig for prosesser der modellhorisonten er lang. Dette ville ført til raskere beregninger, og det hadde trolig ikke gått utover reguleringskvaliteten særlig merkbart. 

I videre arbeid bør det tunes videre på M, N, n1, og n2 og det bør tunes på P for å se om beregningene kan reduseres. Dette vil bety at regulatoren kan bruke kortere samplingsintervall.

6.3.2 Vektmatrisene

Tuning av vektmatriser er en veldig tidkrevende prosess for en MPC-regulator med 5 pådrag og 5 regulerte variable. Det finnes 7 vektmatriser med 5 elementer i hver. Dette betyr at om man ønsker en veldig bra tuning kan det ta veldig lang tid. Vektingen ble foretatt utifra hvilke variable som var viktige å regulere nærme settpunkt, og hvilke begrensninger som var viktige. 

Den harde vektingen på topp-produktene førte til at disse for det meste lå nær settpunktet. Den nedre grensen for disse ble også sjeldent brutt, og da i veldig korte tidsintervaller. Dette betyr at nær 100% av produsert produkt er salgbart som 99,0% metanol. Det er viktig å lage produkt med de spesifikasjoner kunden vil ha. Jo renere produktet er, jo dyrere er det å lage det. Derfor bør man heller ikke lage renere produkt enn det kunden ønsker.

Den harde vektingen av den dynamiske verdien og den nedre trykk-begrensningen for trykket førte til at denne begrensningen ble overholdt i de aller fleste tilfeller. Bunn-produktet fra LP-kolonnen ble antatt å være viktigere enn temperatur-reguleringen, og ble derfor vektet noe i forhold til temperaturen for at denne skulle bli regulert best av disse to. Det viste seg at dette virket tilfredsstillende. Det er også mulig at bunn-produktet kunne vært vektet mer for å sikre mindre svingninger i denne. Dette er ikke så viktig utifra de simuleringene som er utført der bunn-produktet som oftest fikk høyere konsentrasjon en settpunktet. Dette betyr at mindre metanol går tapt her, hvilket er en positiv bieffekt. 

Tuningen av vektmatrisene synes tilfredsstillende utifra de simuleringer som er utført. I videre arbeid bør det likevel tunes mer på disse for å sikre ønsket drift av prosessen og om mulig få enda mer optimal drift.

6.4 Sammenligning av ulike samplingsintervaller

Før simuleringene diskuteres er det viktig å vite at MPC-regulatoren ble tunet med 5 minutters samplingsintervall, og at M, N, n1 og n2 er tilnærmet konstante i tid.

Som Figur 4.3-12 i Kap. 5.4 viser er det kun regulatoren med 30 minutters samplingsintervall som skiller seg særlig ut. Naturlig nok er denne regulatorene i de fleste tilfeller tregere enn de andre. Dette skyldes at prosessen går i 30 minutter mellom hver pådragsendring. Videre noteres det at pådragsbruken er større enn for de andre, noe som er et naturlig resultat siden reguleringshorisonten er mye kortere jo lengre samplingsintervall som brukes. Med utgangspunkt i 5 minutters samplingsintervall er reguleringshorisonten 40, tilsvarende 200 minutter. Med 30 minutters samplingsintervall blir reguleringshorisonten 7, tilsvarende 210 minutter. Grunnen til at reguleringen blir så aggressiv er den harde vektingen av den dynamiske verdien for trykket, men også den nedre grensen for trykket, P_LP, kombinert med det lange samplingsintervallet. Dette fører til at trykket går langt under begrensningen og da gjøres store sprang i pådragene for å få denne over igjen. Når trykket i tillegg er vektet ganske hardt på den dynamiske verdien blir det også store pådragsendringer når trykket går langt over settpunktet. Det kan ikke aksepters at trykket går lavere enn 1 atm. MPC30 vil derfor ikke være brukbar som regulator for den valgte prosessen med den gitte tuningen. Dette var heller ikke uforventet da 30 minutter er et veldig langt samplinsintervall. Den eneste responsen som faktisk er raskere for MPC30 enn de andre er xBB_LP. Dette kommer som et resultat av at pådragsbruken på S er større enn de forandre. Nå er jo xBB_LP ikke en av de viktige variablene og derfor vektlegges ikke denne responsen mye.

For de andre samplingsintervallene er det ikke så store forskjeller. Det eneste som bør kommenteres er responsene til topp-produktene. Figurene viser tydlig at utsvingningene blir større dess lengre samplingsintervallene er. Nå er ikke utsvingingene store om man ser på y-aksen, men det er heller ikke gjort store sprang i F_HP for å konstruere disse responsene. Det forventes at utsvingningene blir større og tydligere ved større sprang i F_HP. Et samplingsintervall på 3 minutter ser ut til å gi den aller beste reguleringen av de regulatorne med de valgte samplingsintervallene. Dette er ikke helt forventet ettersom tuningen ble gjort med 5 min. samplingsintervall. Dette kan bety at samplingsintervallet ikke har så mye å si for tuningen. Likevel ble det valgt å bruke samplingsintervall på 5 minutter i det videre arbeid. Begrunnelsen er at forskjellen mellom MPC3 og MPC5 synes å være veldig liten samt at beregningene tar nesten dobbelt så lang tid med MPC3 som med MPC5. Det tok ca. 7 timer å produsere responsen til MPC3 for 15 timers drift. M, N, n1, n2 og P er alle 5/3 så store som for MPC5. Det ble ikke forsøkt å tune disse for MPC3, men dette bør undersøkes i videre arbeid.

6.5 Sprang i fødestrøm på -5%

Et sprang på - 5% av nominell verdi, tilsvarende –216kmol/h, er et ganske stort sprang når modellen er lagd for et lite område rundt det nominelle driftspunktet. Figurene 4.13-18 viser tydelig at regulatoren får problemer med å takle et sprang av denne størrelsen. Det oppstår oscillasjoner i alle utganger og pådragsbruken er aggressiv. Flere av pådragene bruker sin maksimalt tillatte endringsrate. Dette kan tyde på at for et slikt sprang burde disse grensene vært flyttet slik at enda større sprang ble muliggjort. Den harde vektingen av trykket i LP-kondenseren og de to topp-produktene influerer sterkt reguleringen, slik at oscillasjonene oppstår. Det er mulig at en svakere vekting hadde gitt mindre aggressiv pådragsbruk, og således mindre oscillerende responser. Dette må sees opp mot tap av fortjeneste ved at utgangene trolig vil ha avvik fra settpunkt over lengre tid. 

Spesielt trykkresponsen i LP-kondenseren er uakseptabel. Den svinger mye og er helt nede i ca. 0,6 bar. Dette er en ikke en akseptabel løsning, siden det da ikke ville komme noe produkt ut av kolonnen, forutsatt at det er ventiler og ikke pumper som brukes til å regulere strømmene. 

Modellen er ikke god nok til å simulere sprang på –5% i fødestrømmen til HP-kolonnen. Det er av den grunn ikke så lett å avgjøre om reguleringen er god nok. Dette begrunnes med at den harde vektingen på trykket i LP-kondenseren trolig har stor påvirkning på oscillasjonene. Dersom trykket ikke hadde gått under 1 atm. hadde heller ikke pådragsbruken for å regulere trykket vært så aggressiv, og dermed hadde heller ikke de andre utgangene oscillert så mye.

Det bør gjøres forbedringer med modellen slik at rykket blir modellert bedre. 

6.6 Sprang i fødestrøm på –2,5%

Som Figur 4.19-26 i Kap. 5.6 viser, er responser ulike når det gjøres sprang på –2,5% av nominell verdi, tilsvarende –108kmol/h, på ulike måter. Det er lite sannsynlig at sprang i forstyrrelsen opptrer i et samplingspunkt. MPC-A i Figur 4.19-26 viser at det er slike sprang som reguleres best av de tre ulike sprangene som er utført. For denne simuleringen foregår også hele spranget i et samplingspunkt. At spranget oppstår i et samplingspunkt betyr at regulatoren oppdager spranget akkurat i det det oppstår. Dette er en ønskesituasjon siden sjansen for at sprang skal oppstå akkurat i et samplingspunkt er ganske liten. Det er kun settpunktsendringer som kan kontrolleres på den måten. 

MPC-B viser hva som skjer når spranget på –2,5% blir fordelt på fem påfølgende samplingspunkt. Også her er sprangene utført akkurat i samplingspunktene, noe som igjen er urealistisk. Men denne simuleringen viser hva som skjer når vi har en gradvis økning av forstyrrelsen. Responsen på dette spranget oscillerer med større amplitude enn for MPC-A. Dette kan forklares med at regulatoren først oppdager et lite sprang og behøver ikke bruke pådragene aggressivt for å holde utgangene innenfor begrensningen og nærme sett-punkt. Dette ser vi fra Figur 4.19 der responsen til MPC-B er noe tregere i starten, men med en gang sprang nummer to kommer må pådragsbruken bli mer aggressiv for å holde begrensningene, og utgangene begynner å svinge mer. Det skal nevnes at alle sprangene er utført innen 1 time av simuleringen er gått og dynamikken er såpass treg at det ikke blir noen svingninger mellom sprangene. Dette er som forventet utifra tidligere simuleringen, men MPC-regulatorene oppdager sprangene og i hvert samplingspunkt optimaliseres en ny pådragstrajektor. 

En enda mer korrekt simulering av en økende forstyrrelse ville vært enda mindre steg fordelt slik at man fikk et steg hvert minutt eller enda oftere.

En mer realistisk simulering er vist med responsen for MPC-C, hvor spranget er like etter et samplingspunkt. Dette betyr at prosessen går i 5 minuter før MPC-reglatoren oppdager spranget og starter tiltak for å regulere utgangene inn igjen på settpunktene. Responsene ser ut til å starte ut i motsatt retning av MPC-A og MPC-B. Dette sees spesielt i Figur 4.21 for trykk-responsen. Årsaken til at det blir sånn er den harde vektingen av det dynamiske settpunktet til trykket og den nedre begrensningen som de to andre regulatorene kan ta hensyn til tidligere siden sprangene gjøres i samplingspunktet for disse. For MPC-C fører dette til at trykket går under 1 atm., og således kan dette tyde på at samplingsintervall på 5 minutter er for lite for MPC-regulatoren dersom spranget gjøres like etter et samplingspunkt. Pådragsbruken er også mer aggressiv enn for MPC-A og MPC-B. Dette kommer naturlig av at trykket, P_LP og molbrøk metanol i destillatene er lengre utenfor settpunktene. Dette gjelder spesielt for trykket pga. vektingen. Pådragsbruken for bunnstrømmen fra HP-kolonnen og for sidestrømmen fra LP-kolonnen viser dette, se Figur 4.25-26.

Siden det ikke er modellert dødtid vil ikke MPC-A og MPC-B være mulige responser å oppnå i et virkelig anlegg. Spesielt vil det være dødtid for målinger av sammensetningene i destillatene og bunnstrømmene som vil ha innvirkning på reguleringen. Trykkmålingen og temperaturmålingen vil derimot ha liten dødtid. Dødtiden i forstyrrelsen fødestrømmen vil også ha noe dødtid. Dersom man sier at dødtiden for målingene er 1 minutt, som en generalisering, vil ikke forstyrrelser som opptrer innen ett minutt før et samplingspunkt bli registrert før ved neste samplingspunkt. Det samme gjelder responsene til de ulike utgangene. Dette betyr at reguleringen blir enda noe tregere, spesielt for destillat- og bunnsammensetningene. Dette betyr at samplingsintervallene bør være så korte som mulig. Siden trykk-responsen er raskere enn responsen til de andre utgangene kan det være mulig å ta reguleringen av denne ut av MPC-regulatoren og bruke PI-regulering, eller en annen type regulator for denne, slik at trykket reguleres bedre. Det er også mulig å lage en egen MPC-regulator for trykket der samplingsintervallet er kortere. Det ble av tidsmessige årsaker ikke tid til å utvikle en ny reguleringsstruktur. 

Reguleringen av trykket er ikke tilfredsstillende

Det bør gjøres flere simuleringer med ulike sprang mellom samplingspunktene for å studere prosessen og reguleringen nærmere.

6.7 Modellfeil

Figurene 4.27-32 i Kap. 5.7 viser at reguleringen blir dårligere jo større modellfeilen er. Dette er som forventet. Det som er interessant å merke seg er at reguleringen nesten er like god når stegresponsmatrisen er multiplisert med en faktor på 2 som for den originale modellen. Dette betyr at regulatoren takler modellfeil ganske bra så lenge feilen ikke blir for stor, forusatt at stegresponsmodellen beskriver prosessen bra. Det kan også bety at stegresponsmatrisen kan inneholde mindre modellfeil og likevel gi god reguleringen. Til slutt kan det også bety at regulatoren vil fungere tilfredsstillende lengre utenfor driftspunktet enn ventet.

Med stegresponsmatrisen multiplisert med en faktor på 5 ser det hele mye verre ut. Prosessen oscillerer og trykket går såvidt under 1 atm., eller 1,013 bar. Dette betyr at dersom modellfeilen blir veldig stor blir reguleringen vanskelig om ikke umulig. 

Regulatoren takler modellfeil tilfredsstillende og med lite avvik i regulering fra den originale modellen.

6.8 Umodellert forstyrrelse

Figur 4.33-38 i Kap.5.8 viser at reguleringen ved sprang i fødesammensetningen, som er en umodellert variabel, er god. Begge topp-produktene opprettholder sine ønskede spesifikasjoner, trykket varierer lite og pådragsbruken er ikke aggressiv. Den eneste variabelen som blir dårlig regulert er bunn-produktet i LP-kolonnen. Denne går ned under den nedre begrensningen og det tar lengre tid enn for sprang i fødestrømmen før den kommer på settpunkt igjen. Dette skyldes trolig at det spranget som ble utført var ganske lite, og siden det ikke førte til noen særlig endring i renhet topp-produktene eller i trykket i LP-kondenseren ble ikke forstyrrelsen oppdaget før den nådde bunnen av LP-kolonnen. Det bør noteres at spranget som ble utført førte til at mer metanol kom inn i prosessen og således ble separasjonen enklere. En andring av fødesammensetning i motsatt retning ville trolig ført til større problemer. Dette ble ikke forsøkt utført.

Siden xBB_LP ikke er en av de viktigste utgangen er det ikke viktig å endre reguleringsstruktur eller ta i bruk ekstra målinger. 

Reguleringen av de andre variablene er også noe tregere enn for sprang i fødestrøm og skyldes at forstyrrelsen ikke er modellert.

I videre arbeid kan det være naturlig å inkludere sammensetningen av fødestrømmen som en forstyrrelse i stegsponsmodellen. En annen ide vil være å gjøre større sprang i fødesammensetning for å se hvordan regulatoren håndterer det. 

Man kan også tilføre andre komponenter for å se om reguleringen blir annerledes. Dette vil komplisere modellen ytterligere og bør ikke gjøres med mindre modellen og regulatoren skal brukes i en virkelig prosess.

6.9 Nytt driftspunkt

Settpunktsendringen for molbrøk metanol i destillatene til 0,985 viste seg å ikke være særlig vellykket. Figur 4.39-41 i Kap. 5.9 viser at prosessen ble ustabil ved dette driftspunktet og med de endrede settpunktene, og regulatoren klarte ikke å regulere til stasjonærtilstand. Pådragsbruken var særdeles aggressiv og også trykket i kondenseren i LP-kolonnen kom nok en gang under 1 atmosfæres trykk. Det skal påpekes at det ikke ble gjort noen optimalisering på det nye driftspunktet, så det kan være at prosessen i seg selv er ustabil med disse settpunktet. Med dette menes at optimaliseringen til MPC-regulatoren muligens ikke samsvarer med det som virkelig er mulig. Dette vil i såfall bety at det ikke er selve regulatoren som er problemet.

Det ble ikke forsøkt å stabilisere driften ved andre settpunkt.

Prosessen responderte ikke tilfredsstillende på det nye driftspunktet og regulatoren anbefales ikke brukt ved slike settpunktsendringer.

I videre arbeid kan det være mulig å utvikle flere ulike stegresponsmatriser ved ulike driftspunkt. Dette krever nok ulike tuninger for MPC-regulatoren også, men dersom denne kan veksle mellom de ulike tuningene og stegresponsmatrisene mens driften endrer seg, bør dette gi muligheter for å bruke regulatoren lengre unna det nominelle driftspunktet. Utfordringen vil da ligge i å sørge for at vekslingen mellom de ulike driftspunktene blir god.

Så lenge det er endringer i fødestrømmen som forårsaker at prosessen går til nytt driftspunkt ser reguleringen brukbar ut, forutsatt at hvert enkelt sprang ikke er for stort, men det er tydelig at regulatoren har problemer med å oppnå stasjonær drift ved settpunktsendringer for molbrøk metanol i destillatet. Hovedproblemet ved store sprang er at trykket svinger for mye og går under 1 atm.

6.10 Oppsummering og totalvurdering 

Modellen av prosessen og antagelsenesom er gjort er akseptable, med et par unntak. Den varme-integrerte kondenseren/oppkokeren er ikke nøyaktig nok, og modelleringen av trykket er ikke tilfredsstillende. Dette skyldes at de anvendte konstantene for Antoine- og Wilson- ligningen ikke er gyldige ved aktuelt temperatur og trykk. Det burde vurderes om gass-fase “hold-up” i HP-kolonnen bør modelleres ettersom trykket i HP-kolonnen er over 10 bar.

MPC-regulatoren viste seg å å være tilfredsstillende for regulering av enkeltsprang i fødestrøm på opptil –2,5% av nominell verdi. Med sprang på –5% kom trykket under 1 atm. og pådragsbruken var aggressiv. Regulatoren var ikke god nok ved settpunktsendringer i molbrøk metanol i destillatene. Dette kan skyldes at det nye driftspunktet ikke var stabilt, men sannynligvis skyldes det at stegresponsmodellen ikke er god nok ved dette driftspunktet. Det vil med andre ord si at modellfeilen blir så stor at regulatoren ikke klarer å regulere prosessen. Ved andre driftspunkt, ved endringer i fødestrømmen, og også ved endring i sammensetning i fødestrømmen, klarte regulatoren å komme til ny stasjonærtilstand og stabilisere driften. Dette var tilfredsstillende. Dessverre var ikke den dynamiske reguleringen i de første timene etter spranget på –5% særlig bra, spesielt med hensyn på trykket i kondenseren i LP-kolonnen. Dette skyldtes den raske responsen til trykket og ikke regulatoren i seg selv, men innstillingen av den kunne nok gitt bedre reguluering, spesielt med kortere samplingsintervall. Dette ble ikke undersøkt. Simuleringene viste også at sprang i fødestrøm mellom samplingspunkt førte til dårligere respons. Dette er et argument for å bruke kortere samplingintervall. Det var dessverre ikke nok tilgjengelig tid til å undersøke dette nærmere, da simuleringer med 3 minutters intervaller tok nesten dobbelt så lang tid som for 5 minutters intervaller. 

Alt i alt virket MPC-regulatoren som den var tiltenkt. Den regulerte molbrøk metanol i destillatene bra, trykket holdt seg for det meste over den nedre begrensningen, tatt i betraktningen at regulatoren ble laget for å være nøyaktig i et lite intervall rundt nominelt driftspunkt.

6.11 Forslag til videre arbeid

I videre arbeid med denne prosessen bør modellen av prosessen undersøkes, og da spesielt modelleringen av trykket. Det bør også vurderes om gass-fase “hold-up” bør inkluderes og termodynamikken bør undersøkes. Den varmeintegrerte kondenseren/oppkokeren bør modelleres bedre slik at oppkoket i LP-kolonnen blir mer nøyaktig.

Maciejowski (2002) mener at det ikke er nødvendig å bruke en stegresponsmodell til MPC-regulatoren. Ved bruk av en tilstandsrom-modell er det behov for færre parametre og regulatoren har mindre problemer med å håndtere ustabile prosesser enn ved bruk av stegresponsmodellen. Maciejowski (2002) mener det skal være like enkelt å lage en tilstandsrom-modell utifra stegresponsmodellen uten å miste noe informasjon. Dette kan riktignok gi numeriske problemer for et system som multi-effekt destillasjonskolonner med flere pådrag og utganger, men bør likevel undersøkes. En MPC-regulator som basert på tilstandsrom-modellen er bedre ved høyere frekvenser og den håndterer ustabile prosesser bedre enn ved bruk av steg-responsmodellen. 

For å undersøke hvor god MPC-reguleringen egentlig er bør det implementeres en eller flere andre regulatorer slik at man kan sammeligne reguleringskvaliteten. Multivariabel regulator eller enkeltsløfye PID-regulatorer er mulige forslag. 

Reguleringen av trykket bør tas ut av MPC-regulatoren og heller reguleres med en PI-regulator. Dette bør gi bedre trykk-regulering uten at det går utover de andre utgangene. Alternativt bør samplingsintervallet for MPC-regulatoren reduseres, om mulig til mindre enn 3 minutter. Det er ikke sikkert dette vil hjelpe, men det er verdt å undersøke.

Forstyrrelser i fødesammensetning bør inkluderes i stegresponsmodellen.

7 Konklusjon

En MPC-regulator ble implementert for en multi-effekt destillasjonsprosess. MPC-regulatoren regulerte metanolkonsentrasjonen i destillatene fra begge kolonnene, trykket i kondenseren i lavtrykkskolonnen, konsentrasjon vann i bunnstrømmen fra lavtrykkskolonnen og temperaturen på trinn 6 i lavtrykkskolonnen. Pådragene til MPC-kolonnen var refluks i begge kolonnene, bunnstrømmen fra høytrykkskolonnen, kondensasjonsstrøm i lavtrykkskolonnen og sidestrømmen fra lavtrykkskolonnen. Regulering av nivå i oppkokere og kondensere ble gjort med vanlige P-regulatorer i basislaget.

Samplingsintervall på 5 minutter for MPC-regulatoren viste seg å være det beste å bruke med tilgjengelig datakraft. Det dynamiske settpunktet og den nedre grensen for trykket ble vektet hardt da trykket i kondenseren i lavtrykkskolonnen viste tendenser til å gå laverer enn 1 atm. Det ble også vektet mye på utgangene til destillatsammensetningene.

Regulatoren virket tilfredsstillende med sprang i et samplingspunkt på –2,5% av nominell verdi, men ikke med sprang på –5% av nominell verdi. Sprang i fødestrøm på –2,5% av nominell verdi like etter et samplingspunkt førte til at trykket gikk under 1 atm. Årsaken til dette var at det da tok 5 minutter før regulatoren oppdaget spranget. MPC-regulatoren var god ved moderate modellfeil og umodellert forstyrrelse, men den klarte ikke å regulere prosessen på nytt driftspunkt med settpunktsendringer i molbrøk metanol i begge destillatene til 0,985. Rundt det nominelle driftspunktet og ved moderate sprang i fødestrøm fungerte MPC-regulatoren bra. 

Reguleringen av trykket var problematisk. Trykk-responsen var for rask til at MPC-regulatoren klarte å regulere denne over nedre begrensning. Dette førte til oscillasjoner og aggressiv pådragsbruk. Trykk-reguleringen bør ikke være med i MPC-regulatoren men reguleres med en egen PI-regulator. Dette vil trolig gi en bedre regulering av hele prosessen. MPC-regulatoren bør også ha kortere samplingsintervall for å hindre at utgangene kommer langt fra settpunkt ved større sprang i fødestrømmen.

Det bør arbeides mer med modellering og undersøkelse av antagelser.
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Symbolliste

Da noen av symbolene er brukt flere ganger i ulike sammenhenger, er symbollisten delt inn i to deler. Den første delen består av alle symbolene tilknyttet prosessmodellen, og P-regulering mens den andre delen består av symboler tilknyttet MPC-teori.

Symbol
Forklaring






Benevning

A

Varmevekslerareal i den integrerte varmeveksleren

[m2]

B_HP 

Bunnstrøm fra HP-kolonnen




[kmol/h] B_LP 

Bunnstrøm fra LP-kolonnen




[kmol/h]

c

ventil-konstant








D_HP

Destillatstrøm fra HP-kolonnen



[kmol/h] D_LP

Destillatstrøm fra LP-kolonnen



[kmol/h]

F_HP

Fødestrøm til HP-kolonnen




[kmol/h]

hL

Væskeentalpi






[kJ/kmol]

hV

Gassentalpi






[kJ/kmol]

HP

Høytrykks-kolonnen





[-]

k

Åpen sløyfe forsterkning

Kbf

Konstant i Francis Weir-formel, over fødetrinnet



Kc

Lukket sløyfes forsterkning






Kuf

Konstant i Francis Weir-formel, under fødetrinnet



Kus

Konstant i Francis Weir-formel,under trinn med sidestrøm



Lbf,s

Væskestrøm over fødetrinnet, nominelt


[kmol/h]

Li

Væskestrøm fra trinn i




[kmol/h]

Luf,s

Væskestrøm under fødetrinnet, nominelt


[kmol/h]

Lus,s

Væskestrøm under trinn med sidestrøm, nominelt

[kmol/h]

LP

Lavtrykkskolonnen





[-]

LT_HP
Refluks i HP-kolonnen




[kmol/h] LT_LP

Refluks i LP-kolonnen




[kmol/h]

LC

Nivåregulator






[-]

Mi

“Hold-up” av væske på trinn i



[kmol]

Mi,s

“Hold-up” av væske på trinn i, nominelt


[kmol]

ML,i

Akkumulasjon eller “hold-up” i væskefase på trinn i

[kmol]

MV,i

Akkumulasjon eller “hold-up” i gassfase på trinn i

[kmol]

Muw

“Hold-up” av væske under overløpskanten


[kmol]

NT

Antall destillasjonstrinn




[-]

Ps

Gasstrykk til ren væske




[Pa]

Pis

Gasstrykk til ren væske, komponent i



[Pa]

Pjs

Gasstrykk til ren væske, komponent j



[Pa]

Ptot

Totalt gasstrykk 





[Pa]

P_LP

Trykk i kondenser i LP-kolonnen



[Pa]

Q

Varmeutveksling i den integrerte varmeveksleren

[W]

QB,HP

Varmeveksling i oppkoker i HP-kolonnen


[W]

QC,LP

Varmeveksling i kondenser i LP-kolonnen


[W]

qF

Væskefraksjon i fødestrømmen til HP-kolonnen

[-]

S

Sidestrøm fra trinn 6 i LP-kolonnen



[kmol/h]

T

Temperatur i fødestrømmen til HP-kolonnen


[K]

Symbol
Forklaring






Benevning

Ti

Temperatur p åtrinn i





[K]

TB,LP

Temperatur i bunnstrøm i LP-kolonnen


[K]

TT,LP

Temperatur i destillatstrøm fra HP-kolonnen


[K]

T6_LP

Temperatur på trinn 6 i LP-kolonnen



[K]

ui,j

Indre energi av komponent j på trinn i


[kJ]

U

Varmeovergangstallet i den integrerte varmeveksleren
[W/m2*K]

Vi

Gass-strøm fra trinn i





[kmol/h]

VB_HP
Oppkok, gass-strøm fra oppkoker i HP-kolonnen

[kmol/h]

VD_LP
Kondensasjonsstrøm i LP-kolonnen



[kmol/h]

xi

Molbrøk av komponent i i væskefase



[-]

xj

Molbrøk av komponent j i væskefase



[-]

xk

Molbrøk av komponent k i væskefase


[-]

xi,j

Molbrøk av komponent j i væskefasen på trinn i

[-]

xAD_HP
Molbrøk metanol i destillatstrømmen fra HP-kolonnen
[-] xAD_LP
Molbrøk metanol i destillatstrømmen fra LP-kolonnen
[-]

xBB_LP
Molbrøk vann i bunnstrømmen fra LP-kolonnen

[-]

yi,j

Molbrøk av komponent j i gassfasen på trinn i

[-]

zAF

Molbrøk metanol i fødestrømmen til HP-kolonnen

[-]

zBF

Molbrøk vann i fødestrømmen til HP-kolonnen

[-]

zCF

Molbrøk etanol i fødestrømmen til HP-kolonnen

[-]

(d

Sprang i forstyrrelse





[kmol/h]

(u

Sprang i pådrag





[kmol/h]

(i

Aktivitetskoeffisienten til komponent i

(j

Aktivitetskoeffisienten til komponent j


(ij

Beskriver interaksjon mellom komponent i og j

(

Oppholdstid






[min]

(c

Lukket sløyfes tidskonstant




[min]

Symboler tilknyttet MPC-teori

Symbol
Forklaring








A

Sprangresponsmatrise

Arq

Sprangresponsmatrise for inngang q og utgang r
ai

Sprangrespons-koeffisient ved tidspunkt i




aM

Sprangrespons-koeffisient ved tidspunkt i=M
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QP gradient vektor

dk+1

Støy ved tidspunkt k+1
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Avviket mellom referansevektor og utgangsvektor når...

...fremtidige pådrag neglisjeres

G

Begrensningsmatrise
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Begrensningsmatrise, definerte øvre og nedre grenser

H

Hessisk matrise 

M

Modellhorisont, angitt i antall samplingspunkt

Symbol
Forklaring








N

Reguleringshorisont, angitt i antall samplingspunkt

n1

Start på begrensningsvinduet

n2

Slutt på begrensningsvinduet

P

Predisksjonshorisont, angitt i antall samplingspunkt

ujmax

Øvre grense til pådrag  j

ujmin

Nedre grense til pådrag  j

uj,k-1

Pådrag j ved tid k-1
uj,k+l-1

Fremtidige pådragsverdier av pådrag j
uk

Pådrag ved tidspunkt k
y0

Utgangens initialbetingelse
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Øvre begrensning for utgang i ved tidspunkt k+1
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Nedre begrensning for utgang i ved tidspunkt k+1
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Referansevektor for utgang i ved tidspunkt k+1
yk+1

Utgangen ved tidspunkt k+1


(uk-i+1

Sprang i pådrag fra tidspunkt k-i til k-i+1
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Løsningen på optimaliseringsproblemet
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Øvre grense for optimaliseringsproblemet
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Nedre grense for optimaliseringsproblemet

(

Diagonalmatrise som bestemmer vekting av utganger

(i

Vekt-element i (
(

Diagonalmatrise som bestemmer vekting av pådrag
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Bilag 1 Tuning av nivåregulatorer

Tuningen av nivåregulatorene er ganske enkel ettersom det kun dreier seg om en ren P-regulator. For å tune regulatorene gjøres det sprang i inngangen ved åpen-sløyfe, og stigningstallet finnes. Man kan også bare bruke 
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(B1.1)

direkte, men man må også finne ut om responsen har negativt eller positivt fortegn.

Tuning for de fire nivåregulatorene er gitt i Tabell B1.1:

Tabell B1.1 Resultat av tuning av nivåregulatorer

Nivåregulator
Valgt  (c[MIN]
Kc[h] 

Kondenser HP-kolonen
3
-20

Oppkoker i HP-kolonnen
1
-60

Kondenser LP-kolonen
3
-20

Oppkoker i LP-kolonnen
3
-20

Bilag 2 Beregninger for oppkokere og kondensere

Beregningene utgangspunkt i kondenseren i HP-kolonnen. Her er oppholdstiden satt til å være 2 minutter. Det tilsvarer 1/30 timer. Den molstrømmen som går igjennom kondenseren er ved normalt driftspunkt:  






[image: image55.wmf]h

kmol

HP

VD

7137

_

=


Dette gir:





[image: image56.wmf]kmol

h

h

kmol

up

hold

mol

9

,

237

30

1

*

7137

"

"

=

=

-

-


Dette er settpunktet for nivåregulatoren. For å beregne volumet av kondenseren brukes en lineær sammenheng av sammensetningen i destillatet ved normalt driftspunkt, generelt:
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, der ci er konsentrert væske av komponent i.

For kondenseren:
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Det er kun tatt med to komponenter i likningen fordi xvann~0 i destillatet. Det må presiseres at dette kun er nødvendig væskevolum, og ikke totalt volum i kondenser-tanken. Dette gjleder for alle oppkokerene og kondenserene. Dersom denne beregningen gjøres for alle oppkokerne og kondenserne, får vi følgende settpunkt for nivåregulatorene:

Tabell B2.1 Oppholdstid og settpunkt for nivåregulatorer

Nivåregulator
OpPholdstid[min]
Settpunkt[kmol]

Kondenser i HP-kolonnen
2
237,9

Oppkoker i HP-kolonnen
20
3230,7

Kondenser i LP-kolonnen
2
171,2

Oppkoker i LP-kolonnen
10
1056,3

, og nødvendig væskevolum blir: 

Tabell B2.2 Nødvendig væskevolum

Oppholdstank
Nødvendig væskevolum[m3]

Kondenser i HP-kolonnen
9,7

Oppkoker i HP-kolonnen
87,1

Kondenser i LP-kolonnen
7,0

Oppkoker i LP-kolonnen
18,4

Bilag 3 Responser fra sprang i fødestrøm på -5%

Figur B3.1-5 under viser responsene til et sprang på –216kmol/h  i fødestrømmen etter 30 minutter.
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Figur B3.1 Respons til molbrøk metanol i HP-kolonne
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Figur B3.2 Temperatur-respons på trinn 6 i LP-kolonne
Figur B3.3 Pådragsbruk til refluks i HP-kolonne
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Figur B3.4 Pådragsbruk for bunnstrømmen fra HP-kolonnen
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Figur B3.5 Trykk-respons i kondenser i HP-kolonnen. 

Bilag 4 Sprang i fødestrømmen på –2,5%

Figur B4.1-2 under viser responser med ulike simuleringer. I alle de tre simuleringene er det totale spranget i fødestrømmen på –2,5% av nominell verdi, tilsvarende –108kmol/h.

MPC-A:
Spranget ble utført etter 30 minutter, i et samplingspunkt.

MPC-B:
Spranget ble utført som en serie av fem sprang på –21,6 kmol/h i fem påfølgende samplingspunkt, med start etter 30 minutter.

MPC-C:
Spranget ble utført like etter 30 minutter, like etter et samplingspunkt.

Det ble simulert til 15 timer, men responsen er bare vist frem til 6 timer for å vise klarere forskjellene i responsene. Etter 6 timer er alle responsene nesten helt like. 
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Figur B4.1 Temperatur-respons på trinn 6 i LP-kolonnen
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Figur B4.2 Respons til molbrøk vann i bunnstrømmen fra LP-kolonnen

Bilag 5 Responser fra simuleringer med modellfeil

Figur B5.1-4 under viser responser gjort med modellfeil sammenlignet med responsen til den korrekte modellen. Det ble gjort sprang i F_HP på –21,6kmol/h etter 30 minutter.

· ORG:
Korrekt stegresponsmodell

· MF2:
Stegresponsmatrisen multiplisert med 2

· MF5:
Stegresponsmatrisen multiplisert med 5
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Figur B5.1 Temperatur-respons på trinn 6 i LP-kolonne
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Figur B5.2 Respons til molbrøk vann i bunnstrømmen fra LP-kolonne
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Figur B5.3 Pådragsbruk for bunnstrøm fra HP-kolonne
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Figur B5.4 Pådragsbruk for sidestrøm fra LP-kolonne

Bilag 6 Responser fra simulering med umodellert forstyrrelse

Molbrøk metanol i fødestrømmen ble økt fra 0,73 til 0,75 etter 30 minutter, mens molbrøk vann ble redusert fra 0,25 til 0,23 etter 30 minutter. Responsene er vist i Figur B6.1-4 under.


Figur B6.1 Temperatur-respons på trinn 6 i LP-kolonne


Figur B6.2 Pådragsbruk for refluks i HP-kolonne


Figur B6.3 Pådragsbruk for kondensasjonsstrøm i LP-kolonne


Figur B6.4 Pådragsbruk for bunnstrøm fra HP-kolonne

Bilag 7 Responser fra simulering rundt nytt driftspunkt

Det ble stegvis gjort endring i begge settpunktene til metanol i destillatene ned til 0,985. Simulering på nytt driftspunkt er vist i Figur B7.1-4 under. 


Figur B7.1 Temperatur-respons på trinn 6 i LP-kolonne


Figur B7.2 Respons til molbrøk vann i bunnstrøm fra LP-kolonne


Figur B7.3 Pådragsbruk for refluks i LP-kolonne


Figur B7.4 Pådragsbruk for bunnstrøm fra HP-kolonne

Bilag 8 Boblepunktslinje

Figur B8.1 viser boblepunktslinjen for metanol-vann ved 1 atm funnet ved hjelp av PRO-II.  Likningen for annegrads regresjonslinjen er vist oppe i høyre hjørne, der x er molbrøk metanol.

Figur B8.1 Boblepunktslinje for metanol vann ved 1 atm.
Bilag 9 Matlab-filer

De viktigste Matlab-filene er forklart under. Matlab-filer som plotter Figurer er ikke tatt med her.

run_multieffect.m

Denne filen starter simuleringene. Den henter initielle tilstander og strømmer for kolonnene og henter stegresponsmatrisen for bruk i MPC-regulatoren med ønsket samplingsintervall. Den kaller også opp de andre filene som skal kjøres og plotter til slutt alle responsene. De filene som kalles herifra er:

· qdmc_init.m

· qdmc.m

· multieffect.m

qdmc_init.m

Denne filen lager forsterknings-matriser som viser pådragenes og forstyrrelsens effekt på pådragene, utifra stegresponsmatrisen. Den tilpasser vektmatriser og den Hessiske matrisen.

qdmc.m

Utfører optimalisering først på stasjonærverdier, og deretter på dynamiske verdier. Dersom det ikke finnes løsning pås ettpunktene finnes nye verdier innenfor begrensningene, og dersom dette heller gir noe gyldig løsning på problemet optimaliseren den utenfor begrensningene med minst vekting først. Denne filen bruker Matlab s eget program quadprog.m for å løse QP-problemet. Gir også ut nye pådragssekvenser som skal hentes av multieffect.m.

multieffect.m

Denne filen binder sammen de to kolonnemodellene, Colamod1.m og Colamod2.m og sender pådrag og forstyrrelser til disse. Nivåreguleringen foregår også her. Lagrer alle responsene.

Colamod1.m

Henter pådrag og forstyrrelser fra multieffect.m og beregner interne strømmer og de tidsderiverte for material-, komponent- og energi-balansene på hvert trinn i høytrykkskolonnen. Beregner også gass-væske likevekten og trykket på hvert trinn.

Colamod2.m

Samme som for Colamod1.m, men for lavtrykkskolonnen.

Bilag 10 Responser fra genereringen av stegresponsmatrisen

Figur B10.1-12 viser responsene til de fem utgangene som er brukt i MPC-regulatoren ve generering av stegresponsmatrisen. Nivåreguleringen var lukket, mens resten av prosessen var åpen-sløyfe. Alle horisontalaksene er gitt i timer. Trykk-responsen for kondenseren i HP-kolonnen ble plottet dersom det underveis i arbeidet ble funnet ut at denne skulle implementeres som en assosiert variabel, se Kapittel 2.3.

Sprang i LT_HP på  +54,7kmol/h, tilsvarende 1% av nominell verdi:

Figur B10.1 Responser til sammensetninger og temperatur

Figur B10.2 Responser til trykk i kondensere

Sprang i LT_LP på +37,4kmol/h, tilsvarende 1% av nmominell verdi.


Figur B10.3 Responser til sammensetninger og temperatur


Figur B10.4 Responser til trykk i kondensere
Sprang i B_HP på -26,5kmol/h, tilsvarende 1% av nominell verdi:

Figur B10.5 Responser til sammensetninger og temperatur


Figur B10.6 Responser til trykk i kondensere
Sprang i VD_LP på -51.9kmol/h, tilsvarende 1% av nominell verdi


Sprangresponsene, med tidsskritt på 1 min., er lagret i Ystep_u3.

Figur B10.7 Responser til sammensetninger og temperatur


Figur B10.8 Responser til trykk i kondensere
Sprang i S_LP på -2.36kmol/h, tilsvarende 1% av nominell verdi


Sprangresponsene, med tidsskritt på 1 min., er lagret i Ystep_u5.

Figur B10.9 Responser til sammensetninger og temperatur


Figur B10.10 Responser til trykk i kondensere
Sprang i F_HP på -21,6kmol/h, tilsvarende 0,5% av nominell verdi


Sprangresponsene. med tidsskritt på 1 min., er lagret i Ystep_d1.

Årsaken til at det ikke ble gjort større sprang var at åpen-sløyfe forsterkning ble forskjellig utifra om spranget var positivt eller negativt. xBB_LP gikk også mot metning ved positive sprang. Spranget til P_LP går lavere enn 1 atm., men er av samme størrelse som ved positivt sprang på 0,5%.

Figur B10.11 Responser til sammensetninger og temperatur


Figur B10.12 Responser til trykk i kondensere
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