

RESULTATER


5. RESULTATER

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

5.1. Stabilitetsanalyse

TE-prosessen er uten regulering en ustabil prosess. Det første som måtte gjøres var derfor å stabilisere prosessen. Dette ble gjort som beskrevet i kapittel 3. Prosess- modellen ble først linearisert og overført til tilstandsromform.

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

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

Variabel
Betegnelse
Skalering

Reaktortrykk
y7
54,1 kPa 

Væskenivå i reaktor
y8
1,5 %

Reaktortemperatur
y9
1,2 (C

Separatortemperatur
y11
1,0 (C

Væskenivå i separator
y12
1,0 (C

Separatortrykk
y13
52,6 kPa g

Væskenivå i stripper
y15
1,0 %

Strippertrykk
y16
62,0 kPa 

Strippertemperatur
y18
1,0 (C

Utløpstemperatur på reaktorkjølevann
y21
0,2 (C

Utløpstemperatur på kondensatorkjølevann
y22
0,2(C

Den lineære prosessmodellen ble skalert som beskrevet i kap 3.2.

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


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

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

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

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

Pu= 0.0008

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

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

Tabell 5.2: PI-tuninger til stabiliserende regulering. 

Parring
kp
(I

y15 (u8
-0,5
5

y21 (u10
-10
0,0167

y12 (u7
-2,5
3,33

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

5.2 Regulerbarhetsanalyse.

Formålet med denne analysen var å sjekke regulerbarheten til prosessen og å finne ut hvordan inngangene skulle parres med de utgangene som er foreslått av Larsson et.al.[*] for å oppnå gode dynamiske egenskaper for prosessen. Dette er beskrevet i kapittel 4.1.

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

Utgangene vil nå skaleres med utgangspunkt i hva som er akseptabel regulering. For å finne ut hvilken avvik som kunne sies å være akseptable ble det for variable som ligger nær skranker, væskenivå og trykk i reaktor, benyttet oppgitte designbegrensninger. De variable som har vært undersøkt av Larsson et.al.[*], mol% C i purge, resirkulasjonsstrøm og reaktortemperatur, ble skalert ved at det ble tillatt et tapi kostsfunksjonen på 5%.  Skaleringene som ble benyttet er oppgitt i tabell 5.*.

Tabell 5.*: Skalering av utganger i regulerbarhetsanalysen.

Variabel
Betegnelse
Skalering

Resirkulasjonsstrøm
y5
2.5 kscmh

Reaktortrykk
y7
95 kPa gauge

Væskenivå i reaktor
y8
15.22  %

Reaktortemperatur
y9
2.5 (C

Produksjonsrate
y17
2.91 m3/h

Mol% C i purge
y31
4.0 mol%

Mol% G i produkt
y40
0.25 mol%

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

rang(G(0)) = 10                                                                                          (*.*)

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

Et godt mål på om valgte pådrag og utganger kan gi en tilfredstillende mulighet til å gjøre uavhengige settpunktsendringer er å beregne den minste singulærverdien til systemet og plotte denne mot frekvensen, se figur 5.*.



Figur 5.*: Det stabiliserte systemets minste singulærverdi plottet mot frekvens.
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Ser av utgangsretningen at den retningen hvor systemet har minst forsterkning er nær retningen for produksjonsraten. De forskjellige pådragene har omtrent lik innvirkning på prosessens forsterkning i denne retningene. Fra figur 5.* ser man at den minste singulærverdien stasjonært omtrent er 2. Verdien er konstant ved frekvenser lavere enn 0.1 h-1. Det vil si at man maksimalt kan gjøre settpunktsendringer på 2 opptil frekvenser rundt 0.1 h-1 i denne retningenen. En frekvens på 0.1 h-1 tilsvarer en svingetid på omtrent 60 timer.

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

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

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

For å sjekke om det ville bli problemer med pådragsmetning ved innføring forstyrrelser ble G-1Gd beregnet. Elementer større enn 1 vil gi pådragsmetning. Stasjonærverdiene er gitt i tabell 5.*. Verdiene varierer lite med frekvens, rundt båndbredden vil verdien for forstyrrelse 2 sin innflytelse på pådrag 6 være noe mindre (0,7), ellers vil det ikke være noen forandringer av betydning.

Tabell 5.*: Stasjonærverdier for G-1Gd for stabilisert prosess.


d1
d2
d3
d4
d5
d6
d7

u1
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

u2
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

u3
2.0
0.1
0.0
0.0
0.0
1.0
0.0

u4
0.1
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.3

u6
0.0
0.9
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

u11
0.0
0.0
0.0
0.0
0.1
0.0
0.0

y21,set
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0
0.0

I følge tabell 5.* vil det største problemet med pådragsmetning være for fødestrømmen av komponent A (u3) ved en forandring i A/C-forholdet i C føden (d1). Man kan også få problemer med purgeventilen (u3) når mengde inert i føde C økes. Begge disse pådragene har en nominell verdi på rundt 25% det vil si at skaleringen er satt til (25%, i prakis kan disse pådragene derfor variere mellom –1 og 3 med hensyn på skalerte variable. Pådragene vil derfor være takle forstyrrelser som krever at ventilåpningen skal økes bedre enn for det motsatte tillfellet. De forstyrrelsene som genereres i prosessmodellen ved å skru ”på” disse forstyrrelsene virker i den retningen hvor pådragene har størst mulighet for forandring . 

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

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

Tabell 5.*: RGA-matrise for stabiliserte system*). 


u1
u2
u3
u4
u6
u11
y21,set

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

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

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

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

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

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

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

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

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

Parringene som ble valgt er de markert i tabell 5.*, untatt for produksjonskvaliteten. Det ble besluttet benytte forholdet mellom G og H som målt variabel istedenfor bare G fordi det var denne målingen som ble benyttet av Larsson et.al.[*]. Det antas imidlertid at dette gir minimale forskjeller siden produktet består av tilsammen 98 mol% G og H, slik  at om man regulerer G, H eller forholdet mellom dem så vil det gi samme resultat. 

5.3 Implementering av reguleringsstruktur baseret regulerbarhetsanalyse (Struktur 1).

Strukturen foreslått i kap 5.2 ble deretter implementert i Simulink. I figur 5.* er valgt reguleringsstruktur illustrert. 



Figur 5.*: Foreslått reguleringsstruktur (Struktur 1).

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

Deretter ble tidskonstantene til stepresponsene for valgte parringer bestemt, se bilag *. Reguleringssløyfene med kortest tidskonstant ble implementert først. De implementerte sløyfene ble deretter retunet med bakgrunn i hvordan reguleringsløyfen klarte å følge settpunktsendringer. Når alle sløyfene var implementer ble systemet påført forstyrrelser for å sjekke systemets oppførsel. Regulatorene for mol% C i purge og produksjonsrate ble deretter retunet for å oppnå akseptabel dynamisk oppførsel. Endelige PI-parametre er gitt i tabell 5.*.

Tabell 5.*: PI-parametre for reguleringsstrukturen vist i figur 5.*.

Sløyfe nr.
Parring
Forsterkning, Kp
Integraltid, (I

1
y15(u8
-0,5
5

2
y21(u10
-10
0,0167

3
y12(u7
-2,5
3,33

4
y8(u2
5
20

5
y31(u3
-5
8,4

6
y40(u1
2
2,5

7
y17(u4
0,005
0,05

8
y19(y21,s
5
0,0125

9
y5(u11
-3
3,3

10
y7(u6
-1
1,5

5.4 
Utarbeidelse og implementering av reguleringsstruktur basert
på ideer fra Ricker(Struktur 2).

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

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

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

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

Pådrag som benyttes i disse reguleringssløyfene er fødestrømmen til A og C. Spørsmålet blir da om det er mulig å regulere mol% C i purge og resirkulasjonsstrømmen med disse pådragene. For å danne et bilde av hvordan disse pådragene påvirker mol% C i purge og resirkulasjonsstrømmen ble det utført step i disse pådragene med begge regulatorene i manuell. Resultatet av disse forsøkene er vist i figur 5.*.

[image: image7.png]5
2

(!
!
Y

MWWMWMWW‘MW‘I

s

o
e

sttty

ot

Tid timer]

Tid [timer]




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

Figur 5.*: Stepresponser med fødeventilene for A og AC føde i manuell.

Ser av figur 5.* at mol% C i purge forandres mer for et step i AC føden enn det den gjør for step i A føden. Resirkulasjonsraten forandres derimot mest ved step i A føden. Dette tilsier at det vil være naturlig å parre mol% C i purge med AC-føden og resirkulasjonsstrømmen med A-føden. I figur 5.* sjekkes i tillegg hvordan pådraget påvirker valgt utgang når den andre reguleringssløyfen er lukket.


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

Figur 5.*: Steprespons for valgt parringer med resterende reguleringssløyfer lukket.

Ser av figur 5.* at de valgte parringene trolig har stor nok forsterkning til at ventilmetning ikke bør være noe stort problem. Tidskonstantene for effektene er begge ganske store, men begge effektene skjer uten noe dødtid. Disse regulatorene ble tunet ved å gjøre settpunktsforandringer for gitte reguleringsløyfer i den dynamiske modellen og ved å sjekke ytelsen når systemet ble påtrykt forstyrrelser.

For å regulere produktkvaliten måler Ricker[*] mol% G i produktet og manipulerer D og E føden i et bestemt forhold, se kap. 4. Larsson et.al.[*] har antatt at det er forholdet mellom mol% G og mol% H som bør reguleres for å holde spesifisert produktkvalitet. Disse to måtene å regulere produktkvaliteten på er veldig like siden produktet består av tilsammen 98 mol % G og H. Bruker derfor samme regulator som Ricker, se kap. 4.2, men måler forholdet mellom G og H istedenfor å bare måle mol% G. Regulatoren ble tunet ved å gjøre settpunktsforandringer i den dynamiske modellen.

Den endelige reguleringsstrukturen er vist i figur 5.*.



Figur 5.*: Reguleringsstruktur basert på ideer  fra Ricker.

Parametrene til regulatorene i fig 5.* er gjengitt i tabell 5.*. Sløyfenummeret i tabellen henviser til nummereringen i figur 5.*.

Tabell 5.*:PI-parametrene til reguleringsstrukturen vist i figur 5.*.

Sløyfe nr.
Utgang
Inngang
Forsterkning
Integraltid

(timer)

1
Fødestrøm A, 

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

2
Fødestrøm D, 

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

3
Fødestrøm E, 

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

4
Fødestrøm C, 

y4
Ventil i samme strøm,

u4
0,003
1,67 x 10-5

5
Purgerate, 

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

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

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

8
Produksjonsrate, 

y17
Faktor i loop 1-7,

Fp
3,2
2

9
Væskenivå stripper, y15
Settpunkt sløyfe 7,

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

10
Væskenivå separator,y12
Settpunkt sløyfe 6,

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

11
Væskenivå reaktor, y8
Settpunkt sløyfe 17,

y11,set
0,8
1

12
Reaktor trykk, 

y7
Settpunkt sløyfe 5,

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

13
 G/H i produkt, y40MG/y41MH
Eadj, se ligning * og *
-0,032
1,67

14
Resirkulasjonsstrøm, y5
Settpunkt sløyfe 1,

y1,set
1,25 x 10-3
2

15
Mol% C i purge, 

y31
Settpunkt sløyfe 4,

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

16
Reaktortemperatur, 

y9
Reaktor kjølevann,

u10
-8,0
0,125

17
Separatortemperatur, y11
Kond.kjølevann ventil,

u11
-4,0
0,25

5.5 Uttesting av reguleringsstrukturenes dynamiske egenskaper.

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

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

Reguleringsstrukturen vil bli testet ved hjelp av settpunktsforandringer og forstyrrelser gitt i tabell 5.*.

Tabell 5.*: Oversikt over settpunktsendringer og forstyrrelser benyttet for å teste 

       reguleringstrukturene.

Simulerings nr.
Forstyrrelse
Type

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

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

3
Endring inntemperatur reaktorkjølevann, d4
Step ved t=0

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

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

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

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

8
Settpunktsendring i produksjonsrate på

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

9
Endring av reaktortrykket
Step ved t=2

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

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

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

5.2.1 Reguleringsstrukturenes oppførsel ved forstyrrelse 1.

Ved forstyrrelse 1 som er en stependring i forholdet mellom A og C i fødestrøm C, får man en god indikasjon på om systemet har tilfredstillende regulering i forhold til komponentbalansen i prosessen. Hvis reguleringsstrukturen ikke klarer å motvirke denne forstyrrelsen ved å regulere fødestrømmene av A og C, vil trykket øke og purgeventilen vil gå i metning på grunn av  akkumulasjon av A eller C. I figur 5.* vises reaktortrykket når forstyrrelse 1 påføres ved t=0.



Figur 5.*: Respons på reaktortrykket ved innføring av forstyrrelse 1 ved t=0.

Alarmgrensen for trykket er 2900 kPa gauge. Ser av figur 5.* at det er struktur 1 som har størst problemer med å regulere trykket. Trykket er her bare 20 kPa fra alarmgrensen. Både struktur 2 og Rickers struktur har veldig små utslag på trykket. Årsaken til dette henger trolig sammen med at struktur 1 har større avvik fra nominelle verdier for mengden av komponentene i prosessen.

Ser fra figur 5.* at struktur 1 har et maksimalt avvik på 10 mol% fra nominell verdi for mengde C i purge, mens maksimalt avvik bare er 5 mol% for de to andre strukturene.



Figur 5.*: Respons på sammensetning i purge ved innføring av forstyrrelse 1 ved t=0.

Struktur 1 bruker C føden til å regulere produksjonsraten det er derfor naturlig at denne strukturen får en tregere justering av mengden C inn i systemet enn de to andre strukturene som bruker A og C fødene mer direkte i regulering av inventaret i prosessen. I figur 5.* er produksjonsratens respons på forstyrrelse 1 vist for struktur 1 og 2. Rickers struktur er utelatt da den har samme respons som struktur 2.



Figur 5.*: Respons på produksjonsraten ved innføring av forstyrrelse 1 ved t=0.

I figur 5.* ser man at produksjonsraten for struktur 1 vil avvike noe fra settpunkt før en har oppnådd balanse i komponentsammensetningen i prosessen.

5.5.2    Reguleringsstrukturenes oppførsel ved settpunktsforandring i  
produktsammensetningen.

Produktspesifikasjonene til prosessen reguleres bra for alle strukturene. Settpunktsforandringer i produktsammensetningen følges bra. I figur 5.* kan man se at struktur 1 har en noe tregere respons ved forandring i sammensetningssettpunktet.



Figur 5.*: Respons på settpunktsforandring i produktsammensetningen.

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

Figur 5.* viser variasjoner i fødestrømmene til prosessen for de forskjellige strukturene ved samme settpunktsforandring i produktsammensetningen som ovenfor.



Figur 5.*: Variasjoner i fødestrømmene ved endring i settpunkt for



      produktsammensetningen.

Figur 5.* er representativ for fødevariasjonene om stasjonærverdiene for de fleste settpunktsforandringer og forstyrrelser som prosessen er blitt testet på. Variasjonene er forholdsvis langsomme og svinger lite når ny stasjonærverdi er nådd. Variasjonene i føde E for struktur 1 er ikke problematiske da bufferkapasiteten for den strømmen er stor. Variasjoner i fødestrøm A er de som er mest kritiske, ser av figuren at begge de foreslåtte strukturene har en mindre variasjon er det som er tilfellet for Rickers struktur. For struktur 1 er variasjonene i A føde små, men man har små  høyfrekvente variasjoner. Disse er trolig for små til å skape problemer for tilførsel av A.

5.2.3 Reguleringsstrukturenes oppførsel ved innføring av forstyrrelse 8.

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

Simuleringene viser at når denne forstyrrelsen innføres får reguleringsstrukturene problemer med å overholde de begrensninger som er satt til prosessen. Alle strukturene får store variasjoner i pådragsbruken av fødestrøm A. Pådragsbruken for fødestrømmene er vist i figur 5.*.



Figur 5.*: Variasjoner i fødestrømmene ved innføring av forstyrrelse 8 ved t=0.

Av figur 5.* ser man at struktur 1 har en amplitude på svingningene på omtrent 25 % og en frekvens på omtrent 0,2 h-1 for variasjonene i fødestrøm A. De to andre strukturene har litt større amplitude, mens frekvensen er omtrent 0,1 h-1. Disse frekvensene er godt under det området som blir sett på som kritisk i forhold til oppstrøms produksjonsenheter, se kapittel 3.*.

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

Den største svakheten med struktur 1 med hensyn på forstyrrelse 8 er at reguleringen av produksjonsraten er dårlig. Dette illustreres i fig 5.*.



Figur 5.*: Variasjoner i produktraten ved innføring av forstyrrelse 8 ved t=0.

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

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

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

5.2.4 Reguleringsstrukturenes oppførsel ved forstyrrelse 12 og 15.

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

I figur 5.* vises responsen på reaktortrykket og produksjonsraten for struktur 1 og 2. Rickers struktur er ikke tatt med da den har lik respons som struktur 2.



Figur 5.*: Variasjoner i produktraten og reaktortrykket ved innføring av forstyrrelse
      12 og 15 ved t=0.

Ser av figur 5.* at struktur 1 ikke klarer å undertrykke disse forstyrrelsene. Dette kan imidlertid forbedres betraktelig ved å innføre en indre kaskadesløyfe som regulerer utløpstemperaturen på kjølevannet.

5.6 Sammenligning av strukturenes selvoptimaliserende egenskaper. 

For alle simuleringene ovenfor ble det beregnet gjennomsnittlig produksjonskostnad. Kostnadsfunksjonen som er brukt er beskrevet i kapittel 3.4 og beregner kostnader ved tap av komponenter i purge og produkt og kostnader ved bruk av hjelpesystemer som kjølevann og damp.  Ved drift i nominelt driftspunkt vil optimal produksjonskostnad være 114,3 $/h. I tabell 5.* er det gitt en oversikt over produksjonskostnadene for de forskjellig strukturene ved forskjellige forstyrrelser og settpunktsendringer.

Tabell 5.*: Kostnadsoversikt

Påført endring
Gjennomsnittlig produksjonskostnad [$/h]


Struktur 1
Struktur 2
Ricker

Forstyrrelse 1
114,3
112,7
112,4

Forstyrrelse 2
171,1
172,7
172,8

Forstyrrelse 4
114,7
114,6
114,6

Forstyrrelse 8
116,8
116,6
116,2

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

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

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

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

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

Gjennomsnitt
124,4
124,9
125,2

Man ser av tabell 5.* at det er veldig liten forskjell i driftskostnadene mellom de forskjellige strukturene. Forstyrrelse 2 som er en økning i mengde B (inert) i fødestrøm C, er den endringen som har størst innvirkning på kostnadsfunksjonen. Optimal kostnad ved denne endringen er 169,9 $/h, man ser da at alle strukturene fortsatt er veldig nær optimum. 

Det er imidlertid viktig å være oppmerksom på at kostnadene i tabell 5.* er fremkommet ved å ta gjennonsnittslig produksjonskostnad i løpet av en 48-timers simulering hvor prosessen ved t=0 er i det nominelle driftspunktet. Dette gjør at sammenligningen med optimalverdier bare kan brukes som en pekepinn på strukturenes selvoptimaliserende egenskaper.

I de dynamiske simuleringene må prosessen gjennom en overgang fra nominelt driftspunkt til ny tilstand dette vil ha innvirkning på kostnadsfunksjonen. Dette kan forklare hvorfor kostnaden til struktur 1 ved forandring i produktsammensetning er så mye lavere enn for de andre strukturene, se tabell 5.*. Struktur 1 hadde for denne endringen en noe tregere respons, vil derfor produsere for mye av komponent G i en periode noe som er gunstig i forhold til kostnadsfunksjonen. Det stasjonære bidraget til kostnadene vil allikevel være dominerende for de aller fleste tilfellene siden simuleringene er kjørt i 48 timer.
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