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Wykaz wazniejszych oznaczen

- wsp6tczynnik zapominania dla procedury estymacji
- uchyb regulacji
- pomocniczy wspotczynnik strojenia dla procedury estymacji
- wsp6tczynnik strojenia dla regulatora B-BAC
- wspoétczynnik skalowania trajektorii odniesienia dla jednokrokowego regulatora
predykcyjnego
F - wektor kombinacji przeptywdw objetosciowych
- indeks dyskretnego czasu
kr -wzmocnienie klasycznego regulatora pi
N - ilo$¢ punktow dyskretyzacji dla metody linii
P - warto$¢ pomocnicza dla procedury estymacji
Ry - parametr reprezentujgcy nieznane nieliniowosci i niedoktadnosci modelowania

RY - estymata wartosci parametru Ry

C X< v o

RY,0 mwarto$¢ poczatkowa dla procedury estymacji

Tj - stata catkowania klasycznego regulatora pi

Tr - okres probkowania

u - uogo6lniona wielko$¢ sterujaca

V - robocza objetosé komory reaktora

y -zmienna pomocnicza dla procedury estymacji

Y -uogo6lniona wielko$¢ sterowana

Yi,, - uogolniona wielkos¢ wejsciowa

Y - warto$é zadana

YF - wektor kombinacji wlotowych wartosci wielko$ci sterowanej oraz samej wielkosci
sterowanej

z -uogolnione, mierzalne zaktdcenia



1. Wprowadzenie

Praca dokumentuje i w pewien spos6b zamyka wstepny etap badan nad nowym
algorytmem sterowania procesami przemystowymi B-BAC (Balance-Based Adaptive
Control). Przyjecie angielskiej nazwy wynika z checi zachowania spéjnosci miedzy
publikacjami polskojezycznymi a angielskojezycznymi.

W pierwszej czeSci pracy przedstawia sie podstawy teoretyczne tej metodologii
sterowania, wykazujac prostote i ogdlnos¢ podejscia. Algorytm sterowania B-BAC bazuje na
fizykalnym modelu procesu. Jednakze w przeciwienstwie do wiekszosci technik syntezy
prawa sterowania opartych na uproszczonych modelach fizykalnych rozpatrywanych
w literaturze, w metodologii B-BAC szczeg6lny nacisk kfadzie sie na spos6b wyprowadzania
zunifikowanego i uproszczonego modelu procesu. Wyprowadzenie tego modelu odbywa sie
na podstawie elementarnych praw zachowania masy i/lub energii, bez koniecznosci
znajomosci charakteru dynamiki obiektu sterowania i jego nieliniowosci. Sama synteza
koncowej postaci prawa sterowania na podstawie tego modelu jest juz sprawg drugorzedng i
moze zosta¢ przeprowadzona przy wykorzystaniu jednej z wielu znanych technik syntezy
sterowania typu model-based. Takie podejScie pozwala mie¢ nadzieje, iz zaproponowany
nowy algorytm sterowania B-BAC moze by¢ wykorzystywany do sterowania szerokg klasg
proceséw przemystowych, przy zachowaniu realistycznych ograniczen.

Praca sktada sie z dwdch zasadniczych czesci - teoretycznej i praktycznej. W rozdziale
2 przedstawiono podstawy teoretyczne metodologii B-BAC oraz symulacyjng analize
najwazniejszych wiasnosci prawa sterowania w zastosowaniu do prostego przykfadu
ilustracyjnego - mieszalnika cieptej i zimnej wody. Przeanalizowano takze mozliwos$¢
wykorzystania uproszczonej postaci modelu do syntezy jedno- i wielokrokowego regulatora
predykcyjnego. Rozdziat 3 poswiecony jest badaniom symulacyjnym z wykorzystaniem
réznych procesdéw technologicznych. Analizuje sie tam wiasnosci regulacyjne regulatora
B-BAC w zastosowaniu do sterowania procesami biotechnologicznymi, procesem
neutralizacji, reaktorem chemicznym z ptaszczem chtodzacym oraz przeptywowym piecem
elektrycznym. Cze$¢ praktyczng pracy stanowi rozdziat 4, w ktérym przedstawiono wyniki
badan nad wiasnosciami regulacyjnymi algorytmu sterowania B-BAC w zastosowaniu do
dwaoch rzeczywistych procesdw pilotazowych - przeptywowego pieca elektrycznego i zaworu
z pozycjonerem pneumatycznym.

Podziekowania

Mitym obowigzkiem autora jest ztozenie podziekowan wszystkim, ktorzy w jakikolwiek
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1.1. Aktualny stan wiedzy

Rozwdj techniki komputerowej ijej wykorzystanie w systemach sterowania pozwalajg
obecnie na implementacje algorytmdéw sterowania o duzej ztozonosci obliczeniowej. Coraz
rzadziej napotyka sie ograniczenia sprzetowe i wydawac¢ by sie mogto, iz nic juz nie stoi na
przeszkodzie, aby rozwija¢ nowe, coraz bardziej ztozone, nieliniowe algorytmy sterowania.
Jednak prostota algorytmu sterowania wydaje sie by¢é nadal jedng z jego najbardziej
pozadanych cech. Wynika to przede wszystkim z faktu, iz implementacji i ewentualnych
modyfikacji prostego algorytmu dokonuje sie¢ w duzo prostszy sposéb. Dodatkowo, dziatanie
takiego algorytmu fatwiej jest zrozumie¢ intuicyjnie.

Praktyczne zastosowanie zaawansowanych nieliniowych algorytméw sterowania
napotyka takze inne trudnosci. Wynikajg one przede wszystkim z nieznajomosci doktadnego
opisu procesu, co wymusza wykorzystywanie opisu uproszczonego. Jednak niezwykle trudno
jest zaproponowaé zunifikowang forme uproszczonego modelu procesu, ktéra zapewniataby
0g0Inos¢, byta prosta i intuicyjnie zrozumiata oraz pozwalata na wyprowadzenie efektywnego
prawa sterowania opierajgcego si¢ na wybranej metodologii. Koncentrujgc sie na modelach
fizykalnych trzeba stwierdzi¢, iz najczesciej wykorzystuje sie uproszczone modele
dedykowane poszczegélnym procesom. Wyprowadza sie je wprawdzie na podstawie
elementarnych praw zachowania masy i energii, ale juz zaproponowanie uproszczonego opisu
nieliniowosci, wynikajagcych z przebiegu reakcji biochemicznych lub zjawisk wymiany i
wytwarzania/pochiajliania ciepta, wymaga doktadnej znajomosci natury tego procesu. Nie da
sie tego zrobi¢ bez zmudnych i czasochtonnych badan identyfikacyjnych, koniecznych do
ustalenia formy opisu nieliniowosci oraz wartosci parametréw tego opisu. Obecnos¢
niemierzalnych zakiocen oraz czesta niemozno$¢ przeprowadzenia wielu planowanych
eksperyment6éw znacznie utrudniajg takg identyfikacje.

Rysunek 1.1.1 przedstawia jeden z mozliwych podziatow algorytmoéw sterowania
procesami w petli zamknietej. Poniewaz w centrum zainteresowania autora znajdujg sie
algorytmy sterowania bazujgce na uproszczonym modelu procesu, podziat ten
przeprowadzono pod tym wiasnie katem. Poszczeg6lne grupy algorytmow wyrdzniono ze
wzgledu na rodzaj i doktadnos¢ wykorzystywanego modelu. Dodatkowo, uwzgledniono takze
mozliwo$¢ wykorzystania adaptacji dla polepszenia jakosci sterowania. O celowosci

stosowania adaptacji przekona¢ sie mozna studiujgc m.in. prace Astroma i Wittenmarka
(1989) oraz Niedertinskiego (1985). Adaptacja pozwala na wykorzystanie niestacjonarnego
modelu procesu, a jak ogolnie wiadomo wprowadzenie niestacjonamosci umozliwia
najczesciej dalsze, znaczace uproszczenie postaci tego modelu, czynigc go tym samym
fatwiejszym do intuicyjnego zrozumienia i do wykorzystania przy projektowaniu
zaawansowanego algorytmu sterowania.

Rys. 1.1.1. Uproszczony podziat algorytméw sterowania procesami w petli zamknietej
Fig. 1.1.1. Simplified classification o fthe closed-loop control algorithms

Pierwszy poziom przedstawiony na rys. 1.1.1, pozwala na dokonanie najog6lniejszego
podziatu na prawa sterowania, ktérych posta¢ jest zalezna od postaci przyjetego modelu
procesu oraz na takie, ktérych posta¢ od takiego modelu zupetnie nie zalezy. Do tej drugiej
grupy mozna zaliczy¢ takie algorytmy sterowania jak algorytm PID, algorytmy
dwupotozeniowy, trojpotozeniowy itp., ale takze algorytmy sterowania, budowane na
podstawie metody préb i btedéw (np. algorytm sterowania ekstremalnego z zewnetrznym



sygnatem pomocniczym). Algorytmy te wciaz odgrywaja bardzo znaczaca role w praktyce
przemystowej. W pracy Seborga (1999) szacuje sig, iz konwencjonalny algorytm PID
wykorzystywany jest w okoto 90% wszystkich petli sterowania. Wystepuje on takze w formie
z programowg zmiang nastaw (gain scheduling), jednak wykorzystanie tej techniki wymaga
znajomosci tzw. funkcji przestrajania, otrzymywanej w wyniku identyfikacji wiasnosci
procesu (Astrom i in., 1993).

Algorytmy sterowania, bazujgce na postaci uproszczonego modelu procesu, mozna
z kolei podzieli¢ na takie, w ktérych wykorzystuje sie modele liniowe (zlinearyzowane) oraz
na takie, w ktorych korzysta sie z modeli uwzgledniajgcych nieliniowosci procesu. Modele
liniowe to w szczegdlnosci modele zapisane w postaci transmitancji ciggtych lub dyskretnych,
a takze w postaci odpowiedzi skokowej lub impulsowej. W grupie tej, z praktycznego punktu
widzenia, najwieksze znaczenie zyskaty algorytmy MAC (Model Algorithmic Control)
(Richalet i in., 1978), PFC (Predictive Functional Control) (Richalet, 1993; Richalet i
in., 2005), DMC (Dynamie Matrix Control) (Cutler i Ramaker, 1980) oraz IMC (Internal
Model Control) (Garcia i Morari, 1982). Algorytmy te moga wystepowac zardbwno w wersji
bez adaptacji, jak i z adaptacja, co zazwyczaj pozwala na polepszenie jakoSci sterowania,
gdyz umozliwia wykorzystanie modeli niestacjonarnych. Interesujacy przeglad algorytmow
sterowania, bazujacych na modelu procesu w postaci dyskretnej funkcji przejscia, ze
szczegblnym uwzglednieniem adaptacji, znalezé mozna w ksigzkach Astroma i Wittenmarka
(1989) oraz Niederlinskiego i in. (1995).

Dla algorytméw sterowania, bazujgcych na nieliniowym modelu procesu mozna
dokona¢ kolejnego podziatu na algorytmy, ktére korzystajg z liniowych modeli
dynamicznych, uzupetnionych o statyczng nieliniowos$¢ oraz na algorytmy wykorzystujace
wprost uproszczone, ale wcigz nieliniowe modele proceséw. Metoda opisu dynamiki za
pomocg modelu liniowego z wykorzystaniem nieliniowosci statycznej prowadzi do modeli
Wienera lub Hammersteina (Haber i Keviczky, 1999). Ich wadg jest konieczno$¢
wyznaczenia charakteru nieliniowosci procesu. Wymaga to wczesniejszych badan
identyfikacyjnych oraz zaproponowania aproksymacji nieliniowos$ci, najczesciej za pomoca
funkcji wielomianowej. W przypadku niestacjonamosci mozliwe jest zastosowanie adaptacji
(Pajunen, 1992).

Wykorzystanie nieliniowych dynamicznych modeli fizykalnych dla celéw sterowania
stanowi preznie rozwijajacg sie gataz teorii sterowania. Z praktycznego punktu widzenia
mozna tutaj wyrdzni¢ dwie najwazniejsze metody. Pierwsza z nich to metoda nazywana
w literaturze anglojezycznej Process-Model Based Control (PMBC) (Rhinehart i Riggs,
1990). Uzywa sie w niej modelu w postaci klasycznych, nieliniowych réwnan stanu. Po jego
dyskretyzacji uzyskuje sie bezposrednig posta¢ prawa sterowania. Poniewaz jako$¢ regulacji
zalezy tu bardzo od doktadnosci modelu procesu wykorzystanego do wyprowadzenia prawa
sterowania, przy jakiejkolwiek niedoktadnosci modelowania pojawia sie niezerowy uchyb
statyczny. Zapobiec temu mozna wprowadzajagc mechanizm cyklicznej parametryzacji
modelu (Rhinehart i Riggs, 1991), co prowadzi do adaptacyjnej wersji algorytmu sterowania
PMBC i pozwala na wykorzystanie modelu procesu, opisujgcego jedynie stan ustalony. Wadg
podej$cia PMBC jest przede wszystkim bardzo Scisty zwigzek pomiedzy wspdiczynnikiem
wzmochienia regulatora a okresem prébkowania. Kazda zmiana okresu prébkowania pocigga
za sobg zmiane wspotczynnika wzmocnienia, co moze prowadzi¢ do niestabilnosci.

Druga metoda tworzenia algorytméw sterowania na bazie uproszczonego nieliniowego
dynamicznego modelu procesu jest tzw. metoda geometryczna wykorzystujaca analize funkcji
nieliniowych przy wykorzystaniu algebry Lie (Isidori, 1989). Polega ona na przeksztatcaniu
nieliniowego modelu procesu, tak aby uzyska¢ koricowg posta¢ prawa sterowania, nazywang
w literaturze sterowaniem linearyzujgcym (linearizing control). W odréznieniu od metody
PMBC podejscie geometryczne pozwala na uzyskanie cigglej postaci prawa sterowania.
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Dyskretyzacja zwigzana jest juz z konkretng jego realizacja a okres prdbkowania nie ma tu
zadnego zwigzku z nastawami regulatora. Szczegétowy opis tego podejScia mozna znalezé
m.in. w ksigzkach Isidoriego (1989) oraz Hensona i Seborga (1997a). Wada tego rozwigzania,
podobnie jak w przypadku PMBC, jest niezerowy uchyb statyczny zwigzany z
niedoktadnoscia modelowania. Problem ten mozna rozwigza¢ wykorzystujac technike
adaptacji, ale ta zalezy juz od konkretnego zastosowania (Bastin, 1992; Gustafsson i Waller,
1992; lyer i Farell, 1995; Henson i Seborg, 1997; McLain i in., 1999). Inng metode likwidacji
uchybu statycznego w algorytmie GMC (Generic Model Control) zaproponowali Lee
i Sullivan (1988). Polega ona na dodaniu cztonu catkujacego do nieliniowego regulatora
wyprowadzonego na podstawie modelu procesu. Modyfikacje tego algorytmu mozna takze
znalezé w pracach Duvalla i in. (2001) oraz Metzgera (2001). Wada podejscia
geometrycznego jest konieczno$¢ wykonywania zmudnych przeksztatcern analitycznych,
najczesciej prowadzacych do skomplikowanej koricowej postaci prawa sterowania.

Wsp6lng wadg obu tych metod jest konieczno$¢ znajomosci nieliniowego,
dynamicznego modelu procesu. W literaturze czesto mozna znalez¢ prace pos$wiecone
podejsciom PMBC lub geometrycznemu, w ktérych zaktada sie znajomo$¢ modelu procesu, a
w szczeg6lnosci charakteru jego nieliniowosci. W praktyce uzyskanie takiego modelu jest
trudne i wymaga dtugich badan identyfikacyjnych. Dodatkowo, na skutek wyrywkowego
charakteru tych badan, uzyskany model pozwala jedynie na przyblizong aproksymacje
wiasciwosci procesu. Zastosowanie jednej z omawianych metod zawsze jednak wymaga
zatozenia przynajmniej uproszczonego opisu nieliniowosci oraz znajomos$ci wartosci jego
parametrow.

W literaturze mozna takze znalez¢ nieliczne prace, przedstawiajgce wyniki
eksperymentalnych badan poréwnawczych najpopularniejszych algorytméw sterowania,
bazujacych na fizykalnym uproszczonym modelu procesu (Subawall i in., 1996; Joshi i in.,

1997).

1.2. Ogdlna charakterystyka algorytmu sterowania B-BAC

Prezentowany w pracy algorytm sterowania B-BAC pozbawiony jest omoéwionych
wyzej wad, gdyz prawo sterowania wyprowadza sie¢ opierajac si¢ na zunifikowanej i
uproszczonej postaci modelu procesu w formie niestacjonarnego rdwnania stanu pierwszego
rzedu, ktéry opisuje dynamike wielkos$ci sterowane;j.

Na algorytm B-BAC skiadajg sie dwa elementy - samo prawo sterowania oraz
procedura estymacji nieznanej wartosci jednego parametru, reprezentujacego wszystkie
nieznane nieliniowosci procesu oraz niedoktadnosci modelowania. Oba te elementy powstajg
na podstawie zunifikowanej i uproszczonej postaci modelu procesu i dopiero ich potaczenie
daje petnowarto$ciowy algorytm sterowania.

Pogrubione strzatki na rysunku 1.1.1 pozwalajg na ulokowanie algorytmu sterowania
B-BAC w odpowiedniej grupie, na tle pozostatych zaawansowanych algorytméw sterowania.
Zrodet tego algorytmu nalezy doszukiwaé sie w bardzo wczesnych pracach, ktére dotycza
modelowania proceséw chemicznych i biochemicznych. W pracach tych pojawia sie pojecia
wskaznika pochtaniania substratu (substrate consumption rate) lub wskaznika przebiegu
reakcji (reaction rate). Pojecia te reprezentujg parametry ogélnego modelu matematycznego
i wykorzystywane sg do opisu nieliniowej kinetyki reakcji biochemicznych zachodzacych
podczas przebiegu procesu. Dla celéw modelowania konieczne jest jednak sprecyzowanie
opisu matematycznego dla tych parametrow wraz z okresleniem wartosci poszczegolnych
wspotczynnikéw. Nalezy jednak zwroci¢ uwage, iz w praktyce przemystowej takie doktadne
okreslenie nieliniowego matematycznego modelu procesu najczesciej nie jest mozliwe.



Ponadto, nawet gdyby udato sie stworzy¢ taki model, to jego ztozonos¢ uniemozliwiataby
wykorzystanie go do celéw sterowania typu model-based. Mozna wiec przyjaé, iz
wprowadzenie tych poje¢, na poziomie modelowania matematycznego, stuzy jedynie
pewnemu uproszczeniu zapisu samego modelu do bardziej zwartej i czytelnej formy.

Powyzsze rozwazania prowadzg do istotnego spostrzezenia. Jesli w ogélnym przypadku
nie ma mozliwosci doktadnego sprecyzowania opisu matematycznego dla omawianych
wielkosci, to zamiast tworzy¢ dla nich opisy uproszczone, z ograniczong liczbg
wspotczynnikoéw celowe wydaje sie potraktowanie ich jako nieznanych wielkosci zmiennych
w czasie. W skrajnym przypadku, przy odpowiednim zapisie modelu, moze wystarczy¢ tylko
jedna zmieniajaca sie wielkos¢, ktora petni role parametru modelu. Oczywiscie wielko$¢ taka
bytaby niemierzalna, wiec konieczne bytoby estymowanie jej wartosci na biezgco. Takie
podejscie umozliwitoby znaczace uproszczenie modelu matematycznego (zastgpienie
nieliniowosci i niedoktadnosci modelowania jednym, zmieniajgcym sie parametrem), a co za
tym idzie, mozliwe byloby wykorzystanie takiego modelu do wyprowadzenia sterowania typu
model-based. Niestety, zgodnie z wiedzg autora ten prosty pomyst nie znalazt wigkszego
zastosowania przy projektowaniu nieliniowych algorytméw sterowania, bazujgcych na
modelu procesu. Do wyjatkdw mozna zaliczy¢ prace Dahhou i in. (1992), w ktdrej autorzy
wykorzystuja pojecie wskaznika pochtaniania substratu. Warto$¢ tego parametru jest
estymowana na biezaco, bez zakladania dla niej jakiegokolwiek opisu matematycznego.
Nastepnie jest ona wykorzystywana do syntezy dedykowanego algorytmu sterowania
procesem fermentacji ciggtej. W pracy lIsaacsa i in. (1992) wykorzystuje sie pojecie
wskazZnika nitryfikacji i denitryfikacji, a nastepnie proponuje metode posredniego pomiaru
tych wartos$ci jako parametréw zmiennych w czasie, co pozwala autorom na monitorowanie
i bardziej efektywne sterowanie przebiegiem procesow nitryfikacji i denitryfikacji.
Beguette (1989) czesciowo zastepuje nieliniowo$¢ zwigzang z wytwarzaniem ciepta, ktore
towarzyszy nieizotermicznej reakcji chemicznej, jednym zmieniajgcym sie parametrem.
Nastepnie, proponujagc metode wyznaczania wartosci tego parametru, wykorzystuje go
w jednokrokowym regulatorze predykcyjnym, ktéry steruje temperaturg we wnetrzu komory
reaktora. Autorowi nie sg znane inne przyktady, dla ktorych opisywano by wykorzystanie
podobnej metodologii przy syntezie algorytmOéw sterowania procesami przemystowymi.
Warto takze zauwazy€, iz zaden z przytoczonych przykfaddw nie prowadzi do uzyskania
uniwersalnego prawa sterowania.

Sam pomyst wykorzystania wskaznika pochtaniania substratu, estymowanego jako
jeden zmieniajacy sie parametr w potgczeniu z prostym jednokrokowym regulatorem
predykcyjnym, zostat zaproponowany przez autora w rozprawie doktorskiej (Czeczot, 1997).
Wczesniej zaprezentowano prosty instrument wirtualny, ktéry pozwala na samo wyznaczanie
warto$ci wskaznika pochfaniania substratu na biezgco, bazujac na danych uzyskanych
z symulatora prostego procesu fermentacji, pracujacego w czasie rzeczywistym (Czeczot,
1996). Kolejnym etapem bylo wykorzystanie wskaznika pochfaniania substratu
estymowanego na biezgco do sterowania pracg biologicznej oczyszczalni $ciekéw (Czeczot,
1998a) oraz do sterowania procesem fermentacji (Czeczot, 1998, 1999). W pracy Czeczota
(2000) pojawit sie pomyst wykorzystania tej samej metodologii do sterowania procesem
odbioru ciepta z komory nieizotermicznego reaktora chemicznego. Wprowadzenie jednego,
zmieniajgcego sie wskaznika wymiany ciepta (heat transfer rate) pozwolito na wykorzystanie
jego estymowanej na biezaco wartosci do syntezy adaptacyjnego regulatora linearyzujacego.
Wszystkie te proby nie byty jednak na tyle ogdlne, aby mozna byto méwic ojednym, w miare
uniwersalnym, adaptacyjnym algorytmie sterowania typu model-based. Dopiero
uporzadkowanie i uog6lnienie samej metodologii tworzenia zunifikowanego i uproszczonego
modelu procesu, w ktérym wykorzystuje sie jeden, zmieniajacy sie parametr, ktory zastepuje
wszystkie nieliniowosci, a nastepnie wykorzystanie estymowanej na biezgco wartosci tego
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parametru do syntezy ogoélnej postaci regulatora linearyzujacego, pozwolito na powstanie
algorytmu sterowania B-BAC. Algorytm ten, wraz z metodologig tworzenia uproszczonego
modelu procesu, po raz pierwszy zostat opublikowany w zastosowaniu do procesu wymiany
ciepta (Czeczot, 2001).

1.3. Metody badawcze

W pierwszej czesci pracy autor zdecydowat sie na wykorzystanie badan symulacyjnych,
w celu wykazania wiasnosci regulacyjnych algorytmu sterowania B-BAC. Polegaja one na
kazdorazowym wykorzystaniu petnego, nieliniowego modelu procesu, z okreslonymi
wartosciami parametrow jako rzeczywistego obiektu sterowania, dla ktérego przeprowadza
sie weryfikacje algorytmu sterowania B-BAC. Wynika to z nastepujacych przestanek:

e praca czesciowo dokumentuje poczatkowy etap badari nad wiasnosciami regulacyjnymi
algorytmu B-BAC w zastosowaniu do sterowania réznymi procesami przemystowymi,
a na tym etapie do dyspozycji pozostaje jedynie analiza teoretyczna lub eksperymenty
symulacyjne,

» teoretyczna analiza wiasnosci regulacyjnych algorytmu sterowania B-BAC jest, zdaniem
autora, w 0go6lnym przypadku niemozliwa, co wynika z ogélnej postaci prawa sterowania,
ktéra wymaga kazdorazowego wskazania wielko$ci sterujacej, w celu wyznaczenia
postaci koncowej,

» przyjecie zatozenia o catkowitej nieprzewidywalnosci zmian zaktdcer oraz o catkowitej
nieznajomosci nieliniowego opisu matematycznego procesu uniemozliwia (zdaniem
autora) teoretyczng analize wiasnosci regulacyjnych poszczegdlnych, koricowych postaci
regulatoréw B-BAC, wyprowadzanych dla rozpatrywanych proceséw przemystowych,

« symulacyjna weryfikacja wiasnosci regulacyjnych algorytmoéw sterowania jest
powszechnie wykorzystywang metodg badawcza pozwalajagcg na ocene tych wiasnosci
bez koniecznosci wprowadzania jakichkolwiek zatozeh teoretycznych, ktére dotyczg
sygnatow zaktocajgcych (Franks, 1972; Luyben, 1973; Gutenbaum, 1987; Metzger, 1988,
2000); stanowi ona takze alternatywe dla rozwazan teoretycznych, ktére wymagajg
przyjecia wielu zatozen, czesto w praktyce trudnych do spetnienia, a tym samym pozwala
na uzyskanie wynikéw, ktére ,,w wiekszosci przypadkdw sg prawdziwe” (Gessing, 2005),

» rzetelnie przeprowadzone badania symulacyjne pozwalajg na przebadanie wiasnosci
regulacyjnych algorytmu sterowania, przy dowolnych wymuszeniach oraz z zachowaniem
dowolnej niepewnosci co do wartosci parametrow petnego modelu matematycznego
procesu,

¢ badania symulacyjne sag w peini powtarzalne, co daje mozliwo$¢ poréwnania wynikéw
z wiasnosciami regulacyjnymi innych algorytmow sterowania w takich samych
warunkach.

Wszystkie badania symulacyjne przeprowadzano w podobny sposéb. Roéwnania
rozniczkowe, skladajace sie na pelny model matematyczny rozpatrywanych procesow,
catkowano numerycznie za pomocg metody Runge-Kutty czwartego rzadu, z zachowaniem
zasady, iz krok calkowania numerycznego musi by¢ znacznie mniejszy od okresu
probkowania badanego regulatora. W przypadku obiektéw o parametrach roztozonych
postuzono sie metodg linii (Carver i Hinds, 1978; Schiesser, 1991), z wykorzystaniem
schematu roznicowego 4UB (Metzger, 1994) dla liczby punktéw dyskretyzacji N = 40.

Uzupetnieniem pracy sg wyniki praktycznej weryfikacji algorytmu B-BAC
w zastosowaniu do sterowania temperaturg wylotowg z elektrycznego pieca przeptywowego,
ktory pracuje w pilotazowej instalacji dystrybucji i wymiany ciepta, oraz sterowanie
przeptywem przez przemystowy zawOr z pozycjonerem pneumatycznym. Wyzszo$¢ tak
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uzyskanych wynikéw nad wynikami symulacyjnymi jest bezdyskusyjna i tym samym

pozwalaja one czesciowo odpowiedzie¢ na pytanie, czy zaproponowany algorytm B-BAC

moze by¢ stosowany do sterowania rzeczywistymi obiektami przemystowymi? Fakt
umieszczenia takich wynikéw w pracy sprawit, iz w badaniach symulacyjnych nie rozwazano
wplywu szuméw pomiarowych na prace algorytmu B-BAC, gdyz niezaleznie od intencji
eksperymentatora, najlepiej ujawnia sie on w badaniach na rzeczywistych obiektach.

Przedstawione wyniki badan pozwalajg kazdorazowo na poréwnanie wiasnosci
omawianego algorytmu B-BAC z wiasnosciami regulatora Pl zastosowanego do realizacji
tego samego celu sterowania. Przyczyny takiej decyzji autora sg nastepujace:

» algorytm PID (najczesciej w wersji Pl, bez czedci rézniczkujacej) jest w dalszym ciggu
powszechnie wykorzystywany w przemystowych petlach sterowania (Seborg, 1999;
VanDoren, 2004) - wynika to nie tylko z jego duzej dostepnosci w komercyjnych
urzadzeniach automatyki, ale przede wszystkim z ogélnosci zastosowan, z mozliwosci
wykorzystania opracowanych regut strojenia oraz z prostoty i intuicyjnie zrozumiatej
zasady dziafania,

 B-BAC jest wprawdzie algorytmem typu model-based, ale jego konstrukcja bazuje na
zrozumiatym, uproszczonym modelu procesu, wyprowadzonym na podstawie ogdlnych
praw zachowania masy i/lub energii - pozwala to na wykorzystanie metodologii B-BAC
przy catkowitej nieznajomosci nieliniowego opisu procesu; to samo zatozenie jest takze
mozliwe w przypadku wykorzystania regulatora PI,

» estymacja towarzyszaca koncowej postaci prawa sterowania B-BAC zawsze stuzy
wyznaczaniu na biezaco wartosci tylko jednego nieznanego parametru - dla porédwnania,
regulator Pl wymaga wyznaczania czesci catkujacej wraz z ograniczeniem catkowania.

W pracy wykorzystuje sie strukture regulatora Pl, dangnastepujacg funkcja operatorows:

yFR(s) =kr 1+ ST e(s) (1.3.1)

gdzie:
ypi - wyjscie z regulatora, s - uchyb regulacji, kri T, - nastawy regulatora.

Algorytm B-BAC wprowadza dziatanie feedforward, jednak pojawia sie ono
w koncowej postaci prawa sterowania w spos6b naturalny, bez zadnych dodatkowych
zabiegéw. Aby poréwnanie regulatora B-BAC z regulatorem PI przeprowadzi¢ w zblizonych
warunkach tam, gdzie jest to mozliwe, w badaniach wykorzystuje sie regulator PI
Z programowg zmiang nastaw. Zmiany wzmocnienia i statej catkowania takiego regulatora
obliczono wedtug wzoréw uzyskanych na drodze linearyzacji toru sterowania
w uproszczonym modelu procesu, opisanym szczegétowo w podrozdziale 2.1, z pominigciem
parametru reprezentujgcego nieznane nieliniowosci i niedoktadnosci modelowania..
Linearyzacja taka prowadzi do aproksymacji dynamiki toru sterowania funkcjg przejscia
w postaci inercji pierwszego rzedu, a wzmocnienie i stata catkowania regulatora Pl opisane sg
wyrazeniami zawierajagcymi wzmocnienie i stalg czasowg tej inercji (Preuss, 1991).
W konsekwencji oba regulatory wymagaja takiego samego zastawu sygnatéw pomiarowych.

Liczba koniecznych sygnatéw pomiarowych do implementacji dziatania feedforward
w regulatorze B-BAC lub do programowej zmiany nastaw w regulatorze Pl moze zosta¢
zmniejszona przez wprowadzenie minimalnych realizacji obu regulatoréw. ldea ta opisana
zostata pod koniec podrozdziatu 2.2. W pracy tej dazy sie do wykorzystywania mozliwie
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najmniejszej liczby mierzonych wielkosci zaktocajacych, tak wiec najczesciej badaniom
poddaje sie wiasnie minimalne realizacje obu algorytmoéw.

Podsumowujac kwestie porownywania algorytmu sterowania B-BAC z regulatorem PI
mozna stwierdzi¢, iz obydwa te regulatory moga by¢ zastosowane przy podobnym stanie
wiedzy na temat procesu. Zaden z nich nie wymaga jakichkolwiek wczesniejszych badan
identyfikacyjnych obiektu w petli otwartej, w celu wyznaczenia charakterystyki statyczne;j.

Poréwnanie wiasnosci regulacyjnych algorytmu B-BAC i regulatora Pl odbywa sie na
podstawie przebiegébw wielkosci sterowanej i sterujgcej, pozwalajacych na ocene takich
parametrow jak: czasu regulacji, oscylacyjnosci odpowiedzi, maksymalnej amplitudy
przeregulowan i predkosci oraz zakresu zmian wielkos$ci sterujgcej. Dodatkowo, aby utatwié
poréwnanie uzyskanych przebiegébw regulacyjnych, wyznacza sie wartosci dwdch
standardowych wskaznikdw regulacji - catki z wartosci bezwzglednej uchybu IAE oraz cafki
z wartosci bezwzglednej przyrostu sterowania IADO (Smith i Corripio, 1997):

IAE = £]s|T ds (1.3.2)

IADO = X |Au|Tds (1.3.3)

gdzie:

e - uchyb regulacji, Au - przyrost wielkosci sterujacej, TMS- krok obserwacji, ktéry zawsze
jest niniejszy od kroku prébkowania regulatora i poréwnywalny z krokiem catkowania
rownan rézniczkowych modelu matematycznego procesu.



2. Podstawy teoretyczne algorytmu
sterowania B-BAC

Rozdziat ten poswiecony jest podstawom teoretycznym algorytmu B-BAC. Na poczatku
opisano spos6b tworzenia uproszczonego modelu matematycznego dla dowolnego procesu,
podajac przy tym zatozenia, jakie musi on spetnia¢, aby mogt by¢ wykorzystany do syntezy
prawa sterowania B-BAC. Nastepnie, opierajac sie¢ na metodologii sterowania
linearyzujacego, na bazie uproszczonego modelu, wyprowadzono ogdlng posta¢ regulatora,
ktéra po dodaniu procedury estymacji nieznanego, zmieniajgcego sie parametru, ktory
reprezentuje nieznane nieliniowo$ci procesu i niedokfadnosci modelowania, staje sie
regulatorem B-BAC, w postaci og6lnej. Rozwazania te uzupetniono przykfadem ilustrujacym
sposob wyprowadzenia regulatora B-BAC dla prostego mieszalnika wody cieptej i zimnej. Na
podstawie tego przyktadu pokazano takze orientacyjny wptyw wspétczynnikéw strojenia
regulatora i procedury estymacji na przebiegi regulacyjne. Dodatkowo, rozdziat ten zawiera
dyskusje stabilnosci i odpornosci algorytmu sterowania B-BAC, a takze analize mozliwosci
wykorzystania ~ uproszczonego  modelu  procesu dla syntezy jednokrokowego
i wielokrokowego sterowania predykcyjnego.

2.1. Uproszczony model procesu dla potrzeb algorytmu B-BAC

W celu przyblizenia zasad tworzenia uproszczonego modelu procesu, rozpatruje sie
hipotetyczny proces, dla ktérego zaktada sie, co nastepuje:

e proces zachodzi w komorze reaktora o objetosci roboczej V(t) [m3. W og6lnym
przypadku objeto$¢ ta moze by¢ zmienna, jednak znacznie czeSciej mozna przyjac, iz
objeto$¢ V jest stala, co odpowiada statemu wypetnieniu komory reaktora przez
znajdujaca sie w niej ciecz.

« W procesie mozna wyr6zni¢ nieznang liczbe izotermicznych lub nieizotermicznych
reakcji biochemicznych. Przyjmuje sie przy tym catkowitg nieznajomos$¢ nieliniowego
opisu matematycznego dla kinetyki przebiegu tych reakcji, wartosci parametréw tego
opisu oraz rodzaju komponentéw biorgcych udziat w reakcjach.

» Dopuszcza sie wystepowanie zjawiska wymiany ciepta 0 nieznanym opisie
matematycznym', zakladajgc nieznajomo$¢ samego opisu zjawiska wymiany ciepta,
wartosci jego parametréw, a takze kierunku tej wymiany.

Powyzsze zatozenia sg nie tylko ogdlne, ale przede wszystkim realistyczne, zakfada sie
bowiem catkowitg nieznajomo$¢ nieliniowego modelu procesu. W praktyce przemystowej
najczesciej wystepuje taka wiasnie niepewnos¢ zaréwno co do istoty samego procesu, jak i
postaci jego nieliniowego modelu matematycznego. Z tego tez powodu zatozenia te
pozwalajg na rozpatrywanie roznorodnych proceséw chemicznych, biochemicznych
i cieplnych, spotykanych w praktyce przemystowej.

Matematyczny model procesu, dla potrzeb algorytmu B-BAC, zapisuje sie w postaci
uproszczonego rownania dynamiki pierwszego rzedu, opisujgcego zmiany wielkosci
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sterowanej Y(t). Wielko$¢ ta moze by¢ wybrana jako zmienna stanu (stezenie okreslonego
sktadnika lub temperatura) lub moze stanowi¢ kombinacje Kilku zmiennych stanu
(np. sumaryczne stezenie wybranych skiadnikdw). Po dokonaniu wyboru wielkosci
sterowanej mozna stworzy¢ uproszczony model, opierajagc sie na podstawowych zasadach
dynamiki procesow. Jesli wielko$¢ sterowana Y(t) jest stezeniem okreslonego sktadnika lub
kombinacja stezeh kilku sktadnikéw, nalezy zapisa¢ réwnanie bilansowe opierajac sie na
zasadzie zachowania masy. W przypadku gdy Y(t) jest temperaturg konieczny jest bilans
strumieni cieplnych na podstawie zasady zachowania energii. W swojej og6lnej postaci prawa
te sg elementarnymi prawami fizyki ijako takie sg powszechnie znane.

Na tym poziomie og6lnosci mozna stwierdzi¢, iz po odpowiednich, elementarnych
przeksztatceniach réwnania bilansowego uproszczony model procesu, dla potrzeb algorytmu
B-BAC, przyjmuje nastepujgca postac:

dy(® 1

v & OYFORYO 211

W réwnaniu tym iloczyn wektorow FT(t)Y F(t) reprezentuje strumienie masowe lub
energetyczne, dochodzace lub wychodzace z komory reaktora. Elementy wektora F(t)
stanowig kombinacje przeptywdw objetosciowych, wektor Y F(t) natomiast jest wektorem,
na ktéry skiadajg sie kombinacje wlotowych wartosci wielkosci Y(t) oraz samej wielkosci
Y(t). Nalezy zaznaczy¢, iz najczesciej ukiad elementéw w wektorach F(t) i Y F(t) mozna
zdefiniowaé na kilka sposobdw. Wynika to z zapisu czesci bilansowej réwnania (2.1.1),
jednakze wszystkie przypadki reprezentujg ten sam uproszczony model procesu. W dalszej
czeSci pracy rozpatruje sie taki sposob zdefiniowania wektoréw F(t) i Y F(t), aby sama
realizacja byta mozliwie najprostsza.

Zmieniajacy sie parametr RY(t) reprezentuje wszystkie nieliniowosci procesu,
wynikajgce z zachodzacych odwracalnych/nieodwracalnych reakcji biochemicznych lub
procesu wymiany lub wytwarzania ciepta. Ponadto, mozliwe jest takze zastgpienie
niemierzalnych sktadowych czesci bilansowej parametrem Ry(t). Moze on takze
reprezentowac niedoktadnosci modelowania rzeczywistego procesu. Wartos¢ tego parametru
zmienia sie w czasie, zgodnie ze zmianami nieznanej czesci opisu procesu. Parametr ten moze
przyjmowaé warto$¢ dodatnia lub ujemng a forma jego opisu matematycznego z zatozenia
pozostaje nieznana.

Uproszczony matematyczny model procesu (2.1.1) nie jest modelem, ktéry mogtby by¢
zastosowany do badar poznawczych. Stanowi on podstawe do wyprowadzenia algorytmu
sterowania B-BAC i patrzac na niego pod tym katem mozna stwierdzi¢, iz w kazdej chwili
czasu mozliwy jest taki dobor wartosci Ry(t), aby réwnanie to byto spetnione. Dowodzi to, iz
uproszczony model matematyczny w postaci réwnania (2.1.1) z duzg dokfadnosScig opisuje
dynamike wielko$ci sterowanej Y(t). Konieczne jest jedynie opracowanie metody
wyznaczania wartosci parametru Ry(t) w kolejnych chwilach czasu i zastosowanie jej
w prawie sterowania, dla zapewnienia wtasnosci adaptacyjnych.

Wykorzystanie modelu (2.1.1) do wyprowadzenia prawa sterowania B-BAC wymaga
spetnienia kilku warunkow:

« wielkos¢ sterujgca musi by¢ wybrana jako pojedynczy element jednego z wektorow F(t)

lub Y p(t),
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» pozostate elementy wektoréw F(t) i Y F(t) oraz warto$¢ wielkosci sterowanej Y (t) musza
by¢ dostepne pomiarowo na biezaco przynajmniej w dyskretnych chwilach czasu lub
muszg by¢ state i znane,

» objetos¢ robocza komory reaktora V(t) musi by¢ mierzalna na biezaco lub stata i znana.

Powyzsze wymagania sg rownoznaczne z zatozeniem o dostepnosci pomiarowej
zaktocen oraz z liniowga zalezno$cig od wielkosSci sterujgcej. Mozna wiec przyjaé, iz model

(2.1.1) jest modelem afinicznym. Dodatkowe ograniczenie, wynikajace z jego postaci jest

pozorne, gdyz w przeciwiefistwie do og6lnej postaci nieliniowego modelu afinicznego model

ten zawiera tylko jeden nieznany parametr Ry(t). Pozostate wielkosci z zatozenia sa mierzalne
lub znane.
Z punktu widzenia przydatnosci do syntezy prawa sterowania typu model-based model

(2.1.1) ma wiele zalet:

« ma on posta¢ klasycznego bilansowego réwnania stanu, ktére w intuicyjny sposéb mozna
wyprowadzi¢ na podstawie zasady zachowania masy lub energii,

» w modelu tym mozna wyrdzni¢ czes¢ biliniowa, opisujacg znane lub mierzalne sktadniki
bilansu oraz jeden nieznany i zmieniajacy sie¢ parametr RY, reprezentujacy wszystko to, co
w bilansie masowym nieznane (nieliniowosci procesu wynikajagce z reakcji
biochemicznych, niemierzalne lub nieprzewidziane sktadniki bilansu, btedy pomiarowe dla
mierzalnych sktadnikéw bilansu, itp.),
sktadniki bilansu po prawej stronie réwnania (2.1.1) mozna dowolnie przegrupowywac,
dzielagc je na fragment: znany i nieznany, w zaleznosci od aktualnej wiedzy na temat
procesu i aktualnie dostepnej aparatury pomiarowej; w szczeg6lnosci nie jest konieczne
zastepowanie wszystkich nieliniowosci procesu parametrem RY, jesli opis niektérych
zjawisk jest znany, mozna dotgczy¢ go do mierzalnej czesci bilansowej i jesli nie zawiera
on w sobie wielko$ci sterujacej to posta¢ réwnania (2.1.1) pozostaje afiniczna,
model (2.1.1) pozornie jest prostym modelem z dynamika pierwszego rzedu; warto jednak
zaznaczy¢, iz zmienno$¢ parametru Ry, w polgczeniu z odpowiednig procedurg estymacji
sprawia, ze model ten staje sie niestacjonarny, co znacznie poszerza zakres jego
zastosowan, pozwalajac na doktadne $ledzenie wyjscia procesu, nawet wtedy, Kiedy rzad
procesu, rozumiany jako wymiarowo$¢ wektora stanu, jest znacznie wyzszy od jednosci
oraz wtedy, kiedy proces charakteryzuje sie znaczacymi nieliniowo$ciami,

e na podstawie modelu (2.1.1) mozna wyprowadzi¢ prawo sterowania PMBC oraz
jednokrokowy regulator predykcyjny; mozliwe jest takze wykorzystanie tego modelu do
wyznaczenia wzoréw na programowa zmiane nastaw dla regulatora PI, co pokazano
w dalszej czesci pracy.

2.2. Wyprowadzenie ogolnej postaci algorytmu B-BAC

Wyprowadzenie ogoélnej postaci prawa sterowania B-BAC bazuje na uproszczonym
matematycznym modelu procesu (2.1.1). Jest on modelem pierwszego rzedu, co pozwala na
znaczne uproszczenie rozwazan teoretycznych dotyczacych ogoélnych zasad projektowania
nieliniowych algorytmow sterowania, ktore bazujg na fizykalnym modelu procesu.

W pracach (lIsidori, 1989; Bastin i Dochain, 1990) mozna znalez¢ sposéb
wyprowadzania linearyzujgcego algorytmu sterowania (linearizing controller) dla
nieliniowych obiektéw afmicznych. Poniewaz model (2.1.1) spetnia to zatozenie, mozna
postuzyc sie ta technikg w formie przeznaczonej dla obiektow pierwszego rzedu, przyjmujac
nastepujacy cel sterowania - wielko$¢ sterujgca Y(t) powinna by¢ utrzymywana na zadanej
warto$ci Ysp.Nastepnie definiuje sie uchyb zamknietej petli regulacji:
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6(t) = Ysp-Y (t) (2.2.1)

i rownanie dynamiki zmian uchybu w petli zamknietej:

* %A 4 pe(t) =0 (2.2.2)

Rozwigzaniem tego réwnania jest wykladnicza zalezno$¢ s(t) = s(0)e X, gdzie X >0
stanowi odwrotnos¢ statej czasowej z jakg uchyb powinien zanikaé w petli zamkniete;j.
Laczac ze sobgréwnania (2.2.1) i (2.2.2) otrzymuje sie:

AYSPALY (A = A Ysp™ Y(t>) (2'2'3)

co po przyjeciu zatozenia o statej wartosci zadanej (Y = const) prowadzi do nastepujacej
zaleznosci:

AP o=x(Ysp-Y (b)) (2.2.4)

Przyrownujac do siebie prawe strony rownan (2.1.1) i (2.2.4), po elementarnych
przeksztatceniach uzyskuje sie ogdlng posta¢ regulatora linearyzujacego, bazujgcego na
uproszczonym modelu (2.1.1):

FT(O)Y F(t) = W ) (Y- Y )+ V(ORY() (2.2.5)

Na tym poziomie ogolnosci nie jest mozliwe wskazanie wielko$ci sterujacej. Po
dyskretyzacji zaleznosci (2.2.5) oraz po zastgpieniu nieznanej wartosci parametru RY(t) jej

estymatg Ry (, wyznaczang na biezagco w dyskretnych chwilach czasu, otrzymuje sie ogdlng
posta¢ regulatora B-BAC (symbol i oznacza indeks dyskretnego czasu):

ETEA=AVI(YE -Y i)+V RYi (2.2.6)
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Warto$¢ X jest wspoOtczynnikiem strojenia regulatora, a jej dobor decyduje o
wiasnos$ciach dynamicznych petli sterowania i tym samym o stabilno$ci uktadu zamknietego.

Zgodnie z zatozeniami przyjetymi w podrozdziale 2.1 dla modelu (2.1.1) wielko$¢
sterujgca musi by¢ wybrana jako jeden z elementow wektora F(t) lub Y F(t). Po wybraniu
mozna wyznaczy¢ jg z zaleznosci (2.2.6), na drodze elementarnych przeksztatcen, otrzymujac
tym samym ostateczng i jawng posta¢ prawa sterowania B-BAC. Mozliwe jest to jednak
dopiero w odniesieniu do konkretnego procesu, co pokazujg kolejne rozdziaty pracy
poswiecone analizie mozliwosci zastosowania regulatora B-BAC do sterowania procesami
przemystowymi.

Na tym etapie mozna wprowadzi¢ pojecie minimalnej realizacji regulatora B-BAC.
Podejscie to polega na minimalizacji liczby potrzebnych sygnatéw pomiarowych przez
eliminacje niektorych wielko$ci z uproszczonego modelu (2.1.1), a w konsekwencji
z ostatecznej postaci réwnania regulatora B-BAC (2.2.6). Prowadzi to do zmniejszenia liczby
potrzebnych czujnikéw pomiarowych kosztem ograniczenia dziataniafeedforward.

Reguta tworzenia minimalnej realizacji regulatora B-BAC nakazuje, aby w czesci
bilansowej réwnania (2.1.1) pozostawiono tylko te sktadowe iloczynu wektoréw F(t)
i XF(t), ktére zawierajg wielkos$¢ sterujgca. Pozostate cztony czesci bilansowej dotacza sie
do nieznanej czeSci rownania reprezentowanej przez parametr Ry(t).

Podobne rozwazania mozna przeprowadzi¢ wykorzystujac uproszczony model (2.1.1)
i metodyke PMBC, gdzie wprowadza si¢ czas TR, bedacy jednocze$nie okresem prébkowania
regulatora, po ktdorym wielko$¢ sterowana powinna osiggngé¢ warto$¢ zadang Ysp. Wartos¢
X= 1/Tr pozwala na uzyskanie takiej samej og6lnej postaci regulatora (2.2.6).

2.3. Estymacja nieznanej wartosci parametru RY(t)

Estymacja wartoSci parametru Ry(t) odbywa sie na podstawie tego samego
uproszczonego modelu (2.1.1), ktéry wykorzystany byt do wyprowadzenia regulatora
B-BAC. Poniewaz w rdwnaniu tym istnieje liniowa zalezno$¢ wzgledem tej wartosci,
mozliwe jest bezposrednie wykorzystanie rekurencyjnej metody najmniejszych kwadratéw
(RMNK). Ponadto, poniewaz zawsze estymowany bedzie tylko jeden parametr, mozliwe jest
uproszczenie macierzowo-wektorowych zaleznosci, opisujgcych te metode, do przypadku
skalarnego, co znacznie zmniejsza ztozono$¢ obliczeniowg samej metody oraz poprawia jej
zbieznos¢.

Procedura estymacji bazuje na dyskretnej postaci rownania (2.1.1) z aproksymacja
czasowej pochodnej wielkosci sterowanej Y(t) za pomocg réznicy wstecznej pierwszego
stopnia (Czeczot 1996, 1997, 1998b, 1999a). Po elementarnych przeksztatceniach uzyskuje
sie nastepujace réwnanie dyskretne:

Y fr -Y M)=TRFfY Bi—V,TrRyj (2.3.1)

gdzie:
i - indeks dyskretnego czasu, Tr [min] - okres dyskretyzacji.

W celu uproszczenia zapisu, dla powyzszego réwnania mozna wprowadzi¢ zmienng
pomochiczay;:
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yi=Vi(Yi-Y M)-T RFfY Fi (2.3.2)

Zgodnie z zatozeniami przyjetymi w rozdziale 2.1 warto$¢ zmiennej vy, jest funkcja
wyltgcznie mierzalnych lub znanych parametréw. Dzigki temu wielko$¢ ta moze by¢ tatwo
wyznaczana w dyskretnych chwilach czasu, na podstawie aktualnych danych pomiarowych.

Potaczenie réwnan (2.3.1) i (2.3.2) prowadzi do nastepujacej zaleznosci:

yi=-V, TR W (2-3.3)

W celu estymacji wartosci nieznanego parametru RY; mozna zastosowac rekurencyjng
metode najmniejszych kwadratéw (RMNK). W ten sposob uzyskuje sie rownania opisujgce
wartosci estymaty RYI oraz wielkoSci pomocniczej Pi:

RYji~RYil VIiTR(y, + VITRRY-1) (2.3.49)
o V.2TRPi-| (2.3.4b)
a+VZIT|IPM,

gdzie:
a - wspodtczynnik zapominania dla RMNK.
Procedura estymacji (2.3.4) stanowi integralng czes¢ algorytmu B-BAC i wykazuje

kilka istotnych wilasciwosci:

e dla poprawnego dziatania estymacji nie sa wymagane zadne dodatkowe pomiary oprécz
tych, ktore sg niezbedne do whasciwego dziatania regulatora B-BAC.

¢ Ogodlna posta¢ procedury estymacji pozwala na wykorzystanie jej wraz z algorytmem
B-BAC do sterowania szeroka gama procesow przemystowych.

e Uproszczenie réwnari dla RMNK do postaci skalarnej pozwala na znacznie tatwiejszg
implementacije.

¢ W przypadku silnie nieliniowych proceséw, w ktorych wartos¢ wielkosci sterowanej Y(t)
szybko sie zmienia i w szerokim zakresie, zmiany te moga wptywac¢ destabilizujgco na
procedure estymacji. Wynika to z faktu, iz we wzorze (2.3.1), a w konsekwencji takze
w definicji wartosci zmiennej pomocniczej y; (2.3.2), zastosowano réznice wsteczng do
aproksymacji czasowej pochodnej wielkosci sterowanej Y(t). Aby zmniejszy¢ ten
niepozadany efekt, celowe moze okaza¢ sie¢ wprowadzenie do zaleznosci (2.3.2)
wspotczynnikay e (0,1], w nastepujacy sposab:

Yi=V:y(Yi- Yij)- TrETYFj (2.3.5)
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Wymnozenie formuly rdéznicy wstecznej przez wspoélczynnik y < 1 pozwala na
zmniejszenie wptywu sktadnika (Yj - YM) na przebieg estymacji. Wplyw tego
wspodtczynnika uwidoczni sie jedynie w stanach przej$ciowych, gdyz warto$¢ ta w stanie
ustalonym réwna jest zero.

2.4. Zbieznos¢ estymaciji i stabilnos¢ regulatora B-BAC

Analityczne udowodnienie stabilnosci algorytmu B-BAC w ogélnym przypadku nie jest
mozliwe. Przeprowadzenie takiego dowodu w przypadku sprecyzowanego obiektu sterowania
jest takze ryzykowne (Bastin i Dochain, 1990). Wynika to z faktu, iz dla petnowartosciowej
analizy stabilnosci uktadu sterowania z regulatorem B-BAC konieczna bytaby znajomosé
petnego i doktadnego modelu matematycznego procesu. Metodologia B-BAC zaktada jednak
duza niepewnos$¢ co do postaci takiego modelu i co do wartosci jego parametréw, a jest to
uzasadnione z praktycznego punktu widzenia i uniemozliwia przeprowadzenie takiej analizy
stabilnosci. Jest takze intuicyjnie zrozumiale, iz dla stabilnosci ukfadu sterowania z
regulatorem B-BAC kluczowe znaczenie ma zbiezno$¢ procedury estymacji (2.3.4), gdyz ona
decyduje o dokfadnosci odwzorowania zmian wielkosci sterowanej Y(t) przez uproszczony
model (2.1.1).

Skalarna posta¢ réwnan (2.3.4) zapewnia korzystne wiasnosci procedury estymacii.
W szczeg6lnosci procedura ta jest zbiezna nawet przy braku jakichkolwiek wymuszen
zewnetrznych. W konsekwencji nie ma potrzeby stosowania zadnych zewnetrznych sygnatéw
nieustannie pobudzajacych, co, jak ogélnie wiadomo, stanowi najwiekszg trudno$¢ przy
wykorzystaniu  RMNK w przypadku estymacji wieloparametrowej. Wykorzystanie
wspotczynnika zapominania a € (0,1) pozwala na zmniejszenie wplywu zaktocen
pomiarowych na dokiadnos$¢ estymacji przez zwiekszenie jego wartosci. Rozwigzanie takie
pogarsza jednak wiasnosci dynamiczne procedury estymacji przez zwigkszenie czasu
dochodzenia estymaty do wartosci rzeczywistej. W celu wykazania prawdziwosci
powyzszych stwierdzen, formutuje sie i udowadnia nastepujace twierdzenie.

Twierdzenie 2.4.1

Jesli proces jest w stanie ustalonym, to estymata Ry jest zawsze zbiezna do
swojej rzeczywistej wartosci Ry w stanie ustalonym, bez zadnych zewnetrznych
sygnatéw nieustannie pobudzajgcych.

lim”~"Ry,; =Ry (2.4.1)

Dynamika zmian warto$ci estymaty Ry ma charakter inercji pierwszego rzedu ze
stalg czasowa Test, zalezngjedynie od wartosci wspoétczynnika zapominania a.

Dowdd powyzszego twierdzenia przeprowadza sie w trzech krokach.
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Kroki

Przy stalej objetosci komory reaktora V=const wartos¢ parametru P, (2.3.4.b) jest
zawsze zbiezna do stalej wartosci P i pozostaje niezmienna przez caly czas
wykonywania procedury estymacji bez wzgledu na zmiany wej$¢ i wyj$¢é procesu.
Wynika to z faktu, iz w stanie ustalonym objetos¢ komory reaktora V jest zawsze stata.
Woprowadzajac, dla uproszczenia zapisu, zmienng pomocniczg a = (V Tr) , ktorej
warto$¢ jest takze stata w stanie ustalonym, mozna zastosowa¢ metode indukcji
matematycznej i na podstawie réwnania (2.3,4b) wykazaé, ze:

P = (2.4.2)
a'+aP02> k
k=0
gdzie:
PO- warto$¢ poczatkowa dla parametru P;. © 3

Ostatecznie dla a < 1 oraz i —»co uzyskuje sie¢ a' -> 0 oraz ™ a k= -—----- .
k=0 1 a

Prowadzi to do nastepujacej zaleznosci:

lim i_>00 Pi = N— 5= AT (2A3>

«'" +aPoz *
k=0

W ten spos6b udowodniono, ze warto$¢ parametru Pi jest zawsze zbiezna do statej

1

wartosci P = , zaleznej jedynie od wspoétczynnika zapominania a oraz od statej
a
zmiennej pomocniczej a. Warto$¢ ta nie jest zalezna od warunku poczatkowego Po ani

od poczatkowej wartosci estymaty Ry 0.

Krok 2

W tym kroku mozna skupi¢ sie na analizie zbieznosci estymaty Ry. Po

potaczeniu réwnan (2.3.1) i (2.3.2) mozna wyznaczy¢ wartos¢ Ry, o ktérej mowa w
twierdzeniu 2.4.1. Utrzymujac zatozenie o statej objetosci komory reaktora V uzyskuje

sie:

Ry =- a—y (2-4-9)
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gdzie a to zdefiniowana w poprzednim kroku stata zmienna pomocnicza. Wielkos¢ y

oznacza stalg wartos¢ kolejnej zmiennej pomocniczej y, w stanie ustalonym, opisanej
rownaniem (2.3.2).

nt

Przy zalozeniu, ze parametr P, ma juz ostateczng, statg wartos¢ P = e
a

réwnanie (2.3.4a) mozna przeksztatci¢ do nastepujacej postaci:
AY,i =M Y-l _a P(y+aRy,i-l) (2.4.5)

) Stosujac metode indukcji matematycznej na podstawie rownania (2.4.5) uzyskuje
sie:

AYLi_™Y0(l a p)laPy2](l-a2p)k (2.4.6)
k=0

gdzie R YO0 oznacza warto$¢ poczatkowg dla estymaty RY. Dla i —»00 mozna zapisa¢:
limBEDR Yi = linij"00 Ry (I1-a2p)i- aPyX (1- a2P)K] (2-4.7)
Wstawiajac P = "% do powyzszego réwnania otrzymuje sie:
a

limi=oRy,i = RY,o(l- a(l-a)) “* - lim~ (l-a)y£(l-a(l-a))k (2.4.8)
k=0

Przy realistycznym zatozeniu 0< (l-a(l-a))<| mozna zauwazy¢, iz:
lim~ Ryo(l-a(l—a))j=0 (2.4.9)

_ - j
limi>o(l-a)yE (I-a(l-a))k=-y (2.4.10)

Polagczenie zaleznosci (2.4.4), (2.4.8), (2.4.9) oraz (2.4.10) prowadzi do:
lini;» RYi =- —y = RY (2.4.11)
a

W ten spos6b udowodniono, ze jesli proces jest w stanie ustalonym, to estymata
Ry jest zawsze zbiezna do rzeczywistej wartosci parametru RY. Warto$¢ ta nie zalezy

od warunku poczatkowego Ry0 dla procedury estymacji. W rzeczywistosci
niewtasciwy dobor R YO wptywa jedynie na przebieg poczatkowego etapu estymacji i
nawet jesli wartos¢ ta zostata dobrana przypadkowo, to procedura estymacji jest w
dalszym ciggu zbiezna do rzeczywistej wartosci Ry .

Krok 3

Dynamika zbieznosci estymaty RY do rzeczywistej wartosci Ry jest dynamika
pierwszego rzedu, co mozna wykaza¢ przeksztalcajac rownanie (2.4.5) do nastepujacej
postaci:

Ry.i -Ry.i-1 =_y p(_aRy +arYi]) (2.4.12)
Tr

Dla matych wartosci czasu prébkowania TR i po podstawieniu zaleznosci
—at f

P =-| ----- mozna zauwazy¢, iz powyzsze rdwnanié stanowi dyskretng posta¢ ciagtego
a

réwnania dynamiki opisujgcego zmiany estymaty Ry :

dt—=V(|-a)ﬁY-V(|-a)RY (2.4.13)

Roéwnanie (2.4.13) jest liniowym réwnaniem rézniczkowym pierwszego rzedu, co
prowadzi do nastepujacej funkcji przejscia:

Ry(s) = -— - Ry (s) (2414)
+

Oznacza to, iz procedura estymacji (2.3.4) charakteryzuje sie dynamika
pierwszego rzedu ze wzmocnieniem jednostkowym i stalg czasowg Test, opisang
zaleznoscig:
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1

Test “ V (I-a) (2.4.15)

Dla statej objetosci V warto$¢ Tet zalezy jedynie od wspdtczynnika zapominania a
i maleje wraz ze zmniejszaniem jego wartosci.

W ten sposéb udowodniono prawdziwos¢ twierdzenia 2.4.1, ktére mowi o zbieznosci
procedury estymacji (2.3.4) w warunkach najbardziej niekorzystnych z punktu widzenia teorii
estymacji - w stanie ustalonym. Z zatozenia proces nie jest wtedy w zaden sposob
pobudzany, co jednak nie przeszkadza w zbieznosci estymaty do jej rzeczywistej wartosci. Na
tej podstawie mozna stwierdzi¢, iz w stanach przejsciowych procedura estymacji bedzie takze
zbiezna. Dzigki temu model (2.1.1) bedzie w stanie odwzorowywac¢ zmiany wielkosci
sterowanej Y (t) z zadowalajgcg doktadnoscig, jesli tylko dobrana zostanie odpowiednio mata
wartos¢ wspdtczynnika zapominania a, co rownocze$nie zapewni odpowiednio matg wartos¢
statej czasowej xest.

Zbieznos¢ procedury estymacji (2.3.4), udowodniona teoretycznie, zapewnia duzg
zgodno$¢ uproszczonego modelu (2.1.1) z wyjsciem rzeczywistego procesu Y(t). Pozwala to
mie¢ nadzieje, iz odpowiednio zestrojony algorytm B-BAC bedzie stabilny i bedzie pozwalat
na osiggniecie satysfakcjonujacej jakosci sterowania z zachowaniem zerowego uchybu
statycznego. Teza taka zostata, w dalszej czesci pracy, zilustrowana za pomocg badan
symulacyjnych i praktycznych, polegajagcych na zastosowaniu algorytmu B-BAC do
sterowania pracg réznych obiektow technologicznych. Realistyczne warunki, w jakich
przeprowadzono te badania oraz duza rdznorodno$¢ wykorzystywanych obiektéw pozwalajg
stwierdzi¢, iz uzyskane wyniki sg wiarygodne i potwierdzajg teze o stabilnosci algorytmu
B-BAC.

2.5. Prosty przykiad ilustracyjny

W celu zilustrowania sposobu wyprowadzenia regulatora B-BAC i pokazania wptywu
parametrow strojenia na przebiegi regulacyjne rozpatruje sie prosty mieszalnik wody cieplej
i zimnej z komorg o statej objetosci V [L] i z wymiang ciepta do otoczenia. Obiekt ten
schematycznie przedstawiono na rysunku 2.5.1, przyjmujac nastepujace oznaczenia: Tj,i,
Tire [°C] - wlotowe temperatury wody, Fi, F2 [L/h] - wlotowe przeptywy objetosciowe wody,
T [°C] - temperatura wody na wylocie z mieszalnika, Tet [°C] - temperatura otoczenia.
Strumienie ciepta Q@nl, @2, Q*u i Q*x [J/h] oznaczajg kolejno dwa strumienie wlotowe,
strumienn wyjsSciowy i strumien reprezentujagcy wymiane ciepta z otoczeniem. Q [J]
reprezentuje ciepto zgromadzone w komorze mieszalnika.

Cel sterowania sprowadza sie do utrzymywania temperatury wylotowej Y(t) = T(t) na
zadanej wartosci Ygpza pomocg zmian przeptywu Fj.

Uproszczony model procesu, opisujacy wielko$¢ sterowang nalezy wyprowadzic
opierajac sie na ogdlnym bilansie ciepta dla rozpatrywanego obiektu:

N = grnl () + o*n2(t) - g u(t) - o x(t) (2.5.1)
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Rys. 2.5.1. Uproszczony schemat technologiczny mieszalnika wody cieptej i zimnej
Fig. 2.5.1. Simplified diagram o fthe mixer ofthe cold and hot water

Po rozpisaniu poszczegdlnych sktadnikow i zastgpieniu parametréw opisujacych
wymiane ciepta z otoczeniem jednym statym parametrem keX uzyskuje sie nastepujgce
réwnanie:

ITO A Tin@m- TO)+M % i) - T(t)  -*L(T(O)-Tex(t) (25.2)

dt
/ \

mierzalna czes¢ bilansowa nieznana cze$¢ bilansowa
zastgpiona parametrem Ry(t)

Z praktycznego punktu widzenia wielkosci F], F2, Tmi, T;re, Ted i T sg tatwo mierzalne.
Niepewnos$¢ zwigzana jest z warto$cig parametru keXi dla potrzeb tego przyktadu zaktada sie
nieznajomosc¢ jego wartosci. W zwigzku z tym niemierzalna cze$¢ bilansowa réwnania (2.5.2)
zostaje zastgpiona zmieniajgcym sie parametrem Ry. Prowadzi to wprost do postaci rownania

zgodnej z modelem (2.1.1), w ktérym elementy wektorow F(t) i Y F(t) zdefiniowano

w nastepujacy sposéb: F(t) = [F,(t) F2(1)]T i YF(t) = [(Tinl(t)-T (t)) (Tin2(t) —T(t))]T. Po
wymnozeniu tych wektorow model taki mozna zapisac¢ jako:

~~d7tu/\ = </7f a (t)(Tinl(t) —Y (t))+ R2(t)(Tin2(t)- Y (1)))- RY(t) (2.5.3)

Stosujgc metodologie B-BAC i zdefiniowane wektory F(t) i YF(t) mozna uzyska¢
0g0lIng postac regulatora B-BAC (2.2.6). Po dyskretyzacji otrzymuje sie:

Fufeu - Yi)+F2i(Tin2i -Y ,)=av(ys-Yj)+VR¥ (2.5.9)
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Przeksztalcenia, polegajace na wyznaczeniu wielkosci sterujacej Fi z powyzszego
rownania, prowadzg do kofcowej postaci regulatora B-BAC:

»(Y .-Yj-FAT"~-Y .I+yRYy,,
' <25-5)

Procedura estymacji (2.3.4), dla rozpatrywanego przypadku, wyglada nastepujgco:

Ry,i = RYs1 —VTRPj(yj + VTr R Y4_i) (2.5.6a)
r. 2T 2P, n
VTP, (2.5.6b)
a v a+V2Tr Pm j
gdzie y, = V(Y, - Ym )-T r(F, -(Tinle- Y )+ F2-(Tindji - Y,)) (2.5.6¢)

Rysunki 2.5.2 - 2.5.4 przedstawiajg wyniki badan symulacyjnych. Dla mieszalnika
z rys. 2.5.1 przyjeto statg i znang objetos¢ komory V = 10, a dla stanu ustalonego zatozono
F1(0) = F20) = 1, Tini(0) = 20, Tjn2(0) = 80, ksx(0) = 0 (brak wymiany ciepta z otoczeniem),
Texdt(0) = 20 i T(0) = 50. Dla regulatora B-BAC (2.5.5) i procedury estymacji (2.5.6) wstepnie
przyjeto X=10, TR=5 [min], a = 0,1 oraz RY0 = 0,5.

Kazdy eksperyment rozpoczyna sie od stanu ustalonego. Na poczatku uruchamiana jest
procedura estymacji (2.5.6) w petli otwartej, co ma na celu unikniecie wptywu btednie

dobranej wartosci poczatkowej R YO na przebiegi regulacyjne. W chwili t = 2 petla regulacji

jest zamykana i caty system poddawany jest skokowym zmianom wartosSci wielkosci
zaktdcajacych i parametru kot Wpltyw wartosci wspoétczynnika X, widoczny na rys. 2.5.2,
mozna poréwna¢ do wptywu wzmocnienia w konwencjonalnym regulatorze Pl. Zmniejszenie
wartosci tego parametru powoduje spowolnienie pracy regulatora, objawiajagce sie
wydtuzeniem czasu regulacji przy tagodniejszych zmianach wielkosci sterujacej Fj. Zbyt duza
warto$¢ parametru X moze doprowadzi¢ do niestabilnosci zamknietego uktadu sterowania.
Wozrost okresu probkowania TR powoduje pogorszenie jakosci sterowania (rys. 2.5.3) -
w przebiegach regulacyjnych pojawiajg si¢ oscylacje. Warto$¢ wspdtczynnika zapominania a
wplywa znaczaco na doktadno$¢ estymacji w petlach otwartej i zamknietej (rys. 2.5.4b).
Wzrost tej wartosci powoduje wolniejsze nadazanie estymaty RY za rzeczywistg wartoscig
Ry. Dodatkowo wiekszy wspotczynnik zapominania sprawia, iz wptyw btednego doboru
wartosci poczatkowej R YO jest bardziej widoczny. Dla przebiegdéw z rys. 2.5.4a wzrost

wartosci a spowodowat wydtuzenie czasu regulacji. W rozpatrywanym przypadku uzyskuje
sie rowniez zmniejszenie wartosci przeregulowania wielkosci sterowanej Y, jednak, jak
wynika z doswiadczeri autora, taki wptyw warto$ci wspoiczynnika zapominania nie jest
regutag. Regulg jest natomiast negatywny wptyw zwiekszania tej wartoSci na przebiegi
regulacyjne.
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Na podstawie uzyskanych przebiegdw mozna przyja¢, iz wstepne zestrojenie regulatora
B-BAC (1 = 10, TR= 5 [min], a = 0,1) bylo prawidtowe i takie nastawy zostang zachowane
podczas dalszych badari symulacyjnych.

Dla rozpatrywanego przykfadu mozna wykorzysta¢ idee minimalnej realizacji
regulatora B-BAC, omdwiong w podrozdziale 2.2. Prowadzi to do nastepujacego podziatu
cztonéw w réwnaniu (2.5.2):

dT(t) F(

it 0 (Tinl(t)-T(t)) " (T I2(t)- T(t)) -~ (T (t) - Text(t)) (25.7)

\

nieznana czes$¢ bilansowa
zastgpionaparametrem Ry(t)

mierzalna cze$¢ bilansowa

Po zdefiniowaniu wektoréw F(t) = [Fj(t) JT i Y F(t) = [(Tinl(t) —T (t))]T uzyskuje sie
uproszczony model procesu w nastepujacej postaci:

= LRI -Y (0)- Ry (2.5.8)

Zastosowanie metodologii B-BAC dla tego modelu prowadzi do ostatecznej postaci
minimalnej realizacji regulatora B-BAC:

Avysp- y,)tvryd (25.9)

FE= (Tinu-vj

Procedura estymacji (2.5.6.a) i (2.5.6.b) nie ulega zmianie z wyjatkiem wyrazenia
opisujacego warto$¢ zmiennej pomocniczej y,:

Y, = V(Y, - Yj_)- TrFu (TaU - Yj) (2.5.10)

Z powyzszych wzoréw jasno wynika, iz w przypadku rozpatrywanego przykfadu do
implementacji minimalnej realizacji regulatora B-BAC (2.5.9) z procedurg estymacji (2.5.6a),
(2.5.6b) i (2.5.10) nie jest konieczna dostepnos¢ pomiarowa wartosci F2oraz Tin2

Symulacyjne poréwnanie petnego regulatora B-BAC (2.5.5) z jego minimalna realizacja
(2.5.9) pokazato, iz przy takich samych nastawach dla obu regulatoréw nie ma zadnej réznicy
w ich dzialaniu. Osigga sie to dzieki wiasciwosciom procedury estymacji (2.3.4), ktéra po
przedefiniowaniu wartosci zmiennej pomocniczej y, (2.5.10) kompensuje nie tylko nieznang
cze$¢ bilansowa, reprezentujgca wymiane ciepta z otoczeniem, jak to mialo miejsce
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w przypadku peinej realizacji regulatora B-BAC (2.5.5), ale takze niedostepny pomiarowo
czton réwnania (2.5.7). Sytuacje te pokazuje rys. 2.5.5.

Wyniki kolejnych eksperymentéw symulacyjnych (rys. 2.5.6 i 2.5.7) pozwalajg na
poréwnanie dziatania minimalnej realizacji regulatora B-BAC (2.5.9) z dwoma regulatorami
Pl z programowg zmiang nastaw. Dla pierwszego z nich zmiany wzmocnienia Kr i stalej
catkowania Ti oblicza sie wedtug wzoréw uzyskanych na drodze linearyzacji toru sterowania
w uproszczonym modelu procesu (2.5.3), z pominieciem nieznanego parametru Ry. Prowadzi
to do nastepujacych zaleznosci:

kr =10- (2.5.11)

T, =-
Tin,i-Y fl+ 2

Te realizacje regulatora Pl mozna nazwac petng, gdyz do programowej zmiany nastaw
uzywa sie uproszczonego modelu procesu wykorzystywanego do wyprowadzenia petnej
realizacji regulatora B-BAC (2.5.5).

Drugi z regulatoréw PI strojony jest wedtug tej samej zasady, ale przy wykorzystaniu
uproszczonego modelu procesu (2.5.8), ktory to model stuzy do wyprowadzenia minimalnej
realizacji regulatora B-BAC (2.5.9). Wyrazenie opisujagce wzmocnienie tego regulatora nie
ulegnie zmianie, zmieni sie jedynie zalezno$¢ opisujaca statg catkowania, a takg realizacje
regulatora Pl mozna nazwac minimalng.

T=v (2.5.12)

Rysunek 2.5.6 pozwala na poréwnanie dziatania minimalnej realizacji regulatora
B-BAC (2.5.9) z omowionymi regulatorami Pl z programowg zmiang nastaw. Podczas tego
eksperymentu zatozono doktadny pomiar wartosci zaktocenia Tirj, w przeciwienstwie do
wynikéw przedstawionych na rys. 2.5.7, gdzie podczas takiego samego eksperymentu dla
wszystkich poréwnywanych regulatoréw zatozono staty btagd pomiarowy dla wartosci Tirmi.
W kazdym przypadku minimalna realizacja regulatora B-BAC (2.5.9) zapewnia najlepsza
jakosé regulacji, co jest mozliwe dzieki kompensacyjnym wiasnosciom procedury estymacji
(2.3.4).

Wyniki przedstawione na rys. 2.5.8 pozwalajg na ocene wptywu opdznienia w torze
pomiarowym wielkosci sterowanej Y na przebiegi regulacyjne dla badanych algorytméw
sterowania. Czas op6znienia ustalono jako Tgp= Tr = 5 [min]. Regulator B-BAC wymagat
zmiany wspoétczynnika wzmocnienia i przebiegi z rys. 2.5.8 uzyskano dla X = 1. Wzory
(2.5.11) i (2.5.12) na obliczanie nastaw regulatoréw Pl pozostaly bez zmian. Przedstawione
wyniki pokazuja, iz wprowadzenie opdZnienia znaczaco pogorszyto wiasnosci regulacyjne
wszystkich algorytméw sterowania - w przebiegach pojawity sie wyrazne oscylacje.
Whprawdzie mozna uznaé, ze minimalna realizacja regulatora B-BAC (2.5.9) ponownie
zapewnia najlepszg jako$¢ sterowania, ale trzeba pamietaé, iz konieczne bylo przestrojenie
tego regulatora. Ponadto, w praktycznych ukfadach regulacji takie oscylacje bytyby nie do
zaakceptowania. Mozna wiec stwierdzi¢, iz w obecnosci niewielkiego op6znienia
pomiarowego przewaga regulatora B-BAC nad regulatorami Pl z programowg zmiang nastaw
maleje.
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wielko$¢ sterowana Y(t) =T(t)

czas [h]

Ysp Y (lambda =0.1) Y (lambda =1.0) Y (lambda =10.0)

wielko$¢ sterujaca F1(t)

czas [h]

F1 (lambda =0.1) F1 (lambda =1.0) F1 (lambda = 10.0)

Rys. 2.5.2. Wplyw wspétczynnika strojenia X na prace regulatora B-BAC
Fig. 2.5.2. Influence o fthe parameter X on the control performance o fthe B-BAC controller
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wielko$¢ sterowana Y(t) =T(t) wielkos¢ sterowana Y(t) =T(t)

czas [h] czas [h]
Ysp Y(Tr= 1[min]) Y (Tr =5[min]) Y(Tr= 10 [min]) Ysp Y (alfa =0.1) Y (alfa =0.5) Y (alfa =0.9)
wielko$¢ sterujaca F1(t) wielko$¢ sterujaca F1(t)
............... VA
t=16
T2 =65
=%
U, ——mmmmmm e i
........ o0 |
jTim=35 i
It=8 y
t=4 |F2=2 >
Ysp =40 j
I o
0] 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22
czas [h] czas [h]
F1 (Tr= 1[min]) F1 (Tr =5 [min]) F1 (Tr =10 [min]) F1 (alfa=0.1) F1 (alfa =0.5) F1 (alfa =0.9)
Rys. 2.5.3. Wplyw okresu prébkowania TRnapracg regulatora B-BAC Rys. 2.5.4a. Wplyw wspdtczynnika zapominania a napracg regulatora B-BAC

Fig. 2.5.3. Influence o fthe sampling time TRon the controlperformance ofthe B-BAC controller Fig. 2.5.4a. Influence o ftheforgettingfactor a on the control performance ofthe B-BAC controller



wielko$¢ sterowana Y(t) =T(t)

estymacja Ry(t)

10 -

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
czas [h] czas [h]
Ry estymata Ry (alfa =0.1) estymata Ry (alfa =0.5) estymata Ry (alfa =0.9) Ysp B-BAC Pl (petna realizacja) PI (minimalna realizacja)

Rys. 2.5.6. W¥asnosci regulacyjne przy doktadnym pomiarze wielkos$ci zaktdcajgcej Twl

Rys. 2.5.4b. Wptyw wspotczynnika zapominania a na doktadnos$¢ estymacji w petli zamknietej
Fig. 2.5.6. Controlperformancefor perfect measurement o fthe disturbance Ti

Fig. 2.5Ab. Influence oftheforgettingfactor a on the accuracy o fthe closed-loop estimation
wielko$¢ sterowana Y(t) =T(t)

estymacja Ry(t)

czas [h]

czas [min]
Ysp B-BAC PI (petna realizacja) PI (minimalna realizacja)

Ry estymata Ry (petna realizacja) estymata Ry (minimalna realizacja)

-20
-20

Rys. 2.5.5. Doktadno$¢ estymacji dtapetnej i minimalnej realizacji regulatora B-BAC Rys. 2.5.7. Wiasnosci regulacyjne przy statym biedzie pomiarowym ATirj
Fig. 2.5.5. Estimation accuracyfor the conventional and minimumform ofthe B-BAC controller Fig. 2.5.7. Controlperformancefor the constant measurement bias ATirj
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wielko$¢ sterowana Y(t) =T(t)

czas [h]

--— Yspm _B-BAC Pl (petna realizacja) - <P| (minimalna realizacja)

wielko$¢ sterujaca F1(t)

t=20

Tmi =35
t=12
Tm =65 t=16 |
=1
10 12 14 18 22 24
czas [h]
-B-BAC Pl (petna realizacja) PI (minimalna realizacja)

Rys. 2.5.8. Witasnosci regulacyjne w obecnosci opdznienia w lorze pomiarowym Tgp= 5 [min]
Fig. 2.5.8. Controlperformance in the presence ofthe measurement time delay Tqp= 5 [min]
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Na zakonczenie warto wskaza¢ na duze podobienstwo miedzy petng i minimalng
realizacjg regulatora B-BAC oraz odpowiednio petna i minimalng realizacjg regulatora PlI.
PodobiefAstwo to dotyczy rzeczywistej wartosci wspétczynnika wzmocnienia. Wyrazenie
opisujace jego wartos¢ dla obu regulatorbw B-BAC, przy X = 10 jest takie samo jak
wyrazenie wykorzystywane do programowej zmiany wartosci wsp6tczynnika wzmocnienia kr
dla obu regulatoréw PI (2.5.11).

2.6. Algorytm B-BAC a regulacja predykcyjna

Regulacja predykcyjna jest efektywng technika sterowania procesami przemystowymi,
rozwijajaca sie z rézng intensywnosciag poczawszy od konca lat 70. ubiegtego stulecia
(Richalet i in., 1976; Richalet i in.,, 1978; Richalet, 1993; Richalet i in., 2005; Cutler
i Ramaker, 1980; Tatjewski, 2002). Garcia i in. (1989) i Qin i Badgwell (1997) przedstawiajg
kompletny raport dotyczacy mozliwosci zastosowania tego typu regulacji w przemysle
chemicznym, natomiast Qin i Badgwell (2003) omawiajg algorytmy predykcyjne aktualnie
stosowane w przemysle. Regulacja predykcyjna zajmuje takze istotne miejsce wsrdd wielu
innych, zaawansowanych metod sterowania (Bequatte, 1991; Joshi i in., 1997).

Nie wdajgc sie gteboko w szczegéty mozna stwierdzi¢, iz istota tego sposobu
sterowania bazuje na wykorzystaniu uproszczonego modelu w celu przewidzenia
(predykowania) zachowania sie procesu w przysztosci. W praktyce dla celéw regulacji
predykcyjnej uzywa sie najczesciej nastepujacych grup modeli (Camacho i Bordons, 1999):

e odpowiedzi impulsowej lub skokowej - modele te zapamietywane sg w postaci
wspdtczynnikéw tzw. obcietej odpowiedzi impulsowej lub skokowej.

* Wielomianowej funkcji przejscia.

» Dyskretnych réwnan stanu.

¢ Modeléw nieliniowych bazujacych na sieciach neuronowych lub na zasadach logiki
rozmytej (fuzzy logie).

Kazda z wyzej wymienionych grup modeli wymaga wstepnej identyfikacji w trybie off-
line. W przypadku procesow o silnie nieliniowej charakterystyce, ktéra dodatkowo ulega
czestym zmianom, konieczne jest zastosowanie adaptacyjnej regulacji predykcyjnej,
polegajacej na identyfikowaniu modelu procesu w okreslonych odstepach czasu lub na
biezaco (Astrom i Wittenmark, 1989; Niederlinski i in., 1995).

W tym rozdziale wykazane zostato podobienstwo pomiedzy algorytmem sterowania
B-BAC a metodologig jednokrokowej regulacji predykcyjnej. Ponadto, dyskutuje sie
mozliwo$¢ wykorzystania uproszczonego modelu procesu (2.1.1) dla potrzeb wielokrokowej
regulacji predykcyjnej.

Model (2.1.1) nie da sie zaliczy¢ do zadnej z wyzej wymienionych grup modeli. Jest on
wprawdzie modelem fizykalnym, ale ze wzgledu na swdj uproszczony charakter trudno
zaliczy¢ go do grupy modeli zapisanych w postaci dyskretnych réwnan stanu. Dodatkowa
cechg modelu (2.1.1), wynikajaca z zastgpienia wszystkich nieliniowosci procesu jednym
zmieniajgcym sie parametrem Ry(t), jest konieczno$¢ wyznaczania warto$ci tego parametru
na biezaco w kazdym kroku dyskretyzacji. Cecha ta nabiera znaczenia przy prébie
wykorzystania modelu (2.1.1) dla wielokrokowej regulacji predykcyjnej.

2.6.1. Jednokrokowa regulacja predykcyjna

Metodologia ta jest najprostszym rodzajem regulacji predykcyjnej, a jej idee mozna
w skrdcie przedstawi¢ nastepujgco - dysponujac dyskretnym modelem oraz pomiarami
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aktualnego stanu procesu w chwili i (mierzalne zaktdcenia oraz aktualne wyjscie) zaktada sie
nowg warto$¢ wielkosSci sterujacej, a nastepnie sprawdza sie jak ta zatozona warto$¢ wptynie
na wyjscie procesu w chwili i+1 (predykcja jednokrokowa). Zasada ta pozwala na
wyprowadzenie jednokrokowego regulatora predykcyjnego. Umozliwia to wyznaczenie
z modelu takiej wartosci wielkosci sterujacej, ktora sprawi, iz predykowane wyjscie procesu
w nastepnej chwili i+1 przyjmie Zzadang warto$¢. Warto$¢ ta moze byé bezposrednio
warto$cig zadang lub jedna z kolejnych wartosci dyskretnej trajektorii odniesienia, co ma na
celu tagodniejsze doprowadzenie wyjscia procesu do wartosci zadanej w wiekszej liczbie
krokow.

W swojej pracy doktorskiej autor zaproponowat posta¢ jednokrokowego regulatora
predykcyjnego wyprowadzonego na podstawie uproszczonego modelu z zastosowaniem
wskaznika pochtaniania substratu (Czeczot, 1997). Regulator ten uzyto do sterowania
bioreaktorem, wykorzystywanym w procesach biologicznego oczyszczania wody. Obecnie
przedstawia sie metode syntezy jednokrokowego regulatora predykcyjnego opierajacej sie na
og6lnym modelu procesu (2.1.1).

W tym celu dokonuje sie dyskretyzacji réwnania (2.1.1) z okresem probkowania 7 r,
zastepujac w nim jednocze$nie nieznang warto$¢ parametru Ry(t) jej, obliczang na biezaco,

estymatg RYi:

dm(ti/l\: oY R, (2.6.1.1)

Po aproksymacji czasowej pochodnej wielkosci sterowanej Y(t) za pomocg réznicy
progresywnej pierwszego rzedu, mozna przeksztatci¢ powyzsze réwnanie do nastepujacej
postaci:

Yitl ~ Y 1 fty P (2.6.1.2)

a nastepnie zaproponowa¢ postaé modelu pozwalajgca na wyznaczenie jednokrokowej
predykcji wielkosci sterowanej Yi+l:

Yiy =Y+ C/F tYf,-T dRy; (2.6.1.3)

Dziatanie jednokrokowego predyktora (2.6.1.3) bazuje na aktualnych pomiarach
elementow wektorow F, oraz YFj, objetosci roboczej komory reaktora V; oraz wartosci
wielkosci sterowanej Y;. Konieczne jest takze zastosowanie procedury estymacji (2.3.4), ktora
wymaga tych samych danych pomiarowych. Poniewaz, zgodnie z zatozeniami przyjetymi
w podrozdziale 2.1, wszystkie potrzebne wartosci sg mierzalne lub znane, mozna przyjaé, iz
postac¢ jednokrokowego predyktora (2.6.1.3) nadaje sie do praktycznego zastosowania.
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Przyktad 2.6.1.1

Celem tego przykfadu jest symulacyjna weryfikacja dziatania jednokrokowego
predyktora (2.6.1.3) w skrajnie niekorzystnych warunkach, tj. w zastosowaniu do
Sledzenia wartosci stezenia substratu na wylocie z komory reaktora biologicznego
0 parametrach roztozonych. Pelny, nieliniowy model takiego reaktora skfada sie z
dwdch rdéwnan rozniczkowych czastkowych, opisujacych kolejne stezenie substratu Cs
[9/m3] oraz biomasy Cx [g/m3] (Bastin i Dochain, 1990; Babary i in., 1991; Dochain
lin.., 1992):

SCszh) RO OS@Y 1 hexa (2.6.1.43)
dt AL dz
) = [n(z,t) - kd]CX(z,t) (2.6.1.4b)
0
warunek brzegowy: Cs(0,t) = cs.in(1), (2.6.1.4c)
profile poczatkowe: Cs(z,0) = Cs,0(z), Cx(z,0) = Cx,0(z). (2.6.1.4d)

Wskaznik wzrostu biomasy p [I/h] (specific growth rate) opisany jest zaleznoscia
Contoisa (1959):

p(z,t) = prT‘ﬂXk . x(z,t) + C__S_ZZB (26146)

W modelu tym wykorzystano nastepujgce oznaczenia: z e [0,1] [-] - unormowana
zmienna przestrzenna, Cs,i,, [g/m3] - wlotowe stezenie substratu, F [m3h] - przeptyw
objetosciowy przez komore reaktora, L=1 [m] - dlugos¢ komory reaktora,
A = 0,02 [mZ] - przekrdj poprzeczny komory reaktora, ki = 1,5 [-] - wsp6tczynnik
wydajnosci reakcji, kj = 0,05 [I/h] - wspotczynnik obumierania biomasy,
Prex = 0,35 [I/h] - maksymalny wskaznik wzrostu biomasy, K* = 0,4 [-] - stala
Contoisa. Dla wielkosci wejsciowych przyjeto w stanie ustalonym F(0) = 0,004
i Cs,in(0) = 40.

Zaktadajac catkowita nieznajomos$¢ modelu i natury procesu (2.6.1.4) oraz
przyjmujac btedne zatozenie o idealnym mieszaniu zawartosci komory reaktora, dla
potrzeb wyprowadzenia modelu (2.1.1), mozna zaproponowac uproszczony schemat
technologiczny rozpatrywanego bioreaktora przedstawiony na rys. 2.6.1.1.

Wielkoscig wyjsciowa jest tutaj stezenie substratu na wylocie z komory reaktora
Y = Cs. Przyjmujac dodatkowo oznaczenie Yi, = Cs,i,, na podstawie bilansu masy
substratu, otrzymuje sie nastepujgce réwnanie dynamiki dla wielkosci sterowanej:
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dy( F@ 26.15)
ot Vv o

Definiujgc wektory F; =[e ] oraz YFj =[Yinj- yJ mozna wykazaé, iz posta¢
rownania (2.6.1.5) jest zgodna z postacig uproszczonego modelu (2.1.1). Dodatkowo
przyjmuje sie statg objetos¢ komory reaktora, wyznaczong z zalezno$ci geometrycznej
V = AL. W konsekwencji, do S$ledzenia zmian wielkosci wyjsciowej Y mozna
bezposrednio wykorzysta¢ jednokrokowy predyktor (2.6.1.3) z procedurg estymacji
(2.3.4).

Warto zwr6ci¢ uwage na niezgodno$¢ pomiedzy zatozeniami przyjetymi podczas
wyprowadzania uproszczonego modelu (2.6.1.5) a rzeczywistymi wiasno$ciami
dynamicznymi procesu. Bioreaktor o parametrach roztozonych (2.6.1.4) nie spetnia
zatozenia o idealnym mieszaniu, co sprawia, iz rzad tego obiektu, rozumiany jako
wymiarowo$¢ wektora stanu, jest nieskoriczony. W procesie tym mozna wyrézni¢ dwie
wielkosci wejsciowe - wlotowe stezenie substratu Ym= Cs,in oraz natezenie przeptywu
objetosciowego przez komore reaktora F. W torze od stezenia Csjn wystepuje
op6znienie transportowe, a dodatkowo obydwa tory charakteryzuja sie dynamika trudng
do klasyfikacji, ktérej na pewno nie mozna przyblizy¢ stacjonarnym elementem
inercyjnym pierwszego rzedu.

Wyniki weryfikacji symulacyjnej przedstawiajg rysunki 2.6.1.2 i 2.6.1.3. Badania
przeprowadzono w petli otwartej, rozpoczynajac kazdy eksperyment od stanu

ustalonego. Wartos¢ poczatkowa dla procedury estymacji wynosita R Y0=8, wartos¢

parametru PO= 1000, a czas prébkowania przyjeto jako TR= 15 [min].

Rysunek 2.6.1.2 pokazuje skutecznos¢ jednokrokowego predyktora (2.6.1.3), przy
skokowej zmianie stezenia wlotowego cs.n dla dwdch wartosci wspotczynnika
zapominania a, Kktory charakteryzuje procedure estymacji (2.3.4). Pomimo
skomplikowanej dynamiki tego toru dla wartosci a=0, mozliwe jest dobre
odwzorowanie zmian wyjscia procesu za pomocg badanego predyktora. Zwiekszenie
wartosci  wspoétczynnika zapominania do a=0,9 pogarsza dokladnos¢ tego
odwzorowania, jednakze nawet w tym przypadku da sie zauwazy¢ zbieznos¢
jednokrokowego predyktora (2.6.1.3) z rzeczywistg wartoscig wyjscia obiektu w stanie
ustalonym. Podobne zalezno$ci mozna zaobserwowac na rys. 2.6.1.3, przedstawiajgcym
doktadnos¢ jednokrokowego predyktora (2.6.1.3) przy skokowej zmianie natezenia
przeptywu F dla dwéch takich samych wartosci a.

Przedstawione wyniki maja charakter ogélny. Dobre odwzorowanie zmian
wyjécia procesu jest mozliwe nawet wtedy, gdy dynamika tych zmian znacznie odbiega
od stacjonarnego elementu inercyjnego pierwszego rzedu. Jest to mozliwe dzieki
wiasno$ciom procedury estymacji (2.3.4), a odwzorowanie wyjScia jest tym
doktadniejsze, im szybciej wartos¢ estymowana RYi nadgza za zmianami procesu.
Uzyskuje sie to przez dob6r matej wartosci wspotczynnika zapominania a. Gdyby
jednak, np. ze wzgledu na obecno$¢ szuméw pomiarowych, konieczne byto zwiekszenie
wartosci tego wspoétczynnika, doktadno$¢ odwzorowania wyjscia procesu w stanach
przejsciowych pogorszytaby sie, jednak nie ma to wptywu na doktadno$¢ w stanie
ustalonym.

Rys. 2.6.1.1. Uproszczony schemat technologiczny rozpatrywanego procesu biotechnologicznego
Fig. 2.6.1.1. Simplified diagram o fthe considered bioreactor
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Rys. 2.6.1.2.

Fig. 2.6.1.2.
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Rys. 2.6.1.3. Doktadnos$¢ jednokrokowego predyktora w odpowiedzi na skokowg zmiang natezenia
przeptywu objetosciowego F(t)

Fig. 2.6.1.3. Accuracy of the one-step prediction in the presence of the step change oftheJlow rate
F(t)

Cechy jednokrokowego predyktora (2.6.1.3), pokazane na przyktadzie 2.6.1.1, wynikajg
wprost z wkasnosci uproszczonego modelu (2.1.1), ktory jest wprawdzie modelem pierwszego
rzedu, ale dzieki niestacjonamosci i w potaczeniu z procedurg estymacji (2.3.4) pozwala on
na doktadny opis zmian wyjscia obiektu.

Rysunek 2.6.1.4 przedstawia o0g6lng zasade dziatania jednokrokowego regulatora
predykcyjnego zbudowanego na bazie rozpatrywanego predyktora (2.6.1.3). Dla uproszczenia
wszystkie mierzalne zaktocenia procesu, tacznie ze zmieniajacg sie objetosScig komory
reaktora V(t), oznaczono jako z(t). Wielko$¢ sterujgcg oznaczono jako u(t), a pozostate
oznaczenia zgodne sg z tymi, ktére wystepujag w modelu (2.1.1) i w réwnaniu
jednokrokowego predyktora (2.6.1.3).

Przyjmujac, iz proces znajduje sie w dyskretnej chwili  zgodnie z zatozeniami znane sg
aktualne wartosci mierzalnych zakiécen z* oraz aktualnie zmierzona warto$¢ wielkosci
sterowanej Y;. Procedura estymacji (2.3.4), bazujgc na tych samych pomiarach, dostarczyta

dodatkowo wartos¢ estymaty RYi. Dysponujac tymi wszystkimi informacjami oraz
zaktadajgc nowa warto$¢ wielkosci sterujacej U, na podstawie réwnania (2.6.1.3), mozna
wyznaczy¢ predykowang wartos¢ wielkosci sterowanej w nastepnej chwili czasu Yi+L

42

Rys. 2.6.1.4. Zasada dziataniajednokrokowego regulatorapredykcyjnego bazujgcego na

jednokrokowym predyktorze (2.6.1.3)
Fig. 2.6.1.4. ldea ofthe one-step predictive controller basing on the one-step prediction (2.6.1.3)
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W celu wyprowadzenia regulatora predykcyjnego, konieczne jest zatozenie znajomosci

warto$ci zadanej YR+, do ktdrej nalezy doprowadzi¢ wielko$é sterowang w nastepnej chwili.
Pozwala to na sformutowanie celu sterowania:

Yisl = Yopiel (2.6.1.6)

Po wstawieniu réwnania (2.6.1.6) do réwnania jednokrokowego predyktora (2.4.1.3)

i po elementarnych przeksztatceniach otrzymuje sie og6lng posta¢ réwnania jednokrokowego
regulatora predykcyjnego:

(2.6.1.7)

Afiniczna posta¢ modelu (2.1.1) gwarantuje, iz takg og6lng posta¢ regulatora mozna

tatwo przeksztatcic do jawnej postaci jednokrokowego regulatora predykcyjnego przez
wyznaczenie wielkosci sterujace;j.
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Analiza postaci regulatora (2.6.1.7) prowadzi do nastepujacych wnioskow:

Whniosek 1

Podejscie predykcyjne, zastosowane do wyprowadzenia ogélnej postaci regulatora
(2.6.1.7), jest praktycznie identyczne z metodologia PMBC. Gtéwna réznica tkwi
w wykorzystaniu ogdélnej postaci uproszczonego modelu (2.1.1). Dodatkowo

wykorzystanie procedury estymacji (2.3.4) do wyznaczania nieznanej wartosci Ryi na

biezaco sprawia, iz jednokrokowy regulator predykcyjny (2.6.1.7) jest regulatorem
adaptacyjnym.

Whniosek 2

Jesli dla regulatora B-BAC (2.5.6) przyjmie sie warto$¢ wspdtczynnika strojenia
X = /T r oraz warto$¢ zadang YsPiH = Y9 = const, to jego posta¢ bedzie taka sama jak
postac¢ jednokrokowego regulatora predykcyjnego (2.6.1.7). Prowadzi to do konkluzji,
iz jednokrokowy regulator predykcyjny (2.6.1.7) jest szczegOlnym przypadkiem
regulatora B-BAC, ktory jest bardziej uniwersalny, gdyz umozliwia ksztattowanie
dynamiki petli zamknietej, niezaleznie od okresu prébkowania TR, przez niezalezny
dobdr wspotczynnika strojenia X. Dla regulatora (2.6.1.7) dynamika petli zamknietej
jest nierozerwalnie zwigzana z okresem prébkowania TR i kazda zmiana tego okresu
powoduje automatyczne przestrojenie regulatora. Podobnie, kazda préba ksztattowania
dynamiki petli zamknietej przez przestrojenie regulatora (2.6.1.7) pocigga za sobg
konieczno$¢ zmiany okresu prébkowania TR.

Whniosek 3

Dobdér wspotczynnika strojenia X = 1/TR dla regulatora B-BAC odpowiada
sytuacji z rys. 2.6.1.4, ktéry pokazuje probe osiggniecia celu sterowania (2.6.1.6). W tej
sytuacji dziatanie tak nastrojonego regulatora B-BAC jest identyczne z dziataniem
jednokrokowego regulatora predykcyjnego (2.6.1.7). Czasami, jesli wartos¢ uchybu

e. = |Ypitl—Y]| jest zbyt duza, taka nastawa regulatora (2.6.1.7) moze prowadzi¢ do

zbyt duzej zmiany wartosci wielkosSci sterujgcej i tym samym zdestabilizowa¢ ukfad
sterowania. Jesli niemozliwa jest zmiana okresu probkowania dla regulatora (2.6.1.7), to
konieczne jest zastosowanie regulatora B-BAC z nastawg X < 1L/TR Odpowiada to
sytuacji z rys. 2.6.1.5, kiedy stosuje sie regulator (2.6.1.7), ale wptyw na dynamike petli
zamknietej uzyskuje sie nie przez zmiane okresu probkowania, lecz przez
wprowadzenie trajektorii odniesienia w(t). Wprawdzie pojecie trajektorii odniesienia
jest Scisle zwigzane z wielokrokowg regulacjg predykcyjng, ale nic nie stoi na
przeszkodzie, aby wykorzysta¢ je takze przy jednokrokowej regulacji predykcyjnej.
Jesli w petli z regulatorem (2.6.1.7) nie jest mozliwe spetnienie celu sterowania
(2.6.1.6) przy aktualnym doborze okresu probkowania TR oznacza to, iz regulator nie
jest w stanie doprowadzi¢ obiektu do wartosci zadanej w jednym kroku dyskretyzaciji,
ze wzgledu na grozbe destabilizacji. Aby temu zaradzi¢, mozna zastosowaé¢ metode
poruszania sie mniejszymi krokami. W konsekwencji osiggniecie wartosci zadanej Y9
nastapi nie po czasie rownym jednemu krokowi dyskretyzacji, ale po czasie réwnym
wielokrotnosci tego kroku. Wprowadza sie tym samym trajektorie odniesienia w(t),
ktéra okresla planowane zmiany wartosci wielkosci sterowanej Y(t). Prowadzi to
wprost do modyfikacji celu sterowania dla jednokrokowego regulatora predykcyjnego

(2.6.1.7) do nastepujacej postaci:

Yil=wil = Y; + uSj (2.6.1.8)

Powyzsze wyrazenie otrzymano wykorzystujagc fakt, iz Ypl=Y;+£;,
a wjl = Y(+ DSj, przy wartosci wspotczynnika u < 1. Wstawiajac nowy cel sterowania

(2.6.1.8) do zaleznosci (2.6.1.3), po przeksztatceniach otrzymuje sie zmodyfikowang
postac jednokrokowego regulatora predykcyjnego:

LTYF, =~V i(YP-Y,)+V ,Ryij (2.6.1.9)

R

Wprowadzenie wspétczynnika u pozwala teraz na swobodne ksztattowanie
dynamiki petli zamknietej, bez konieczno$ci zmiany warto$ci okresu probkowania TR
W ten sposéb parametr u stat sie niezaleznym wspéiczynnikiem strojenia
jednokrokowego regulatora predykcyjnego (2.6.1.9). Poniewaz teraz wspoiczynnik
strojenia regulatora B-BAC (2.2.6) odpowiada wartosci X = o/TR to zawsze mozna
dobra¢ takg wartos¢ u, aby zmodyfikowany jednokrokowy regulator predykcyjny
(2.6.1.9) zapewniat takg samg dynamike petli zamknietej.

Przy doborze wartosci u < 1 dla regulatora (2.6.1.9) trajektoria odniesienia w(t)
odpowiada dynamice zmian wyjscia procesu Y(t) z regulatorem B-BAC, z nastawg

= -In(I-u)/TR W konsekwencji cel polegajacy na spowolnieniu dziatania regulatora,
a tym samym na zwiekszeniu marginesu stabilnosci uktadu zamknietego, zostat
osiggniety. Ponadto wykazano, iz wprowadzenie trajektorii odniesienia w(t), przy
jednokrokowym regulatorze predykcyjnym (2.6.1.7), prowadzi do uzyskania jego
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zmodyfikowanej postaci, ktéra funkcjonalnie jest juz w petni zgodna z 0gdlng postacig

regulatora B-BAC (2.2.6).

Rys. 2.6.1.5. Wykorzystanie trajektorii odniesieniaprzyjednokrokowym regulatorze predykcyjnym
Fig. 2.6.1.5. Application ofthe reference trajectoryfor one-steppredictive controller

2.6.2. Wielokrokowa regulacja predykcyjna

Wykorzystanie predykcji wielokrokowej pozwala na poprawe jakos$ci regulacji.
Niestety, zdaniem autora, uzycie uproszczonego modelu (2.1.1) do wyznaczania
wielokrokowej predykcji wyjscia procesu Y (t) nie jest mozliwe. Wynika to z faktu, iz model
ten wymaga estymacji wartosci parametru Ry(t) w kazdym kroku predykcji, gdyz warto$¢ ta
ulega ciggtym zmianom. Konieczne wiec bytoby estymowanie jej na podstawie predykowanej
wartosci wielkosci sterowanej Y(t) i przy zatozeniu o statych zakidceniach, co znacznie
obnizytoby doktadnos¢ estymacii.

W ogblnym przypadku nie jest mozliwe wyprowadzanie zaleznosci pozwalajacej
zwigza¢ aktualng wartos¢ wielkosci sterujacej z predykowang wartoscig wielko$ci sterowanej
Y(t) na konicu horyzontu predykcji. Brak takiej zaleznosci uniemozliwia wyprowadzenie
koncowej postaci wielokrokowego regulatora predykcyjnego.

Krzekotowski (2003) przeprowadzit analize mozliwosci wykorzystania modelu (2.1.1)
do syntezy wielokrokowego regulatora predykcyjnego na bazie metodologii PFC.
W badaniach symulacyjnych wykorzystano proces fermentacji o parametrach skupionych.
Ukonkretnienie procesu pozwolito na wyprowadzenie zaleznoSci pomiedzy wielkoscig
sterujacg a predykowang wielko$cig sterowang Y (t) na koncu horyzontu predykcji, jednak
mozliwe to bylo tylko przy zatozeniu statej wartosci parametru Ry przez caly czas horyzontu
predykcji. Uzyskane prawa sterowania nie zawsze miaty postac¢ afiniczng, a ostateczne wyniki
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badan symulacyjnych nie wykazaty zadnej wyzszosci wielokrokowego regulatora
predykcyjnego, ktory wyprowadzono na drodze zmudnych obliczen, nad omawianym w pracy
regulatorem B-BAC. Zawsze mozna byto tak dostroi¢ regulator B-BAC, aby jego wiasnosci
regulacyjne byty bardzo zblizone do wielokrokowego regulatora predykcyjnego. Whniosek ten
moze nie by¢ prawdziwy w przypadku sterowania obiektem nieminimalnofazowym lub
obiektem ze znaczacym czasem martwym, jednak analiza wielokrokowej regulacji
predykcyjnej nie jest celem tej pracy. Istotne jest, iz nawet przy nierealistycznym zatozeniu
0 statosci parametru Ry w czasie horyzontu predykcji wyprowadzenie wielokrokowego
regulatora predykcyjnego na podstawie uproszczonego modelu (2.1.1) jest zmudne
1 skomplikowane. Odrzucenie tego zatozenia mogtoby wprawdzie poprawi¢ wihasnosci
regulacyjne takiego prawa sterowania, jednakze (zdaniem autora) uniemozliwitoby to
wyprowadzenie wielokrokowego regulatora predykcyjnego nawet dla konkretnego procesu
technologicznego, nie wspominajac o postaci ogolnej.

2.7. Podsumowanie

Ponizej zebrano podstawowe wiasnosci algorytmu B-BAC rozumianego jako prawo
sterowania w postaci ogolnej (2.2.6) uzupetnione o realizowang na biezaco procedure

estymacji (2.3.4).

e Duza 0g6Inos¢ uproszczonego modelu (2.1.1) pozwala na wykorzystanie go do opisu
szerokiej klasy procesdw technologicznych, co zostaje pokazane dalej na konkretnych
przyktadach. Ograniczenia narzucone dla tego modelu w podrozdziale 2.1 wydajg sie
realistyczne. W szczegdlnosci dotyczy to zatozenia o nieznajomosci petnego nieliniowego
modelu procesu. Model (2.1.1) wyprowadza sie opierajgc sie na prawach zachowania
masy i/lub energii, bez koniecznosci zaktadania jakiegokolwiek opisu dla nieliniowosci
procesu. W konsekwencji, poniewaz metodologia B-BAC bazuje na tym modelu, mozliwe
jest zastosowanie jej do sterowania réznymi procesami przemystowymi.

» Wykorzystanie metodologii sterowania linearyzujagcego pozwolito na wprowadzenie
wspdiczynnika strojenia X dla regulatora B-BAC. Umozliwia to indywidualne strojenie,
niezaleznie od okresu prébkowania.

» Prawo sterowania B-BAC wymaga estymacji tylko jednego nieznanego parametru Ry.
Udowodniono, iz estymata RY jest zawsze zbiezna do rzeczywistej wartosci Ry ze statg
czasowg zalezng od wspoéiczynnika zapominania a. Wiasno$¢ ta sprawia, iz model
samoczynnie dostraja sie do wyjscia procesu, ustalajac biezacg warto$¢ estymaty RY
w taki sposéb, aby wyjscie modelu nadazato za wyjsciem procesu. Odbywa sie to nawet
wtedy, gdy proces znajduje sie w stanie ustalonym, co wynika z faktu, iz zaproponowana
procedura estymacji nie wymaga stosowania zadnych zewnetrznych sygnatow
pobudzajagcych. Mata wartos¢ wspdiczynnika zapominania, rzedu a=0.1, jest
niedopuszczalna przy stosowaniu wielowymiarowej RMNK, jednak ze wzgledu na
charakterystyczne wiasnosci skalarnej postaci procedury estymacji (2.3.4) jest ona w petni
akceptowalna.

« Algorytm B-BAC jest typu model-based i dzieki temu w catkiem naturalny sposéb i bez
zadnych specjalnych zabiegdbw wprowadza dziatanie feed-forward od mierzalnych
zaktocen (elementy wektoréow F i YF z wyjatkiem wielkosci sterujgcej). Wymaga to
uzycia dodatkowych czujnikéw pomiarowych i w znaczacy spos6b zwieksza ilos¢
informacji, ktéra jest wymagana przez algorytm sterowania. Liczbe czujnikéw
pomiarowych mozna zmniejszy¢ stosujac minimalng realizacjg regulatora B-BAC.
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» Analizujgc wiasnosci dynamiczne regulatora B-BAC oraz jego koricowg posta¢ dochodzi
sie do wniosku, iz algorytm ten mozna poréwna¢ do regulatora proporcjonalnego
z adaptacyjnie dobierang wartoscig podporowa. Warto$¢ ta, wyznaczana na bazie estymaty
Ry, sprawia, ze uchyb statycznyjest zawsze sprowadzony do zera. Jej adaptacyjny dobor
uwalnia od nieustannej konieczno$ci ustalenia warto$ci podporowej dla biezacego punktu
pracy ukladu. Dodatkowo, ze wzgledu na wykorzystanie techniki sterowania
linearyzujacego wspotczynnik wzmocnienia regulatora X jest przeskalowywany zgodnie
ze zmianami charakterystyki obiektu.

« Niewielka ztozono$¢ obliczeniowa algorytmu B-BAC (facznie z procedurg estymacii)
pozwala na tatwg implementacje w dowolnym S$rodowisku programowym, w postaci
regulatora wirtualnego (Metzger, 2000; Czeczot 2001b), ale takze opierajac sie na
dowolnym programowalnym sterowniku przemystowym (Czeczot, 2002c). W takim
przypadku konieczne jest uzupetnienie algorytmu sterowania o ograniczenia wielkosci
wyjsciowej oraz o procedure realizujgcg bezuderzeniowe przelgczanie, ktéra wymaga
cigglej estymacji nieznanego parametru RY w petlach zamknietej (tryb automatyczny) i
otwartej (tryb reczny) (Czeczot, 2004b, 20053).

» Zastosowanie metodologii sterowania linearyzujacego nie jest jedyng metodg syntezy
prawa sterowania opierajacego sie na uproszczonym modelu (2.1.1). Posta¢ tego modelu
umozliwia wykorzystanie go takze przy wyprowadzeniu prawa sterowania na podstawie
innych metod syntezy regulatora typu model-based (Czeczot, 2005b).

Podstawowg wada metodologii B-BAC, w odniesieniu do zastosowar praktycznych,
jest brak jasnych zasad dotyczacych strojenia regulatora i procedury estymacji. Dobor
nastawy X odbywa sie ,,metoda prob i btedéw”, a wartos¢ wspotczynnika zapominania a

powinna by¢ mozliwie najmniejsza, aby zapewni¢ szybka zbiezno$¢ estymaty Ry. Dobér
wartosci poczatkowych Po i RYO jes*trudny i w praktyce najczesciej przypadkowy. Nie ma

to jednak wptywu na dziatanie regulatora B-BAC, gdyz procedura estymacji (2.3.4) jest
zawsze zbiezna z rzeczywistg wartoscig RY. W celu unikniecia wptywu niewlasciwie dobranej

wartosci Ry o na jako$¢ regulacji nalezy uruchomi¢ procedure estymacji (2.3.4) w petli

otwartej i zamkna¢ petle regulacji dopiero wtedy, gdy estymata Ry osiagnie rzeczywistg
warto$¢ Ry.

3. Symulacyjna weryfikacja
algorytmu sterowania B-BAC

Rozdziat ten zawiera wyniki badarn symulacyjnych regulatora B-BAC w zastosowaniu
do sterowania pracg roznych obiektdw technologicznych - reaktoréw biologicznych
0 parametrach skupionych i roztozonych, procesu neutralizacji, reaktora chemicznego
z ptaszczem chtodzacym oraz przeptywowego pieca elektrycznego. Tak duza rdéznorodnosc¢
rozpatrywanych obiektdw sterowania stanowi probe wykazania ogdlnosci i uniwersalnosci
metodologii B-BAC.

Dla kazdego obiektu przedstawia sie sposéb wyprowadzenia regulatora B-BAC
opierajagc sie na metodologii omdwionej w rozdziale 2. Wyniki badan symulacyjnych
pozwalajg na kazdorazowe poréwnanie wiasnosci regulacyjnych algorytmu B-BAC
z regulatorem P1 z programowa zmiang nastaw.

3.1. Sterowanie procesami biotechnologicznymi

Rozwazania zawarte w tym podrozdziale stanowig rozszerzenie i uzupetnienie pracy
Czeczota (2004a), ktéra z kolei podsumowuje badania nad zastosowaniem metodologii
B-BAC do sterowania procesami biotechnologicznymi o parametrach skupionych
1roztozonych. Czeczot (1995, 1998c) oraz Czeczot i in. (2001) zaproponowali zastgpienie
nieliniowosci modelu jednym zmieniajgcym sie parametrem i wykorzystanie go do
monitorowania pracy reaktora biochemicznego o parametrach roztozonych. We wszystkich
przypadkach wykorzystano uproszczone réwnanie stanu, zapisane w postaci réwnania
rozniczkowego czastkowego, co prowadzito do uzaleznienia nieznanego parametru nie tylko
od czasu, ale takze od lokalizacji w przestrzeni komory reaktora. Dla zapewnienia
monitorowania pracy obiektu konieczne wiec byto estymowanie wartosci tego parametru w
kilku punktach komory. Pomyst ten wykorzystano takze do adaptacyjnego sterowania praca
bioreaktorébw o parametrach roztozonych opierajagc sie na uproszczonym modelu procesu
zapisanym w postaci réwnania rézniczkowego czastkowego, opisujacego wielkosé sterowang
(Czeczot i in., 1998; Nihtila i in., 1998; Babary i in., 1999; Czeczot i in., 1999, 2000, 20003,
200la, 2002; Czeczot, 2003). Metodologia ta miata jedng zasadniczg wade - trzeba byto
mierzy¢ warto$¢ wielkosci sterowanej nie tylko na wlocie i na wylocie z komory reaktora, ale
takze w kilku wybranych punktach, ulokowanych wzdtuz komory reaktora. Umiejscowienie
tych punktéw wyznaczano za pomocg metody kollokacji ortogonalnej (Villadsen i Michelsen,
1978; Tali-Maamar, 1994; Czeczot, 1999b). Pozwalato to wprawdzie na do$¢ doktadng
aproksymacje przestrzennej pochodnej wielkosci sterowanej przy stosunkowo niewielkiej
liczbie punktéw pomiarowych, jednakze z praktycznego punktu widzenia zastosowanie
dodatkowych czujnikdw we wnetrzu komory reaktora byto uciazliwe i kosztowne.

Rownolegle rozwijata sie metodologia sterowania reaktorami biotechnologicznymi
o parametrach skupionych. W pracach Czeczota (1996, 1997, 1998, 1998a, 1998b, 1999)
mozna znalez¢ opis adaptacyjnego algorytmu sterowania takimi obiektami z wykorzystaniem
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estymowanej na biezaco warto$¢ wskaznika pochfaniania substratu (substrate consumption
rate). Kolejnym etapem byto zaproponowanie i zastosowanie metodologii B-BAC do
sterowania reaktorem biotechnologicznym o parametrach skupionych (Czeczot, 2002a,
2003a). Zapewniata ona na tyle dobrg jako$¢ regulacji, ze w sposéb naturalny zostata
wykorzystana takze do sterowania reaktorami biologicznymi o parametrach roztozonych
(Czeczot, 200la, 2002b, 2003b), wykorzystujac jedynie pomiary wielkosci sterowanej na
wlocie i na wylocie z komory reaktora, z pominieciem wewnetrznych punktéw pomiarowych.
Pozwolito to na znaczne zmniejszenie liczby wykorzystywanych czujnikdw.

Warto réwniez wspomnie¢ o innych pracach, dotyczacych sterowania w biotechnologii,
ktére nie wigzg sie bezposrednio z opisywang tu metodologiag B-BAC, ale stanowig
oryginalny dorobek autora. W pracy Czeczota (1994) zaproponowano uzupetnienie
nieliniowego modelu klasycznego reaktora biologicznego o parametrach roztozonych
o wplyw temperatury, a nastepnie dokonano syntezy prostego uktadu sterowania takim
obiektem z zastosowaniem regulatora Pl, wzbogaconego o uktady korekcyjne (Czeczot,
1995a). Babary i in. (1999) prezentujg opis sterowania reaktorem biologicznym o parametrach
roztozonych, z uwzglednieniem zjawiska dyfuzji i przy zastosowaniu zmodyfikowanej
postaci warunkdw brzegowych. Podejscie to opiera sie wprawdzie na zastosowaniu
wspomnianego tu wskaznika pochfaniania substratu, ale dotyczy obiektu, ktéry nie jest
rozpatrywany w tym podrozdziale.

3.1.1. Opis obiektéw sterowania
Reaktor biologiczny o parametrach skupionych

Jako pierwszy przykfadowy proces biotechnologiczny rozwaza sie reaktor biologiczny
do produkcji aminokwaséw o parametrach skupionych. Peiny nieliniowy model
matematyczny tego procesu pochodzi z pracy Bastina i Dochaina (1990). Sklada sie on
z trzech réwnan rézniczkowych zwyczajnych, opisujgcych kolejno stezenia biomasy Cx
[g/L], substratu Cs [g/L] oraz produktu Cp [g/L]:

N) =.(Mex(t)-M o Cx(b) (3.1.1.1a)
A (Csi (t) - Cs(t))- (k,n(t) + k2v(1))Cx (1) (3.1.1. Ib)
No) =v(Cx(t)-M Cp(Y) (3.1.1.1¢)

W powyzszych réwnaniach wyrdzni¢c mozna wskaznik wzrostu biomasy (specific
growth rate) ju [I/h], opisany zalezno$cigMonoda (1949):
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u®=tn 9 (3.1.1.1d)
KM+Cs(t)

oraz wskaznik produktywnosci (specific production rate) v [I/h], opisany ponizszg
zaleznoscia;

Cs(t)(v0- VjCs(t)), 0<Cs(t) <—

v(t) = (3.1.1.1¢)

Cs(t)>-5-
(t) 3

W modelu przyjeto nastepujace oznaczenia: F [L/h] - przeptyw objetosciowy przez
komore reaktora, V [L] - objetos¢ robocza komory reaktora, Cs,i,, [g/L] - wlotowe stezenie
substratu, ki, k2 [-] - wspoétczynniki wydajnosci reakcji, nmax [I/h] - maksymalny wskaznik
wzrostu biomasy, Km [g/l] —stata Monoda, vo, vi - state parametry.

Wszystkie eksperymenty symulacyjne przeprowadzano dla tego samego zestawu
wartosci: |jmex= 0,35, Km= 0,4, ki = 0,4, k2= 0,05, vo = 15, vi = 10, V = 10. Stan ustalony
charakteryzowat sie nastepujacymi warto$ciami zmiennych stanu i wymuszen: Cx(0) = 29,09,
Cs(0) = 0,53, CR0) = 956,63, F(0) = 0,2, Cs,in(0) = 60.

Podczas wyprowadzania algorytmu B-BAC zakfada sie nieznajomo$¢ postaci modelu
(3.1.1.1). Wiedza na temat procesu jest bardzo ograniczona i sprowadza sie do nastepujgcych
informacji i zatozen:

» zachodzi on w komorze reaktora o statej i znanej objetosci V,

» zaklada sie¢ idealne mieszanie zawarto$ci komory,

e przez komore przeptywa medium (znany lub mierzalny przeptyw objetosciowy F),

» dla prawidtowego przebiegu reakcji konieczne jest state dostarczanie substratu do komory
(mierzalne wlotowe cs,in oraz wylotowe c s stezenie substratu),

e we wnetrzu komory zachodzi nieznana reakcja biologiczna, w wyniku ktérej powstaje
produkt o stezeniu Cp.

Celem sterowania jest utrzymywanie mozliwie najwyzszej produktywnosci reakcji. Ze
wzgleddw technologicznych zaktada sie, iz stezenie wylotowe produktu cp nie jest mierzalne.
W takim przypadku, zgodnie z zaleceniami zawartymi w pracach Bastina i Dochaina (1990)
oraz Van Impre’a i Bastina (1995), cel sterowania sprowadza sie do utrzymywania
wylotowego stezenia substratu Cs na ustalonym poziomie, odpowiadajgcym mozliwie
najwiekszej produktywnosci. Cel ten mozna realizowaé¢ przyjmujac za wielko$¢ sterujaca
przeptyw objetosciowy F lub wlotowe stezenie substratu cs,in.

W literaturze mozna znalez¢ wiele metod projektowania adaptacyjnych algorytmow
sterowania, bazujacych na modelu fizykalnym tego procesu. W pracach Bastina i Dochaina
(1990), Bastina (1991) oraz Dochaina (1992) do wyprowadzenia prawa sterowania
wykorzystuje sie petny model matematyczny lub w najlepszym wypadku model uproszczony
(reduced order model), przy czym uproszczenie to najczesciej dotyczy nieliniowego opisu
reakcji lub parametrow samego modelu. Dochain (1991) wprowadza uproszczenie, polegajace
na zatozeniu zerowej warto$ci wspdtczynnika k2. Takie zatozenie mozna przyja¢ w sytuacji,
gdy warto$¢ wspoétczynnika ki jest duzo wieksza od wartosci wspdtczynnika k2. Nastepnie
zaklada sie¢ znajomo$¢ wartosci ki na podstawie wczesniejszych eksperymentéw
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i wyprowadza sie nieliniowy obserwator dla stezenia biomasy Cx na bazie petnego modelu
matematycznego oraz procedure estymacji dla wartosci wspotczynnika (i z wykorzystaniem
RMNK. Metoda ta nie jest jednak uniwersalna i, zdaniem autora, nie nadaje sie do
praktycznych zastosowan. Wymaga ona bowiem znajomosci pelnego  modelu
matematycznego, a przynajmniej réwnania opisujgcego dynamike zmian stezenia substratu Cs
wraz z opisem nieliniowos$ci. Trzeba takze zna¢ warto$¢ wspdtczynnika k|, a do tego nie
zawsze mozna przyja¢, ze jest ona duzo wieksza od wartosci k2. Mozna wprawdzie
zaproponowa¢ metodologie polegajacg na transformacji zmiennych stanu, ale takze wtedy
konieczna jest znajomos$¢ petnego modelu matematycznego, z ewentualnym uproszczeniem
czeSci nieliniowej. Podsumowujac, powyzsze metody wyprowadzania adaptacyjnych
algorytmow sterowania nie znajduja zastosowania w wigkszosci praktycznych przypadkéw.

Metodologia B-BAC pozwala na efektywne wyznaczenie adaptacyjnego prawa
sterowania dla omawianego procesu. Sposdb wyznaczania algorytmu B-BAC oraz wyniki
jego symulacyjnej weryfikacji przedstawiono w pracach Czeczota (2002a, 2004a).

Reaktor biologiczny o parametrach roztozonych

Drugim przyktadowym procesem jest biofiltr do denitryfikacji o parametrach
roztozonych. Obiekt ten wykorzystywany jest jako element ostatniego etapu oczyszczania
wody pitnej. Woda, wptywajgca do biofiltru, z zalozenia pozbawiona jest juz nieczystosci
w postaci zawiesiny oraz innych zanieczyszczefi organicznych. Zawiera w sobie jedynie
rozpuszczone zwigzki azotu, ktére muszg by¢ usuniete na drodze denitryfikacji. Po przejsciu
przez taki biofiltr woda nadaje sie do spozycia. Ze wzgledoéw technologicznych biofiltr do
denitryfikacji nie spetnia zatozenia o idealnym mieszaniu i dlatego jego model matematyczny
tworzy uktad réwnan rézniczkowych czastkowych. Jest to jeden ze sposobéw modelowania
takich proceséw. Drugie podejscie polega na wykorzystaniu opisu w postaci potaczenia kilku
przetgczanych modeli o parametrach skupionych (Metzger, 2001a).

Petny nieliniowy model matematyczny biofiltru o parametrach roztozonych skiada sie
z czterech réwnan rézniczkowych czastkowych, opisujgcych kolejno stezenia: nitratow
CNO3 [g/nr], nitrytéw CNoz2 [g/m3], zwigzkéw organicznych Cs [g/m3] oraz aktywnej biomasy
Cx [g COD/m3] (Jacob i in., 1996; Babary i Bourrel, 1999; Bourrel i in., 2000):

dMB(zt) . F dcngs(z.y~ 1—YH
dt SAL q82 114YhIeM -N03%-x(z >0 (31123)
"Noz2 (Z't) F 3CNgR(z,t) 1Y, 1-Yre
Cx(z,t 3.1.1.2b
dt SAL dz I-14YH]e MNO03 L 71Yhos ANO2 Cx(z, 1) )
dCs(z,t) F dCs(z,t) 1
dt eAL  dz Yhio "NO% T Typa TNOZ 10 X(2>1) (3.11,2)
v p
Cx@@ 1) (3.1.1.2d)

warunki brzegowe: CNOB(0,t) = CNOg,i,,(t), CN(0,t) = CNO2,i,,(t), Cs(0,t) = Cs,i,(t) (3.1.1.2¢)
profile poczatkowe: CNCB(z,0), CN2(z,0), Cs(z,0), Cx(z,0) (3.1.1,2f)
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W tym modelu mozna wyrézni¢ zaleznosci nieliniowe (Monod, 1949), opisujace
wskazniki wzrostu biomasy dla nitratacji (Inos [I/h] oraz denitrytacji [Inoz [I/h]:

. ANO3 Cs A ii2n

AN03 ~ 'MANO3max p 1 Ve e 5
ANGB+ NG

- ANO02 N ii_2h

(*N02 = 'M-NO2max —t— Y . (%J.i.i.lz Ii,)

ANO2 + NO02 '-'S + ~S

Dodatkowo w modelu przyjeto nastepujace oznaczenia: ze [0,1] - unormowana
zmienna przestrzenna, £ - wspotczynnik porowatosci biofiltru, Yhi [-] - wspbtczynnik
wydajnosci reakcji nitratacji, v h2 - wspotczynnik wydajnosci reakcji denitrytacji, F [m /h] -
przeptyw objetoSciowy przez komore biofiltru, A [mZ] - przekr6j poprzeczny przez komore
biofiltru, L [m] - dtugos¢ komory biofiltru, Cxmax [g/m3] - maksymalne stezenie aktywnej
biomasy, |iNaz.max [I/h] - maksymalny wskaznik wzrostu biomasy dla nitratacji, H\b2 ,max [I/h]
- maksymalny wskaznik wzrostu biomasy dla denitrytacji, Kno3 [g/m ], Kno2 [g/m ] i Ks
[g/m3 - state zwigzane kolejno z nitratami, nitrytami oraz zwigzkami organicznymi,
wykorzystywane w zaleznosciach nieliniowych.

Wszystkie eksperymenty symulacyjne przeprowadzano dla nastepujacego zestawu
wartosci: yhl = 0,51, Yh2 = 0,42, HNO3max = 0,35, [INO2max = 0,27, Kn03 = 2,0, Kn02 = 3,0,
Ks = 150,0, Cx,max = 675,0, A = 0,0036, L = 1, e = 0,52. Stan ustalony charakteryzowat sie
nastepujacymi wartosciami zmiennych stanu i wymuszen: F(0) = 0,0072, Cs,in(0) = 101,5,
CNO3,in(0) = 16,93, Clsio2in= 0.

Podobnie jak w przypadku reaktora do produkcji aminokwaséw, dla wyprowadzenia
prawa sterowania B-BAC zakiada si¢ catkowitg nieznajomos¢ modelu (3.1.1.2). Wiedza na
temat procesu ograniczona jest do nastepujacych informacji i zatozen:

» reakcje zachodzg w komorze biofiltru o statej objetosci wyznaczonej jako V = A L,

» zaklada sie, iz zawartos¢ komory jest idealnie mieszana, co wynika z braku doktadnych
informacji o charakterze procesu,

e przez komore przeptywa woda zanieczyszczona zwigzkami azotu (znany lub mierzalny
przeptyw objetosciowy F),

* wérdd rozpuszczonych w wodzie zwigzkéw azotu mozna wyrdzni¢ No2 i N0 3, nie jest
jednak mozliwy pomiar stezenia kazdego z tych zwigzkéw osobno - mozliwy jest jedynie
pomiar sumarycznego stezenia zwigzkéw azotu na wlocie i na wylocie z komory biofiltru,

* we wnetrzu komory zachodza biologiczne reakcje nitryfikacji i denitryfikacji o nieznanym
opisie nieliniowym oraz nieznanych komponentach (z wyjatkiem opisanych powyzej
zwigzkow azotu); w ich wyniku wylotowe sumaryczne stezenie zwigzkéw azotu jest
znaczaco mniejsze od ich sumarycznego stezenia wlotowego.

Cel sterowania definiuje sie w spos6b nastepujacy - dla wiasciwej pracy biofiltru
konieczne jest utrzymywanie sumarycznego, wylotowego stezenia zwigzkéw azotu na
zadanym poziomie za pomocg zmian wartosci wielkosci sterujacej (przeptywu
zanieczyszczonej wody F). Ze wzgledéw technologicznych warto$¢ zadana musi by¢ tak
dobrana, aby to stezenie spetniato normy czystosci dla wody pitnej, ale jednoczesnie aby nie
byto zbyt mate, gdyz moze to spowodowaé nadmierne obumieranie biomasy.

Pierwsze algorytmy adaptacyjnego sterowania bioreaktorami 0 parametrach
roztozonych pojawity sie na poczatku lat dziewieédziesiagtych. Bastin i Dochain (1990) oraz
Dochain i in. (1992) zaproponowali algorytm sterowania bazujacy na petnym nieliniowym
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modelu procesu w postaci uktadu réwnan rozniczkowych czastkowych. Pierwsze podejscie do
adaptacyjnego sterowania omawianym tutaj biofiltrem do denitryfikacji znalez¢ mozna
w pracach Bourrel (1996), Babary’ego i Bourrel (1999) oraz Bourrel i in. (2000). Pomimo iz
zatozono tam czeSciowa nieznajomo$¢ opisu kinetyki reakcji, to jednak do wyprowadzenia
prawa sterowania wykorzystywano fragment peitnego nieliniowego modelu (3.1.1.2).
Zaktadano znajomo$¢ i stato$¢ niektérych jego parametrow (wspdtczynniki wydajnosci
reakcji), a nastepnie, na podstawie rownania stanu (3.1.1.2d), wyprowadzano zalezno$¢
opisujaca nieliniowy obserwator niemierzalnego stezenia biomasy. Warto$¢ ta
wykorzystywana byta do estymacji wskaznika wzrostu biomasy, a nastepnie obydwie te
wartosci wchodzity w sktad prawa sterowania, ktére wyprowadzono na podstawie réwnania
opisujagcego sumaryczne stezenie zwiazkéw azotu. Powstato ono z potgczenia zaleznosci
(3.1.1.2a) i (3.1.1.2b). Z praktycznego punktu widzenia takie podejscie bylo trudne do
implementacji, gdyz wymagato znajomos$ci opisu matematycznego procesu oraz wartosci
niektérych jego parametréw. Ponadto, wadg bylo wykorzystywanie metod estymacji
wieloparametrowej, ktore do$¢ czesto moga prowadzi¢ do niewtasciwych wynikéw, a zawsze
wymagaja zastosowania dodatkowych sygnatéw nieustannie pobudzajacych odpowiedniego
rzedu. Drugie podejscie do sterowania omawianym biofiltrem opiera sie na, przywotywanym
juz w tej pracy, pomysle zastosowania wskaznika pochtaniania substratu (Czeczot i in., 2002).
Podczas wyprowadzania prawa sterowania nie byla juz potrzebna znajomo$¢ nawet
czeSciowego opisu kinetyki reakcji ani wartosci jego parametréw. Konieczne byto jedynie
utworzenie uproszczonego réwnania opisujacego sumaryczne stezenie zwigzkéw azotu.
Réwnanie to powstato przez pofgczenie uproszczonych postaci réwnar stanu (3.1.1.2a)
i (3.1.1.2b). Dzieki takiemu podejsciu ograniczono liczbe estymowanych parametréw do
jednego (wskaznik pochfaniania substratu) i dopuszczono duzg niepewno$¢ co do petnego
nieliniowego opisu procesu.

Obydwa przytoczone powyzej sposoby sterowania pracg biofiltru do denitryfikacji
bazowaty na mniej lub bardziej uproszczonym modelu tego procesu, jednak w obu
przypadkach byt to model o parametrach roztozonych. Konieczne byto wiec wykorzystanie
metody kollokacji ortogonalnej do aproksymacji przestrzennej pochodnej wielkosci
sterowanej, co wymagato zastosowania wiekszej liczby czujnikbw pomiarowych
i ulokowania czesci z nich w punktach wewnatrz komory biofiltru, co z praktycznego punktu
widzenia jest trudne, a w niektérych przypadkach niemozliwe.

Zastosowanie algorytmu B-BAC (Czeczot, 2002b) pozwala na ominigcie tych
trudnos$ci, gdyz pomiar sumarycznego stezenia zwigzkéw azotu wymagany jest jedynie na
wlocie i wylocie z komory bioreaktora. Dodatkowo dopuszczalna jest nieznajomosé
nieliniowego modelu procesu.

3.1.2. Synteza prawa sterowania B-BAC

Zgodnie z zasadami metodologii B-BAC przy wyprowadzeniu prawa sterowania dla
obydwu reaktoréw biologicznych zaklada sie idealne mieszanie zawartosci komory.
Przyjmujac dla reaktora biologicznego o parametrach skupionych (3.1.1.1) Yinlt) = Cs,in(t),
Y (t) = Cs(t), a dla reaktora o parametrach roztozonych (3.1.1.2) Yin(t) = CNos,in(t) + CNoz,m(t),
Y (t) = Cf>jo3(l,) + CNo2(l,t), obydwa reaktory mozna schematycznie przedstawi¢ tak, jak na
rys. 3.1.2.1.

W obu przypadkach zaktada sie bardzo ograniczong wiedze o procesie, a w
szczegOlnosci przyjmuje sie, iz:

« mechanizmy przebiegu samej reakcji, a takze jej opisy jakosciowy i ilosciowy pozostajq
nieznane,
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e nie ma pewnosci co do wszystkich komponentéw, ktére biorg udzial w reakcji,

a mierzalne satylko wielkosci Yij,,(t) oraz Y(t),

¢ nie sg znane zaleznosci, ktére opisujg wptyw temperatury, wartosci pH, stezenia tlenu

rozpuszczonego itp,. na przebieg reakcji.

Rys. 3.1.2.1. Uproszczony schemat technologiczny rozpatrywanego procesu bhiotechnologicznego
Fig. 3.1.2.1. Simplified technological diagram o fthe considered biologicalprocess

Powyzsze ograniczenia sg realistyczne z praktycznego punktu widzenia, gdyz
najczesciej podczas automatyzowania procesu biotechnologicznego wiedza na jego temat jest
niepetna.

W obu rozpatrywanych przypadkach istnieje mozliwos$¢ wyodrebnienia jednej wielkosci
sterowanej Y(t), a cel sterowania mozna okresli¢ w nastepujacy sposob - za pomocg zmian
wielkosci sterujacej F(t) wartos¢ wielkosci sterowanej Y(t) nalezy utrzymywaé na zadanym
poziomie Y g, ustalonym indywidualnie dla kazdego z procesoéw. Definiujgc w ten sposdb cel
sterowania oraz wskazujgc  wielkos$¢sterujgcg moznaprzystgpi¢ do wyprowadzenia

ostatecznej postaci prawa sterowania B-BAC. W tym celu, wykorzystujgc zasade zachowania
masy sktadnika, tworzy sie bilans masowy dla wielkosci sterowanej Y. Nastepnie, po
prostych przeksztatceniach, otrzymuje sie uproszczony model procesu, opisujacy zmiany tej

wielkosci:

=1 F@O(Yin) - Y())- RY(t) (3.1.2.1)
at Vv

Model ten ma posta¢ zgodng z postacig uproszczonego modelu (2.1.1), a tym samym
posiada wszystkie jego cechy. Aby wykaza¢ ostatecznie to podobienstwo, nalezy zdefiniowac

elementy wektorow:

F(t) = [F(O] YR = [Ym(t)-Y (1)] 3122)
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Na tym etapie mozna wykorzysta¢ ogo6lng posta¢ regulatora B-BAC (2.2.6),
uwzgledniajac fakt, iz objetos¢ robocza komory reaktora V jest stata. Kolejnym krokiem jest
przeksztatcenie tego ogoOlnego prawa sterowania do postaci koricowej, opisujgcej zmiany
wielkosci sterujacej F i bedacej jednoczesnie petng i minimalng realizacja regulatora B-BAC:

Xy(Y,-Y,)+VRti
Yin,I‘Yl

Estymacja wartosci Ryi musi odbywac sie zgodnie z procedurg (2.3.4).

Istnieje mozliwos¢ wyprowadzenia regulatora B-BAC dla reaktora biologicznego
o parametrach skupionych (3.1.1.1) w przypadku, gdy wielkoScig sterujaca jest wlotowe
stezenie substratu Sjn. Pomija sie tutaj ten przypadek, nadmieniajac jedynie, iz wymaga on
przedefiniowania elementéw wektorow F(t) oraz YFt), a nastepnie odpowiedniego
przeksztatcenia prawa sterowania B-BAC do ostatecznej postaci (Czeczot, 2002a, 2004a).

3.1.3. Wyniki badan symulacyjnych

W podrozdziale tym zawarto wyniki symulacyjnych badan poréwnawczych regulatora
B-BAC (3.1.2.3) oraz regulatora Pl z programowg zmiang nastaw, w zastosowaniu do
sterowania pracg obu reaktoréw biotechnologicznych. Wzory opisujace programowe zmiany
wzmochienia kr i statej catkowania Tj dla regulatora Pl uzyskano na drodze linearyzacji toru
sterowania w uproszczonym modelu (3.1.2.1), z pominieciem wartosci nieznanego parametru
Ry. Doprowadzito to do nastepujacych zaleznosci:

(3.1.3.1)

)

1
~
=

1
1 X

W kazdym przypadku, bez wzgledu na rodzaj zastosowanego regulatora, przez pierwsze
5 godzin obiekt pracowat w petli otwartej, aby unikna¢ wptywu blednego doboru wartosci
poczatkowej R YO na dziatanie regulatora B-BAC. W chwili t = 5 [h] petla regulacyjna byta
zamykana i caly uktad (obiekt + regulator) poddawany byt skokowym zmianom wartosci
zadanej Ysoraz wielkos$ci zaktdcajgcych, oznaczonych na przebiegach. Symulacyjne zmiany
wartosci nmax dla reaktora biologicznego o parametrach skupionych oraz |inos mex i Hnoz mex
dla reaktora o parametrach roztozonych stanowig najprostszy sposéb przyblizonego
oszacowania wptywu zmian temperatury oraz pH wewnatrz komory na przebieg reakcji
biologiczne;.

Okres probkowania dla obu regulatoréw wynosit Tr = 5 [min], co, z praktycznego
punktu widzenia, jest akceptowalne.

56

wielkoé¢ sterowana Y(t) =Cs(t)

Ysp Y (B-BAC) Y (PI)

wielkoé¢ sterujaca F(t)

F (B-BAC) F (PI)

Rys. 3.1.3.1. Wihasnosci regulacyjne dla bioreaktora o parametrach skupionych przy doktadnym

pomiarze wielkosci zaktocajacej Yin= Gj,,
Fig. 3.1.3.1. Control performancefor the lumped parameter bioreactor andfor perfect measurement

ofthe disturbance Ym= Gst,,
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wielko$¢ sterowana Y(t) =Cs(t)

Ysp Y (B-BAC) Y (PI)

wielko$¢ sterujaca F(t)

F (B-BAC) F (PI)

Rys. 3.1.3.2. Wiasnos$ci regulacyjne dla bioreaktora o parametrach skupionych przy stalym bledzie
pomiarowym dla wielko$cizaktécajgcej AYin = ACSJ,, = +40

Fig. 3.1.3.2. Control performance for the lumped parameter bioreactor and for the constant
measurement bias AYm= ACSi,,= +40
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Reaktor biologiczny oparametrach skupionych

Wykorzystujac regulator B-BAC (3.1.2.3) do sterowania reaktorem biologicznym
o parametrach skupionych (3.1.1.1) przyjeto warto$¢ wspoiczynnika strojenia 1=5. Dla
procedury estymacji (2.3.4) ustalono warto$¢ wspotczynnika zapominania a=0,l oraz

wartosci poczatkowe RYO0=12 i Po=10. Dla regulatora Pl z programowg zmiana nastaw

przyjeto wartos¢ kp= 10, we wzorze (3.1.3.1).

Rysunek 3.1.3.1 pokazuje wyniki poréwnania regulatora B-B Ac (3.1.2.3) z regulatorem
PI, z programowg zmiang nastaw. Poréwnanie to odbywa si¢ przy zatozeniu doktadnego
pomiaru zaktdcajacej wielkosSci wejsciowej Y;n = csm- Jak wynika z przedstawionych
przebiegéw, regulator B-BAC zapewnia lepsze wiasnosci regulacyjne, pozwalajac na
uzyskanie krdtszego czasu regulacji przy mniejszych przeregulowaniach wielkosci sterowanej
Y. Zmiany wielkoSci sterujgcej F w obu przypadkach, z praktycznego punktu widzenia, sg
akceptowalne.

Na rys. 3.1.3.2 przedstawiono wyniki takiego samego eksperymentu symulacyjnego,
przeprowadzonego jednak w obecnosci statego btedu pomiarowego dla zaktdcajacej wielkosci
wejsciowej YineCsm. Blad ten wptynagt na dzialanie obu regulatorow, ale dzieki
kompensacyjnym wiasnosciom procedury estymacji (2.3.4) uktad sterowania z regulatorem
B-BAC w dalszym ciggu zapewnia uzyskanie zerowego uchybu statycznego.

Tabela 3.1.3.1
Zestawienie wskaznikow regulacji dla reaktora biologicznego o parametrach
skupionych
wyniki
eksperymentu z rodzaj regulatora IAE IADO
rysunku numer:
_ 0,45 421e-2
3131 B-BAC _
PI z programowa zmiang nastaw 3,36 3,67e-2
- 3,67e-2
3132 B-BAC 0,75 (3
Pl z programowg zmiang nastaw 594 2,35e-2

Powyzsze spostrzezenia potwierdzajg wartosci wskaznikéw regulacji, zawarte w tabeli
3.1.3.1. W kazdym przypadku regulator B-BAC pozwalat na uzyskanie o rzad mniejszej
wartosci wskaznika IAE, przy zachowaniu pordwnywalnych wartosci wskaznika IADO.

Reaktor biologiczny o parametrach roztozonych

W przypadku regulatora B-BAC (3.1.2.3), sterujgcego pracg reaktora biologicznego
o parametrach roztozonych (3.1.1.2), przyjeto warto$¢ wspdiczynnika strojenia X = 0,8. Dla
procedury estymacji (2.3.4) ustalono warto$¢ wspotczynnika zapominania a = 0,1 oraz

wartosci poczatkowe RYo0=8 i Po=10. Dla regulatora Pl z programowg zmiang nastaw we

wzorze (3.1.3.1) przyjeto warto$¢ kp= 5.

Podczas badan symulacyjnych okazato sie, iz dla stabilnej pracy regulatora B-BAC
konieczna jest modyfikacja procedury estymacji (2.3.5), przez wprowadzenie dodatkowego
wspotczynnika y. Przyjecie wartosci y = 1, co odpowiada wykorzystaniu procedury estymacji
w postaci (2.3.4) bez zadnej modyfikacji, prowadzito do niestabilnej pracy uktadu sterowania.
Najlepsze rezultaty udato sie uzyska¢ dla wartosci y = 0,1 i dla niej przeprowadzano dalsze
badania symulacyjne. Rysunek 3.1.3.3 pokazuje wplyw wartosci wspotczynnika y na
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przebiegi regulacyjne. Pojawienie sie oscylacyjnych przebiegéw dla y = 0,6 potwierdza
stuszno$¢ wyboru mniejszej wartosci tego wspotczynnika.

wielko$¢ sterowana Y(t) =CNO3(1,t) +CNO2(1,t)

czas [h]

Ysp Y (gamma =0.1) Y (gamma =0.6)

Rys. 3.1.3.3. Wtasnosci regulacyjne regulatora B-BAC dla bioreaktora o parametrach roztozonych
przy réznych warto$ciach wspétczynnika y

Fig. 3.1.3.3. Control performance ofthe B-BAC controllerfor the distributed parameter bioreactor
andfor different values ofy

Na rys. 3.1.3.4 przedstawiono wyniki badan poréwnawczych regulatora B-BAC
(3.1.2.3) z regulatorem Pl z programowg zmiang nastaw. WyniKki te, uzyskane przy zatozeniu
doktadnego pomiaru zaktocajgcej wielkosci wejsciowej Yj,, = CNO3,in(t) + CNO2,in(t), pozwalaja
na stwierdzenie, iz obydwa regulatory zapewniajg poréwnywalny czas regulacji
i poréwnywalne przeregulowania wielkosci sterowanej Y, jednak przebiegi uzyskane dla
regulatora Pl majg wyraznie charakter oscylacyjny.

Rysunek 3.1.3.5 pozwala przesledzi¢ wptyw statego bledu pomiarowego dla
zaktdcajacej wielkosci wejsciowej Yin= CNos,in(t) + CNoz,in(t) na prace badanych algorytméw
regulacji. Btad ten spowodowat wydtuzenie czaséw regulacji dla obu regulatoréw, ale takze
zmniejszyt  oscylacyjny charakter przebiegdw odpowiadajgcych  regulatorowi PI.
W przypadku regulatora B-BAC kompensacje tego btedu uzyskuje sie dzieki wtasnosciom
procedury estymacji (2.3.4). Poprawe dla regulatora Pl z programowg zmiang nastaw mozna
uzasadni¢ tym, iz pojawienie sie btedu pomiarowego dla wartosci Y;n we wzorze na
wzmocnienie regulatora kr (3.1.3.1), spowodowato zmniejszenie wartosci tego wzmocnienia.
Whptyneto to pozytywnie na prace regulatora Pl, co wynika z faktu, iz dla wyznaczenia
zaleznosci na nastawy tego regulatora postuzono sie linearyzacjg toru sterowania
uproszczonego modelu procesu (3.1.2.1), z pominieciem nieznanej warto$ci parametru Ry.
Jak nalezato sie spodziewac, czion reprezentowany przez parametr Ry stanowi znaczacq
sktadowg réwnania bilansowego i pominigcie tej sktadowej przy linearyzacji prowadzi do
niedoktadnych zaleznosci, opisujacych programowe zmiany nastaw regulatora PI.
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wielko$¢ sterowana Y(t) =CNO3(1,t) +CNO2(1,t)

13i

12

11

10 -

9 t =20
- Cs,in=80

8. t=30

t=10 cNo3.in =20

iYsp=10

10 20 30
czas [h]
Ysp Y (B-BAC) Y (PI)

wielko$¢ sterujaca F(t)

czas [h]

-F (B-BAC) F (PI)

t=40
pNo3 N@x=0.45
Pnoz nax=0.2

Rys. 3.1.3.4. Wtasnos$ci regulacyjne dla bioreaktora o parametrach roztozonych przy doktadnym

pomiarze wielkosci zakt6cajacej Yin = CNO3m+ CNOZm

Fig. 3.1.3.4. Control performance for the distributed parameter

measurement o fthe disturbance Y, = CN03m + CN0Zm

bioreactor and for perfect
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wielkos$¢ sterowana Y(t) =CNO3(1,t) +CNO2(1,t)

Ysp Y (B-BAC) Y (P1)

wielko$¢ sterujaca F(t)

F (B-BAC) F (PI)

Rys. 3.1.3.5. Wtasnosci regulacyjne dla bioreaktora o parametrach roztozonych przy statym bledzie
pomiarowym dla wielkosci zaktécajgcej AYin= A(CNO3,,, + CN02.,J = +10

Fig. 3.1.3.5. Control performance for the distributed parameter bioreactor and for the constant
measurement bias AY,,, = A(CNBM+ CNIJ = +10
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Poréwnanie obu algorytmow sterowania jest takze mozliwe na podstawie wartosci
wskaznikow regulacji, ktére zawarto w tabeli 3.1.3.2. Wartosci wskaznika 1AE za kazdym
razem wskazujg na przewage regulatora Pl z programowg zmiang nastaw, jednak przewaga ta
jest nieznaczna. Wartosci wskaznika IADO pokazujg, iz regulator B-BAC wymusza
tagodniejsze zmiany wielkosci sterujacej F. Wprowadzenie statego bledu pomiarowego dla
zaktocajacej wielkosci wejsciowej Yij,, praktycznie nie zmienito wartosci tego wskaznika dla
regulatora B-BAC. Spowodowato natomiast zmniejszenie jego wartosci dla algorytmu PI
Z programowg zmiang nastaw, co wynika z opisanego powyzej zmniejszenia oscylacyjnego
charakteru przebiegdw regulacyjnych dla tego regulatora.

Tabela 3.1.3.2
Zestawienie wskaznikow regulacji dla reaktora biologicznego o parametrach
roztozonych
wyniki
eksperymentu z rodzaj regulatora IAE IADO
rysunku numer:
- 4,82 1,46e-4
3134 B-BAC
Pl z programowg zmiang nastaw 3,87 6,73e-4
- 10,3 1,43e-4
3135 B-BAC _
Pl z programowa zmiang nastaw 8,13 2,05e-4

3.2. Sterowanie procesem neutralizacji

Neutralizacja nalezy do grupy proceséw chemicznych najczesciej wykorzystywanych
w przemysle. Kwasowo$¢ lub zasadowos$¢ roztworu okresla wskaznik pH, opisujacy
bezposrednio stezenie jonéw wodorowych w tym roztworze. Utrzymywanie statej, zadanej
wartosci pH wynika najczedciej z faktu, iz okreS$lone zjawiska zachodzg tylko w pewnym,
charakterystycznym dla siebie zakresie wartosci pH (Jutila i in., 1999). W procesach
fermentacji, wykorzystywanych na szerokg skale w przemysle biotechnologicznym, warto$¢
pH jest jednym z najwazniejszych parametrow limitujgcych wzrost mikroorganizmoéw, a tym
samym warunkujacych prawidtowy przebieg procesu (Bailey i Ollis, 1986; Moser, 1988;
Bastin i Dochain, 1990). Biologiczne procesy oczyszczania $ciekow komunalnych takze
wymagajg utrzymywania okreslonej wartosci pH dla wody na wylocie z oczyszczalni, co
pozwala na znaczace zmniejszenie szkodliwosci tych Sciekéw dla Srodowiska naturalnego
(Gemaey i in., 1999; Van der Gast i Thompson, 2005).

3.2.1. Opis obiektu sterowania

Jako obiekt sterowania rozpatruje sie prosty proces neutralizacji, przedstawiony
schematycznie na rys. 3.2.1.1. Komora mieszalnika zaopatrzona jest w dwa wloty,
pozwalajgce na dozowanie cieczy - wlot kwasu z przeptywem objetosciowym Fi [L/min]
i wlotowym stezeniem kwasu Ci,in [mole/L] oraz wlot zasady z przeptywem objetosciowym
F2 [L/min] i wlotowym stezeniem zasady Coz,n [mole/L]. WartoSci pHi i pH2 oznaczajg
kolejno wlotowe wartosci pH dla kwasu i zasady. Proces neutralizacji przebiega w
mieszalniku o statej objetosci V [L] i w jego wyniku na wylocie z komory wyr6zni¢ mozna
stezenie kwasu Ci [mole/L] i stezenie zasady C2 [mole/L], co z kolei daje wartos¢ pH cieczy
na wylocie.
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Rys. 3.2.1.1. Uproszczony schemat technologiczny prostego procesu neutralizacji
Fig. 3.2.1.1. Simplified technological diagram ofthe simple neutralizationprocess

Pelny nieliniowy model matematyczny procesu neutalizacji, wykorzystywany w tej
pracy, zaproponowany zostal przez McAvoya (1972). Skfada sie on z dwdch réwnan
rézniczkowych zwyczajnych oraz z zaleznosci nieliniowych.

dt V1 Hn vV 1 (3.21.1a)
dC2A F2(q _c )_~LC

dd Vi12n 2>v 2 (3.2.1.1b)
10~3pH' + 10“2pHK a + 10*pH>(-K aC ,in- K w)-K aKw =0 (3.2.1.1¢)
i°"3pH2 + 1° 2pH2(Ka + C2.n)+ 10-pH=(KaC2iin - K w)-K aK w =0 (3.2.1.1d)
10-3H + io-2pH(Ka+C 2)+ 10-pH(Ka(C2-C ,)-K w)-K aK w =0 (3.2.1.le)

Dodatkowo w powyzszym modelu wykorzystuje sie dwie wartosci state - Kaoraz Kw.
Wszystkie eksperymenty symulacyjne przeprowadzono dla tego samego zestawu wartosci:
Ka= 1,8*10, Kw= 10 , V = 3. Stan ustalony charakteryzowat sie nastepujgcymi
wartosciami zmiennych stanu i wymuszen: C,(0) = C2(0) = 0,004, Cljin(0) = C2in(0) = 0,008,
F,(0) = F20) = 0,3, co odpowiada nastepujagcym wartosciom pH: pH,(0) = 3431
pH2(0) = 11,903, pH(0) = 8,174.

Dla wyprowadzenia algorytmu sterowania B-BAC zaklada sie nieznajomo$¢ postaci
modelu (3.2.1.1). Cata wiedza na temat procesu sprowadza sie do nastepujgcych informacji
i zatozen:

« neutralizacja zachodzi w komorze reaktora o statej i znanej objetosci V,

e zaklada sie idealne mieszanie zawarto$ci komory,

e bezposredni pomiar stezen kwasu i zasady na wlocie i na wylocie z komory nie jest
mozliwy,

e nic nie wiadomo na temat ewentualnego wplywu warunkéw zewnetrznych
(np. temperatury) na przebieg reakcji neutralizacji,
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» wartosci wlotowe pHi, pH2, warto$¢ pH na wylocie oraz przeptywy objetosciowe Fi, F2sg
dostepne pomiarowo na biezaco w dyskretnych chwilach czasu.

Z praktycznego punktu widzenia zatozenia te sg realistyczne i znaczaco ograniczajq
mozliwo$¢ wyprowadzenia algorytmu sterowania typu model-based dla rozpatrywanego
procesu neutralizacji.

Za cel sterowania przyjmuje sie utrzymywanie wylotowej wartosci pH na statym
zadanym poziomie (np. pH = 7,0), za pomocg zmian przeptywu objetosciowego zasady F2
(wielkos¢ sterujgca).

Trudnos$ci w sterowaniu procesami neutralizacji wynikajg przede wszystkim z ich silnie
nieliniowej natury. Sama reakcja neutralizacji wprowadza znaczgce nieliniowosci,
objawiajgce sie gtéwnie bardzo duzymi zmianami wspotczynnika wzmocnienia. Dodatkowo,
dla roztworu obojetnego (pH ~ 7) wzmocnienie obiektu osigga maksymalng wartos¢, co
znacznie utrudnia wiasciwe nastrojenie ukladu regulacji. Zjawisko to znajduje swoje
odzwierciedlenie takze w modelowaniu proceséw neutralizacji. Stworzenie nieliniowego,
fizykalnego modelu konkretnego procesu neutralizacji, ktory z duzg doktadnoscia opisywathy
jego zachowanie niezaleznie od rodzaju kwasu i zasady oraz od doboru punktu pracy, nie jest
mozliwe. W literaturze mozna spotka¢ takie modele, ktére sg tworzone dla proceséw
neutralizacji przy okreslonych zatozeniach. Najprostszy z nich, dla jednego silnego kwasu i
jednej silnej zasady zaproponowat McAvoy (1972). Pomimo upraszczajacego zatozenia,
nieliniowy opis reakcji neutralizacji jest dos¢ skomplikowany. W latach pézniejszych model
ten poddawano kolejnym modyfikacjom. Poszerzato to zakres jego obowigzywania, przy
jednoczesnym zachowaniu niezbyt duzej ztozonosci, umozliwiajacej wykorzystanie go do
syntezy sterowania typu model-based (Nihtild i Jutila, 1982; Jutila i Visala, 1984; Gustafsson
i Waller, 1983; Gustafsson i in., 1995; Stebel, 2002).

Podobnie niezliczong liczbe publikacji poswiecono sterowaniu procesem neutralizacji.
Poniewaz zastosowanie klasycznego regulatora PID w tym przypadku moze nie gwarantowac
satysfakcjonujacej jakosci sterowania (Henson i Seborg, 1992; Costello, 1994; Lee i in.,
1994), obok propozycji algorytméw sterowania, bazujgcych na modelach wielomianowych
ARX (Bucholt i Kimmel, 1979) lub wykorzystujacych nieliniowe lub adaptacyjne wersje
regulatora PID (Stebel, 2001; Kumar i in., 2004), pojawity sie takze prace poswiecone
zaawansowanym algorytmom sterowania, bazujgcym na modelu fizykalnym. Gustafsson
i Waller (1983) oraz Jutila i Visala (1984) proponujg podejscie opierajgce sie na
wprowadzeniu hipotetycznej wielkosci opisujacej stan procesu (reaction invariant), co
pozwala na takie przeksztatcenie modelu, aby mozna byto wykorzysta¢ go do sterowania.
Nieznajomo$¢ wartosci parametréw modelu pocigga za soba koniecznos$¢ ich identyfikacji, co
prowadzi do adaptacyjnej wersji regulatora. Gustafsson i Waller wykorzystujg do estymacji
rekurencyjng metode najmniejszych kwadratow, natomiast Jutila i Visala - liniowe
estymatory zmiennych stanu. W obu przypadkach konieczna jest jednak znajomo$é
nieliniowego modelu procesu. Dodatkowo w obu przypadkach autorzy zauwazyli, iz
niedostateczne pobudzenie procesu prowadzi do niewlasciwych wynikéw estymacji.
Spostrzezenie to zgodne jest z teorig identyfikacji wieloparametrowej, ktéra moéwi, iz dla
wiasciwej identyfikacji obiektu konieczne jest stosowanie sygnatu nieustannie pobudzajacego
odpowiedniego rzedu (Niederlinski i in., 1995). Inne podejscie do problemu sterowania
procesem neutralizacji mozna znalez¢ w pracach Hensona i Seborga (1992, 1994, 1997).
Autorzy takze wykorzystujg pojecie reaction invariant, ale prawo sterowania wyprowadzane
jest poprzez linearyzacje wejsciowo-wyjsciowg petnego, nieliniowego modelu
matematycznego. PodejScie to wymaga wiec znajomosci tego modelu. Ciekawg prdbe
zastosowania regulatora  GMC na podstawie modelu, opisujgcego stan ustalony,
zaproponowali Mahuli i in. (1992). Wyniki eksperymentoéw laboratoryjnych potwierdzajg
mozliwo$¢ zastosowania tego regulatora w praktyce, jednak jako$¢ sterowania nie jest
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znaczaco lepsza od adaptacyjnego regulatora Pl. Propozycje sterowania GMC dla
pilotazowego procesu neutralizacji mozna takze znalez¢ w pracy Stebla (2002a). Kalafatis
i in. (2005) proponujg linearyzujacy algorytm sterowania, bazujacy na modelu typu Wienera.
Dla budowy tego modelu wykorzystano technike redukcji rzedu (order réduction), przy
zatozeniu statoSci niektérych jego parametréw, a nastepnie, korzystajac z odwrotnosci
krzywej miareczkowania (titration curve), zaproponowano konwencjonalny regulator PlI,
uzupetniony o cze$¢ nieliniowg. Odwrotno$¢ krzywej miareczkowania wyznaczana jest na
podstawie jej wielomianowej aproksymacji, wiec w najlepszym wypadku takie podejscie
wymaga przeprowadzenia wielu wczesniejszych eksperymentéw identyfikacyjnych majacych
na celu wyznaczenie ksztaltu tej krzywej. Podobne eksperymenty sa wymagane takze w celu
wyznaczenia funkcji przestrajania dla adaptacyjnej wersji regulatora PI.

Metodologia B-BAC z zatozenia pozbawiona jest tych wad i pozwala na synteze prawa
sterowania dla rozwazanego procesu neutralizacji. Sposb wyprowadzenia regulatora B-BAC
oraz symulacyjne badania pordwnawcze z konwencjonalnym regulatorem Pl przedstawione
zostaty w pracach Czeczota (2003c, 2003d, 2006a).

3.2.2. Synteza prawa sterowania B-BAC

Metodologia B-BAC wymaga stworzenia uproszczonego modelu matematycznego dla
procesu neutralizacji, przedstawionego schematycznie na rys. 3.2.1.1. Musi on opisywac
dynamike wielkosci sterowanej Y(t) = pH(t), zawieraé¢ wielkos¢ sterujaca F2At) i mieé¢ postaé
réwnania (2.1.1). Nalezy podkresli¢, iz w przypadku procesu neutralizacji stworzenie takiego
modelu na podstawie zasady zachowania masy nie zdaje egzaminu. Wynika to z faktu, iz
zasada zachowania masy pozwala na uzyskanie modelu, w ktérym zmiennymi stanu sg
stezenia sktadnikdw, a te z zatozenia nie sg mierzalne. Ponadto, w takim modelu nie istnieje
mozliwo$¢ opisania nieliniowosci za pomocg jednego zmieniajagcego sie parametru, ktory
bytby sktadnikiem bilansu. W zwigzku z tym jedynym rozwigzaniem wydaje sie
zaproponowanie modelu wejsciowo-wyjsciowego, w ktérym wartos¢ pH traktowana bytaby
jak zmienna stanu. Rdwnanie to przyjmuje postac ,,bilansu wartosci pH”:

g P HLO-YO)F-M(pH2Y- YO)RYD (3221

Nie ma ono zadnego sensu fizykalnego, ale ma posta¢ réwnania (2.1.1) i spetnia
wszystkie wymagania stawiane uproszczonemu modelowi procesu w podrozdziale 2.1.
Pozwala to na wykorzystanie go do wyprowadzenia algorytmu sterowania B-BAC wraz
z odpowiednig procedurg estymacji parametru Ry(t), reprezentujgcego w tym przypadku nie
tylko nieznane nieliniowosci procesu, ale takze niedoktadnos¢ modelowania, wynikajgcg
z zastosowania réwnania (3.2.2.1) do opisu rozpatrywanego procesu neutralizacji.

. Przyjmujac statg objeto$¢ komory mieszalnika V(t) = V = const oraz definiujgc
wektory:

F()=[F@® FA(DT Yp®) = [(pH, (1) - Y (1) (PH2(1)-Y (1)]T (3.2.2.2)
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mozna wykorzysta¢ 0g6lng posta¢ regulatora B-BAC (2.2.6), a nastepnie przeksztatcic jg do
postaci koncowej, ktora stanowi petng realizacjg regulatora B-BAC i opisuje zmiany

wielkosci sterujacej F2:

»  W(Y® Yi) Fj(pH,;- Y;)+ VRY]j
o T I — s T A —— (322-3)
P 2i i

Estymacja wartosci Ryi odbywac sie musi zgodnie z procedurg (2.3.4).

W przypadku rozpatrywanego procesu neutralizacji mozliwe jest takze wyprowadzenie
minimalnej realizacji regulatora B-BAC. W tym celu réwnanie (3.2.2.1) zapisuje sie

W nastepujacej postaci:

dY (1) _ Fa(t)(pH2(t)_Y (1))—RY(t) (3.2.2.4)
dt \%

Po przedefiniowaniu wektorow:

F(t) = [F(D] YF(t) = [(pH2(t) =Y (1)] (3.2.2.5)

i po odpowiednich przeksztatceniach uzyskuje sie koricowg posta¢ minimalnej realizacji
regulatora B-BAC:

Xvfr.-Yj+Vfc,., (3226)
21 pPHZ- Y;

Estymacja warto$ci RYi ponownie odbywac sie musi zgodnie z procedurg (2.3.4), przy

wykorzystaniu przedefiniowanych wektoréw (3.2.2.5).
Zastosowanie minimalnej realizacji regulatora B-BAC (3.2.2.6) pozwala na

ograniczenie liczby mierzonych wielkosci zaktocajacych - nie jest konieczny pomiar wartosci
Fi ipHi.

3.2.3. Wyniki badan symulacyjnych

Podrozdziat ten zawiera wybrane wyniki symulacyjnych badari poréwnawczych peinej
realizacji regulatora B-BAC (3.2.2.3), minimalnej realizacji regulatora B-BAC (3.2.2.6) oraz
dwdch regulatoréw Pl z programowg zmiang nastaw. Wzory opisujgce programowe zmiany
wzmocnienia kr i statej catkowania T, dla regulatoréw Pl uzyskano na drodze linearyzacji
toréw sterowania w uproszczonych modelach (3.2.2.1) i (3.2.2.4), z pominigeciem wartosci
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nieznanego_parametru ry. Na bazie modelu (3.2.2.1) uzyskano wzory dla petnej realizacji
regulatora PI:

kr=5- v

pH2-pH T.= £, + 12 (3.2.3.1)

Zaleznos$¢ opisujgca wzmocnienie kr dla minimalnej realizacji regulatora P nie ulega
zmianie, modyfikacji ulega natomiast wzor opisujacy programowe zmiany statej catkowania:

(3.2.3.2)

W kazdym przypadku, bez wzgledu na rodzaj zastosowanego regulatora, przez pierwszg
minute obiekt pracowat w petli otwartej, co pozwalato na unikniecie problemoéw zwigzanych

z niedoktadnym doborem wartosci poczatkowej RYO dla procedury estymacji, przy

zastosowaniu regulatora B-BAC. W chwili t = 1 [min] petla regulacyjna byta zamykana i caty
uktad (obiekt + regulator) poddawany byt skokowym zmianom wartosci zadanej Ysp oraz
wielkosci zaklocajgcych oznaczonych na przebiegach. Okres probkowania dla wszystkich
regulatordw wynosit v+ = 0.01 [min] i warto$¢ ta, z praktycznego punktu widzenia, jest
akceptowalna. Dla obu regulatoréw B-BAC przyjeto warto$¢ wspotczynnika strojenia X=15, a
dla procedury estymacji wartosci RY0=0 i Po= 10.

Podczas badan symulacyjnych w petli zamknigtej okazato sie, ze dla obu regulatoréw
B-BAC konieczne jest zastosowanie modyfikacji procedury estymacji (2.3.5) z wartoscig

y = 0,01 oraz ustalenie wspdtczynnika zapominania a = 0,5. Dobor taki uzasadniajg wyniki
estymacji, przedstawione na rys. 3.2.3.1.

R0 estymecjaRy(t)

20
czas[min]

Rys. 3.2.3.1 Wplyw wartosciparametrow a iy naprzebiegi estymacji w petli otwartej
Fig. 3.2.3.1. Influence ofthe values o fthe parameters a andy on the open-loop estimation
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Przebiegi przedstawiajg zmiany wartosci estymowanej R Y w odpowiedzi na skokowg
zmiane wielkosci sterujgcej F2w petli otwartej. Nie jest mozliwe bezposrednie poréwnanie
wartoéci estymaty R Y z rzeczywistg wartoscig Ry, gdyz nawet podczas eksperymentéw
symulacyjnych nie mozna, na podstawie nieliniowego modelu procesu (3.2.1.1), uzyskaé
informacji o wartoSci Ry. Jednakze na podstawie przedstawionych wynikéw mozna
stwierdzi¢, iz przyjecie typowych dla metodologii B-BAC wartosci a = 0,1 i y = 1 prowadzi
do niekorzystnego zachowania procedury estymacji. W chwili t = 1, gdy nastepuje skok
wartosci F2 estymata Ry zmienia sie gwattownie, aby potem rédwnie szybko wrdcié¢ do
znacznie mniejszej wartosci i osiggngé nowy stan ustalony. Zachowanie takie wynika z natury
procesu neutralizacji (szybkie zmiany pH na wylocie z komory reaktora) i prowadzi do
chwilowych, bardzo znaczacych niedoktadnosci estymacji. W konsekwencji, niedoktadnosci
te prowadzg do niestabilnej pracy regulatora B-BAC, co znalazto potwierdzenie w badaniach
symulacyjnych w petli zamknietej. Zjawisku temu mozna zapobiegac przez odpowiedni dobor
wartosci parametrdow a i y. Pozwala to na znaczace ztagodzenie przebiegéw estymacyjnych, a
tym samym na zapewnienie stabilnej pracy regulatora B-BAC. W zwigzku z tym, wszystkie
badania symulacyjne algorytmu sterowania B-BAC przeprowadzono dla wartosci a = 0,5
iy=0,01.

Poréwnanie petnej i minimalnej realizacji regulatora B-BAC nie wykazato istotnych
réznic w ich dzialaniu. Podobne spostrzezenia dotycza petnej i minimalnej realizacji
regulatora Pl. W zwigzku z tym, przedstawia si¢ jedynie wyniki badah minimalnych
realizacji obu regulatoréw.

Rysunek 3.2.3.2 przedstawia przebiegi regulacyjne, przy zatozeniu doktadnego pomiaru
zaktocajacej wielkosci wejsciowej pH2 Przewaga minimalnej realizacji regulatora B-BAC
sprowadza sie do krétszego czasu regulacji przy mniejszych przeregulowaniach wielkosci
sterowanej Y. Zmiany wielkoSci sterujacej F2 w obu przypadkach sg w petni akceptowalne
z praktycznego punktu widzenia.

Taki sam eksperyment symulacyjny przeprowadzono w obecnosci statego biedu
pomiarowego dla zaktocajacej wielkosci wejsciowej pH2 Jak wynika z przebiegow
przedstawionych na rys. 3.2.3.3, zastosowanie minimalnej realizacji regulatora B-BAC
praktycznie pozwolito unikngé¢ wptywu tego btedu na dziatanie ukfadu regulacji. Minimalnie
wzrosty przeregulowania wielkosci sterowanej Y oraz czas regulacji. Efekt ten zawdziecza sie
kompensacyjnym wiasnosciom procedury estymacji (2.3.4). W przypadku zastosowania
minimalnej realizacji regulatora Pl wptyw bledu pomiarowego jest bardziej znaczacy
i objawia sie wzrostem przeregulowan wielkosSci sterowanej Y. Nalezy takze przypuszczaé, iz
wydtuzyt sie czas regulacji.

Tabela 3.2.3.1
Zestawienie wskaznikéw regulacji dla procesu neutralizacji

wyniki
eksperymentu z rodzaj regulatora IAE IADO
rysunku numer:
minimalna realizacja regulatora B- 2,56e-2 2,5%-2
3232 BAC
minimalna realizacja regulatora Pl 2.76e-1 2.17e-2
Z programowa zmiang nastaw
minimalna realizacja regulatora B-  3,06e-2 2,74e-2
3233 BAC
minimalna realizacja regulatora P1 3,53¢-1 1,68e-2

z programowa zmiang nastaw
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wielkos$¢ sterowana Y(t) = pH(t)

6,7 4

6,6+ ; ; ; ; r

0.0 05 1,0 15 2,0 2,0

czas [min]

Ysp B-BAC (minimalna realizacja) Pl (minimalna realizacja)

wielko$¢ sterujaca F2(t)

czas [min]

B-BAC (minimalna realizacja) Pl (minimalna realizacja)

Rys. 3.2.3.2. Witasnosci regulacyjneprzy doktadnym pomiarze wielko$ci zaktécajacejpH 2
Fig. 3.2.3.2. Controlperformancefor perfect measurement o fdisturbancepH?2
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wielko$¢ sterowana Y(t) =pH(t)

6,8

6,7

czas [min]

Ysp B-BAC (minimalna realizacja) P1 (minimalna realizacja)

wielko$¢ sterujaca F2(t)

B-BAC (minimalna realizacja) PI (minimalna realizacja)

Rys. 3.2.3.3. Wiasnosci regulacyjneprzy statym btedzie pomiarowym ApH2= 1,5
Fig. 3.2.3.3. Controlperformancefor the constant measurement bias ApH2=1,5
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Powyzsze spostrzezenia potwierdzajg wartosci wskaznikéw regulacji, zebrane w tabeli
3.2.3.1. W obu przypadkach minimalna realizacja regulatora B-BAC zapewnia uzyskanie
0 rzad mniejszych wartosci IAE, przy zachowaniu poréwnywalnych wartosci IADO. Ten
drugi wskaznik pokazuje wprawdzie, iz minimalna realizacja regulatora P1 z programowsg
zmiang nastaw wymusza tagodniejsze zmiany wielkosci sterujacej F2, jednak réznica w
stosunku do minimalnej realizacji regulatora B-BAC jest niewielka.

3.3. Sterowanie reaktorem chemicznym z ptaszczem chtodzacym

Nieizotermiczne reaktory chemiczne z plaszczem chiodzacym znajdujg szerokie
zastosowanie w przemysle chemicznym wszedzie tam, gdzie konieczne jest odprowadzanie
nadmiaru ciepta z komory reaktora. Nadmiar ten powstaje w wyniku jednej lub kilku
nieizotermicznych reakcji chemicznych. Ciecz chtodzaca (najczesciej woda), ktora przeptywa
przez ptaszcz zapewnia, iz temperatura wewnatrz komory nie przekroczy wartosci krytycznej.

Dodatkowo odpowiednie sterowanie parametrami tej cieczy pozwala na utrzymywanie statej,
zadanej temperatury we wnetrzu komory.

3.3.1. Opis obiektu sterowania

Jako obiekt sterowania rozpatruje sie nieizotermiczny reaktor chemiczny o parametrach
skupionych z pfaszczem chiodzacym, przedstawiony schematycznie na rys. 3.3.1.1.
W reaktorze tym zachodzg dwie nieodwracalne, sekwencyjne reakcje miedzy sktadnikami A i
B, w wyniku ktérych powstaje produkt D. Obie reakcje sg nieizotermiczne, co sprawia, ze
podczas pracy reaktora wytwarzane jest ciepto. Aby zapewnié witasciwg prace aparatu,

konieczne jest chtodzenie zawartosci jego komory za pomoca ptaszcza z przeptywajaca cieczg
chtodzaca.

Rys. 3.3.1.1. Uproszczony schemat technologiczny nieizotermicznego reaktora chemicznego z
ptaszczem chtodzacym

Fig. 3.3.1.1. Simplified technotogical diagram of the nonisothermat chemicat reactor with the
coolingjacket

Peilny model matematyczny procesu, tacznie z dynamika ptaszcza chtodzacego, jest

silnie nieliniowy, co wynika z uwzglednienia wptywu temperatury wewnatrz komory reaktora
na przebieg reakcji (Aris, 1969; Sistu i Beguette, 1991). Skiada sie on z pieciu réwnan
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rozniczkowych zwyczajnych. Trzy z nich opisujg kolejno stezenia komponentéw Ca, Cb i Cd
[mol/m3|, a dwa - temperatury wewnatrz komory reaktora T [K] oraz we wnetrzu plaszcza
chtodzacego Tc[K].

(3.3.1.l1a)
dt %
" = 1lc B+bkOIC2e-E/RT-k 2CB: ~ RT (3.3.1.1b)
dt \Y
A =_ lc D+dkaCB-BRT (3.3.1.1c)
dt \YJ
t 4\9T ! pcp sV
(3.3.1.1d)
dTc NT TY+hA(T-Ti (3.3.1.1e)
e -1 AFC&LVC)

W powyzszym modelu przyjeto nastepujace oznaczenia: CA, [mol/m3 - wlotowe
stezenie sktadnika A, F [m3s] - przeptyw objetosciowy cieczy przez komore reaktora,
V [m3] - objetos¢ robocza komory, Tin [K] - temperatura na wlocie do komory, p [kg/m3] -
gestos¢ cieczy przeptywajacej przez komore, cp [kJ/kg K] - ciepto wilasciwe cieczy
przeptywajacej przez komore, AFT], AH2 [kJ/kmol] - ciepto reakcji zachodzacych we wnetrzu
komory, h [W/m2 K] - wspétczynnik wymiany ciepta miedzy komorg a ptaszczem
chtodzacym, A ¢ [mZ] - powierzchnia wymiany ciepta, pc [kg/m3] - gestos¢ cieczy chtodzacej,
cpe [kd/kg K] - ciepto wihasciwe cieczy chtodzacej, Vc [m3] - objetos$¢ ptaszcza chtodzacego,
Fc [m3s] - przeptyw objetosciowy cieczy przez ptaszcz, Tgn [K] - temperatura cieczy na
wlocie do ptaszcza, koi, ko2, b oraz d [-] - wspotczynniki charakteryzujace kinematyke reakcji
chemicznych, R [kJ/kmol K] - stata gazowa, Ei, E2 [kJ/kmol] - energie aktywacji.
Wszystkie eksperymenty symulacyjne przeprowadzano dla tego samego zestawu
wartosci: V = 10, Vc= 5, p = pc= 1000, cp= 1, cpc = 4.2, h*Ac = 1300, AHi = -41800,
AH2 = -83600, ko, = 4, ko2= 1722, b = d = 1, R = 8,3143, E, = 20900, E2 = 41800. Stan
ustalony charakteryzowat sie nastepujacymi warto$ciami zmiennych stanu i wymuszen:
CA0) = 4,8, CB0) = 517, CD = 0,03, T(0) = 335,98, TA0) = 321,86, CAIn0) = 10,
Tin(0) = Tc,|,,(0) 300, F(0) = 0,1, Fo0) = 0,2.
Dla wyprowadzenia prawa sterowania B-BAC zakfada sie nieznajomo$¢ postaci modelu
(3.3.1.1). Wiedza na temat procesu jest ograniczona i sprowadza sie¢ do nastepujgcych
|nformaq| i zatozen:
reakcje chemiczne zachodzaw komorze reaktora o statej i znanej objetosci V,

» objetos¢ ptaszcza chtodzacego Vcjest stata i znana,

» w reaktorze zachodzi wiele reakcji nieizotermicznych, co sprawia, iz podczas jego pracy
produkowane jest ciepto powodujace wzrost temperatury we wnetrzu komory,

e dla prawidlowego przebiegu reakcji chemicznych konieczne jest kontrolowanie tej

temperatury,
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» przez komore przeptywa ciecz o mierzalnej temperaturze wlotowej Tmi wylotowej T oraz
ze zmiennym i mierzalnym przeptywem objetoSciowym F,

e przez plaszcz chlodzacy przeptywa ciecz chtodzaca o mierzalnych temperaturach
wlotowej Tci, i wylotowej Tc oraz ze znanym (nastawianym) przeptywem objeto$ciowym
Fe

Z praktycznego punktu widzenia przedstawione zatozenia sg realistyczne i znaczaco
ograniczajg mozliwos¢ wyprowadzenia nieliniowego algorytmu sterowania typu model-based
dla rozpatrywanego reaktora chemicznego.

Specyfika sterowania procesami wymiany ciepta wynika ze sposobu opisu samego
strumienia wymiany ciepta, ktory zalezy nie tylko od réznicy temperatur pomiedzy osrodkami
oraz od powierzchni wymiany ciepla, ale takze od wartosci wspétczynnika wymiany ciepta.
Nawet jesli warto$¢ tego wspotczynnika najczesciej przyjmowana jest jako stata, to
oszacowanie jej w praktyce wymaga wielu czasochtonnych eksperymentéw. Ponadto, nalezy
zaznaczyC, iz przyjecie statej wartosci wspotczynnika wymiany ciepta stanowi duze
uproszczenie. Warto$¢ ta zalezy od réznicy temperatur pomiedzy osrodkami, a w przypadku
wymiany ciepta w wymiennikach przeponowych, takze od predkosci przeptywu cieczy
(Hobler, 1968). Ujecie tych wszystkich zaleznosci w opisie matematycznym zjawiska
wymiany ciepta jest praktycznie niemozliwe, gdyz takie podejscie spowodowatoby
wprowadzenie do modelu kolejnych wspdtczynnikdw, ktérych wartosci nalezatoby
wyznaczy¢ eksperymentalnie. Dlatego tez najczesciej stosuje sie uproszczenie, zakladajac
statg wartos¢ wspotczynnika wymiany ciepla, co i tak sprawia wiele praktycznych probleméow
w trakcie identyfikacji wartosci wspotczynnikéw modelu fizykalnego.

W literaturze znalezé mozna wiele przykladdw projektowania i symulacyjnej
weryfikacji algorytméw sterowania nieizotermicznym reaktorem chemicznym. Od
kilkudziesieciu lat dynamika i sterowanie takimi, silnie nieliniowymi obiektami stanowig
temat wielu znaczacych publikacji naukowych. Do najwcze$niejszych zaliczy¢ mozna prace
Arisa i Amundsona (1958), Arisa (1969) Uppali i in. (1974, 1976), Harrisa i in. (1980) oraz
Raya (1981). W pozniejszych latach coraz czesciej pojawiaty sie propozycje
zaawansowanych algorytméw sterowania nieizotermicznym reaktorem chemicznym, bazujace
najego nieliniowym modelu matematycznym. Niestety, przy takim podejsciu konieczne byto
zalozenie przynajmniej czeSciowej znajomosci postaci tego modelu wraz z wartosciami
niektdrych jego parametréw. Dla przyktadu, w pracy Kravarisa i Kantora (1990) dla
poprawnego dziatania zaproponowanego prawa sterowania konieczne byto zatozenie
dotyczace rownosci energii aktywacji dla obydwu reakcji chemicznych. Bhat i in. (1990)
wykorzystali uproszczony model pierwszego rzedu dla dynamiki temperatury we wnetrzu
komory reaktora wsadowego, jednak dla prawidtowego dziatania przedstawionego algorytmu
sterowania potrzebna byfa znajomo$¢ wartosci wspétczynnikéw przenikania ciepta oraz
powierzchni wymiany ciepta. Beguette (1989) zaproponowat algorytm opierajacy sie na
jednokrokowej predykcji, w ktorym cze$¢ nieliniowosci modelu zastgpit jednym
zmieniajacym sie parametrem, ktérego warto$¢ wyznaczana jest na biezgco. Zastosowat go do
sterowania temperaturg we wnetrzu komory reaktora chemicznego, bez uwzgledniania
dynamiki ptaszcza chtodzacego. Podstawowg wada tego podejscia bylo wykorzystanie
wspotczynnika wymiany ciepta w roli wielkoSci sterujgcej. Podobnie nierealistyczne
podejscie znalezé mozna w pracy Dochaina (1994). Wprawdzie autor uwzglednia tam
czesSciowo dynamike plaszcza chiodzacego, ale nawet przy przyjetych przez niego
zatozeniach i z zaproponowang metodg estymacji energii aktywacji algorytm ten nie ma
najmniejszych szans na praktyczng realizacje. Henson i Seborg (1990) proponujg
zastosowanie techniki linearyzacji wejsciowo-wyjsciowej dla sterowania nieizotermicznym
reaktorem chemicznym. Algorytm ten autorzy testujg symulacyjnie na przykladzie
kaskadowego potgczenia dwoch prostych reaktoréw chemicznych, bez uwzglednienia
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dynamiki ptaszcza chiodzacego. Takie podejscie réwniez wymaga znajomosci postaci
nieliniowego modelu procesu wraz z wartoSciami jego parametrow. Podobny pomyst
prezentujg w swojej pracy lyer i Farell (1995), dopuszczajac czeSciowg nieznajomos$c
nieliniowego opisu procesu. Nieznajomos¢ ta kompensowana jest w prawie sterowania przez
mechanizm adaptacji, jednak nawet w tym przypadku zatozenia przyjete przez autoréw nie
pozwalajg na zastosowanie tego podejscia w praktyce. Kosanovich i in. (1995) proponujg
adaptacyjne prawo sterowania temperaturg we wnetrzu reaktora chemicznego, rozpatrujgc
kilka przypadkow niepewnosci co do wartosci parametrow nieliniowego modelu procesu. Nie
zmienia to jednak faktu, iz dla praktycznej realizacje tego regulatora konieczna bylaby
znajomos¢ wartosci przynajmniej czesci parametrow takiego modelu. Kazantzis i Kravaris
(2000) proponujg skomplikowane prawo sterowania, wymagajace nie tylko znajomosci
nieliniowej postaci modelu procesu, ale takze zmudnych obliczen, opierajgcych sie na
rozwinieciu nieliniowosci w szereg Taylora. W niektérych publikacjach rozpatruje sie
réwniez mozliwo$¢ zastosowania algorytmu PID do sterowania rozpatrywanym reaktorem
chemicznym (Beguette, 1991). Wprowadzenie techniki gain-scheduling umozliwia
uwzglednienie nieliniowo$ci procesu, a charakter sterowania PID pozwala na praktyczng
realizacje, nawet w obliczu opisanych wyzej ograniczen.

Omawiana metodologia B-BAC pozwala na wyznaczenie prostego prawa sterowania,
z uwzglednieniem opisanych ograniczen. Pomyst zastosowania takiego podejscia pojawit sie
w pracy Czeczota (2000), w ktorej autor wprowadzit pojecie wskaznika wymiany ciepta (heat
transfer ratg) na podobienstwo omawianego we wstepie do podrozdziatu 3.1 wskaZznika
pochtaniania substratu. Pozwolito to na wyeliminowanie precyzyjnego opisu zjawiska
wymiany ciepta z uproszczonego modelu matematycznego, a wskaznik wymiany ciepta
znalazt zastosowanie przy projektowaniu dedykowanego regulatora adaptacyjnego,
sterujgcego temperaturg wewnatrz komory reaktora chemicznego z ptaszczem chtodzacym.
W pracach Czeczota (2001, 2003a) zaproponowano zastosowanie metodologii B-BAC do
sterowania wymiennikiem ciepta o statych skupionych. Zastosowanie regulatora B-BAC do
sterowania omawianym reaktorem chemicznym z plaszczem chlodzacym mozna znalezé

w pracach Czeczota (2002, 2006).

3.3.2. Synteza prawa sterowania B-BAC

Cel sterowania sprowadza sie do utrzymywania temperatury Y(t) = T(t) we wnetrzu
komory reaktora na zadanym poziomie Y za pomocg zmian natezenia przeptywu cieczy Fc
przez plaszcz chiodzacy (wielko$¢ sterujaca). Wyprowadzenie uproszczonego modelu
w postaci zgodnej z postacig rébwnania (2.1.1) odbywa sie na podstawie elementarnych zasad
termodynamiki (bilans strumieni cieplnych). W tym celu, dla procesu przedstawionego
schematycznie na rys. 3.3.1.1, zaklada sie idealne mieszanie zawartosci komory reaktora
i ptaszcza chtodzacego. Wyrdznia sie takze catkowite ciepto Q [J], zgromadzone we wnetrzu
komory, catkowite ciepto Qc [J] zgromadzone w plaszczu chtodzacym oraz nastepujace
strumienie cieplne, wptywajace lub wyptywajace z komory lub z ptaszcza chtodzacego:

e Q’, [Js] - wlotowy strumien ciepta, wynikajacy z temperatury wlotowej Tjni z przeptywu
objetosciowego F cieczy, przeptywajacej przez komore,

o« QU [¥s) - wylotowy strumierr ciepta, wynikajacy z temperatury T i z przeptywu
objetosciowego F cieczy, przeptywajacej przez komore,

« QCi, [I/9 _ wlotowy strumien ciepta, wynikajacy z temperatury wlotowej Tcin i
z przeptywu objetosciowego Fccieczy chtodzacej, przeptywajacej przez ptaszcz,



 Q*at [J/s] - wylotowy strumieri ciepta, wynikajacy z temperatury Tc i z przeptywu
objetosciowego Fc cieczy chtodzacej, przeptywajacej przez ptaszcz,
e Q* [J/s]- strumien ciepta, reprezentujagcy wymiane ciepta miedzy komorg a ptaszczem,
e Q* [J/s] - strumien ciepta, powstajagcy w wyniku blizej nieokre$lonych nieizotermicznych
reakcji chemicznych, zachodzacych w komorze.
Wszystkie te wielkosci fizykalne mogg zmienia¢ sie w czasie, w wyniku przebiegu
reakcji chemicznych i procesu chtodzenia.
Wykorzystujac prawo zachowania energii mozna zaproponowa¢ dwa rdéwnania,

opisujace bilanse cieplne dla komory reaktora (3.3.2.1a) i dla ptaszcza chtodzacego (3.3.2. Ib)
(Czeczot, 2002):

dQ(t)

ot (33.2.1a)

it (3.3.2.1b)

Skfadnik Q* mozna wyznaczy¢ z rownania (3.3.2.1b) i tak otrzymang zaleznos¢
wstawi¢ do réwnania (3.3.2. la), co pozwala uzyskac:

d
Qdft) =Qm(0- QL (t)+a;(i)+a;n(t)- q;al(t) - de‘;(t) (3.3.2.2)

W réwnaniu (3.3.2.2) skladnik Q* zostat wyeliminowany, nie ma wiec potrzeby

opisywania go jakimkolwiek wyrazeniem. Witasnos$c¢ ta jest bardzo korzystna z praktycznego
punktu widzenia, poniewaz sktadnik ten reprezentuje zjawisko wymiany ciepta pomiedzy
zawarto$cig komory reaktora a ptaszczem chtodzacym, ktérego opis z zatozenia pozostaje
nieznany.

Powyzsze réwnanie moze zosta¢ uproszczone do nastepujacej postaci:

5 =05, 0)- ana ()+QND)- g | (0+q; (®) (3323

gdzie Q; [J/s] to zastepczy strumien ciepta, reprezentujgcy wszystkie nieznane i niemierzalne
sktadniki rownania (3.3.2.2). Wyraza sie on ponizszg zaleznoscia:

Qs(t) = Q r(t)-dQut(t) (3.3.2.4)
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Pozostate skfadniki rownania (3.3.2.3) mozna wyrazi¢ w nastepujacy sposob:

Q(t)=VpcpT(Y) (3.3.2.53)
QVn(t) = Fe(t)pcepeTein(t) (3.3.2.5b)
QC.out(t) = Fe(t)pc Qe Te(t) (3.3.2.5¢)
Q@n(t) = F(typepTin(t) (3.3.2.5d)
QOM(t) = F(t)pcp T(t) (3.3.2.5¢)

Po wstawieniu powyzszych zaleznos$ci do réwnania (3.3.2.3) uzyskuje sie:

dt \Y/ Y vFcpe

dzie . .E lit (3.3.2.6«)
pc,,

Po uproszczeniu réwnanie (3.3.2.6) ma posta¢ uogolnionego réwnania (2.1.1).

dM =FAMK( (1) _Te®)+M (T jn(t) _Y(1)- RY(1) (38327)
dt \% %

gdzie RY(t) = - ———-Qs(t) (3.3.2.7a)
Vpccep

Wyrazenie (3.3.2.7a), opisujgce wartos¢ parametru Ry(t), nie moze by¢ wykorzystane w
prawie sterowania, gdyz zawiera ono skiadnik Q*(t) o nieznanym opisie matematycznym.

Nie stanowi to jednak problemu, gdyz réwnanie (3.2.2.7) spetlnia wszystkie wymagania
stawiane w podrozdziale 2.1 uproszczonemu modelowi procesu. Dzieki temu mozna je
wykorzysta¢ do syntezy algorytmu sterowania B-BAC wraz z odpowiednig procedurg
estymacji parametru RY(t), reprezentujgcego wszystkie nieznane nieliniowo$ci procesu.

W tym celu, po zdefiniowaniu wektoréw:

F(t) = [Fe(t) FMIT  YF(®) = [k(Tejn(t) —Tc(t)) Tin(t)- Y()]T (3.3.2.8)
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mozna wykorzysta¢ o0g6lng posta¢ regulatora B-BAC (2.2.6) do wyprowadzenia postaci
koricowej, stanowiacej petna realizacjg regulatora B-BAC i opisujacej zmiany wielkosci

sterujacej Fc:

Feu - (3.3.2.9)

k(Tc,n,. - T Cii)

Estymacja wartosci R Yi odbywac sie musi zgodnie z procedurg (2.3.4).

Dla rozpatrywanego reaktora chemicznego z ptaszczem chtodzacym mozliwe jest takze
wyprowadzenie minimalnej realizacji regulatora B-BAC. W tym celu réwnanie (3.3.2.7)

nalezy zapisa¢ w nastepujacej postaci:

dy() F () /

dt ~ Vv k(chn(t)—Tc(t);(——RY(t) (3.3.2.10)

Po przedefiniowaniu wektoréw:

E@) = [Fe()]  YF(t) = [K(Tein(t) —Tc(t))d (3.3.2.11)

i po odpowiednich przeksztatceniach uzyskuje sie koncowg posta¢ minimalnej realizacji
regulatora B-BAC:

_Mviysp-y)tvry.
<332-,2>

Estymacja wartosci R Yf ponownie odbywac sie¢ musi zgodnie z procedura (2.3.4), przy

wykorzystaniu przedefiniowanych wektoréw (3.3.2.11). Zastosowanie minimalnej realizacji
regulatora B-BAC (3.3.2.12) pozwala na ograniczenie liczby mierzonych wielkosci
zaktocajacych, gdyzie jest konieczny pomiar wartosci F i Tj,,.

W obu realizacjach regulatora B-BAC jedyng nieznang wielko$cig pozostaje parametr k,
opisany zaleznoscig (3.3.2.6a). Jego warto$¢ mozna tatwo wyznaczy¢ na podstawie wtasnosci
fizykalnych cieczy, ktéra ptynie przez komore reaktora oraz cieczy chtodzacej. Gdyby takie
oszacowanie nie byto zadowalajace lub gdyby wartos¢ parametru k zmieniata sie na skutek

zmian sktadu zawartoSci komory reaktora, mozna zatozyc, iz wielko$c ta jest stata i nadac jej
przyblizong warto$¢.
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3.3.3. Wyniki badan symulacyjnych

W podrozdziale omawia sie wybrane wyniki symulacyjnych badah poréwnawczych
peinej realizacji regulatora B-BAC (3.3.2.9), minimalnej realizacji regulatora B-BAC
(3.3.2.12) oraz dwoch regulatorow Pl z programowg zmiang nastaw. Wzory opisujgce zmiany
wzmocnienia kr i statej catkowania Ti, dlapetnej realizacji regulatora P1, uzyskano na drodze
linearyzacji toru sterowania w uproszczonym modelu procesu (3.3.2.7), z pominieciem
warto$ci nieznanego parametru Ry:

K =0, (333.1)

I
X

5
k(Tcin-T c)

Otrzymanie wzorO6w na programowag zmiane nastaw dla minimalnej realizacji
regulatora PI na podstawie linearyzacji toru sterowania w uproszczonym modelu procesu
(3.3.2.10), przy pominieciu wartosci nieznanego parametru Ry, nie jest mozliwe, gdyz
w znanej czesci bilansowej tego réwnania nie wystepuje wielko$¢ sterowana Y(t) = T(t).
Proba takiej linearyzacji konczy sie uzyskaniem funkcji przejscia dla toru sterowania w
postaci elementu catkujgcego, co w zadnym wypadku nie jest zgodne z prawda.
Zdecydowano sie wiec na wykorzystanie wzor6éw na programowg zmiane nastaw (3.3.3.1),
ale przy statej wartosci Tf wynikajacej z zatozenia statoSci wielkosci zakidcajacej F,
charakteryzujacej stabilny punkt pracy obiektu na poczatku kazdego eksperymentu
symulacyjnego:

T =— =const (3.33.2)
(V)

Takie podejscie umozliwia poréwnanie z minimalng realizacjg regulatora B-BAC
(3.3.2.12) przy takiej samej dostepnosci sygnatow pomiarowych dla wielkosci zaktdcajacych
mierzonych na biezaco.

W trakcie wstepnych badan symulacyjnych ustalono, iz nie ma zadnej réznicy
w dziataniu petnej realizacji regulatora B-BAC (3.3.2.9) i minimalnej realizacji regulatora
B-BAC (3.3.2.12). W zwigzku z tym w badaniach poréwnawczych wykorzystuje sie tylko
minimalng realizacjg regulatora B-BAC.

W kazdym przypadku, bez wzgledu na rodzaj zastosowanego regulatora, przez pierwsze
50 sekund obiekt pracowat w petli otwartej, dla uniknigcia probleméw zwigzanych z

niedoktadnym doborem wartosci poczatkowej Ryo dla procedury estymacji przy

zastosowaniu regulatora B-BAC. W chwili t = 50 [s] petla regulacyjna byta zamykana i caty
uktad (obiekt + regulator) poddawany byt skokowym zmianom wartosci zadanej Y oraz
wielkosci zakldcajgcych, oznaczonych na przebiegach. Okres prébkowania dla kazdego
regulatora wynosit TR= 1 [s] i wartos¢ ta jest akceptowalna z praktycznego punktu widzenia.
Dla minimalnej realizacji regulatora B-BAC (3.3.2.12) przyjeto warto$¢ wspotczynnika

strojenia X= 0,04, a dla procedury estymacji wartosci RY0 =-2,0, a = 0,1 oraz PO= 10.
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wielko$¢ sterowana Y(t) =T(t)
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wielkos$¢ sterujgca Fc(t)
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Rys. 3.3.3.1. Wiasnosci regulacyjne przy doktadnym oszacowaniu wartosci parametru k oraz przy

doktadnym pomiarze wielko$ci zaktécajacej Tct,

Fig. 3.3.3.1. Control performance for the accurate value of the parameter k and for perfect

measurement o fthe disturbance Tci,,
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Wiasnosci regulacyjne przy niedoktadnym oszacowaniu wartosci parametru k oraz przy

doktadnym pomiarze wielkos$ci zaktocajacej Tcm

Control performance for the inaccurate value of the parameter k and for perfect

measurement o fthe disturbance TG,



wielko$¢ sterowana Y(t) =T(t)

czas [s]

Ysp B-BAC (minimalna realizacja) Pl (petna realizacja) Pl (minimalna realizacja)

wielko$¢ sterujaca Fc(t)

t=100
Ysp =350
czas [s]
B-BAC (minimalna realizacja) Pl (petna realizacja) PI (minimalna realizacja)

Rys. 3.3.3.3.  Wiasnosci regulacyjne przy dokladnym oszacowaniu wartosci parametru k oraz przy
statym bledziepomiarowym dla wielkosci zaktdcajgcej ATci,,= -20

Fig. 3.3.3.3. Control performance for the accurate value of the parameter k andfor the constant
measurement bias ATG,,= -20
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Rysunek 3.3.3.1 przedstawia wyniki poréwnawczego eksperymentu symulacyjnego dla
rozpatrywanych regulatoréw, przy zatozeniu znajomosci dokladnej wartosci parametru
k, obliczonej zgodnie z zalezno$cig (3.3.2.6a) oraz przy dokladnym pomiarze wszystkich
wielkosci zaktdcajgcych, koniecznych do implementacji poszczegdlnych praw sterowania.
Przewaga minimalnej realizacji regulatora B-BAC (3.3.2.12) sprowadza si¢ do zapewnienia
krétszego czasu sterowania, przy mniejszych przeregulowaniach wielkosci sterowanej Y.
Zastosowanie minimalnej realizacji regulatora PIl, wykorzystujacej te same pomiary,
powoduje pogorszenie jakosci sterowania. Pewng poprawe uzyskuje sie dzieki uzyciu petnej
realizacji regulatora PI, jednak wymaga to dodatkowego sygnatu pomiarowego dla
zakiocajagcego przeptywu F. Zmiany wielkosci sterujgcej we wszystkich przypadkach sg
akceptowalne z praktycznego punktu widzenia. Rysunki 3.3.3.2 i 3.3.3.3 pokazujg wyniki
takich samych eksperymentéw symulacyjnych, ale przy zatozeniu niepewnosci co do wartosci
parametru k oraz jakosci pomiaru zaktocajacej wielkosci wejsciowej Tcin. Wptyw btednego
oszacowania wartosci k pokazuje rys. 3.3.3.2. Podczas eksperymentu we wzorach opisujacych
prawa sterowania wykorzystano wartos¢ przewyzszajgca rzeczywistg warto$¢ parametru k
0 50%. Wplyw statego btedu pomiarowego dla zaktocajgcej wielkosci wejsciowej Tcm
przedstawia rys. 3.3.3.3. W obu przypadkach zatozona niepewnos¢ spowodowata pogorszenie
jakosci sterowania dla kazdego z rozpatrywanych regulatoréw, jednak w dalszym ciggu
minimalna realizacja regulatora B-BAC (3.3.2.12) zapewnia najkrétszy czas regulacji i
w wiekszosci przypadkéw najmniejsze przeregulowania wielkosci sterowanej Y.

Podobne wnioski mozna wyciggnag¢ na podstawie wartosci wskaznikéw regulacji,
zebranych w tabeli 3.3.3.1. W kazdym przypadku minimalna realizacja regulatora B-BAC
zapewnia uzyskanie najmniejszej wartosci IAE. Wskaznik IADO daje poréwnywalne wyniKki
dla wszystkich rozpatrywanych algorytméw, co potwierdza praktyczng akceptowalno$¢
wymuszanych zmian wielkosci sterujacej Fc.

Tabela 3.33.1
Zestawienie wskaznikow regulacji dla reaktora chemicznego z ptaszczem
chtodzacym
wyniki .
eksperymentu z rodzaj regulatora IAE IADO
rysunku numer:
minimalna realizacja regulatora B-  0,98e+3 179
BAC
333.1 petna realizacja regulatora P 2.63e+3 137
Z programowa zmiang nastaw
minimalna realizacja regulatora P 341e+3 118
Z programowa zmiang nastaw
minimalna realizacja regulatora B-  1,28e+3 161
BAC
3.3.3.2 petna realizacja regulatora Pl 3,58¢+3 119
Z programowa zmiang nastaw
minimalna realizacja regulatora P1 4,50e+3 0,94
Z programowag zmiang nastaw
minimalna realizacja regulatora B-  2,18e+3 1,25
BAC
3.3.3.3 petna realizacja regulatora Pl 4,98e+3 0,82
Z programowa zmiang nastaw
minimalna realizacja regulatora Pl 5,88e+3 0,64

Z programowa zmiang nastaw
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3.4. Sterowanie przeptywowym piecem elektrycznym

Kolejnym rozpatrywanym obiektem technologicznym jest przeptywowy piec
elektryczny, w ktérym zachodzi zjawisko wymiany ciepta miedzy grzatka a przeptywajaca
cieczg. Piece takie mozna spotka¢ wszedzie tam, gdzie konieczne jest ogrzewanie
przeptywajacej cieczy (najczesciej wody) za pomoca energii elektrycznej. Mogg to by¢
domowe instalacje wodne, ale takze instalacje przemystowe, w ktérych mozliwe jest
wykorzystanie takiego pieca. Chodzi tu gtéwnie o ogrzewanie cieczy w pierwotnym obiegu
wymiennikow ciepta o niewielkiej mocy.

3.4.1. Opis obiektu sterowania

Jako obiekt sterowania rozpatruje sie przeptywowy piec elektryczny, przedstawiony
schematycznie na rys. 3.4.1.1. Przez komore pieca przeptywa ogrzewana ciecz o temperaturze
wlotowej Tjn [K], W wyniku ogrzewania, za pomocg grzatki o zmiennej mocy Ph [kKW], na
wylocie uzyskuje sie temperature cieczy Tat [K].

FTn cl 3

V =const

Qp Ph

Rys. 3.4.1.1. Uproszczony schemat technologicznyprzeptywowego pieca elektrycznego
Fig. 3.4.1.1. Simplified technological diagram ofthe electricflow heater

Ze wzgledow praktycznych wyznaczenie nieliniowego modelu pieca elektrycznego,
ktéry zapewniatby duzg doktadnos¢ w odpowiednio szerokim zakresie zmian parametrow
cieczy ogrzewanej, jest trudne. Wynika to z faktu, iz wiekszo$¢ parametrow, wchodzacych
w sktad takiego modelu, zmienia sie. Dotyczy to przede wszystkim efektywnosci ogrzewania
(sprawno$¢ grzatki), ale takze wspdiczynnikow wymiany ciepta, ktére zalezg w sposdb
znaczacy od aktualnego stanu obiektu. Z tego powodu do symulacji rzeczywistego obiektu
zdecydowano sie zastosowac eksperymentalny model (Laszczyk i Pasek, 1995). Jego
kalibracji dokonano przy wykorzystaniu danych pomiarowych pochodzacych z rzeczywistej
instalacji, a wyniki tej kalibracji wraz z badaniem doktadnosci modelowania mozna znalez¢
w pracach taszczyka (2000; 2000a). W modelu tym, w prosty sposéb uwzglednia sie
zjawisko nieidealnego mieszania oraz nieliniowy wptyw predkosci przeptywu ogrzewanej
cieczy na zjawisko oddawania ciepta przez grzatke.
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kaF(t)(Tin(t)- T 1(t)) (3.4.1.1a)
g OO - T2) (3.4.1.1b)
" =K3F(t)(T2(t)-T 3(t)) (34.1.1c)
i - kaFe(t)(Ta(t)- T oU(t))+k2Ph(t) (3.4.1.1d)

W powyzszym modelu przyjeto nastepujace oznaczenia: Ti, T2, T3 [K] - temperatury
poszczegOlnych sekcji komory pieca (modelowanie wptywu nieidealnego mieszania), ki, k2,
ks, £- wspotczynniki modelu dobierane eksperymentalnie, F [ma/h] - przeptyw objetosciowy
cieczy przez komore.

Wszystkie eksperymenty symulacyjne przeprowadzono dla tego samego zestawu
wartosci: ki = 0,03, k2 = 0,06, ks = 0,001, £ = 1,2. Stan ustalony charakteryzowat sie
nastepujacymi warto$ciami zmiennych stanu i wymuszen: Tj,(0) =300, Ti(0) = T2(0) = T3(0)
=300, Toui(0) =327,59, F(0) = 0,2, Ph(0) = 2.

Dla wyprowadzenia algorytmu B-BAC zaklada sie nieznajomos$¢ postaci modelu
(34.1.1), a cala wiedza na temat procesu sprowadza sie do nastepujacych informacji
i zatozen:

» objeto$¢ komory pieca V jest stala, choé warto$¢ ta niekoniecznie musi byé doktadnie
znana,

» przez komore przeptywa ciecz o mierzalnej temperaturze wlotowej T:n, ze znanym lub
mierzalnym przeptywem objetosciowym F,

» ciecz znajdujgca sie w komorze jest ogrzewana przez grzatke elektryczng, o zmiennej
i nastawianej mocy Ph,

« temperatura cieczy na wylocie z komory T outjest mierzalna,

« komora nie jest doskonale izolowana, ale nie jest znany zaden opis strat ciepta do
otoczenia.

Z praktycznego punktu widzenia zatozenia te sg realistyczne i znaczgco ograniczajg
mozliwo$¢ wyprowadzenia algorytmu sterowania typu model-based dla omawianego
przeptywowego pieca elektrycznego.

Pomimo tego, iz efektywne sterowanie pracg przeptywowego pieca elektrycznego
wydaje sie by¢ istotne (z ekonomicznego punktu widzenia), w literaturze trudno znalez¢
pozycje prezentujgce rozwigzanie tego zagadnienia. Predykcyjny algorytm sterowania piecem
elektrycznym, pracujgcym w pilotazowej instalacji wymiennikow ciepta, zaproponowano
w pracach taszczyka i Richaleta (1999) oraz taszczyka (2001). Opis zastosowania
metodologii B-BAC do sterowania omawianym piecem elektrycznym przedstawiono w pracy

Czeczota (2005).

3.4.2. Synteza prawa sterowania B-BAC

Cel sterowania sprowadza sie do utrzymywania wielkos$ci sterowanej Y(t) = Tai(t) na
zadanej wartosci Y za pomocg zmian wielkosci sterujgcej Ph(t). Wyprowadzenie
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uproszczonego modelu procesu w postaci zgodnej z postacig rownania (2.1.1) odbywa sie na
podstawie elementarnych zasad termodynamiki (bilans strumieni cieplnych). W tym celu dla
omawianego procesu, przedstawionego schematycznie na rys. 3.4.1.1, zaklada sie idealne
mieszanie zawartosci komory pieca. Wyro6znia sie takze catkowite ciepto Q [J] zgromadzone
we wnetrzu komory oraz nastepujace strumienie cieplne, wptywajace lub wyptywajace z tej
komory:
e QL [J/s] _ wlotowy strumien ciepta, wynikajacy z temperatury wlotowej Tj,, i z przeptywu
objetosciowego F cieczy przeptywajacej przez komore,
o QA [Js] _ wylotowy strumien ciepta, wynikajacy z temperatury wylotowej Tau i z
przeptywu objetosciowego F cieczy przeptywajacej przez komore,
e Qp [J/s] - strumien ciepta dostarczany przez grzatke.
Wykorzystujac prawo zachowania energii mozna zaproponowac nastepujace réwnanie
bilansu cieplnego dla komory pieca (Czeczot, 2005):

=qlo)-ql (t)+q;(®)-qg;w 34.21)

W roéwnaniu tym, oprocz opisanych skiadnikéw, dodatkowo wystepuje strumien ciepta
Qy [J/s], ktdry reprezentuje ucieczke ciepta do otoczenia, na skutek nieidealnego izolowania

komory.
Sktadniki réwnania bilansowego (3.4.2.1) mozna wyrazi¢ w nastepujacy sposob:

Q(t) = v pCp Tout(t) (3.4.2.2a)

(3.4.2.2)

Q- (,)-3 pc'T*() (3.4.2.2¢)

Qp(t) = 1000 Vr[pcpPh(t) (3.4.2.2d)

Strumien ciepta QY, z racji tego, iz reprezentuje nieznany sktadnik bilansu, nie moze
zosta¢é w zaden sposOb opisany. Poza wielkoSciami oznaczonymi na rysunku (3.4.1.1)
w réwnaniach (3.4.2.2) dodatkowo wykorzystano nastepujgce wielkosci: V [m3] - objetos¢
komory pieca, p [kg/m3] - gestos¢ ogrzewanej cieczy, cp [J/kg K] - ciepto wiasciwe
ogrzewanej cieczy, r| - nieznany wspotczynnik efektywnosci przekazywania energii przez
grzatke. State wartosci liczbowe, wystepujgce w réwnaniach (3.4.2.2) sa konieczne ze
wzgledu na unifikacje jednostek, w jakich wyrazone sg wielkosci F i Ph.

Po wstawieniu powyzszych zaleznosci do réwnania bilansowego (3.4.2.1) i po
elementarnych przeksztatceniach uzyskuje sie:
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dt =300V (D- Y(1)+10000\V*® - RV(0 (3.4.2.3)

Réwnanie (3.4.2.3) spetnia wszystkie wymagania stawiane w podrozdziale 2.1
uproszczonemu modelowi procesu. Parametr RY(t) reprezentuje nie tylko nieznany strumien
ciepta Qy, wystepujacy w réwnaniu (3.4.2.1), ale takze inne niedoktadnosci modelowania

wynikajace np. z btednego oszacowania objetosci komory pieca V lub warto$ci parametru .
Procedura estymacji parametru Ry(t) w regulatorze B-BAC pozwala na kompensacje wptywu

tych niedoktadnosci.
Definiujac wektory:

2()= ) ;1000VRPh() XE(t) = [Tin(®)-Y (0:1]T  (34.2.4)

mozna wykorzysta¢ 0gdlng posta¢ regulatora B-BAC (2.2.6), a nastepnie przeksztatci¢ jg do
postaci koncowej, ktéra stanowi pelng realizacjg regulatora B-BAC i opisuje zmiany

wielkosci sterujacej Ph:

XVFfr.-Y . )-4trM-Y,)+ViT&
h” 1000Vri

Estymacja wartosci Ryi odbywac sie musi zgodnie z procedurg (2.3.4).

Mozliwe jest takze wyprowadzenie minimalnej realizacji regulatora B-BAC dla
rozpatrywanego obiektu. W tym celu réwnanie (3.4.2.3) nalezy zapisa¢c w nastepujacej

postaci:

; =i000riPh(t)-R Y(t) (3.4.2.6)
t

Po przedefiniowaniu wektordw:

F(t) = [I000VriPh(t)] Y @) = 1] (3.4.2.7)
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i po odpowiednich przeksztatceniach uzyskuje sie kohAcowa posta¢ minimalnej realizacji
regulatora B-BAC:

~ 4Ysp-Y ,)+RY¥

phi = 1000T (3.4.2.8)

Estymacja wartosci Ryl ponownie odbywac sie musi zgodnie z procedurg (2.3.4), przy

wykorzystaniu przedefiniowanych wektoréw (3.4.2.7). Zastosowanie minimalnej realizacji
regulatora B-BAC (3.4.2.8) pozwala ograniczy¢ liczbe mierzonych sygnatdw jedynie do
wielkosci sterowanej Y (t) = Tau(t).

Jak wynika z postaci regulatora B-BAC (3.4.2.5) i (3.4.2.8) nie jest konieczna
znajomos$¢ gestosci p i ciepta wiasciwego cp dla ogrzewanej cieczy. Trzeba natomiast znac
objetos¢ komory pieca V oraz warto$¢ wspdiczynnika r|, ktéra musi by¢ dobrana
eksperymentalnie, gdyz najczeSciej nie ma zadnych przestanek pozwalajacych na jej
szczegoOtowe ustalenie.

Specyfika uproszczonych modeli (3.4.2.3) i (3.4.2.6) dla przeptywowego pieca
elektrycznego sprawia, iz efektywne wspdtczynniki wzmocnienia dla obu realizacji regulatora
B-BAC (3.4.2.5) i (3.4.2.8) sg state i zalezg wytgcznie od wspdtczynnika strojenia X oraz od
warto$ci wspotczynnika rl.

3.4.3. Wyniki badan symulacyjnych

W trakcie wstepnych badan symulacyjnych ustalono, iz nie ma zadnej réznicy
w dziataniu petnej i minimalnej realizacji regulatora B-BAC. W zwigzku z tym w badaniach
poréwnawczych wykorzystuje sie tylko minimalng realizacje regulatora B-BAC (3.4.2.8).

Préba wyprowadzenia wzor6w na programowg zmiane nastaw dla regulatora Pl na
podstawie uproszczonych modeli (3.4.2.3) i (3.4.2.6), z pominieciem wartosci nieznanego
parametru Ry prowadzi do uzyskania statego wzmocnienia, zaleznego jedynie od wartosci
parametru r). Zdecydowano sie wiec na wykorzystanie, w symulacyjnych badaniach
poréwnawczych, konwencjonalnego regulatora Pl o statych nastawach. Podejscie takie jest
dodatkowo uzasadnione tym, iz minimalna realizacja regulatora B-BAC (3.4.2.8) takze nie
wykorzystuje zadnych dodatkowych sygnatéw pomiarowych, z wyjatkiem wielkoSci
sterowanej Y(t) = Tau(t). Strojenie konwencjonalnego regulatora Pl o statych nastawach
przeprowadzono opierajac sie na skokowej odpowiedzi obiektu z dodatkowag modyfikacjg
wzmocnienia do wartosci roéwnej efektywnemu wzmocnieniu minimalnej realizacji
regulatora B-BAC (3.4.2.8). Doprowadzito to do nastepujacych nastaw:

10001) T =350 (3.4.3.1)

Podczas badan symulacyjnych, bez wzgledu na rodzaj zastosowanego regulatora, przez
pierwsze 200 sekund obiekt pracowat w petli otwartej, aby unikng¢ problemdéw zwigzanych z

niedoktadnym doborem wartosci poczatkowej Ryo dla procedury estymacji, przy

zastosowaniu regulatora B-BAC. W chwili t = 200 [s] petla regulacyjna byta zamykana i caty
uktad (obiekt + regulator) poddawany byt skokowym zmianom warto$ci zadanej Ysp oraz
wielkosci zaktocajacych, oznaczonych na przebiegach. Okres probkowania dla kazdego
regulatora wynosit TR= 10 [s] i warto$¢ ta jest w petni akceptowalna, z praktycznego punktu
widzenia. Dla rozpatrywanej minimalnej realizacji regulatora B-BAC (3.4.2.8) przyjeto
wspotczynnik strojenia X = 0,02, a dla procedury estymacji RY0 = -2.0, a = 0,1 oraz Po = 10.
Objetos¢ komory pieca przyjeto jako V = 0,028, a warto$¢ parametru r| ustalono arbitralnie
jako r] = 1,0e-4. W konsekwencji wartos¢ wzmocnienia dla konwencjonalnego regulatora Pl
o statych nastawach ustalono zgodnie ze wzorem (3.4.3.1) jako kr=0,2.

Rysunek 3.4.3.1 przedstawia wyniki poréwnawczego eksperymentu symulacyjnego dla
rozpatrywanych regulatoréw, przy skokowych zmianach wartosci zadanej. Minimalna
realizacja regulatora B-BAC (3.4.2.8) zapewnia krotszy czas regulacji, a przebiegi
regulacyjne uzyskane dla obu regulatorow sg w petni akceptowalne, tym bardziej, iz
w przypadku przeptywowego pieca elektrycznego nawet bardzo znaczace i szybkie zmiany
mocy grzatki Ph, wymuszane przez algorytm regulacji, sg praktycznie realizowalne.

Wptyw skokowych zmian przeptywu zaktocajacego F pokazuje rys. 3.4.3.2. W tym
przypadku przewaga minimalnej realizacji regulatora B-BAC jest znaczaca i wynika
z krétszego czasu regulacji, przy mniejszych przeregulowaniach wielkosci sterowanej Y.
Takze w tym przypadku zmiany wielkosci sterujgcej Ph sg w petni akceptowalne, z

praktycznego punktu widzenia.

Tabela 34.3.1
Zestawienie wskaznikéw regulacji dla przeptywowego pieca elektrycznego

wyniki

eksperymentu z rodzaj regulatora IAE IADO
rysunku numer:
minimalna realizacja regulatora B-  1,48e+4 2,65e+l
3431 BAC
konwencjonalny regulator Pl 1,86e+4 220+
ze statymi nastawami
minimalna realizacja regulatora B-  4,58e+2 1,13e+l
3432 BAC
konwencjonalny regulator P 1,32e+4 0,96e+I

ze statymi nastawami

Wartosci wskaznikéw regulacji, zebrane w tabeli 3.4.3.1, potwierdzajg powyzsze
whnioski i spostrzezenia. W kazdym przypadku minimalna realizacja regulatora B-BAC
zapewnia najmniejszg warto$¢ IAE, przy czym dla przebiegow z rys. 3.4.3.2 wartos¢ ta jest
0 dwa rzedy mniejsza. Warto$ci wskaznika IADO sg poréwnywalne dla obu rozpatrywanych
algorytméw sterowania, co potwierdza praktyczng akceptowalno$¢ wymuszanych zmian
wielkosci sterujacej Ph.

W podrozdziale tym nie prezentuje sie wynikéw badan dla skokowych zmian wlotowej
temperatury zaktocajacej T;n, gdyz wptywajg one nieznacznie na wielko$¢ sterujaca Y.
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wielko$¢ sterowana Y(t) =Tout(t)

Ysp B-BAC (minimalna realizacja) Pl (state nastawy)

wielkos¢ sterujaca Ph(t)

B-BAC (minimalna realizacja) Pl (state nastawy)

Rys. 3.4.3.1. Whasnosci regulacyjne przy skokowych zmianach wartosci zadanej Y9
Fig. 3.4.3.1. Control performance in the presence ofthe step changes o fthe set-point Y
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wielko$¢ sterowana Y(t) =Tout(t)

czas [s]

Ysp B-BAC (minimalna realizacja) Pl (state nastawy)

wielko$¢ sterujaca Ph(t)

czas [s]

B-BAC (minimalna realizacja) Pl (state nastawy)

Rys. 3.4.3.2. Whasnosci regulacyjne przy skokowych zmianach wartosci wielkosci zaktdcajacej F
Fig. 3.4.3.2. Controlperformance in the presence ofthe step changes ofdisturbance F
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3.5. Podsumowanie

W rozdziale pokazano spos6b bezposredniego zastosowania metodologii B-BAC do
sterowania réznymi symulowanymi obiektami przemystowymi. Na uwage zastuguje fakt, iz
kazdorazowo wyprowadzenie prawa sterowania mogto odby¢ sie na podstawie uproszczonego
modelu rozpatrywanego procesu, utworzonego przy zastosowaniu ogélnej zasady zachowania
masy lub zachowania energii cieplnej. We wszystkich przypadkach przyjeto realistyczne
ograniczenia co do znajomosci petnego, nieliniowego modelu procesu i postuzono sie
niestacjonarnym modelem dynamicznym pierwszego rzedu, o postaci zgodnej z réwnaniem
(2.1.1), co szczegdlnie dla biofiltru do denitryfikacji dalekie bylo od rzeczywistosci
(parametry roztozone).

Symulacyjne badania pordwnawcze wykazuja, iz metodologia B-BAC prawie zawsze
zapewnia lepszgjakos¢ sterowania, niz ma to miejsce w przypadku klasycznego regulatora Pl
lub regulatora Pl z programowg zmiang nastaw. Jedyny wyjatek stanowi sterowanie
biofiltrem do denitryfikacji, gdzie jako$¢ sterowania jest dla wszystkich regulatoréw
poréwnywalna. Na tej podstawie mozna sformutowac wniosek, iz dla badanej klasy proceséw
regulator B-BAC nie bedzie zachowywat sie gorzej niz regulator Pl, natomiast w wiekszosci
przypadkéw mozna spodziewac sie poprawy.

Dodatkowo wykazano takze odporno$¢ regulatora B-BAC na niedoktadno$ci pomiaru
wielkosci zaktdcajacych, ujetych w prawie sterowania (dziatanie feedforward). Odpornosc ta
wynika z kompensacyjnych wiasnosci procedury estymacji, dzieki czemu mozliwe byto
wyeliminowanie podstawowej wady klasycznego regulatora linearyzujgcego, polegajgcej na
utrzymywaniu niezerowego uchybu statycznego w przypadku niezgodno$ci uproszczonego
modelu z procesem.

4. Praktyczna weryfikacja
algorytmu sterowania B-BAC

Nawet najrzetelniej przeprowadzone badania symulacyjne mogag stanowi¢ jedynie
wstepny etap weryfikacji przydatnosci kazdego prawa sterowania. W odczuciu autora, dla
rozpatrywanego regulatora B-BAC ten wstepny etap wypadt obiecujgco, co upowaznia do
rozpoczecia eksperymentdw na rzeczywistych instalacjach pilotazowych. Zawarte w tym
rozdziale wyniki praktycznej weryfikacji nalezy traktowa¢ jako uzupetnienie badan
symulacyjnych, ale takze jako zapowiedZ kierunku przysztych badar. Autor zdaje sobie
sprawe, iz bez takich praktycznych eksperymentdw wyniki symulacyjnej weryfikacji nie
moga $wiadczy¢ o przydatnosci algorytmu B-BAC do sterowania rzeczywistymi obiektami
przemystowymi.

Podczas praktycznej weryfikacji wykorzystuje sie dwa obiekty sterowania wchodzace
w skiad pilotazowej instalacji dystrybucji i wymiany ciepta, znajdujacej sie w laboratorium
Zaktadu Urzadzen i Uktadéw Automatyki (Metzger i in., 1997; Metzger, 2005). Pierwszy
z nich to przeptywowy piec elektryczny, bedacy typowym przyktadem obiektu, ktéry
z zalozenia nadaje sie do sterowania za pomocg regulatora B-BAC. Wynika to z faktu, iz
w prosty spos6b mozna uzyska¢ uproszczony model matematyczny w postaci zgodnej z
réwnaniem (2.1.1), opierajac sie na uog6lnionym bilansie energetycznym (patrz - podrozdziat
3.4). Drugim rozpatrywanym uktadem jest regulacja przeptywu przez statoprocentowy zawor
Zz pozycjonerem pneumatycznym. W tym przypadku trudno jest moéwi¢ o typowym
zastosowaniu metodologii B-BAC, gdyz regulator wyprowadza sie na podstawie
uproszczonego modelu, uzyskanego intuicyjnie, bez bilansowania sit. Nalezy jednak
zauwazy¢, iz wlasnie ze wzgledu na te nietypowo$¢ interesujace wydaje sie zbadanie, jak
wykorzystanie regulatora B-BAC wptynie najakos$¢ sterowania rozpatrywanym zaworem.

4.1. Sterowanie przeptywowym piecem elektrycznym

Wybor przeptywowego pieca elektrycznego do przeprowadzenia praktycznej
weryfikacji rozpatrywanego algorytmu B-BAC nie jest przypadkowy, gdyz jest to jeden
z procesdw wykorzystywanych podczas symulacyjnej weryfikacji (patrz - podrozdziat 3.4).
Wyniki zamieszczonych tam badan wskazujg na znaczacg poprawe jakosci sterowania
w poroéwnaniu z konwencjonalnym regulatorem PIl. W tym podrozdziale prezentuje sie wyniki
praktycznej weryfikacji petnej i minimalnej realizacji regulatora B-BAC w poréwnaniu
z klasycznym regulatorem Pl o statych nastawach.

4.1.1. Opis obiektu sterowania

Rysunek 4.1.1.1 przedstawia uproszczony schemat technologiczny fragmentu
pilotazowej instalacji dystrybucji i wymiany ciepta, ktdry jest wykorzystywany podczas
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praktycznych eksperymentéw weryfikacyjnych dla algorytmu B-BAC. Ten sam fragment
instalacji pokazano na zdjeciu (rys. 4.1.1.2), zaznaczajgc lokalizacje najwazniejszych
elementdw.

F Fw

Rys. 4.1.1.1. Uproszczony schemat technologiczny wykorzystywanego fragmentu pilotazowej
instalacji dystrybucji i wymiany ciepta

Fig. 4.1.1.1. Simplified technological diagram of the considered part of the heat exchange and
distribution pilotplant

Woda przeptywajaca przez komore pieca elektrycznego krazy w obiegu zamknietym,
wymuszanym przez dwie szeregowo potgczone pompy (na rys. 4.1.1.1 oznaczone dla
uproszczenia jako PI). Warto$¢ przeptywu objetosciowego wody F [L/min] w tym obwodzie
mierzona jest za pomocg przeptywomierza. Zawdr wykonawczy Zit, w pofaczeniu
z konwencjonalnym regulatorem PI, pozwala na utrzymywanie zadanego przeptywu F.
Dodatkowo mozliwy jest pomiar temperatury Tin [°C] na wlocie do komory pieca
i temperatury Tak [°C] na jej wylocie. Sterowanie grzatkg odbywa sie za pomocg ukiadu
tyrystorowego, co pozwala na traktowanie mocy Ph [kW] dostarczanej do grzatki jako
bezposredniej wielkosci sterujgcej. Odbidr ciepta z obwodu pieca realizowany jest za pomocg
ptytowego wymiennika ciepta, ktérego obwdd wtérny zasilany jest bezposrednio z sieci
wodociggowej. Pomiar przeptywu wody Fw[L/min] w obiegu wtérnym wymiennika pozwala
na utrzymywanie jego wartosci na zadanym poziomie za pomocg konwencjonalnego
regulatora Pl i zaworu wykonawczego Z2.

Rozpatiywany fragment pilotazowej instalacji z przeptywowym piecem elektrycznym
jest w istocie znacznie bardziej skomplikowanym obiektem sterowania niz sam piec,
wykorzystywany do badan symulacyjnych w podrozdziale 3.4. Zamkniety obieg wody przez
komore pieca sprawia, ze temperatura wylotowa Tait z komory wplywa znaczaco na
temperaturg wlotowg T;n. Na to zjawisko naktada sie dodatkowo dynamika wymiennika ciepta
wykorzystywanego do chlodzenia obwodu pieca. Pomimo zastosowania regulatorow Pl
i zawordow regulacyjnych trudno takze uzna¢, iz przeptywy wody F i Fwsg utrzymywane na
zadanym poziomie w sposdb idealny, jak moze to mie¢ miejsce w przypadku badan
symulacyjnych. Dodatkowe utrudnienie stanowi ciggta obecno$¢ szuméw pomiarowych
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i znaczacych opOznien transportowych, zwigzanych z lokalizacjg czujnikow pomiarowych.
Wszystko to sprawia, iz zardwno algorytm sterowania B-BAC, jak i poréwnywany z nim
konwencjonalny regulator Pl, bedg musialy poradzi¢ sobie ze ztozonym, rzeczywistym
obiektem sterowania, w ktérym wystepuje wiele niekorzystnych zjawisk.

Rys. 4.1.1.2. Wykorzystywany fragment pilotazowej instalacji dystrybucji i wymiany ciepta. 1 -
przeptywowy piec elektryczny, 2 —wymiennik ciepta, 3 —zawory regulacyjne, 4 —
inteligentne, programowalne przeptywomierze

Fig. 4.1.1.2. Considered part of the heat exchange and distribution pilot plant: 1 - electric flow
heater, 2 - heat exchanger, 3 - control valves, 4 - smartprogrammableflow meters

95



4.1.2. Synteza prawa sterowania B-BAC

Dzieki zachowaniu spojnosci oznaczen sam przeptywowy piec elektryczny moze zosta¢
przedstawiony schematycznie, tak, jak na rys. 3.4.1.1. Nieliniowy model pieca nie jest znany,
konieczne jest wiec wyprowadzenie modelu uproszczonego w formie zgodnej z postacig
rownania (2.1.1). W tym celu nalezy postuzy¢ sie metodologig opisang juz szczeg6towo
w podrozdziale 3.4.2. Zachowujac te same oznaczenia i cel sterowania mozna uznaé, iz dla
rozpatrywanego pieca prawdziwe jest réwnanie bilansu cieplnego (3.4.2.1). Znaczenie jego
sktadnikdw pozostaje takze bez zmian, jedynie strumienie ciepta @0, Q’ul, Qp i Q¥
wyrazone sgw [J/min], co wynika z faktu, iz przeptywy objetoSciowe wody F i Fwwyrazone
sg w [L/min], Dodatkowo objetos¢é komory pieca V dana jest w [L], a gestos¢ wody p
w [kg/L], Temperatury Tjni Tay wyrazone sg w f°C]. Konsekwencjg takiego stanu rzeczy
bedzie nastepujacy sposéb zdefiniowania sktadnikéw réwnania (3.4.2.1):

Q(t) = v pCp Tout(t) (4.1.2.1a)
Qin(t) = F(t)pcp Tin(t) (4.1.2.1b)
Qout ()= F(t) pc,, Tau(t) (4.1.2.1c)
Qp(t) = 1000Vr)pcpPh(t) (4.1.2.1d)

Oznaczenia uzyte w powyzszych zaleznoSciach sg identyczne jak oznaczenia
wykorzystywane w roéwnaniach (3.4.2.2). Po wstawieniu tych zaleznosci do roéwnania
bilansowego (3.4.2.1) i po elementarnych przeksztatceniach otrzymuje sie uproszczony model
przeptywowego pieca elektrycznego, spelniajgcy wymagania stawiane w podrozdziale 2.1
uogdlnionemu modelowi procesu:

=A (T inW - Tat(t))+1000r|Ph(t) - Ry (1) (4.1.2.2)

Definiujgc wielko$¢ sterowang jako Y(t) = Tauk(t), jej wartos¢ zadang jako Y9
i wielko$¢ sterujacajako Ph mozna takze zdefiniowac elementy wektorow F(t) i Y F(t):

F(t) = [F(t); 1000 Vr)Ph(t)]T YF() = [Tin(M) - Y(O); T (4.1.2.3)

Na tej podstawie ostatecznie uzyskuje sie¢ koficowa, dyskretng posta¢ peinej realizacji
regulatora B-BAC:
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vy ~Y,)- E(Tinj- Yj)+ VRY
Y looovt!

Estymacja parametru RY, odbywa¢ sie musi zgodnie z procedurg (2.3.4).

Podobnie jak w podrozdziale 3.4.2 mozliwe jest takze wyprowadzenie minimalnej
realizacji regulatora B-BAC dla rozpatrywanego pieca elektrycznego. Wyprowadzenie to
odbywa sie na bazie uproszczonego modelu procesu (3.4.2.6), w sposob identyczny jak we
wspomnianym podrozdziale i prowadzi do ostatecznej postaci minimalnej realizacji
regulatora B-BAC, danej rownaniem (3.4.2.8).

Wszystkie uwagi zawarte w podrozdziale 3.4.2 odnoszg sie¢ w petni do obu realizacji
regulatora B-BAC (4.1.2.4) i (3.4.2.8) wykorzystywanych w tym podrozdziale podczas
praktycznych badan poréwnawczych.

4.1.3. Wyniki badan praktycznych

Przeprowadzenie praktycznych eksperymentow dla sterowania przeptywowym piecem
elektrycznym mozliwe byto dzieki wykorzystaniu istniejgcego juz oprogramowania SCADA,
przeznaczonego do monitorowania i sterowania catg pilotazowa instalacjg dystrybucji
i wymiany ciepta. Oprogramowanie to zostalo utworzone przez taszczyka (2002) z
wykorzystaniem $rodowiska LabWindows National Instruments. Umozliwia ono sterowanie
zaworami wykonawczymi Z1 i Z2 za pomocg zaimplementowanych konwencjonalnych
regulatorow Pl o statych nastawach. Dodatkowo mozliwe jest monitorowanie pracy calej
instalacji badZz tylko jej fragmentu, a takze zapis otrzymywanych wynikéw do pliku
tekstowego. Autor dokonat jedynie drobnej modyfikacji tego oprogramowania, ktéra polegata
na zaimplementowaniu odpowiednich algorytméw sterowania.

Podczas wstepnych badan przeprowadzonych jeszcze w petli otwartej okazato sie, iz
obecno$¢ szumdw pomiarowych praktycznie uniemozliwia wykorzystanie sygnatow
pochodzacych bezposrednio z czujnikéw do estymacji i sterowania piecem. W zwigzku z tym
zaimplementowano proste filtry cyfrowe (inercja pierwszego rzedu o statej 0,5), pozwalajgce
na filtrowanie sygnatéw pomiarowych przeptywu F oraz temperatur Tj, i Tout Dopiero tak
przetworzone sygnaty wykorzystano w procedurze estymacji oraz w samych algorytmach
sterowania. Uzycie tych filtréw, poza ewidentng zaleta polegajacg na filtrowaniu szuméw
pomiarowych, pogorszyto wiasnosci dynamiczne samego obiektu.

Oprogramowanie wraz z czujnikami pomiarowymi i Kkartami wejs¢/wyjsc,
wykorzystywanymi podczas praktycznych eksperymentdéw, pozwalato na uzyskanie okresu
probkowania T~ = 0,1 [s]. Wszystkie regulatory zostaty nastrojone w taki sposob, aby
zapewni¢ mozliwie najbardziej stabilng prace dla szerokiego zakresu zmian wielkoSci
zaklocajacych i warto$ci zadanej bez koniecznosci przestrajania.

Jak juz wspomniano w podrozdziale 3.4.3, nie jest mozliwe wyprowadzenie zaleznosci
opisujgcych programowg zmiane nastaw dla regulatora Pl opierajac sie na uproszczonych
modelach  matematycznych (3.4.2.6) i (4.1.2.2). Pozostaje wiec wykorzystanie
konwencjonalnego regulatora Pl ze statymi nastawami, ktére dobrano na podstawie
odpowiedzi skokowej obiektu z dodatkowag modyfikacja w celu poprawy wihasnosci
regulacyjnych. Doprowadzito to do nastepujacych nastaw - kr= 0,02 i Tj = 0,15.
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wielko$¢ sterowana Y(t) =Tout(t) wielkoé¢ sterowana Y(t) =Tout(t)

czas [s] czas [s]
Ysp B-BAC (petna realizacja) B-BAC (minimalna realizacja) PI Ysp B-BAC (petna realizacja) B-BAC (minimalna realizacja) PI
wielko$¢ sterujaca Ph(t) wielko$¢ sterujaca Ph(t)
4 czas [s] czas [s]
B-BAC (petna realizacja) B-BAC (minimalna realizacja) PI B-BAC (petna realizacja) B-BAC (minimalna realizacja) PI
Rys. 4.1.3.1. Wiasnosciregulacyjneprzy skokowych zmianach wartos$cizadanej Ysp(F = 1) Rys. 4.1.3.2. Wtasnosci regulacyjne przy skokowych zmianach warto$ci zadanej Ysp (F = 2)
Fig. 4.1.3.1. Controlperformancefor the step changes o fthe set-point Ysp(F = 1) Fig. 4.1.3.2. Controlperformancefor the step changes o fthe set-point Ysp (F = 2)
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wielko$¢ sterowana Y(t) =Tout(t)

<Ysp B-BAC (petna realizacja) B-BAC (minimalna realizacja) PI

wielko$¢ sterujaca Ph(t)

B-BAC (petna realizacja) B-BAC (minimalna realizacja) PI

Rys. 4.1.3.3. Wtasnosci regulacyjne przy skokowych zmianach wielko$cizaktocajacej F
Fig. 4.1.3.3. Controlperformancefor the step changes o fthe disturbance F

Dla uproszczonych modeli procesu (3.4.2.6) i (4.1.2.2) ustalono warto$ci parametrow
=10 oraz VV=28. Dobrano je bez zadnych wstepnych do$wiadczer identyfikacyjnych, przez
co sg one obcigzone duzym bitedem. Dla takich wartosci obydwie realizacje regulatora
B-BAC (3.4.2.8) i (4.1.2.4) nastrojono metodg prob i btedéw, dobierajac nastawy \ = 0,025,
a = 01 i Po = 10. Dodatkowo konieczne bylo wykorzystanie modyfikacji procedury
estymacji (2.3.5), polegajacej na wprowadzeniu wspotczynnika y = 0,03 w celu dodatkowego
znieczulenia aproksymowanej czasowej pochodnej wielkosci sterowanej na szumy
pomiarowe.

Dla obu realizacji regulatora B-BAC (3.4.2.8) i (4.1.2.4) wstepnie uruchomiono
procedure estymacji w petli otwartej, w celu unikniecia problemdéw zwigzanych

z niedoktadnym doborem wartosci poczatkowej R Y0 = 0. Po osiggnieciu stanu ustalonego

dla wszystkich regulatoréw przeprowadzono takie same eksperymenty, a ich doktadny
przebieg i wyniki przedstawiono ponizej.

Rysunki 4.1.3.1 i 4.1.3.2 pokazujg dziatanie badanych regulatorow w odpowiedzi na
skokowe zmiany wartosci zadanej Ysp. Pierwszy z eksperymentow przeprowadzono dla
przeptywu F = 1, a drugi dla F=2. Podejscie takie pozwolito na uzyskanie wynikow
porownawczych dla dwdch réznych punktdéw pracy. Przebiegi z rys. 4.1.3.1 pokazuja, iz przy
wartosci  przeptywu F=1 regulator Pl zaczyna wykazywaé niewielka tendencje do
przeregulowan, natomiast uktady z petng i minimalng realizacja regulatora B-BAC wykazujg
tendencje do oscylacji w petli zamknietej. Wptyw zmiany punktu pracy (F = 2) jest wyraznie
widoczny na rys. 4.1.3.2. Wzrost wartosci F spowodowat zmiane sposobu dochodzenia
wyjécia obiektu do nowej wartosci zadanej dla wszystkich badanych regulatoréw. Zanikty
tendencje do oscylacji w petli zamknietej kosztem wydtuzenia czasu regulacji.

Rysunek 4.1.3.3 pokazuje wptyw skokowych zmian zakiécajacego przeptywu F przy
statej wartosci zadanej Y9 = 35. W tym przypadku wyraznie widoczne jest, iz petna
realizacja regulatora B-BAC zapewnia najlepszg jako$¢ regulacji (najmniejsza amplituda
przeregulowar i najkrétszy czas regulacji). Uzycie minimalnej realizacji regulatora B-BAC
pogarsza jakos$¢ sterowania, jednak najgorsze wyniki uzyskuje sie dla konwencjonalnego
regulatora Pl o statych nastawach.

Tabela 4.1.3.1
Zestawienie wskaznikéw regulacji dla przeptywowego pieca elektrycznego

wyniki eksperymentu

2 rysunku numer: rodzaj regulatora IAE IADO
petna realizacja regulatora B-BAC 2,64e+3 1,72e+2
4.1).1 minimalna realizacja regulatora B-BAC 2,50e+3 1,27e+2
konwencjonalny regulator Pl 2,14e+3 7,35e+l
petna realizacja regulatora B-BAC 3,22e+3 1,36e+2
4132 minimalna realizacja regulatora B-BAC 3,05e+3 1,25e+2
konwencjonalny regulator PI 2,49e+3 8,18e+1
petna realizacja regulatora B-BAC 8,36e+2 1,53e+2
4133 minimalna realizacja regulatora B-BAC 1,01e+3 1,63e+2
konwencjonalny regulator PI 1,96e+3 6,76e+|

Tabela 4.1.3.1 przedstawia wartosci wskaznikdw regulacji dla kazdego
z rozpatrywanych przypadkéw. Dla zmian wartosci zadanej Y (rysunki 4.1.3.1 i 4.1.3.2)
najkorzys$miejsze wartosci wskaznikéw IAE i IADO zapewnia konwencjonalny regulator PI.
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Przy zmianach wielkosci zaktocajacej F petna realizacja regulatora B-BAC zapewnia ponad-
dwukrotnie mniejszg warto$¢ wskaznika IAE w poréwnaniu z konwencjonalnym regulatorem
Pl. Niewiele gorzej pod tym wzgledem wypada minimalna realizacja regulatora B-BAC, co
jest godne podkreslenia, ze wzgledu na fakt, iz korzysta ona z tych samych sygnatéw
pomiarowych co konwencjonalny regulator PI. Dokfadna analiza wskaznika I1ADO,
w przypadku przeptywowego pieca elektrycznego, nie ma sensu gdyz wielkoScig sterujaca
jest tutaj moc pieca, a ta moze by¢é zmieniana dowolnie szybko nie powodujac zuzycia
elementéw wykonawczych.

Na zakonczenie warto zwroci¢ uwage na przebiegi wielkosci sterujacej Phdla kazdego
z badanych regulatoréw i dla poszczeg6lnych eksperymentéw. tatwo mozna zauwazy¢, iz
przebiegi te rdznig sie co do wartosci w poszczeg6lnych stanach ustalonych. Wynika to
z faktu, iz doswiadczenia byty przeprowadzane w pewnych odstepach czasu, a zjawisko to
wyttumaczy¢ mozna réznica parametrow wody chtodzacej we wtérnym obiegu wymiennika
ciepfa. O ile bowiem przeptyw Fwjest utrzymywany na zadanym poziomie przez regulator PlI,
co pozwala na uniezaleznienie sie od wahan cisnienia w sieci wodociggowej, o tyle
temperatura wlotowa wody chtodzgcej pozostaje poza wszelkg kontrola.

4.2. Sterowanie przeptywem przez statoprocentowy zawor

Drugim rozpatrywanym uktadem regulacji jest uklad sterowania przeptywem przez
statoprocentowy zawor z pozycjonerem pneumatycznym. Zawor taki stanowi jeden
z najczesciej wykorzystywanych w przemysle organdw wykonawczych, pozwalajgcych na
ustalanie przeptywu cieczy lub gazéw w instalacji. Przeptyw ten moze by¢ ustalany recznie
przez operatora lub stanowi¢ wielko$¢ wyjsciowq z nadrzednego algorytmu regulacji. W obu
przypadkach konieczne jest zastosowanie lokalnego regulatora sterujgcego przeptywem, tak
aby byt on ustawiany mozliwie szybko i precyzyjnie oraz utrzymywany na zadanym
poziomie, pomimo dziatania zaktdcen zewnetrznych (np. spadek cisnienia zasilajacego). Jesli
doda¢ do tego fakt, iz charakterystyka statyczna takiego zaworu jest silnie nieliniowa, to
problem efektywnego sterowania zaworem trudno jest uzna¢ za trywialny.

4.2.1. Opis obiektu sterowania

Podczas eksperymentébw praktycznych postuzono sie¢ zaworem pracujgcym
w pilotazowej instalacji dystrybucji i wymiany ciepta. Dokladnie chodzi tutaj o zawor
oznaczony jako Z1 na rys. 4.1.1.1 (gérny zawdr na rys. 4.1.1.2). Pracuje on w obiegu
zamknietym, pozwalajac na ustalanie przeptywu cieczy F przez komore przeptywowego pieca
elektrycznego. Odpowiednie ci$nienie cieczy wytwarzane jest w tym obwodzie przez uktad
dwdch szeregowo potgczonych pomp P1 (rys. 4.1.1.1).

Wykorzystane oprogramowanie pozwala na sterowanie stopniem otwarcia zaworu przez
ustalanie procentu zakresu U [%)]. Wielko$¢ ta jest nastepnie liniowo przeliczana na sygnat
napieciowy z zakresu 0-10 [V], ktéry z kolei jest przetwarzany na standardowy sygnat
pradowy 4 -2 0 [mA], sterujagcy bezposrednio pozycjonerem pneumatycznym. Z do$wiadczen
praktycznych wynika, iz przy wigczonych obydwu pompach Pl i catkowicie otwartym
zaworze Z1 w obwodzie pieca mozna uzyska¢ przeptyw rzedu Frexa 3 [L/min],
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4.2.2. Synteza prawa sterowania B-BAC

Jak wynika z rys. 4.1.1.1, dla potrzeb sterowania mozliwy jest jedynie pomiar
przeptywu F. Zadne wielkoéci zaktocajace nie sg dostepne pomiarowo, co praktycznie
uniemozliwia wykorzystanie fizykalnego modelu obiektu sterowania bazujgcego na analizie
zjawisk mechanicznych, ktére zachodzg w samym zaworze. Model taki, opisujacy zaleznos¢
miedzy wielko$cig sterujaca U a przeptywem F, nie tylko byiby bardzo skomplikowany, ale
takze wymagatby wielu dodatkowych pomiaréw oraz szczegétowej znajomosci parametréw
mechanicznego uktadu zaworu (np. Kayihan i Doyle 111, 2000).

Dla potrzeb wyprowadzenia prawa sterowania B-BAC postuzono sie modelem
wejsciowo-wyjsciowym w postaci elementu inercyjnego pierwszego rzedu. Zaktadajac
liniowo$¢ charakterystyki statycznej F = f(U) oraz definiujac wielko$¢ sterowang Y (t) = F(t)
model taki przyjmuje nastepujaca postac:

d\;t(‘) = KuU (1)-Y (1)-R Y(1) (4.2.2.1)

Staly parametr ku wynika z zalozenia liniowej zalezno$ci miedzy wielkoscig sterujacq
U a wielkoscig sterowang Y. Réwnanie (4.2.2.1) spetnia wszystkie wymagania stawiane
w podrozdziale 2.1 uproszczonemu modelowi procesu, dzieki czemu mozliwe jest
wykorzystanie go do wyprowadzenia algorytmu sterowania B-BAC wraz z odpowiednig
procedurg estymacji parametru RY(t), reprezentujacego niedoktadnosci modelowania, ktére
wynikajgz uproszczonego i liniowego charakteru modelu (4.2.2.1).

Definiujac wektory:

F() = [U();-11T,  Yp() = [ku;Y(@®IT (4.2.2.2)

i wykorzystujagc o0gélng posta¢ regulatora B-BAC (2.2.6) mozna wyprowadzi¢ koricowg
posta¢ prawa sterowania, stanowigcgjednoczes$nie petng i minimalng realizacje-.

u =™NY9 Yi)+Yi+RYi (4.2.2.3)
ku

Estymacja wartosci R'Y; musi odbywac sie zgodnie z procedurg(2.3.4).

4.2.3. Wyniki badan praktycznych

Podczas eksperymentdw ponownie wykorzystano czesciowo zmodyfikowany fragment
oprogramowania SCADA (Laszczyk, 2002), skupiajac sie jedynie na fragmencie, ktory
pozwala na implementacje algorytméw sterowania przeptywem F za pomocg zaworu Z1
(rys. 4.1.1.). Pozwolito to na uzyskanie okresu probkowania TR = 0,1 [s]. Podobnie jak
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w przypadku sterowania temperaturg wylotowg z przeptywowego pieca elektrycznego
konieczne byto filtrowanie sygnatu pomiarowego przeptywu F za pomocg prostego filtru
cyfrowego w postaci inercji pierwszego rzedu o statej 0,5. Dopiero tak przetworzony sygnat
wykorzystano w procedurze estymacji oraz w rozpatrywanych algorytmach sterowania.

Obydwa regulatory zostaty nastrojone tak, aby zapewni¢ mozliwie najbardziej stabilng
prace dla szerokiego zakresu zmian wielkosci zakidcajgcych i wartosci zadanej, bez
koniecznos$ci przestrajania. Na podstawie uproszczonego matematycznego modelu procesu
(4.2.2.1) niejest mozliwe wyprowadzenia zaleznosci opisujacych programowa zmiang nastaw
dla regulatora Pl. Wynika to z zalozenia statosci parametru ku, co sprawia, iz uzyskane
zaleznosci i tak dawatyby state nastawy. Zdecydowano sie wiec na wykorzystanie
w badaniach poréwnawczych konwencjonalnego regulatora Pl o statych nastawach,
strojonego na podstawie skokowych odpowiedzi obiektu z p6zZniejsza modyfikacjg w celu
poprawy wiasnosci regulacyjnych, co doprowadzito do nastaw kr=7i T, = 1

Jak zawsze w przypadku regulatora B-BAC, konieczne bylo wstepne uruchomienie
procedury estymacji w petli otwartej, w celu uniknigecia problemdw zwigzanych

z niedoktadnym doborem wartosci poczatkowej R Y0=0. Po osiggnieciu stanu ustalonego dla

obu regulatoréw przeprowadzono takie same eksperymenty, ktérych dokfadny przebieg
i wyniki przedstawiono w dalszej czesci tego podrozdziatlu. Dla uproszczonego modelu
procesu dobrano warto$¢ parametru ku = 11 dla takiej wartosci regulator B-BAC nastrojono
metoda prob i bledéw, dobierajac nastawy X=7, a=0,1 i Po= 10.

Rysunki 4.2.3.1 i 4.2.3.2 przedstawiajg dziatanie obu badanych regulatorow
w odpowiedzi na skokowe zmiany wartosci zadanej Ysp. Pierwszy z eksperymentéw
przeprowadzono przy wytgczonej jednej z pomp PI, co wymusito ograniczenie zakresu zmian
wartosci zadanej Y (rys. 4.2.3.1). Wiaczenie drugiej pompy zwiekszyto cisnienie
w obwodzie, a co za tym idzie, mozliwe byto poszerzenie zakresu zmian wartosci zadanej Y
(rys. 4.2.3.2). Nalezy zauwazy¢, iz zmiana ci$nienia, realizowana przez wigczenie lub
wytgczenie jednej z pomp PI, zmienia charakterystyke statyczng zaworu. Biorgc pod uwage
wptyw losowych zaktocen pomiarowych mozna stwierdzié, iz obydwa regulatory zapewniajg
tu zblizongjakosc¢ regulacji.

Rysunek 4.2.3.3 pozwala przeanalizowa¢ wptyw zmian cisnienia w obwodzie na
dziatanie obu badanych regulatoréw. Przy statej wartosci zadanej Yg = 1,5 w ukiadzie
wprowadzono skokowe zaktocenie w postaci zmiany cisnienia realizowanego przez
wylgczenia i wigczenia jednej z pomp PI. Obydwa regulatory zapewniajg tu zblizongjako$¢
regulacji.

Tabela 4.2.3.1
Zestawienie wskaznikow regulacji dla sterowania przeptywem za pomoca
zaworu statoprocentowego z pozycjonerem pneumatycznym

wyniki eksperymentu rodzaj regulatora 1AE IADO
z rysunku numer:
regulator B-BAC 1.30e+l 7.96e+|
4231 konwencjonalny regulator P1 1.06e+ 8.16¢+
o statych nastawach
regulator B-BAC 2.20e+1 1.26e+2
42.3.2 konwencjonalny regulator P 1.76e+ 1.34e+2
o statych nastawach
regulator B-BAC 7.36 4.48e+|
4233 konwencjonalny regulator P 6.69 4.72e+]

o statych nastawach
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Rys. 4.2.3.1.

Fig. 4.2.3.1.

wielko$¢ sterowana Y(t) =F(t)

czas [s]

Ysp B-BAC PI

wielko$¢ sterujaca U(t)

czas [s]

B-BAC PI

Wiasnosci regulacyjne przy skokowych zmianach wartosci zadanej Ysp (jednaz pomp P1

wytaczona)
Control performance in the presence o fthe step changes o fthe set-point Ysp (onepump

P 1 switched off)
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wielko$¢ sterowana Y(t) =F(t)

wielko$¢ sterowana Y(t) =F(t)

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280 300 320
czas [s] czas [s]

Ysp B-BAC PI

wielko$¢ sterujaca U(t)

wielko$¢ sterujgca U(t)

20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280 300 320
czas [s] czas [s]
B-BAC PI _B-BAC --
Rys. 4.2.3.2. Wtasnosci regulacyjne przy skokowych zmianach wartoséci zadanej Ysp (obie pompy P Rys. 4.2.3.3. Wiasnosci regulacyjne przy skokowych zmianach cisnienia w obwodzie (wiaczanie i
wigczone) wylaczaniejednej zpomp P1)
Fig. 4.2.3.2.  Controlperformance in the presence ofthe step changes o fthe set-point Ysp (both pumps Fig. 42.3.3.  Controlperformancefor the step changesofthe pressure in the circuit (switching on
and offofonepump P1I)

P11 switched on)
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Podobne wnioski mozna wyciggng¢ na podstawie analizy wartosci wskaznikéw
regulacji zebranych w tabeli 4.2.3.1. Wprawdzie w kazdym eksperymencie warto$¢ 1AE dla
konwencjonalnego regulatora Pl jest mniejsza, jednak roznice te sg niewielkie. Podobne
uwagi dotyczg wartosci IADO, ktore z kolei wskazujg na nieznaczng wyzszos$¢ regulatora
B-BAC jako algorytmu sterowania wymuszajacego tagodniejsze zmiany wielkoSci sterujgcej
U. Réznice te nie sgjednak duze, co prowadzi do jednoznacznego wniosku, iz zastosowanie
regulatora B-BAC do sterowania przeptywem F przez rozpatrywany zawoér nie pozwala na
uzyskanie poprawy jakos$ci sterowania w poréwnaniu do konwencjonalnego regulatora Pl
o statych nastawach.

4.3. Podsumowanie

Przedstawione wyniki praktycznej weryfikacji regulatora B-BAC wykazujg, iz
zaproponowana metodologia sterowania sprawdza sie w zastosowaniu jej do rzeczywistych
procesow pilotazowych. Pozwala ona na wyprowadzenie adaptacyjnego prawa sterowania
przy minimalnej wiedzy na temat samego procesu. Dzieki kompensacyjnym wiasciwosciom
procedury estymacji regulator B-BAC zawsze sprowadza statyczny uchyb regulacji do zera.
Whprowadzenie modyfikacji procedury estymacji (2.3.5) wraz z wykorzystaniem prostych
filtrow cyfrowych pierwszego rzedu skutecznie minimalizuje wptyw szuméw pomiarowych.
Regulator B-BAC jest takze odporny na obecnos$¢ niewielkich opéznien w torze sterowania,
zwigzanych z lokalizacjg czujnikéw pomiarowych, pomimo iz opdznienia takie nie sg
w zaden sposob uwzgledniane podczas wyprowadzania prawa sterowania.

W przypadku sterowania przeptywowym piecem elektrycznym okazato sie, ze nawet
minimalna realizacja regulatora B-BAC, ktéra w poréwnaniu z petng realizacjg
wykorzystuje ograniczong liczbe mierzalnych sygnatéw zakidceniowych, zapewnita poprawe
jakosci sterowania w stosunku do konwencjonalnego regulatora Pl o statych nastawach.
Jednocze$nie zastosowanie minimalnej realizacji regulatora B-BAC spowodowato
pogorszenie jakosci regulacji w stosunku do sytuacji, kiedy do sterowania wykorzystano
peing realizacjg. Wynik ten wart jest podkreslenia, bowiem w badaniach symulacyjnych
zawsze uzyskiwano takg samgjakos¢ sterowania dla minimalnej i petnej realizacji.

Poprawa jakosci sterowania uzyskana po zastosowaniu algorytmu B-BAC dla
sterowania rzeczywistym piecem nie jest tak spektakularna jak uzyskana podczas badan
symulacyjnych (podrozdziat 3.4). W tamtym przypadku przewaga regulatora B-BAC nad
konwencjonalnym regulatorem Pl o stalych nastawach byla znacznie wigksza. Dla
rzeczywistego pieca mozna moéwi¢ o okoto dwoikrotnym zmniejszeniu amplitudy
przeregulowann wielkoSci sterowanej oraz o znaczacym skroceniu czasu regulacji przy
zmianach sygnatu zaktocajgcego. Wynika to z faktu, iz rzeczywisty obiekt sterowania, wraz
z urzadzeniami wykonawczymi i czujnikami pomiarowymi, jest zawsze bardziej ztozony niz
jego model nieliniowy, ktéry mozna wykorzysta¢ przy symulacyjnej weryfikacji prawa
sterowania. Do tego dochodzi jeszcze wptyw szuméw pomiarowych oraz wynikajgca stad
konieczno$¢ wprowadzenia filtrow dolnoprzepustowych i modyfikacji procedury estymacji.
Wszystko to sprawia, iz zatozenie o idealnym mieszaniu, przyjete przy wyprowadzaniu
algorytmu B-BAC, nie moze by¢ spetnione w praktyce. Pojawia sie wiec znacznie wigksza
rozbiezno$¢ miedzy rzeczywistym procesem a jego uproszczonym modelem, zapisanym
w postaci rownania (2.1.1) i wykorzystanym jako podstawa dla prawa sterowania B-BAC.
W praktycznym przypadku, rozpatrywanym w tym rozdziale, procedura estymacji musi
skompensowac nie tylko nieznane nieliniowosci procesu, ale takze niedoktadnos¢ wynikajacq
z nieuwzglednienia w uproszczonym modelu pozostatej czesci instalacji pilotazowej oraz
dodatkowej dynamiki wnoszonej do uktadu przez filtry dolnoprzepustowe.
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Przy sterowaniu przeptywem przez statoprocentowy zawOr z pozycjonerem
pneumatycznym okazato sie, iz mozliwe jest wyprowadzenie prawidtowo dziatajgcego prawa
sterowania B-BAC opierajagc sie na bardzo prostym modelu wejSciowo-wyjsciowym w
postaci inercji pierwszego rzedu. Btgd modelowania oraz wptyw niedoktadnego doboru
parametréow tego modelu udato sie skompensowaé za pomocg procedury estymacji.
Praktyczna weryfikacja tak uzyskanego regulatora B-BAC wykazata, iz wykorzystanie go nie
doprowadzito do poprawy jakosci sterowania w stosunku do konwencjonalnego regulatora Pl
o statych nastawach.

Reasumujac, zdaniem autora, przedstawione w tym rozdziale wyniki praktycznej
weryfikacji algorytmu B-BAC wstepnie potwierdzajg mozliwos¢ uzyskania poprawy jakosci
regulacji przy sterowaniu rzeczywistymi obiektami przemystowymi. Zastosowanie regulatora
B-BAC moze pozwoli¢ na poprawe tej jakosci, a w najgorszym wypadku nie doprowadzi do
jej pogorszenia w poréwnaniu z konwencjonalnym regulatorem PI o statych nastawach. Daje
to nadzieje, iz podobne wyniki mozna bedzie uzyska¢ dla pozostatych obiektéw sterowania,
rozpatrywanych w badaniach symulacyjnych, a takze dla innych obiektdw, ktorych nie

rozpatrywano.



Zakonczenie

Praca ta stanowi podsumowanie Kilkuletniego okresu badan autora nad mozliwoscig
zastosowania metodologii B-BAC do sterowania szerokg klasg obiektéw przemystowych.
Podstawy teoretyczne tej metodologii, ze szczegdlnym uwzglednieniem zunifikowanej
postaci uproszczonego modelu procesu oraz z analizg mozliwosci wykorzystania go do
wyprowadzenia prawa sterowania typu model-based na podstawie wybranych technik syntezy
regulatoréw, znajdujg sie w pierwszej czesci pracy (rozdziat 2). W dalszej czesci przedstawia
sie wyniki eksperymentow weryfikujagcych mozliwosé zastosowania metodologii B-BAC do
sterowania wybranymi procesami przemystowymi.

Kluczowym elementem metodologii jest zunifikowana posta¢ uproszczonego modelu
procesu, na bazie ktorego, opierajac sie na technice linearyzacji, wyprowadza si¢ samo prawo
sterowania B-BAC. Cechg charakterystyczng modelu jest to, iz zawsze jest on zapisany
w postaci biliniowego, afinicznego réwnania rézniczkowego zwyczajnego, opisujgcego
wprost dynamike zmian wielkosci sterowanej. ROwnanie to wyprowadza sie bezposrednio
z réwnania bilansu masy lub energii. Wszystkie nieznane nieliniowosci oraz niedoktadnosci
modelowania zastepuje sie jednym, zmieniajgcym sie parametrem. Parametr ten moze takze
obejmowac¢ niemierzalne lub trudno mierzalne cztony czesci bilansowej modelu, co pozwala
na zmniejszenie liczby wymaganych sygnatow pomiarowych dla zaktoceri (dziatanie
feedforward) i uzyskanie tym samym minimalnej realizacji regulatora B-BAC. Wartos¢ tego
parametru nie moze by¢é wyznaczona na drodze pomiarowej, konieczne jest wiec
estymowanie jej na biezaco za pomocg rekurencyjnej metody najmniejszych kwadratow.
Nalezy jednak zaznaczyé, ze poniewaz zawsze estymuje sie tylko jeden parametr, procedura
estymacji przyjmuje postac skalarng, co pozwala uzyska¢ zbiezno$¢ w dowolnych warunkach,
bez zadnych dodatkowych wymuszen.

Warto zaznaczy¢, iz sama postaé uproszczonego modelu procesu (2.1.1) pozwala na
wykorzystanie go nie tylko do wyprowadzenia prawa sterowania B-BAC, ale takze do
syntezy regulatora na podstawie metodologii PMBC lub jednokrokowej predykcji. Mozliwe
jest takze uzycie tego modelu do wyprowadzenia wzoréw na programowg zmiane nastaw dla
regulatora P1 przy duzej niepewnosci co do nieliniowosci procesu.

W pracy tej zawsze zakfadano, iz nieliniowosci procesu nie sg znane. Nalezy jednak
zaznaczy¢, iz nic nie stoi na przeszkodzie, aby, dysponujac nieliniowymi charakterystykami
statyczng i dynamiczng toru sterowania, uwzgledni¢ je przy programowej zmianie wartosci
wspotczynnika strojenia X dla regulatora B-BAC.

Badania symulacyjne, ktérych wyniki przedstawiono w rozdziale 3, pokazujg, iz nawet,
gdy zatozenia przyjete przy wyprowadzaniu uproszczonego modelu procesu nie sg spetnione,
algorytm B-BAC dziata poprawnie i pozwala uzyska¢ jako$¢ sterowania poréwnywalng
z regulatorem PI o statych lub programowo zmienianych nastawach. Przypadek taki ma na
przyktad miejsce wtedy, kiedy regulator B-BAC stosuje sie do sterowania obiektem
0 parametrach roztozonych. Poniewaz jednak metodologia B-BAC nie jest bezposrednio
dedykowana sterowaniu takich obiektdw, gtéwny nacisk potozono na przebadanie jej
wiasnosci w zastosowaniu do obiektow, w ktérych spetnione jest zatozenie o idealnym
mieszaniu. Nie ograniczono sie jedynie do obiektéw pierwszego rzedu, wybierajac rézne
obiekty przemystowe (reaktor biotechnologiczny, nieizotermiczny reaktor chemiczny
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z plaszczem chlodzacym, proces neutralizacji, elektryczny piec przeptywowy). We

wszystkich tych przypadkach zakfadano catkowita nieznajomos$¢ postaci petnego,

nieliniowego modelu procesu, z ktérego korzystano jedynie podczas symulacyjnej weryfikacji
prawa sterowania. Zdaniem autora udato sie wykaza¢, iz pomimo tego, ze rozpatrywano
bardzo rézne procesy, dla kazdego z nich istniata mozliwos¢ bezposredniego zastosowania

metodologii B-BAC bez zadnych modyfikacji, co $wiadczy o duzej og6lnosci podejscia. W

kazdym z rozpatrywanych przypadkéw wykazano symulacyjnie, iz zastosowanie petnej lub

minimalnej realizacji regulatora B-BAC pozwala na znaczacg poprawe jakosci sterowania w

poréwnaniu do regulatora Pl o statych lub programowo zmienianych nastawach. Poprawe te

uzyskuje sie nawet wowczas, gdy wprowadza sie znaczacy btad pomiarowy dla sygnatow
zaktocajacych uwzglednionych w koricowej postaci prawa sterowania B-BAC i procedury
estymacji, co wynika z kompensacyjnych wtasciwosci tej procedury.

Rozdziat 4 z zatozenia stanowi uzupetnienie badari symulacyjnych. Zawiera on wyniki
praktycznej weryfikacji algorytmu B-BAC w zastosowaniu do sterowania rzeczywistymi
obiektami - elektrycznym piecem przeptywowym oraz statoprocentowym zaworem
Z pozycjonerem pneumatycznym. Zachowujac prawdziwo$¢ zatozenia o nieznajomosci
nieliniowego modelu procesu, dla kazdego z rozpatrywanych obiektow zaproponowano
uproszczony model, na podstawie ktérego dokonano syntezy prawa sterowania B-BAC.
Zdaniem autora eksperymenty praktyczne wykazaty, iz zastosowanie regulatora B-BAC do
sterowania rzeczywistym obiektem przemystowym jest mozliwe, a w jednym
z rozpatrywanych przypadkéw prowadzi do poprawy jakosci regulacji w stosunku do
konwencjonalnego regulatora Pl. Poprawa ta nie jest tak spektakularna, jak miato to miejsce
w przypadku badan symulacyjnych, ale biorgc pod uwage skale niekorzystnych zjawisk
zachodzacych w rzeczywistej instalacji pilotazowej, wynik taki nalezy uzna¢ za obiecujacy.

Przedstawione w pracy rezultaty pozwalajg uzna¢, iz metodologia B-BAC jest
uniwersalng metodologia sterowania. Przy zachowaniu pewnych ograniczen jej uniwersalno$é
moze by¢ poréwnywana z uniwersalnoscig konwencjonalnego regulatora Pl. Uzyskuje sie
wiec metodologie syntezy prawa sterowania typu model-based, ktdra dzieki zunifikowanej
postaci modelu bazowego wykazuje uniwersalno$¢ przewyzszajaca takie metody syntezy
regulatora, ktore opierajg sie na fenomenologicznym modelu procesu, jak PMBC i sterowanie
linearyzujace. Ponadto metodologia B-BAC pozwala na poprawe jakosci sterowania szeroka
klasg obiektdw przemystowych, co wykazano symulacyjnie i czeSciowo potwierdzono
eksperymentami praktycznymi.

Autor za swoj oryginalny dorobek uwaza:

e zaproponowanie metody monitorowania pracy reaktora biologicznego o parametrach
roztozonych opartej na pojeciu wskaznika pochfaniania substratu (substrate consumption
rate), wyznaczanego w kilku punktach komory reaktora (Czeczot, 1995),

» zaproponowanie procedury estymacji wartosci wskaznika pochtaniania substratu na
biezaco na bazie rekurencyjnej metody najmniejszych kwadratdw (Czeczot, 1997, 1998b),

» zaproponowanie metodologii monitorowania i sterowania biologicznymi procesami
oczyszczania wody o parametrach skupionych i roztozonych na podstawie wskaznika
pochtaniania substratu (Czeczot, 1997, 1998a),

e polaczenie estymowanej na biezagco wartoSci wskaznika pochtaniania substratu
z jednokrokowym regulatorem predykcyjnym i zastosowanie go do sterowania reaktorem
biologicznym o parametrach skupionych (Czeczot, 1997, 1998, 1999),

e rozszerzenie metodologii monitorowania pracy reaktora biologicznego o parametrach
roztozonych na podobne reaktory chemiczne z wykorzystaniem wskaznika przebiegu
reakcji (reaction rate) (Czeczot, 1998c),
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» zaproponowanie uogoélnionego modelu reaktora biologicznego o0 parametrach
roztozonych, w ktérym nieznane nieliniowosci reprezentowane s przez jeden,
zmieniajacy sie parametr (wskaznik pochtaniania substratu) - estymacja tego parametru na
podstawie pomiaréw pobranych w punktach kollokacji ortogonalnej pozwolita na
wyprowadzenie prawa sterowania dla szerokiej klasy reaktorow biologicznych o
parametrach roztozonych (Czeczot i in., 1998; Czeczot i in., 1999; Czeczot i in., 2000,
2000a; Czeczot i in., 2001, 2001a; Czeczot i in., 2002; Czeczot, 2003),

e zaproponowanie uproszczonej postaci modelu matematycznego, bazujacego na réwnaniu
bilansowym dla szerokiej klasy procesow, w ktérym wszystkie nieznane nieliniowosci
i niedoktadnosci modelowania zastgpiono jednym, zmieniajagcym sie parametrem - model
ten stanowi podstawe procedury estymacji na biezaco, co z kolei prowadzi do regulatora
B-BAC (Czeczot, 2001, 2003a),

» zaproponowanie sposobu wyprowadzenia opisanego powyzej uproszczonego modelu dla
procesdbw wymiany ciepta na podstawie elementarnego bilansu energetycznego i
wykorzystanie go do sterowania tymi procesami za pomocg regulatora linearyzujacego
(Czeczot, 2000) oraz regulatora B-BAC (Czeczot, 2001, 2002, 2004, 2005, 2006),

« symulacyjna weryfikacja dziatania regulatora B-BAC w zastosowaniu do procesow
biologicznych o parametrach skupionych (Czeczot, 2002a, 2004a) i roztozonych (Czeczot,
200la, 2002b, 2004a),

e zaproponowanie sposobu wyprowadzenia uproszczonego modelu dla procesu neutralizacji
na podstawie ,bilansu pH” i wykorzystanie go do sterowania tym procesem za pomocg
algorytmu B-BAC (Czeczot, 2003c, 2003d, 2006a),

» sformutowanie zalecen dotyczacych praktycznej realizacji algorytmu sterowania B-BAC,
w potaczenie z procedurg estymacji nieznanego parametru (Czeczot, 200 Ib, 2002c, 2004b,
2007), w konteks$cie wymagan stawianych algorytmom sterowania implementowanym w
regulatorach przemystowych (Trybus, 1992; Kuznik, 2002).

Jak juz wcze$niej wspomniano, praca ta stanowi podsumowanie pewnego zamknietego
etapu badan nad omawiang metodologig sterowania B-BAC. Jednoczesnie wytycza ona
kierunek dalszych badan, ktére obejmowac bedg kolejne badania symulacyjne, pozwalajgce
na weryfikacje mozliwosci zastosowania metodologii B-BAC dla sterowania innymi, nie
rozpatrywanymi w tej pracy procesami. Autor chciatby gtownie skupi¢ sie na praktycznej
weryfikacji algorytmu B-BAC na pilotazowych instalacjach, a takze na opracowaniu

wirtualnego regulatora B-BAC, ktéry mozna by bezposrednio zastosowa¢ w aplikacjach
SCADA.
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PODSTAWY TEORETYCZNE | ZASTOSOWANIE
METODOLOGII STEROWANIA B-BAC

Streszczenie

Tematem pracy jest metodologia adaptacyjnego sterowania procesami przemystowymi
B-BAC (Balance-Based Adaptive Control). W tej metodologii duzg wage przywiazuje sie do
postaci uproszczonego modelu obiektu sterowania, zapisanego w postaci réwnania dynamiki
pierwszego rzedu i opisujagcego zmiany wielkosci sterowanej. Model ten uzyskuje sie na
podstawie ogélnych praw zachowania masy lub energii, a wszystkie nieznane nieliniowosci
i niedoktadnosci modelowania sg w nim reprezentowany przez jeden zmienny parametr, ktory
moze takze obejmowaé niemierzalne lub trudno mierzalne cztony czesci bilansowej modelu,
co pozwala na zmniejszenie liczby wymaganych sygnatéw pomiarowych dla zakidcen
(dziatanie feedforward) i uzyskanie tym samym minimalnej realizacji regulatora B-BAC.
Warto$¢ tego parametru pozostaje nieznana i dlatego musi by¢ ona estymowana na biezgco.
W tym celu wykorzystuje sie wazong rekurencyjng metode najmniejszych kwadratéw. Ze
wzgledu na fakt, iz zawsze estymowany jest tylko jeden parametr, metoda estymacji zapisana
jest w postaci skalarnej, co sprawia, iz warto$¢ estymowana jest zawsze zbiezna z wartoscig
rzeczywista, z dynamiky pierwszego rzedu o statej czasowej zaleznej od wspdiczynnika
zapominania. W szczeg6lnosci nie wymaga sie stosowania zadnych wejsciowych sygnatéw
nieustannie pobudzajacych, a wielko$¢ estymowana jest zbiezna nawet wtedy, gdy obiekt
pracuje w stanie ustalonym bez zadnych wymuszen.

Takie podejscie do modelowania pozwala na ujednolicenie postaci uproszczonego
modelu i decyduje o jego ogolnosci pomimo tego, iz posta¢ ta jest do$¢ mocno
sformalizowana. Dotyczy to szczegdlnie znanej czesci bilansowej, ktéra musi zawieraé
w sobie wielko$¢ sterujaca. Nie stanowi to jednak istotnego ograniczenia, a zapewnia, iz
model ten ma posta¢ afiniczng, co jest pomocne przy wyprowadzaniu prawa sterowania.
Drugie ograniczenie jest juz bardziej restrykcyjne - wszystkie sktadowe ujete w znanej czesci
bilansowej muszg by¢ mierzalne lub znane. Pozwala to na uzyskanie dziataniafeedforward
w prawie sterowania w naturalny sposéb, wynikajacy z postaci modelu uproszczonego, ale
wymaga wykorzystania wigkszej liczby czujnikéw pomiarowych.

Regulator B-BAC uzyskuje sie przez zastosowanie metodologii linearyzujacej w postaci
przeznaczonej do sterowania obiektami pierwszego rzedu do uproszczonego modelu procesu.
Po wskazaniu wielkoSci sterujgcej mozliwe jest wyprowadzenie ostatecznej i jawnej postaci
prawa sterowania. Zaimplementowanie go wraz z procedurg estymacji nieznanego parametru
reprezentujgcego nieliniowosci i niedokfadnosci modelowania pozwala na efektywne
sterowania szerokg gama proceséw przemystowych. Adaptacyjne wiasnosci tego regulatora
wynikajg z wykorzystania procedury estymacji, ktéra nie wymaga zadnych dodatkowych
sygnatow pomiarowych ponad te, ktore sg konieczne do obliczania prawa sterowania.

Przedstawione w pracy rezultaty pozwalajg uzna¢, iz metodologia B-BAC jest
uniwersalng metodologig sterowania. Przy zachowaniu pewnych ograniczen jej uniwersalnosé
moze by¢ porownywana z uniwersalnoscig konwencjonalnego regulatora Pl. Uzyskuje sie
wiec metodologie syntezy prawa sterowania typu model-based, ktdra, dzieki zunifikowanej
postaci modelu bazowego, wykazuje uniwersalno$¢ przewyzszajacg takie metody syntezy
regulatora na podstawie fenomenologicznego modelu procesu, jak: PMBC i sterowanie
linearyzujace i pozwalajgcg na poprawe jakosci sterowania szerokg klasg obiektow
przemystowych.
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Rozdziat pierwszy przedstawia aktualny stan wiedzy na temat sterowania procesami
przemystowymi na podstawie ich uproszczonych modeli fizykalnych. Prezentuje sie w nim
takze o0g0llng charakterystyke metodologii B-BAC oraz omawia si¢ metody badawcze
wykorzystywane w pracy (badania symulacyjne, eksperymenty praktyczne, kryteria oceny
przebiegow).

Rozdziat drugi poswiecony jest podstawom teoretycznym omawianej metodologii.
Przedstawia sie w nim sposéb tworzenia uproszczonego modelu procesu, a nastepnie
wyprowadzenie ogdlnej postaci prawa sterowania B-BAC wraz z procedurg estymacji
nieznanego parametru. Dalej dyskutowane sg podstawowe wiasnosci uzyskanego regulatora,
takie jak stabilno$¢ i analiza zbieznosSci wartosci estymowanej. Omawiane zagadnienia
przedstawia sie na przyktadzie prostego mieszalnika wody zimnej i cieptej. Wprowadza sie
takze pojecie minimalnej realizacji regulatora B-BAC, pozwalajagce na zmniejszenie liczby
wymaganych czujnikéw pomiarowych. Zakonczenie rozdziatu stanowi analiza poréwnawcza
metodologii B-BAC z jednokrokowg i wielokrokowg regulacjg predykcyjng. Dyskutuje sie
mozliwo$é wykorzystania uproszczonego modelu procesu do wyprowadzenia odpowiednich
regulatoréw predykcyjnych.

W rozdziale trzecim zawarto wyniki symulacyjnej weryfikacji regulatora B-BAC
w zastosowaniu do sterowania wybranymi procesami przemystowymi. Pod uwage wzieto
procesy biotechnologiczne (bioreaktory o parametrach skupionych i roztozonych), proces
neutralizacji, nieizotermiczny reaktor chemiczny z ptaszczem chtodzacym oraz przeptywowy
piec elektryczny. Dziatanie regulatora B-BAC w petnej i minimalnej realizacji poréwnywano
z regulatorem Pl z programowg zmiang nastaw. Tak duza r6znorodno$¢ rozpatrywanych
proceséw wskazuje na 0g6lnos¢ proponowanego podejscia, gdyz metodologia B-BAC moze
by¢ zastosowana do sterowania kazdym z obiektéw, bez zadnych znaczacych modyfikacji.
W kazdym z rozpatrywanych przypadkdéw wykazano, iz zastosowanie petnej lub minimalnej
realizacji regulatora B-BAC pozwala na znaczaca poprawe jakosci sterowania w poréwnaniu
do regulatora PI o statych lub programowo zmienianych nastawach. Poprawe te uzyskuje sie
nawet wéwczas, gdy wprowadza sie znaczacy btagd pomiarowy dla sygnatéw zaktécajacych,
uwzglednionych w kofcowej postaci prawa sterowania B-BAC i procedury estymacji, co
wynika z kompensacyjnych wiasciwosci tej procedury.

Rozdziat czwarty przedstawia wyniki praktycznej weryfikacji metodologii B-BAC. Dla
potrzeb pracy zaimplementowano i przebadano uklady sterowania elektrycznym piecem
przeptywowym oraz zaworem statoprocentowym. Wyniki badan pozwalajg na poréwnanie
dziatania regulatora B-BAC z konwencjonalnym regulatorem Pl i dowodzg, iz omawiana
metodologia sterowania nie tylko nadaje sie do praktycznej implementacji, ale takze,
w przypadku elektrycznego pieca przeptywowego, pozwala na znaczacg poprawe jakosci
sterowania.

Zakonczenie zawiera krotkie podsumowanie uzyskanych wynikéw oraz najwazniejsze
whnioski.

THEORY AND APPLICATION
OF THEB-BAC CONTROL METHODOLOGY

Summary

This work deals with the B-BAC (Balance-Based Adaptive Control) methodology that
is dedicated to control a wide range of technological processes. In this methodology, the most
important role plays the simplified model of a process written in the form of the first-order
dynamic equation describing a controlled variable. The final form of this model is derived on
the basis of the general mass or energy conservation law. All the unknown nonlinearities and
modelling inaccuracy are represented in the model by the only one time varying parameter.
This parameter can also represent non measurable terms of the known balance part of the
model, which allows for limiting the number of necessary sensors for disturbances
(feedforward action) and results in the minimumform of the B-BAC controller. The value of
this parameter is unknown and thus it has to be estimated on-line. The estimation procedure is
based on the weighted least-squares method, which can be written in the scalar form due to
the fact that there is always the only one unknown parameter that is to be estimated. This
scalar form results in very good accuracy of the estimation procedure - the estimate always
converges to its real value according to the first-order dynamics with the time constant
depending on the value of the forgetting factor. Moreover, there is no need to apply any
additional external excitation signals because the estimate converges even if a process works
at the steady state.

Such a modelling approach allows for the unification of the form of the simplified
model and ensures its generality, even if this form is strictly defined. Especially, a
manipulated variable must be included in the known balance part of the model. This limitation
is not very restrictive and it results in the affine form of the simplified model, which is a very
desirable feature for any model-based approach to the controller synthesis. The second
limitation is much more restrictive - all terms of the known balance part of the model must be
measurable on-line or known by choice of the user. It ensures that the feedforward action is
very easy to implement but it requires the additional sensors for measurable disturbances.

The B-BAC control law is derived by applying the linearization technique in the form
dedicated for first-order systems to the simplified model of a process. Once a manipulated
variable has been chosen, it is possible to obtain the final and explicit form of the controller.
The implementation of the B-BAC controller (the final form of the control law together with
the estimation procedure for the unknown parameter representing nonlinearities and
modelling inaccuracy) allows for the effective control of a wide range of industrial processes.
The adaptability of this approach results from the application of the estimation procedure and
this procedure requires exactly the same measurement data that is necessary for computing the
final form of the control law.

The presented results show that the B-BAC methodology can be considered as the
general control methodology. In fact, this generality is comparable with the generality of the
conventional PI controller with some limitations. It ensures that the suggested methodology
can be classified as the model-based approach with the unified form of the simplified model
of a process, which ensures that it can be an attractive alternative for the other model-based
strategies, such as PMBC or linearizing control, especially because it allows for significant
improvement of the control properties.

Section 1presents the state-of-the-art in the field of process control that is based on the
simplified physical models. It also introduces the general features of the B-BAC methodology
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and presents the materials and methods applied in the work (simulation experiments, practical
experiments, criteria of the control performance).

In section 2, the theoretical approach to the considered methodology is given. It is
presented how to derive the simplified model of a process and then how to use this model as a
basis for the synthesis of the B-BAC controller and of the estimation procedure for the
unknown parameter. The most important properties of this controller are also discussed, such
as stability and convergence of the estimation procedure. The simple example of the mixer of
cold and hot water illustrates the considered problems. Additionally, the minimumform of the
B-BAC controller is introduced, which allows for significant limitation of the necessary
number of measurement sensors for disturbances. Finally, the B-BAC methodology is
compared with one-step and multi-step predictive controllers. It is discussed if the suggested
simplified model of a process can be applied for the synthesis of these predictive controllers.

Section 3 consists of the simulation results for the application of the B-BAC controller
to the control of the example processes, such as the biotechnological processes (lumped and
distributed parameter bioreactors), the neutralization process, the nonisothermal chemical
reactor with the cooling jacket and the electric flow heater. The control performance of the
minimum form and of the complete form of the B-BAC controller is compared with the
conventional PI controller and, if possible, with the Pl controller with gain scheduling. The
variety of the considered processes proves the generality of the suggested B-BAC
methodology because it can be applied to the control of each process without any significant
modifications. For every process it is shown that the application of the minimum form or of
the complete form of the B-BAC controller allows for the significant improvement of the
control performance in comparison to the conventional Pl controller or to the PI controller
with gain scheduling. This improvement takes place even if the constant measurement bias for
disturbing signal is applied to the closed-loop system, which results from the compensating
properties ofthe estimation procedure.

In section 4 the results of the practical experiments of the B-BAC methodology are
presented. Two cases are considered: the control of the electric flow heater and of the equal
percentage valve. The results allow for comparison of the B-BAC controller with the
conventional PI controller. They also prove that the suggested control methodology not only
can be applied in the practice but also, in the case of the electric flow heater, it allows for the
significant improvement of the control performance.

Concluding remarks and the short summary complete the work.
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