Inzynieria Ekologiczna
Ecological Engineering

Vol. 49, Sept. 2016, p. 195-201
DOI: 10.12912/23920629/64528

MODELOWANIE | STEROWANIE REAKTORA ZBIORNIKOWEGO
PRZEPLYWOWEGO Z UZYCIEM REGULATORA PID

Artur Wodotazski'

! Zaktad Oszczednosci Energii i Ochrony Powietrza, Gtéwny Instytut Gérnictwa, Plac Gwarkéow 1, 40-166
Katowice, e-mail: awodolazski@gig.katowice.pl

STRESZCZENIE

W artykule przedstawiono model uktadu regulacji dynamiki reaktora zbiornikowego przeptywowego w synte-
zie metanolu w uktadzie trojfazowym. Symulacje reaktora przeprowadzono zaréwno dla stanéw ustalonych jak
i nieustalonych. Obliczono wspodtczynnik efektywnosci do osiggnigcia maksymalnej wydajno$ci produktu z jed-
nostki objetosci reaktora. Z symulacji dynamiki reaktora w zamknietej petli regulacji otrzymano dane stuzace
nastrojeniu regulatora PID (regulator proporcjonalno-catkujgco-rézniczkujacy). Wyniki regulacji procesowej
zapewniajg optymalng zdolno$¢ produkcyjng reaktora wraz z eliminacja miejscowych przegrzan czy nagtych
wzrostoOw temperatury.

Stowa kluczowe: regulator PID, symulacja dynamiczna, reaktor zbiornikowy przeptywowy

MODELLING AND CONTROL OF CONTINUOUS STIRRED TANK REACTOR WITH PID
CONTROLLER

ABSTRACT

This paper presents a model of dynamics control for continuous stirred tank reactor (CSTR) in methanol synthesis
in a three-phase system. The reactor simulation was carried out for steady and transient state. Efficiency ratio to
achieve maximum performance of the product per reactor unit volume was calculated. Reactor dynamics simula-
tion in closed loop allowed to received data for tuning PID controller (proportional-integral-derivative). The re-
sults of the regulation process allow to receive data for optimum reactor production capacity, along with local hot

spots eliminations or temperature runaway.

Keywords: PID controller, dynamic simulation, continuous stirred tank reactor

WPROWADZENIE

Reaktory zbiornikowe przeptywowe sa sze-
roko stosowane w przeprowadzaniu procesOw
w uktadzie trojfazowym zarowno w przemysle
chemicznym jak i farmaceutycznym (produk-
cja metanolu, Fischera-Tropscha czy kwasu
tereftalowego) [Assaf et al. 1996, Dahhan et
al. 1997, Zhou et al. 1999]. Zachodzace w re-
aktorach zbiornikowych reakcje chemiczne sa
egzotermiczne, przebiegaja z wydzieleniem du-
zej ilo$ciag ciepta, ktoére moze doprowadzac¢ do
miejscowych przegrzan reaktora (z ang. ,hot
spot”) lub naglych wzrostow temperatury. Po-
nadto oscylacje temperaturowe czy niestabilno-
$ci w dynamice pracy reaktora przyczyniaja si¢

do pogorszenia jakosci uzyskiwanego produk-
tu [Bequette 2003, Zelinka et al. 2006]. Duza
zdolnos¢ produkcyjna reaktorow cisnieniowych
przyczynia si¢ do obnizenia zar6wno ich trwa-
losci eksploatacyjnej, jak i bezpieczenstwa pro-
wadzonego procesu. Konieczne jest odpowied-
nia konstrukcja, dobor materiatu reaktora oraz
optymalizacja parametrow procesowych w celu
poprawy niezawodno$ci pracy instalacji, w tym
ograniczenia liczby jej remontéw i postojow
awaryjnych [Seborg et al.1989]. Przyczynia si¢
do wzrostu zapotrzebowania na projekty nowych
typow uktadoéw regulacji do reaktorow w celu
zapewnienia ich niezawodno$ci, utrzymaniu pa-
rametréw procesowych jak i dlugotrwatej bez-
piecznej eksploatacji reaktora.
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W celu zapewnienia poprawnej regulacji
pracy reaktora konieczne jest wyznaczenie ich
charakterystyk dynamicznych, ktére umozliwig
zaprojektowanie uktadéw kontroli i regulacji pra-
cy reaktora. Zbiornikowe reaktory przeptywowe
wykazujg silna charakterystyke nieliniowa, co
w konsekwencji wymaga zaprojektowania syste-
mu regulacji, ktéry w odpowiedni sposob niwelu-
je negatywny wptyw nieliniowosci pracy reakto-
ra na efektywng produkcje zaktadu chemicznego
[Deglon, Meyer 2006]. Sterowanie oraz kontrola
pracy reaktora zbiornikowo-przeptywowego wy-
maga kontroli temperatury, ci$nienia, nat¢zenia
przeplywu reagentow czy stezenia sktadnikow
reakcyjnych. Pozadany uktad sterownia i regula-
cji umozliwia utrzymanie optymalnej zdolnosci
produkcyjnej z jednostki objgtosci reaktora [For-
tescue et al. 1981].

Badania modelowe nad synteza metanolu
wraz z optymalizacja parametréw procesowych
przeprowadzil m.innymi Lovik [2001]. Wyko-
nany model reaktora z wystarczajaca doktad-
noscig odpowiadat warunkom pseudo-stacjona-
rym. Veraldi [2002] badatl mozliwo$¢ syntezy
metanolu w wymuszonym stanie nieustalonym
z okresowg zmiang nat¢zenia przeptywu re-
agentow. Graff [1990] zaproponowat kinetycz-
ny model syntezy metanolu w uktadzie tréjfazo-
wym. W literaturze widoczny jest brak danych
w modelowaniu uktadéw regulacji procesowe;j
do utrzymania optymalnego sktadu wytwarza-
nych produktow.

W niniejszym artykule przedstawiono model
dynamiczny regulacji temperatury oraz wydajno-
$ci produkcji reaktora do syntezy metanolu przy
wykorzystaniu algorytmu regulatora PID. Prze-

qurcpr at

prowadzono obliczenia numeryczne z uwzgled-
nieniem hydrodynamiki procesowej. Symulacje
przeprowadzono z uzyciem $rodowiska oblicze-
niowego Simplorer. Przedstawiona analiza sta-
néw dynamicznych pracy reaktora umozliwia
dobor parametrow regulatora zapewniajac sku-
teczng optymalizacje¢ procesu.

MODEL STEROWANIA REAKTORA

Geometri¢  zaprojektowanego  reaktora
wraz z we¢zownicg chlodzacg przedstawiono
na rysunku 1. W reaktorze umieszczone jest mie-
szadto turbinowe Rushtona. Przez dolny dystry-
butor wlotowy reaktora dozowany jest gaz syn-
tezowy, a z gory odbierany jest produkt reakcji.
Do opisu hydrodynamiki uktadu gaz syntezowy-
-zawiesina katalizatora wykorzystano eulerowski
model wielofazowy. Warunki symulacji modelu
procesu syntezy metanolu w reaktorze trojfazo-
wym wraz z parametrami symulacyjnymi zo-
staly opisane w autorskiej pracy Wodotazskiego
[2015].

Przy zatozeniu idealnego wymieszania oraz
stalej objetosci reaktora bilans masowy poszcze-
g6lnych sktadnikow opisany jest wzorem:

Vg€ -C )
gdzie: V_—objetosc reaktora, C,— stgzenie molo-
we danego sktadnika, C,  — st¢zenie molo-
we skfadnika poczatkowego, g, — objeto-
Sciowe natezenie przeptywu mieszaniny,

v, — wspotczynnik stechiometryczny.

Bilans energii reaktora opisany jest wzorem:

T
e 4,0, T,y ~T)) ~UAT, ~T)+V, (-5, H)r )

Bilans energii dla medium chtodzacego wyrazony jest z wzoru:

oT
Vag.c,—=q.p., [T, —T.)+UAT, -T,) 3)

ot

gdzie: T — temperatura, q — gestos¢, ¢p— po-
jemnos¢ cieplna, A-H- entalpia reakcji,
U — wspdlczynnik przenikania ciepta,
A — powierzchnia wymiany ciepta, in-
deksy dolne r i ¢ oznaczaja odpowiednio
uktad reakcyjny i chtodniczy.

W modelu przyjeto nastgpujace uproszczenia:
pominigto wpltyw ciepta mieszania na warunki
procesowe, a takze przyjeto, ze objetosciowe na-
tezenie przeptywu regentow nie zalezy od tempe-
ratury i sktadu mieszaniny reakcyjnej, a catkowita
ilo¢ ciepta reakcji odbierana jest przez chlodnice.

Schemat sterowania reaktora z uzyciem regulatora PID przedstawionego na rysunku 2. Regulator
PID pracuje w petli sprzezenia zwrotnego minimalizujac uchyb regulacji (r6znica wartosci sygnatu za-
danego i wyj$ciowego) poprzez strojenie sygnatu sterujacego na wejsciu obiektu. Wielkoscig regulowa-
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Rys. 1. Geometria reaktora zbiornikowego
przeptywowego

ng jest temperatura reaktora regulowana poprzez
natezenie strumienia wptywajacego reagenta do
reaktora. Transmitancja operatorowa regulatora
PID obliczana jest z wzoru:

1 (%

G() =K |1+ —+—— 4)

T8 Tys+1
gdzie: wzmocnienie K, regulatora opisana jest

wzorem:
T,+7,—7
K, = B S S N (5)
K,z

gdzie: T_— jest parametrem strojenia regulatora
otrzymanym przez minimalizacj¢ catki
wartosci bezwzglednej btedu regulatora
dla nadaznego punktu pracy.
T, ,— stale czasowe.

P_GAIN

Do identyfikacji modelu zostal wykorzystana
metoda rekurencyjna najmniejszych kwadratéw
wraz ze wspotczynnikiem zapominania. W celu
opisu dynamiki uktadu zostal wykorzystany mo-
del ARMA zgodnie z wzorem:

yk) _ by+bg”

G () =
(@) u(k) 1+alq_l+a2q_2

(6)

Otrzymana transmitancja dyskretna dla regu-
latora zostata opisana wzorem:

-7 l+az"'+a,z?

b 1+b,z7 7
1 (1_2_1)( z ) ( )

bib,

gdzie: r jest parametrem strojenia regulatora
opisany wzorem:

r=exp(-8.297, /T,) (8)

D(z)=

gdzie: T, — czas probkowania,
T — czas regulacji.

W modelu badana byta odpowiedz dyna-
miczna dla réznych zmian kroku czasowe-
go regulatora. Poprzez natezenie przeptywu
gazu syntezowego na wlocie badano wplyw
zmian stg¢zenia metanolu oraz temperatury
w reaktorze. Parametrami strojenia regula-
tora bylo jego wzmocnienie K, czas catko-
wania i rozniczkowania, gdzie ich optymal-
ne wartosci zostaly wyznaczone z uzyciem
metody najmniejszych kwadratow. Metody
strojenia regulatory opieraty si¢ na podsta-
wie analizy czestotliwo$Sciowej 1 stgzenia
produktu na wylocie reaktora.

L
@ S A 1 %
l DIFF. A SUM3

OutputTemperature . o

AR

GAINT
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Rys. 2. Schemat regulacji reaktora jako obiektu sterowania
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OMOWIENIE WYNIKOW

Symulacja numeryczna zostala przeprowa-
dzona dla stanéow ustalonych i nieustalonych.
Na rysunku 3a przedstawiono profile predkosci
roju pecherzy gazu syntezowego podawanego
na wlocie do reaktora przy wylaczonym mie-
szadle. Najwigksze zmiany predkosci gazu syn-
tezowego wzdluz wysokosSci reaktora zwigzane
byly z rozpadem i koalescencja pegcherzy gazo-
wych. Przyktadowe kontury objetosciowe frak-
cji statej katalizatora dla 60 sekundy przy pred-
kosci obrotowej mieszadta 240 obr/min zostaly
przedstawione na rysunku 3b.

Predkos¢ krytyczna mieszadta dla frakcji za-
wiesiny katalizatora wynosita okoto 112 obr/min.
Na rys. 4a przedstawiono wptyw molowego nate-
zenia przeptywu gazu syntezowego na wydajnosé¢
syntezy metanolu. W miar¢ zwigkszenia molowe-
g0 natezenia przeptywu gazu syntezowego steze-
nie metanolu rosto osiagajac maksimum dla 15
kmol/h, po czym zaczeto gwattowanie spadaé, co
spowodowane byto zbyt krotkim czasem kontak-
tu gazu syntezowego z powierzchnig katalizatora.
Optymalne nat¢zenie przeplywu gazu syntezo-
wego na wlocie do reaktora bylo jednym z waz-
niejszych parametréw zapewniajacych pozadang
zdolno$¢ produkcyjng reaktora. Miejscowe prze-
grzania w reaktorze przyczyniajg si¢ do zaburze-
nia stabilnosci termicznej w uktadzie. Na rysunku
4b przedstawiono przyktadowy wplyw ci$nienia
na wydajnos$¢ syntezy metanolu, ktérego wzrost
zwigzany jest z temperaturg procesu.

a)

30 sec

Wydajnos¢ produkcji reaktora podlega waha-
niom poprzez zaktocenia, takie jak nagte wzrosty
lub spadki temperatury. Zaprojektowany regula-
tor niweluje wpltyw zakldcen na wartosci zada-
nych parametrow w reaktorze zapewniajac stabil-
ny przebieg procesu. Na rysunku 5 przedstawio-
no odpowiedz uktadu na wymuszenie w postaci
skoku jednostkowego dla nastrojonego regulatora
(5a) oraz nienastrojonego (5b). Na podstawie od-
powiedzi skokowej wyznaczono czas narastania
oraz opoznienie uktadu. Dobrane nastawy dla re-
gulatora PID przedstawiono w tabeli 1.

Na rysunku 5b pokazano odpowiedz uktadu
na wymuszenie skokowe z blednie dobranymi
nastawami regulatora, co pokazuje, ze warto$¢
procesowa nie osiaga wartosci zadanej, a tempe-
ratura procesu spada, co w konsekwencji obniza
wydajnos¢ produke;ji.

Stezenie metanolu na wyjsciu z reaktora jest
regulowane poprzez masowe natg¢zenie prze-
plywu gazu syntezowego na wlocie do reakto-
ra. Transmitancja uktadu regulacji dla natgzenia
przeplywu wyniosta:

196e—-0.1753

O = Res 11 ©)

Transmitancja uktadu do regulacji temperatu-
ry w reaktorze wyniosta:

27le—0.8217
G(s) = 2/ 1e= 08217 10
) =T 1 (19)

b)

Rys. 3. Profile predkosci pecherzy gazu syntezowego na wlocie do reaktora dla 30 sekundy (3a); kontury udzialu
objeto$ciowego czastek statych zawiesiny katalizatora (3b)
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Rys. 4. Wpltyw molowego natgzenia przeptywu gazu syntezowego na wydajno$¢ syntezy metanolu wzdtuz wy-
sokosci reaktora (4a); wptyw ci$nienia na wydajno$¢ syntezy metanolu wzdtuz wysokosci reaktora (4b).
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Rys. 5. Odpowiedz uktadu na skok jednostkowy otrzymany z symulacji: nastrojonego regulatora PID (5a) oraz
nienastrojonego (5b)

Tabela 1. Nastawy regulatora PID

K¢ T, T, Rzad obiektu
1.5691 0.3852 0.04215 Inercja | rzedu
0.8571 0.6734 0.04112 Inercja Il rzedu

Na rysunku 6a przedstawiono odpowiedz
regulatora na warto§¢ zadang nat¢zenia
przeplywu gazu syntezowego wynoszacego 14
kmol/h na wlocie reaktora. Dynamika zmian
ma charakter oscylacyjny z czasem regulacji
okoto 90 milisekund. Odpowiedz uktadu na
skok jednostkowy w fazie rozruchu reaktora
pokazano na rysunku 6b. Czas dostrajania
regulatora wynosit niecatg sekunde. Poréwnanie

przebiegdw temperatury procesu z i bez regulatora
przedstawiono na ryunku 7. Przebieg procesu bez
regulacji powoduje nagly wzrost temperatury
w reaktorze co skutkuje gwaltownym spadkiem
wydajnosci produktu. Oddziatywanie regulatora
w przebieg procesu odgrywa znaczaca rolg
w redukcji zaktocen. Brak efektywnej regulacji
znacznie obniza bezpieczenstwo procesowe
w tym trwato$¢ eksploatacyjng reaktora.
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Rys. 6. Odpowiedz ukladu na warto$¢ zadang nat¢zenia przeptywu gazu: w fazie pracy reaktora (6a),
w fazie rozruchu reaktora (6b)
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Rys. 7. Temperatura procesu z udziatem i bez udziatu regulatora PID

PODSUMOWANIE

Zaprojektowany model regulatora PID sku-
tecznie utrzymuje warto$¢ temperatury w reakto-
rze na zadanym poziomie. Pozwala to utrzymac
wymagana jakos$¢ produkcji wraz z zapewnieniem
bezpieczenstwa prowadzonego procesu. Skutecz-
na regulacja wydhuza okres eksploatacji reaktora,
co z kolei przyczynia si¢ to do zwigkszenia nieza-
wodnos$ci pomniejszajac ryzyko awarii reaktora.
Kluczowa role w strojeniu regulatora odgrywa
czas regulacji i narastania. Odpowiednio dobrane
parametry pracy regulatora niweluja btedy w sta-
nie ustalonym jak i zapobiegaja przeregulowaniu
catego uktadu zapewniajac zwickszenie stabilno-
$ci prowadzonego procesu.
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