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Idea i przyklady wykorzystania pomiaréw posrednich
w przemySle

Do pomiaru skladu chemicznego w przemysle stosuje sie zazwyczaj drogie
chromatografy. Wprowadzajq one znaczne opdénienia, co wplywa na jakosé
regulacfi. Niekiedy tez catkowicie rezygnuje sig z pomiaru wielu istotnych
wielkosci. Alternatywq mogq by¢é pomiary realizowane w sposéb posredni.
W referacie krotho przedstawiono problemy zwigzane z budowq
i wykorzystaniem modeli matematycznych. Jako rzeczywisty obiekt
rozwazano wysokocisnieniowq kolumne destylacying.  Przedstawiono
posredni sposéb ciaglego pomiaru skiadu chemicznego | uzyskang dzieki
temu poprawe regulacji. Kolejny przyklad dotyczy niemierzalnej
bezposrednio iloSci energii wprowadzanej przez wymiennik ciepla. )
Zaproponowano sposob obliczania niemierzonych strat produkcji. Z uwagi
na silng nieliniowos$¢ wykorzystano rozmyty model typu Takagi - Sugeno.

- Inferential measurements — the idea and industrial
applications

There are a lot of expensive chromatographs in the chemical industry. They
usually introduce time delays. It affects significantly the accuracy of the
processes. It is also the rule — some of the important variables are not
observed at all. As an alternative inferential methods can be considered. In
this paper some issues related to mathematical models are briefly discussed.
As a real industry plant high pressure distllation tower is given. Continuous
measurement of chemical composition and its application in control is
presented. Next example shows how the heat exchanger duty can be
inferentially measured. Eventually the model of losses in the bottom product
is proposed. Because of nonlinearity a Takagi - Sugeno fuzzy model is
" applied.

1. WSTEP

Skutecznosé regulacji bardzo silnie wplywa na korzyséci ekonomiczne osiagane dzieki pracy
instalacji przemystowych. Dokladne urzadzenia pomiarowe sa zwykle drogie i nie zawsze
doskonate. Na przyklad, chromatografy moga by¢ klopotliwe w eksploatacii i wprowadzaja
niepozadane opéznienie. Niekiedy tez catkowicie rezygnuje si¢ z pomiaru wielu istotnych
wielkosci. Alternatywa moga byé pomiary realizowane w sposéb posredni. Zagadnienia
Zwigzane z pomiarami posrednimi i ich wykorzystaniem byly czesto przedmiotem
Praktycznych prac prowadzonych dla potrzeb przemyshi, Jako przyktady, mozna podaé
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pomiary niemierzonego bezposrednio skiadu substancji [2, 3]. Wydaje si¢, ze pomimo
wprowadzania na rynek coraz bardziej doskonalych generacji przyrzadéw pomiarowych, idea
pomiaréw posrednich nie musi tracié na aktualnosci. W praktyce przemystowej spotyka si¢
wiele ukladéw regulacii, ktére pracuja w oparciu o niezbyt dokladne lub wolne przyrzady
pomiarowe. Wykorzystujac dostgpna aparaturg mozna zwykle -poprawi¢ doktadnosé
prowadzenia procesu. Niektére wielkodci nie sa mierzone, a wigc wyznaczenie ich, nawet
w spos6b przyblizony, pozwala oceni¢ przebieg danego procesu. )
Zastosowanie pomiaréw posrednich jest zwykle rozwiazaniem atrakcyjnym finansowo. Nie sg
wymagane znaczne naklady na zakup aparatury i opracowanic ztozonych ukladéw regulacji.
Przy prowadzeniu produkcji na duza skalg przemystowg kazda poprawa jakosci regulacji
wplywa znaczaco na zysk osiagany z pracy instalacii.

Niniejsze opracowanie zostalo podzielone na kilka czgsci. Na poczatku oméwiono krétko
zagadnienia zwigzanie z modelowaniem matematycznym obiektéw przemystowych. Aby
przedstawié wykorzystanie pomiaréw posrednich w praktyce, zamieszczono trzy przyktady.
Jako obiekt przemystowy wybrano wysokocisnieniows kolumng destylacyjna. Przedstawiono
poéredni sposéb ciaglego pomiaru skladu chemicznego 1 uzyskang dzigki temu poprawg
regulacji. Kolejny przykiad dotyczy wyznaczania gléwnego zaklocenia — ilosci energii
przekazywanej przez wymiennik ciepla. Zaproponowano réwniez sposob obliczania
niemierzonych strat produkcji. Z uwagi na silng nieliniowos¢ wykorzystano rozmyty model
typu Takagi - Sugeno.

2. POMIARY POSREDNIE

Rozwaza sie nastepujace zagadnienie: w jaki sposob, wykorzystujqc jedynie dostgpne
pomiary, wyznacza¢ inne wielkosci, kt6re z réznych przyczyn nie sa mierzone bezposrednio.
Przyczyny moga by¢ réznorodne: .

a) brak jest odpowiednich przyrzadéw pomiarowych, natomiast niemierzalne wielko$ci moga
byé okreslone posrednio przy uzyciu istniejgcej aparatury,

b) niektére pomiary sa kosztowne lub klopotliwe (up. analiza laboratoryjna),

¢) konwencjonalne mierniki, chociaz sa precyzyjne, to jednak ich wykorzystanie w regulacji
jest klopotliwe, na przyklad ze wzglgdu na opéZnienia pomiarowe,

d) dopuszcza si¢ rozsadne bledy pomiaréw posrednich, poniewaz nawet znieksztalcona
informacja dostarcza wiedzy o pracy instalacji

Pomiary posrednie mogg by¢ wykorzystywane w roznych celach. Przede wszystkim posredni
pomiar wielkoéci regulowanej jest podstawa dziatania algorytmu regulacji. Jezeli udaje si¢
wyznaczyé (nawet w przyblizeniu) gtowne zaklocenia, to mozna wykorzystaé tzw. sprzezenic
do przodu (ang. feedforward).

Warto dodaé, ze idea pomiaréw posrednich ma zwiazek z wieloma obszarami automatyki.
Jako przyklad moima podaé obserwator stanu, ktérego zadaniem jest odtworzenie
niemierzonego bezposrednio stanu ukladu dynamicznego. Kolejnym ciekawym przykladem
jest uktad regulacji pracujacy w tzw. strukturze IMC (Internal Model Control). Dzigki
wykorzystaniu modelu obiektu wyznacza si¢ na biezaco warto$¢ niemierzalnego zaklécenia.
Pozwala to na odpowiednio wczesne zmiany wartosei sygnatu sterujacego.
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3. PROCES I JEGO MODEL

Stosowanie réznych algorytméw regulacji wymaga ziajomosci modelu matematycznego
procesu. Model jest rowniez niezbgdny przy prowadzeniu pomiaréw posrednich. Niekiedy,
dla potrzeb modelowania, mozliwe jest wydzielenie pewnego, szczegblnie interesujacego,
fragmentu aparatu technologicznego. W wielu przypadkach stosuje si¢ uproszczenia, gdyz
dokiadny opis zachodzacych zjawisk jest przewaznie ztozony. Pomimo tego, opracowanie
modelu wymaga dokladnego poznania zachodzacych zjawisk i ich opisu matematycznego,
oraz znajomosci konstrukeji aparatury wiasciwej dla danej dziedziny przemyshi [1, 4].
Kolejng, powazng trudnoscig jest dostrojenie i weryfikacja opracowanego modelu. Nalezy
obliczyé (lub przyja¢) parametry aparatury, przy czym wielkosci te zwykle ulegajg zmianie
W czasie pracy instalacji.

Mozna wyr6znié nastgpujace grupy modeli matematycznych:

2) modele fizykochemiczne poddane dostrojeniu i weryfikacji,

b) modele empiryczne uzyskane na drodze identyfikacji procesu,

¢) modele uproszczone powstale przez redukcje pelnych modeli fizykochemicznych,
d) przyblizone modele jakosciowe

Modele pierwszej grupy opierajg si¢ na mozliwie pelnym opisie fizykochemicznym zjawisk
i urzadzef. Opracowanie ich wymaga wiec znacznej wiedzy technologicznej. Poza tym,
wyznaczenie parametréw zaleznych od konkretnej instalacji, jest zwykle trudne. Tego typu
modele sj przewaznie opracowywane przez specjalizowane firmy Inb osrodki naukowe.
Wykorzystujac pakiety oprogramowania mozna modelowaé szeroka game obiektéw (np.
Aspen Dynamic, Speed Up, Chem Cad).

Catkowicie przeciwstawne podejécie wykorzystuje si¢ konstruujac modele nalezace do
drugiej grupy. Na podstawie mierzonych wielkosci procesowych wyznacza si¢ parametry
modelu matematycznego. Model empiryczny, uzyskany w wyniku identyfikacji, jest proba
przyblizenia rzeczywisto$ci w oparciu o dane pomiarowe. Jako$é modelu jest wynikiem wielu
czynnikéw: wyboru struktury, jakosci i ilogci danych pomiarowych, procedur obliczeniowych
identyfikacji. Omawiane podejicie ma réwniez swoje wady. Przede wszystkim wybér
niewlasciwej struktury moze spowodowaé duze niescistosci. Poza tym, procesy przemyslowe
pracujg przewaznie w dos¢ waskim zakresie zmian sygnat6w. Oparcie identyfikacji na tego
typu danych moze prowadzi¢ do modelu prawdziwego w zbyt waskim przedziale (np. zmian
sygnatu wyjsciowego, lub zaklécen).

Trzecig grupe stanowia tzw. modele uproszczone. Powstajg one przez wykorzystanie pelnych
modeli fizykochemicznych, ktére z uwagi na swoja uniwersalnos¢ i przeznaczenie (symulacja
off - line), raczej nie moga byé bezposrednio wykorzystane w sterowaniu. Opracowanie
modelu zredukowanego obejmuje kilka etapéw. Na podstawie danych pomiarowych model
fizykochemiczny zostaje dostrojony i zweryfikowany. Nastepnie, symuluje sie proces
W szerokim zakresie zmian istotnych sygnatéw i parametréw. Na podstawie wynikdw
Symulacji identyfikuje si¢ model uproszczony — np. wielomianowy, transmitancyjny itp.
Gléwng zaleta modeli uproszczonych jest ich prostota, a wiec moga byé wykorzystane
W sterowaniu (np. w algorytmie regulacji). Powinny tez, lepiej niz modele grupy drugiej,
Opisywa¢ proces w mniej typowych stanach.

Ciekaws alternatywe stanowig przyblizone modele jakosciowe. Gdy dokladnos$é pomiaru
Posredniego nie musi byé zbyt duza, model mozna oprzeé na wiedzy i do§wiadczeniu eksperta
(np. operatora) oraz uzupelni¢ danymi pomiarowymi (np. niepetnymi).
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4. CIAGLY, POSREDNI POMIAR SKEADU CHEMICZNEGO

Na rys. 1 przedstawiono przyklad typowej instalacji przemystowej — wysokocisnieniowsg
kolumne destylacyjna. Do aparatu doprowadza si¢ surowiec w fazie parowej, ktéry jest
mieszaning gléwnie etylenu i etanu. Produkt destylacji powinien by¢ praktyczmie czystym
etylenem (maksymalny poziom zanieczyszczenn 1000 ppm). Wymagang ﬁoéé produktu
dobiera si¢ przyjmujac wielko$é ilorazu strumieni O/P (O — orosienie, P —~ produkt).

surowiec S
—

pétka kontrolna
stezenie y
©

skraplacz

zbiomik
=I=TT77)  orosienmia

a’i destylat P

czynnik
grzewczy
giéwny

pirogaz

warnik

Rys.1. Kolumna destylacyjna

Aby zapewnié prawidlowe dziatanie dolnej cze¢sci kolumny nalezy utrzymywaé stala warto$é
stezenia y na tzw. p6lce kontrolnej (p6tka nr 14). Zastosowano regulator PI, ktory steruje
przeptywem czynnika grzewczego doprowadzonego do warnika.

Pomiar skladu na pélce kontrolnej jest realizowany chromatografem. Jego wada jest diugi
czas analizy — 12 min. Na rys. 2 przedstawiono przyktadowe zmiany skladu i wynik uzyskany

z chromatografu.
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Rys. 2. Rzeczywisty sklad na pélce kontrolej (y) i wynik analizy chromatografem (Vo)
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W chwili kT, pobiera si¢ prébke substancji. W okresie od kT, do (k+1)T, wykonywana jest
analiza. W chwili (k+1)T, wyprowadzany jest wynik, ktéry nie zmienia si¢ do (k+2)T,.
Sygnat wyjsciowy analizatora jest wigc opéZnionym o czas T, przebiegiem schodkowym.
Charakter sygnalu wyjéciowego chromatografu wplywa znaczaco na jakos¢ regulacji sktadu
na péice kontrolnej. Zakiocenia moga spowodowaé diugotrwaty stan nieustalony.

Jak wiadomo, skiad y (ulamek molowy) jest funkcjg temperatury T (K) oraz cisnienia P (bar)

y=a°+a,T+a2T2+a3(P—a,) ‘ 1¢))
Dla mieszaniny etylen - etan wspotczynniki powyZzszego wielomiam sg nastgpujace

a, =263318, a, = -19,305, a, =32, a, = 0095, a, = 18,936

przy czym odchylenie standardowe przyblizenia wynosi ¢=0,003. Powyzsza zalezno$é
powstata dzigki wykorzystaniu petnego modelu fizykochemicznego i aproksymacji wynikéw.
W szczegblnej sytuacji pomiar posredni skladu moze opiera si¢ wylacznie na pomiarze
temperatury. Jezeli zmiany ci$nienia w kolumnie sa niewielkie (skutek sprawnego dziatania
uktadu regulacji) mozna zrezygnowaé z pomiaru temperatury.

Warto zauwazy¢, Ze pomiary temperatury i ciénienia sg realizowane szybko, a potrzebna
aparatura jest powszechnie dostepna i stosunkowo tania.

I
0.35 . -

Y 0.34 I N - pomjar
’ chromatografem

0.33 |

pomiar poéredni,

032 r dostrojony regulator N\ S pomiar posredni 1

0.31
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0.29
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t[h]

Rys. 3. Porownanie jakosci regulacji skiadu y na péice kontrolnej przy wykorzystaniu

chromatografu i przy pomiarze podrednim, przy zaki6ceniu +3%

Na rys. 3 poréwnano jako$é regulacji skiadu na pélce kontrolnej. Badano zachowanie uktadu
przy skokowym wzroscie stezenia surowca (glownego zaklécenia) o 3% od wartosci
projektowej. Dhugi okres probkowania i opézZnienia pomiarowe sq przyczyng dos¢ wolnej
kompensacji zaklocenia. Wprowadzenie ciaglego, posredniego pomiaru skladu zmniejsza
przeregulowanie. Dalsza poprawa regulacji zostaje osiggnieta dzigki dostrojeniu regulatora
(przy opdznionym pomiarze bylo to niemozliwe). W poréwnaniu ze stanem poczatkowym
osiggnieto okolo 3 razy mniejsze odchylenie sktadu od wartosci zadanej, co pozwala znacznie
ograniczy¢ straty produkcji.

Osobnym zagadnieniem jest wykorzystanie wolnego chromatografu. Jezeli tylko pomiary
temperatury i ci$nienia sa poprawne, to stosowanie op6znionego wyniku (np. w celu
Kalibracji) wydaje si¢ problematyczne. Moze by¢ on uzyty do wykrycia $ladowych zawartoéci
innych substancji (propylen, metan).
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5. POMIAR OBCIAZENIA CIEPLNEGO WARNIKA BOCZNEGO

Gléwny warnik kolumny destylacyjnej (rys. 1) ma za zadanie zamieniaé ciecz splywajaca ku
dotowi aparatu na strumiefr pary. Z pewnych wzgledéw projektowych zastosowano
dodatkowy warnik boczny. Z punktu widzenia uktadéw regulacji istotne jest, ze obcigzenie
cieplne dodatkowego warnika jest zalezne od innych instalacji i oczywiécie-zmienne. Dla
kolumny destylacyjnej jest wiec zrédtem zakidcen.

Wymiana energii jest nastepujaca. Z potki 20 pobiera si¢ strumier cieczy, ktéry jest
zamieniany na par¢ i z powrotem wprowadzany do kolumny na pétke 17. Czynnikiem
grzewczym jest strumien pirogazu o natgzeniu przeptywu F i temperaturze T,. Mierzona jest
tez temperatura wylotowa (T,).

Dostarczone cieplo moze by¢ wyliczone z bilansu energetycznego. Jest ono proporcjonalne do
przeptywu i réZnicy temperatur

K
kg°C

O, [kW]=cF(T, - T,) gdzie c=5,15 @

Przeprowadzono symulacyjne badanie obwodu obiegu ciepla, aby sprawdzi¢, czy wartosé
ciepla whasciwego ¢ moze byé przyjeta jako stala. Stwierdzono, ze nawet dla czesciowego
skroplenia pirogazu i dos$¢ szerokiego zakresu temperatur, zwiazek (2) wystarczajaco
prawidtowo opisuje oddawane cieplo.

pomiar posredni
| zaklGcenia Qg
Ir It Iz,
€ kolumna
regulator P1 destylacyjna Y
-y, »
Rys. 4. Struktura regulatora wykorzystujacego posredni pomiar zaktocenia Q,
0.335
y 033t konwencjonalny 7
omzs LI N regulator PI i

0.31 wykorzystanie
—— Ppofredniego
0.305 pomiaru zakiécenia
0.3 yg:d=o:3
0.295 " . .
0 05 . 1 15 2

t [h]
Rys. 5. Regulacja skiadu y na pélce kontrolnej przy zmianie zaktéceniu +10%

418 —. ' AUTOMATION %

___.d



aul

Posredni pomiar ciepla- Q; mozna wykorzystaé do szybkiej kompensacji tego zaklocenia.
W tym celu mozna zastosowa regulator pracujacy w strukturze otwarto - zamknietej
(feedforward - feedback). Takie rozwiazanie ma jedng wadg — wymaga znajomosci modelu
toru sterowanego obiektu i zakiécenia. Zaproponowano nieco prostsze rozwiazanie (rys. 4),
w ktérym posrednio mierzone zakiécenie doprowadzane jest do wejécia obiektu. Przebiegi,
ilustrujace dziatanie pierwotnego i usprawnionego uktadu regulacji, przedstawiono na rys. 5.

6. MODEL STRAT PRODUKCJI

Wielko$¢ produkcji omawianej kolumny destylacyjnej wynosi okoto 60 th. Wielkosé tzw.
wywary, czyli produktu ubocznego destylacji waha si¢ w granicach od 10 do 12 t/h. Z punktu
widzenia strat etylenu jego zawarto$¢ w wywarze powinna by¢ jak najmniejsza, lecz wzrasta
wowezas zuzycie energii dostarczanej do warnika. Dla opisywanej instalacji analiza sktadu
cieczy wyczerpanej byla prowadzona raz dziennie w wyniku analizy laboratoryjne;j.
Zastosowanie mechanizmu pomiaru poéredniego umozliwitoby wige biezaca ocene strat.

Do modelowania procesu moze by¢ wykorzystany petny model fizykochemiczny, jednak jego
zastosowanie w warunkach przemystowych jest problematyczne. Zaproponowano wige
nastepujaca  procedur¢ opracowania modelu uproszczonego. Zweryfikowany model
fizykochemiczny postuzyt do badania wrazliwosci skladu na zmiane wielu parametréw
procesu. Z przeprowadzonych eksperymentéw (oraz wiedzy ekspertow) wynika, ze straty
w dolnej czgéci kolumny zaleza przede wszystkim od skladu na pétde kontrolnej y,, oraz
ilodci ciepta Qg dostarczonej do bocznego warnika:

Xy =f(Y14: Qa) 3

Cieplo Qg jest oczywiscie mierzone w spos6b posredni.
Wykorzystujac pelny model procesu wykonano zbidr symulacji, przy czym warto$é
argumentéw zmieniano w zakresach:

‘

01<y, <05, 15000, <3000

przy czym pozostale parametry (ich wpltyw na sklad x, jest niewielki) mialy wartos¢
nominalna.

Zbiér argumentéw funkeji i odpowiadajgce im stezenia byly podstaws do aproksymacji
funkcji strat. Szczegélnie atrakcyjnym sposobem opisu rzeczywistych nieliniowych obiektéw
jest model rozmyty. Przyjeto strukturg modelu zaproponowana przez Takagi i Sugeno [5].
Argumenty modelu i jego wyjscie przeskalowano tak, aby byly zawarte w przedziale <0; 1>.
W dalszej czgéei omawia sie wiee model matematyczny w postaci funkeji dwu zmiennych
Y=f{x,, x,), ktérego zwiazek z wielkosciami fizycznymi jest nastepujacy:

_ 4, min _ (Hmin x _xm'n
X = Yia "V _ Gz —O» y=22 "% @

mx min 2 2T min ? max min
Y — Vi Q" ~ 0Oy Xy — Xy

W kazdym obszarze jest spetniona liniowa zalezno$¢ migdzy wyjsciem y' oraz argumentami
Xy, X,:

1 jezelix, jest A™ i x, jest B® wtedy y' =c} +c'x, +cix, &

A” oraz B oznaczaja odpowiednie zbiory.
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Wyjscie y modelu okresla sig jako sume wazong wyjsé poszczegblnych modeli:

$ iy
y=L— 6

2w

i=1

przy czym w' oznacza wagi wynikle z wartosci funkeji przynaleznosci [S].

Dla omawianego przyktadu przyjeto liczbe regut postaci (5) réwna 4. Zastosowano trojkatne
funkcje przynaleznoéci — rys. 6a, przy czym dla kazdej zmiennej wejSciowej przyjeto
réwnomiemy podziat (m, n=2).

Wskaznik dopasowania wyjécia modelu uproszczonego y™ z modelem fizykochemicznym
y ma postaé (7), przy czym n=961 jest ilogcia punktéw, na ktérych oparto aproksymacie:

" 2

J=%Z(y_y- 4 (7)

i=1

Przestrzenny wykres opisujacy nieliniowy model y=f(x,, x,) pokazano na rys. 6b. ‘Wskaznik
dopasowania modelu J wynosi 8,3e-5.

Ay A,

0 0.z 0.4 0.6 0.8 1
Xy

[ 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Xz

Rys. 6. Model strat produkcji y=f(x,, x,): a) funkcje przynaleznosci, b) model nieliniowy

7. PODSUMOWANIE

Mimo ciaglego udoskonalania przyrzadéw pomiarowych, pomiary posrednie nadal moga by¢
niezmierne przydatne w zastosowaniach przemystowych, zwlaszcza gdy nalezy poszukiwaé
rozwigzan tanich i skutecznych.
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