ГЛАВА 2
АВТОМАТИЗАЦИЯ ТИПОВЫХ ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ
2.1.  ПОСЛЕДОВАТЕЛЬНОСТЬ   ВЫБОРА  СИСТЕМЫ  АВТОМАТИЗАЦИИ*
Общая задача управления технологическим процессом формули​руется обычно как задача максимизации (минимизации) неко​торого критерия (себестоимости, энергозатрат, прибыли) при выполнении ограничений на технологические параметры, накла​дываемых регламентом. Решение такой задачи для всего про​цесса в целом очень трудоемко, а иногда практически невоз​можно ввиду большого числа факторов, влияющих на ход про​цесса. Поэтому весь процесс разбивают на отдельные участки,. которые характеризуются сравнительно небольшим числом пере-
,*В данной главе рассматриваются наиболее характерные особенности регулирования основных технологических параметров и процессов. На основе-уравнении материального и теплового баланса аппаратов проводится анализ их как объектов регулирования и дается выбор вариантов систем регулирова​ния, начиная с простейших одноконтурных АСР с постепенным усложнением схем. В разделах, посвященных автоматизации реакторов, теплообменников и ректификационных колонн, на примере простейших аппаратов иллюстриру​ется методика вывода линеаризованных моделей статики и динамики техноло​гических объектов с сосредоточенными и распределенными параметрами, кото​рые могут быть использованы при расчете систем регулирования.
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менных. Обычно эти участки совпадают с законченными техно​логическими стадиями, для которых могут быть сформулиро​ваны свои подзадачи управления, подчиненные общей задаче управления процессом в целом.
Задачи управления отдельными стадиями обычно направлены на оптимизацию (в частном случае, стабилизацию) техноло​гического параметра или критерия, легко вычисляемого по из​меренным режимным параметрам (производительность, концентрация продукта, степень превращения, расход энергии). Оптимизацию критерия проводят в рамках ограничений, задавае​мых технологическим регламентом. На основании задачи опти​мального управления отдельными стадиями процесса формули​руют задачи автоматического регулирования технологических параметров для отдельных аппаратов.
  Важным этапом в разработке системы автоматизации явля​ется анализ основных аппаратов как объектов регулирования, т. е. выявление всех существенных входных и выходных перемен​ных и анализ статических и динамических характеристик кана​лов возмущения и регулирования. Исходными данными при этом служат математическая модель процесса и (как первое прибли​жение) статическая модель в виде уравнений материального и теплового балансов. На основе этих уравнений с учетом реаль​ных условий работы аппарата все существенные факторы, влияющие на процесс, разбиваются на следующие группы.
Возмущения, допускающие стабилизацию. К ним относят независимые технологические параметры, кото​рые могут испытывать существенные колебания, однако по ус​ловиям работы могут быть стабилизированы с помощью авто​матической системы регулирования. К таким параметрам обыч​но относятся некоторые показатели входных потоков. Так, рас​ход питания можно стабилизировать, если перед аппаратом имеется буферная емкость, сглаживающая колебания расхода на выходе из предыдущего аппарата; стабилизация температу​ры питания возможна, если перед аппаратом установлен тепло​обменник, и т. п. Очевидно, при проектировании системы управ​ления целесообразно предусмотреть автоматическую стабилиза​цию таких возмущений. Это позволит повысить качество управ​ления процессом в целом. В простейших случаях на основе таких систем автоматической стабилизации возмущений строят разомкнутую (относительно основного показателя процесса) си​стему автоматизации, обеспечивающую устойчивое ведение процесса в рамках технологического регламента.
Контролируемые возмущения. К ним условно от​носят те возмущения, которые можно измерить, но невозможно или недопустимо стабилизировать (расход питания, подаваемо​го непосредственно из предыдущего аппарата; температура ок​ружающей среды и т. п.). Наличие существенных нестабилизи​руемых возмущений требует применения либо замкнутых по основному показателю процесса систем регулирования, либо
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комбинированных АСР, в которых качество регулирования по​вышается введением динамической компенсации возмущения.
Неконтролируемые возмущения. К ним относятся те возмущения, которые невозможно или нецелесообразно изме​рять непосредственно. Первые — это падение активности ката​лизатора, изменение коэффициентов тепло- и массопередачи и т. п. Примером вторых может служить давление греющего пара в заводской сети, которое колеблется случайным образом и является источником возмущения в тепловых процессах. Вы​явление возможных неконтролируемых возмущений — важный этап в исследовании процесса и разработке системы управления. Наличие таких возмущений требует, как и в предыдущем слу​чае, обязательного применения замкнутых по основному пока​зателю процесса систем автоматизации.
Возможные регулирующие воздействия. Это материальные или тепловые потоки, которые можно изменять автоматически для поддержания регулируемых параметров.
Выходные переменные. Из их числа выбирают ре​гулируемые координаты. При построении замкнутых систем ре​гулирования в качестве регулируемых координат выбирают тех​нологические параметры, изменение которых свидетельствует о нарушении материального или теплового баланса в аппарате. К ним относятся: уровень жидкости — показатель баланса по жидкой фазе; давление — показатель баланса по газовой фазе; температура — показатель теплового баланса в аппарате; кон- центрация — показатель материального баланса по компоненту.
Анализ возможных регулирующих воздействий и выходных координат объекта позволяет выбрать каналы регулирования для проектируемых АСР. При этом в одних случаях решение определяется однозначно, а в других имеется возможность вы​бора как регулируемой координаты, так и регулирующего воз​действия для заданного выхода. Окончательный выбор каналов регулирования проводят па основе сравнительного анализа ста​тических и динамических характеристик различных каналов. При этом учитывают такие показатели, как коэффициент уси​ления, время чистого запаздывания, его отношение к наиболь​шей постоянной времени канала t/Т (см. разд. 1.4).
На основе анализа технологического процесса как объекта регулирования проектируют систему автоматизации, обеспечи​вающую решение поставленной задачи регулирования. Начина​ют с проектирования одноконтурных АСР отдельных парамет​ров: они наиболее просты в наладке и надежны в работе, по​этому широко используются при автоматизации технологических объектов.
Однако при неблагоприятных динамических характеристи​ках каналов регулирования (большом чистом запаздывании, большом отношении т/Г) даже в случае оптимальных настроек регуляторов качество переходных процессов в одноконтурных АСР может оказаться неудовлетворительным. Для таких объ-
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ектов анализируют возможность построения многоконтурных АСР, в которых качество регулирования можно повысить, ус​ложняя схемы автоматизации, т. е. применяя каскадные, ком​бинированные, взаимосвязанные АСР.
Окончательное решение о применении той или иной схемы ав​томатизации принимают после моделирования различных АСР и сравнения качества получаемых процессов регулирования.
2.2. РЕГУЛИРОВАНИЕ ОСНОВНЫХ ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПАРАМЕТРОВ
К основным технологическим параметрам, подлежащим контро​лю и регулированию в химико-технологических процессах, отно​сят расход, уровень, давление, температуру, значение рН и по​казатели качества (концентрацию, плотность, вязкость и др.)*. Регулирование расхода. Необходимость регулирования расхода возникает при автоматизации практически любого непрерывно​го процесса. АСР расхода, предназначенные для стабилизации возмущений по материальным потокам, являются неотъемлемой частью разомкнутых систем автоматизации технологических про​цессов. Часто АСР расхода используют как внутренние конту​ры в каскадных системах регулирования других параметров. Для обеспечения заданного состава смеси или для поддержания материального и теплового балансов в аппарате применяют си​стемы регулирования соотношения расходов нескольких веществ в одноконтурных или каскадных АСР.
Системы регулирования расхода характеризуются двумя особенностями: малой инерционностью собственно объекта регу​лирования; наличием высокочастотных составляющих в сигна​ле изменения расхода, обусловленных пульсациями давления в трубопроводе (последние вызваны работой насосов или комп​рессоров или случайными колебаниями расхода при дроссели​ровании потока через сужающее устройство).
На рис. 2.1 дана принципиальная схема объекта при регули​ровании расхода. Обычно таким объектом является участок тру​бопровода между точкой измерения расхода (например, местом установки сужающего устройства 1) и регулирующим орга​ном 2. Длина этого участка определяется правилами установки сужающих устройств и регулирующих органов и составляет обычно несколько метров. Динамика канала «расход вещества через клапан — расход вещества через расходомер» приближен​но описывается апериодическим звеном первого порядка с чи​стым запаздыванием. Время чистого запаздывания обычно со-
· Основы измерения этих параметров, автоматические приборы контроля и исполнительные устройства изучают в курсах «Технологические измерения и приборы> и «Технические средства автоматизации». Здесь рассмотрены осо​бенности регулирования этих параметров с учетом статических и динамиче​ских характеристик каналов регулирования, приборов контроля и средств автоматизации и приведены примеры наиболее распространенных систем ре​гулирования некоторых параметров.
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  ставляет доли секунд для газа и несколько секунд — для жид​кости; значение постоянной времени — несколько секунд.
Ввиду малой инерционности объекта регулирования особые требования предъявляются к выбору средств автоматизации и методов расчета АСР. В частности, в промышленных установках инерционность цепей контроля и регулирования расхода стано​вится соизмеримой с инерционностью объекта, и ее следует учи​тывать при расчете систем регулирования.
 Приближенная оценка чистого запаздывания и постоянных времени отдельных элементов цепи показывает (рис. 2.2), что современные первичные преобразователи расхода, построенные на принципе динамической компенсации, можно рассматривать как усилительные звенья. Исполнительное устройство аппрокси​мируется апериодическим звеном первого порядка, постоянная времени которого составляет несколько секунд, причем быстро​действие исполнительного устройства существенно повышается при использовании позиционеров. Импульсные линии, связы​вающие средства контроля и регулирования, аппроксимируются апериодическим звеном первого порядка с чистым запаздыва​нием, параметры которого определяются длиной линии и лежат в пределах нескольких секунд. При больших расстояниях меж​ду элементами цепи необходимо по длине импульсной линии устанавливать дополнительные усилители мощности.
4 Вследствие малой инерционности объекта  рабочая  частота может оказаться выше максимальной, ограничивающей область нормальной работы промышленного регулятора, в пределах ко​торой реализуются стандартные законы регулирования. За пре​делами этой области динамические характеристики регуляторов      отличаются от стандартных, вследствие чего требуется введение •      поправок на рабочие настройки с учетом фактических законов регулирования.
1 Выбор законов регулирования диктуется обычно требуемым качеством переходных процессов. Для регулирования расхода
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без статической погрешности в од​ноконтурных АСР применяют ПИ — регуляторы. Если АСР расхода яв​ляется внутренним контуром в кас​кадной системе регулирования, ре-
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гулятор расхода может осуществлять П-закон регулирования. При наличии высокочастотных помех в сигнале расхода приме​нение регуляторов с дифференциальными составляющими в за​коне регулирования без предварительного сглаживания сигнала может привести к неустойчивой работе системы. Поэтому в про​мышленных АСР расхода применение ПД- или ПИД-регулято-ров не рекомендуется.
В системах регулирования расхода применяют один из трех способов изменения расхода:
дросселирование потока вещества через регулирующий ор​ган, устанавливаемый на трубопроводе (клапан, шибер, за​слонка);
изменение напора в трубопроводе с помощью регулируемого источника энергии (например, изменением числа оборотов дви​гателя насоса или угла поворота лопастей вентилятора);
байпасирование, т. е. переброс избытка вещества из основ​ного трубопровода в обводную линию.
Регулирование расхода после центробежного насоса осу​ществляется регулирующим клапаном, устанавливаемым на на​гнетательном трубопроводе (рис. 2.3,а). Если для перекачива​ния жидкости используют поршневой насос, применение подоб​ной АСР недопустимо, так как при работе регулятора клапан может закрыться полностью, что приведет к разрыву трубопро​вода (или к помпажу, если клапан установлен на всасе насоса). В этом случае для регулирования расхода используют байпаси​рование потока (рис. 2.3,6).
Регулирование расхода сыпучих веществ осуществляется из​менением степени открытия регулирующей заслонки на выходе из бункера (рис. 2.4, а) или изменением скорости движения лен​ты транспортера (рис. 2.4,6). Измерителем расхода при этом может служить взвешивающее устройство, которое определяет массу материала на ленте транспортера.
Регулирование соотношения расходов двух веществ можно осуществлять по одной из трех схем, описанных ниже.
1. При незаданной общей производительности расход одного вещества (рис. 2.5, a) G1, называемый «ведущим», может ме​няться произвольно; второе вещество подается при постоянном соотношении у с первым, так что «ведомый» расход равен yg1.
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Рис. 2.4. Схемы регулирования расхода сыпучих веществ:
а — изменением степени открытия регулирующей заслонки; б — изменением скорости движения транспортера, 1 — бункер; 2 — транспортер; 3 — регулятор; 4 — регулирующая за​слонка; 5 — электродвигатель
Иногда вместо регулятора соотношения используют реле соот​ношения и обычный регулятор для одной переменной (рис. 2.5,б). Выходной сигнал реле 6, устанавливающего задан​ный коэффициент соотношения y, подается в виде задания регу​лятору 5, обеспечивающему поддержание «ведомого» расхода.
2. При заданном «ведущем» расходе кроме АСР соотноше​ния применяют и АСР «ведущего» расхода (рис. 2.5,в). При такой схеме в случае изменения задания по расходу g1 автомати​чески изменится и расход gz  (в заданном соотношении с g1).
3. АСР соотношения расходов является внутренним  конту​ром в каскадной системе регулирования третьего технологического параметра у  (например, температуры в аппарате). При
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Рис. 2.5. Схемы регулирования соотношения расходов:
а, б — при незаданной общей нагрузке, в — при заданной общей нагрузке, г — при за​данной общей нагрузке и коррекции коэффициента соотношения по третьему параметру; /, 2 — измерители расхода, 3 — регулятор соотношения; 4, 7 — регулирующие клапаны; 5 — регулятор расхода, 6 — реле соотношения, 8 — регулятор температуры; 9 — устрой​ство ограничения
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этом заданный коэффициент соотношения устанавливается внешним регулятором в зависимости от этого параметра так что G2 = y(y)G1 (рис. 2.5, г). Как отмечалось выше, особенность па-стройки каскадных АСР состоит в том, что на задание внутрен​нему регулятору устанавливают ограничение xph <xp <xpB. Для АСР соотношения расходов это соответствует ограничению yh < y<yb- Если выходной сигнал внешнего регулятора выходит за пределы [хрн, xpB], то задание регулятору соотношения оста​ется на предельно допустимом значении у (т. е. yн или yb)-Регулирование уровня. Уровень является косвенным показатeлем гидродинамического равновесия в аппарате. Постоянство уровня свидетельствует о соблюдении материального баланса, когда приток жидкости равен стоку, и скорость изменения уров​ня равна нулю. Следует отметить, что «приток» и «сток» здесь являются обобщенными понятиями. В простейшем случае, когда в аппарате не происходят фазовые превращения (сборники, про​межуточные емкости, жидкофазные реакторы), приток равен расходу жидкости, подаваемой в аппарат, а сток — расходу жидкости, отводимой из аппарата. В более сложных процессах, сопровождающихся изменением фазового состояния веществ, уровень является характеристикой не только гидравлических, но и тепловых и массообменных процессов, а приток и сток учи​тывают фазовые превращения веществ. Такие процессы проте​кают в испарителях, конденсаторах, выпарных установках, рек​тификационных колоннах и т. п.
В общем случае изменение уровня описывается уравнением вида
[image: image7.png]dL
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где S— площадь горизонтального (свободного) сечения аппарата; Gвx, Gвых—расходы жидкости на входе в аппарат и выходе из него; Gоб — ко​личество жидкости, образующейся (или расходуемой) в аппарате в единицу времени.
В зависимости от требуемой точности поддержания уровня применяют один из следующих двух способов регулирования:
1) позиционное регулирование, при котором уровень в аппа​рате поддерживается в заданных, достаточно широких преде-
[image: image8.png]



лах: lh  <l<lb. Такие системы регулирования устанавливают на сбор​никах жидкости или про​межуточных емкостях
Рис. 2.6. Пример схемы пози​ционного регулирования уров​ня:
1 — насос; 2 — аппарат, 3 — сигна​лизатор уровня; 4 — регулятор уров​ня, 5, 6 — регулирующие клапаны
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Рис 2 7. Схемы непрерывного регулирования уровня:
а — регулирование «на притоке»; б — регулирование «на стоке», в — каскадная АСР; 1~ регулятор уровня, 2 — регулирующий клапан; 3, 4 — измерители расхода, 5 — регулятор соотношения
(рис. 2.6). При достижении предельного значения уровня проис​ходит автоматическое переключение потока на запасную ем​кость;
2) непрерывное регулирование, при котором обеспечивается стабилизация уровня на заданном значении, т. е. L = L°.
Особенно высокие требования предъявляются к точности ре​гулирования уровня в теплообменных аппаратах, в которых уро​вень жидкости существенно влияет на тепловые процессы. На​пример, в паровых теплообменниках уровень конденсата опреде​ляет фактическую поверхность теплообмена. В таких АСР для регулирования уровня без статической погрешности применяют ПИ-регуляторы. П-регуляторы используют лишь в тех случаях, когда не требуется высокое качество регулирования и возмуще​ния в системе не имеют постоянной составляющей, которая мо​жет привести к накоплению статической погрешности.
При отсутствии фазовых превращений в аппарате уровень в нем регулируют одним из трех способов:
изменением расхода жидкости на входе в аппарат (регули​рование «на притоке», рис. 2.7, а);
изменением расхода жидкости на выходе из аппарата (регу​лирование «на стоке», рис. 2.7,6);
регулированием соотношения расходов жидкости на входе в аппарат и выходе из него с коррекцией по уровню (каскадная АСР, рис. 2.7,в); отключение корректирующего контура может привести к накоплению ошибки при регулировании уровня, так как вследствие неизбежных погрешностей в настройке регулято​ра соотношения расходы жидкости на входе и выходе аппарата не будут точно равны друг другу и вследствие интегрирующих свойств объекта [см. уравнение (2.1)] уровень в аппарате будет непрерывно нарастать (или убывать).
В случае, когда гидродинамические процессы в аппарате со​провождаются фазовыми превращениями, можно регулировать уровень изменением подачи теплоносителя (или хладоагента), как это показано на рис. 2.8. В таких аппаратах уровень взаи​мосвязан с другими параметрами (например, давлением), по​этому выбор способа регулирования уровня в каждом конкрет-
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Рис. 2.8. Схема регулирования уровня в испарителе:
1 — испаритель; 2 — регулятор уровня; 3 — регулирующий клапан
Рис. 2.9. Регулирование уровня кипящего слоя:
а — отводом  зернистого  материала;   б — изменением   расхода   газа;   1 — аппарат  с  кипя​щим слоем; 2 — регулятор уровня; 3 — регулирующий орган
ном случае должен выполняться с учетом остальных контуров регулирования.
Особое место в системах регулирования уровня занимают АСР уровня в аппаратах с кипящим (псевдоожиженным) слоем зернистого материала. Устойчивое поддержание уровня кипя​щего слоя возможно в достаточно узких пределах соотношения расхода газа и массы слоя. При значительных колебаниях рас​хода газа (или расхода зернистого материала) наступает ре​жим уноса слоя или его оседания. Поэтому к точности регули​рования уровня кипящего слоя предъявляют особенно высокие требования. В качестве регулирующих воздействий используют расход зернистого материала на входе или выходе аппарата (рис. 2.9, а) или расход газа на ожижение слоя (рис. 2.9,6). Регулирование давления. Давление является показателем соот​ношения расходов газовой фазы на входе в аппарат и выходе из него. Постоянство давления свидетельствует о соблюдении ма​териального баланса по газовой фазе. Обычно давление (или разрежение) в технологической установке стабилизируют в ка​ком-либо одном аппарате, а по всей системе оно устанавлива​ется в соответствии с гидравлическим сопротивлением линии и аппаратов. Например, в многокорпусной выпарной установке (рис. 2.10) стабилизируют разрежение в последнем выпарном аппарате. В остальных аппаратах при отсутствии возмущений устанавливается разрежение, которое определяется из условий материального и теплового балансов с учетом гидравлического сопротивления технологической линии.
В тех случаях, когда давление существенно влияет на кине​тику процесса, предусматривается система стабилизации давле​ния в отдельных аппаратах. Примером может служить процесс ректификации, для которого кривая фазового равновесия су​щественно зависит от давления. Кроме того, при регулировании процесса бинарной ректификации часто в качестве косвенного
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показателя состава смеси используют ее температуру кипения, которая однозначно связана с составом лишь при постоянном давлении. Поэтому в продуктовых ректификационных колоннах обычно предусматривают специальные системы стабилизации давления (рис. 2.11).
Уравнение материального баланса аппарата по газовой фазе записывается и виде:
[image: image11.png]d,
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где V — объем аппарата; Gвх и GВых — расход газа соответственно пода​ваемого в аппарат и отводимого из него; С0б — масса газа, образующегося (или расходуемого) в аппарате в единицу времени.
Как видно из сравнения уравнений (2.1) и (2.2), способы ре​гулирования давления аналогичны способам регулирования уровня. В рассмотренных выше примерах АСР давления регу​лирующими воздействиями выбраны расход несконденсировав​шихся газов, отводимых из верхней части колонны (т. е. GВЫх, рис. 2.11) и расход охлаждающей воды в барометрический кон​денсатор, который влияет на скорость конденсации вторичного пара (т. е. на G0б, рис. 2.10).
Особое место среди АСР давления занимают системы регу​лирования перепада давления в аппарате, характеризующего гидродинамический режим, который существенно влияет на про​текание процесса. Примерами таких аппаратов могут служить насадочные колонны (рис. 2.12, а), аппараты с кипящим слоем (рис. 2.12,6) и др.
Регулирование температуры. Температура является показателем термодинамического состояния системы и используется как вы-
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Рис.   2.10.   Регулирование   разрежения в   многокорпусной    выпарной    уста​новке:
/, 2 — выпарные аппараты; 3 — барометрический конденсатор; 4 — регулятор разрежения; 5 — регулирующий клапан
Рис. 2.11. АСР давления в ректификационной колонне:
1 — колонна;   2 — дефлегматор;   3 — флегмовая   емкость;   4 — регулятор   давления;   5 — ре​гулирующий клапан
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Рис. 2.12. Схема регулирования перепада давления:
а — в колонном аппарате с насадкой; б —в аппарате с кипящим слоем; 1 — аппарат; 2 — регулятор перепада дав​ления; 3 — регулирующий клапан
ходная координата при регу​лировании тепловых процес​сов. Динамические характе​ристики объектов в системах регулирования температуры
зависят от физико-химических параметров процесса и конструк​ции аппарата. Поэтому общие рекомендации по выбору АСР температуры сформулировать невозможно, и требуется анализ каждого конкретного процесса.
К общим особенностям АСР температуры можно отнести значительную инерционность тепловых процессов и промышлен​ных датчиков температуры. Поэтому одна из основных задач при проектировании АСР температуры — уменьшение инерцион​ности датчиков.
Рассмотрим, например, динамические характеристики тер​мометра в защитном чехле (рис. 2.13, а). Структурную схему термометра можно представить как последовательное соединение четырех тепловых емкостей (рис. 2.13,6): защитного чехла,
воздушной прослойки 2, стенки термометра 3 и собственно рабочей жидкости 4. Если пренебречь тепловым сопротивлением каждого слоя, то все элементы можно аппроксимировать апе​
риодическими звеньями 1-го порядка, уравнения которых име​ют вид:
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mi — масса соответственно чехла, воздушной прослойки, стенки и жидкости; Cpi — удельные теплоемкости; a j1, a j2 — коэффициенты теплоотдачи; F f1, F f2 — поверхности теплоотдачи.
Как видно из уравнений   (2.3),   основными   направлениями уменьшения инерционности датчиков температуры являются:
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повышение коэффициентов теплоотдачи от среды к чехлу в результате правильного выбора места установки датчика; при этом скорость движения среды должна быть максимальной; при прочих равных условиях более предпочтительна установка тер​мометров в жидкой фазе (по сравнению с газообразной), в кон​денсирующемся паре (по сравнению с конденсатом) и т. п.;
уменьшение теплового сопротивления и тепловой емкости защитного чехла в результате выбора его материала и тол​щины;
уменьшение постоянной времени воздушной прослойки за счет применения наполнителей (жидкость, металлическая стружка); у термоэлектрических преобразователей (термопар) рабочий спай припаивается к защитному чехлу;
выбор типа первичного преобразователя; например, при вы​боре термометра сопротивления, термопары или манометриче​ского термометра необходимо учитывать, что наименьшей инер​ционностью обладает термопара в малоинерционном исполнении, наибольшей — манометрический термометр. Регулирование рН. Системы регулирования рН можно подраз​делить на два типа, в зависимости от требуемой точности регу​лирования. Если скорость изменения рН невелика, а допусти​мые пределы ее колебаний достаточно широки, применяют по​зиционные системы регулирования, поддерживающие рН в за​данных пределах: рНи <рН<рНв. Ко второму типу относятся системы, обеспечивающие регулирование процессов, в которых требуется точное поддержание pH на заданном значении (на​пример, в процессах нейтрализации). Для их регулирования ис​пользуют непрерывные ПИ- или ПИД-регуляторы.
Общей особенностью объектов при регулировании рН явля​ется нелинейность их статических характеристик, связанная с нелинейной зависимостью рН от расходов реагентов [60]. На рис. 2.14 показана кривая титрования, характеризующая за-
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Рис. 2.13. Принципиальная (а) и структурная (б) схемы термометра:
1 — защитный чехол; 2 — воздушная про​слойка; 3 — стенка термометра; 4 — рабо​чая жидкость
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Рис. 2.14. Зависимость величины рН от расхода реагента
висимость рH от расхода кисло​ты g1. Для различных заданных значений рН на этой кривой можно выделить три характерных участка: первый (средний), относящийся к
почти нейтральным средам, близок к линейному и характеризу​ется очень большим коэффициентом усиления; второй и третий участки, относящиеся к сильно щелочным или кислым средам, обладают наибольшей кривизной.
На первом участке объект по своей статической характери​стике приближается к релейному элементу. Практически это означает, что при расчете линейной АСР коэффициент усиления регулятора настолько мал, что выходит за пределы рабочих настроек промышленных регуляторов. Так как собственно реак​ция нейтрализации проходит практически мгновенно, динамиче​ские характеристики аппаратов определяются процессом сме​шения и в аппаратах с перемешивающими устройствами доста​точно точно описываются дифференциальными уравнениями 1-го порядка с запаздыванием. При этом чем меньше постоян​ная времени аппарата, тем сложнее обеспечить устойчивое регу​лирование процесса, так как начинают сказываться инерцион​ность приборов и регулятора и запаздывание в импульсных ли​ниях.
Для обеспечения устойчивого регулирования рН применяют специальные системы. На рис. 2.15, а показан пример системы регулирования рН с двумя регулирующими клапанами. Кла​пан 1, обладающий большим условным диаметром, служит для грубого регулирования расхода и настроен на максимальный диапазон изменения выходного сигнала регулятора [хрн, хрв] (рис. 2.15,6, кривая 1). Клапан 2, служащий для точного регу​лирования, рассчитан на меньшую пропускную способность и настроен таким образом, что при xp=xp°+A он полностью от​крыт, а при Хр=хр°—А — полностью закрыт (кривая 2). Таким
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Рис. 2.15. Пример системы регулирования рН:
а — функциональная   схема;   б — статические   характеристики   клапанов;   /,   2 —регули​рующий клапан; 3 — регулятор рН
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Рис. 2.16. Кусочно-линейная аппроксимация статической характеристики объ​екта при регулировании рН
Рис. 2.17. Структурная схема системы регулирования рН с двумя регуля​торами
образом, при незначительном отклонении рН от рН°, когда хр°—A <x р <x p o +А, степень открытия клапана 1 практически не изменяется, и регулирование ведется клапаном 2. Если \хр—xр0|>|Д, клапан 2 остается в крайнем положении, и регули​рование осуществляется клапаном /.
На втором и третьем участках статической характеристики (рис. 2.14) ее линейная аппроксимация справедлива лишь в очень узком диапазоне изменения рН, и в реальных условиях ошибка регулирования за счет линеаризации может оказаться недопустимо большой. В этом случае более точные результаты дает кусочно-линейная аппроксимация (рис. 2.16), при которой ' линеаризованный объект имеет переменный коэффициент уси​ления:
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На рис. 2.17 приведена структурная схема такой АСР. В зави​симости от рассогласования А рН, включается в работу один из регуляторов, настроенный на соответствующий коэффициент усиления объекта.
Регулирование параметров состава и качества. В процессах химической технологии большую роль играет точное поддержа​ние качественных параметров продуктов (состава газовой сме​си, концентрации того или иного вещества в потоке и т. п.).Эти параметры характеризуются сложностью измерения. В ряде случаев для измерения состава используют хроматографический метод. При этом результат измерения бывает известен в дис​кретные моменты времени, отстоящие друг от друга на продол​жительность цикла работы хроматографа. Аналогичная ситуа​ция возникает и тогда, когда единственным способом измерения качества продукции является в той или иной степени механизи​рованный анализ проб.
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обменных и тепловых процессов в аппарате, от которых зави​сит концентрация реагентов и условия протекания реакции. В свою очередь, химические превращения в реакторе приводят к изменению тепловых и гидродинамических процессов в нем. Этим взаимосвязям соответствуют перекрестные связи в струк​турной схеме реактора. Наличие таких внутренних обратных связей может приводить к возникновению неустойчивых режи​мов, автоколебаниям параметров процесса, изменению качества получаемого продукта и должно учитываться при построении систем автоматизации химических реакторов.
Химические реакторы отличаются разнообразием протекаю​щих в них реакции, принципов действия и конструкций. Так, но фазовому состоянию реагентов различают гомогенные реак​ции, протекающие в газовой, жидкой или твердой фазах, и ге​терогенные, протекающие в диффузионной или кинетической об​ластях. Реакции могут быть некаталитическими и каталитиче​скими, иметь разный порядок, различаться типом механизма (необратимые, обратимые, последовательные, параллельные), а также условиями проведения (изотермические, неизотермиче​ские, при постоянном давлении, адиабатические, неадиабатиче​ские и т. д.). Предполагается, что в изотермических реакторах теплообмен через стенку идеальный, и тепло, выделяемое в ре​зультате химической реакции или поглощаемое в ходе реакции, мгновенно отводится от реагирующей смеси, так что температу​ра в реакторе не изменяется. При полном отсутствии теплооб​мена через стенку реактора в нем протекает адиабатический процесс.
[image: image21.png]Pacxcd u cocmaf apodyxmofl peakuutt

Kursusecxud
apouece

Tudpodunarusecxue u | Aabrenve
Pacxod, raccoodmensie
cocmab, APOUECTD)
memnepamyp
peazesmol
Tennofiad Termnepamypa
npouecc

Tenao peaxuuy





Рис. 2.19. Структурная схема химического реактора
Весьма важным является разделение реакторов по режиму их работы на периодические и непрерывные. Если в ходе реак​ции в аппарат не подаются реагенты и из него не выводятся продукты реакции, процесс в нем называют периодическим. Реакторы непрерывного действия — это аппараты, в которых
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осуществляются непрерывная подача реагентов и непрерывный отвод реакционной смеси.
Задачи управления непрерывными и периодическими реак​торами существенно различны. Для первых характерны задачи стабилизации параметров па заданных значениях и стационар​ном режиме, для вторых — проведение процесса по заданной про​грамме (например, изменение температуры в реакторе по опре​деленному закону). Собственно стационарный процесс в таком реакторе невозможен.
В зависимости от гидродинамики процесса различают два крайних режима работы реакторов: идеальное (полное) смеше​ние и идеальное вытеснение (поршневой режим). В первом слу​чае считается, что поступающая реагирующая смесь мгновенно перемешивается со всем содержимым реактора. При этом кон​центрации реагентов и температуры во всех точках аппарата в любой момент времени одинаковы и равны концентрации и температуре в выходном потоке. Диффузионный поток вещества и передача тепла внутри реактора теплопроводностью отсут​ствуют, а режим идеального смешения достигается в результа​те интенсивного перемешивания мешалками. Реакторы с мешал​кой широко распространены в химической промышленности.
В случае идеального вытеснения предполагается поршневое течение реагирующей смеси в аппарате, когда полностью отсут​ствует перемешивание вдоль потока и каждый элементарный слой в реакторе независим от соседних. В то же время градиен​ты концентраций и температуры в направлении, перпендикуляр​ном движению потока, отсутствуют. Такой режим обычно пред​полагается в трубчатых реакторах.
Химические реакции разделяются на экзотермические (с вы​делением тепла) и эндотермические (с поглощением тепла). Более сложными для управления являются экзотермические процессы, когда сравнительно небольшое изменение температу​ры в реакторе может приводить к значительным изменениям степени конверсии. В некоторых случаях это может вызвать даже неустойчивость процесса, если изменение количества вы​деляемого при реакции тепла не может быть скомпенсировано соответствующим изменением скорости отвода тепла. Неустой​чивость процесса может приводить к взрывам и аварийной ос​тановке реактора*.
Некоторые промышленные процессы целесообразно осу​ществлять в режимах, близких к неустойчивым, так как они мо​гут соответствовать более высокой производительности процес​са. Реализация работы реактора в неустойчивой области может быть обеспечена с помощью автоматической системы регулиро​вания. В тех случаях, когда такая система не справляется
· Анализ устойчивости работы химических реакторов приведен в моно​графиях А. Арнса [4], Б. В. Вольтера и И. Е. Сальникова 112], Д. Перлмуттера [38]; здесь анализ ведется по методике, предложенной в монографии [12].
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с быстрым изменением температуры, должна срабатывать спе​циальная система автоматической защиты, останавливающая развитие процесса отключением подачи сырья или сбросом реа​гирующей смеси из реактора.
2.3.1. Устойчивость реакторов с перемешивающим устройством
Пусть в реакторе непрерывного действия с мешалкой осу​ществляется экзотермическая химическая реакция первого по​рядка. Выделяющееся в результате реакции тепло частично от​водится с потоком выходящего продукта, а частично — охлаж​дающей водой в рубашке реактора. Наиболее сложной задачей обычно является управление температурой в реакторе. Основ​ными возмущениями являются изменение качества сырья, изме​нение условий теплоотдачи вследствие, например, отложения продуктов реакции на стенках аппарата, колебания расхода реакционной смеси в реакторе и т. д.
Построение математической модели реактора. Составим мате​матическую модель процесса при условии идеального переме​шивания в реакторе. Модель реактора представляет собой уравнения материального и теплового балансов. Так как сдела​но допущение об идеальности перемешивания в реакторе, то концентрация смеси в аппарате и ее температура в каждой точке одинаковы, и уравнения балансов можно записывать для реактора в целом.
Уравнение материального баланса:
(Скорость накопления вещества в реакторе) = (Количество вещества, поступающего в реактор в единицу времени) — (Ко​личество вещества, выходящего из реактора в единицу време​ни) — (Скорость расходования вещества в результате химиче​ской реакции).
Уравнение теплового баланса:
(Скорость накопления тепла в реакторе) = (Количество теп-ла, поступающего с веществом в реактор в единицу времени) — — (Количество тепла, уходящего с веществом из реактора в еди​ницу времени) + (Скорость выделения тепла в результате хими​ческой реакции) — (Количество тепла, отводимого из реактора через его стенку в единицу времени).
В случае, когда в реакции участвует несколько различных компонентов, уравнения материального баланса составляют от​дельно по каждому компоненту. В дальнейшем для простоты рассмотрен случай, когда в реакции участвует один реагент.
Формально уравнение материального баланса записывается в следующем виде:
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где с — концентрация реакционной смеси в реакторе и на выходе из него; c0 — входная концентрация реагента; V — объем реактора; G — объемная скорость подачи реагента; r—скорость химической реакции; T cp — время пребывания смеси в реакторе; t* — время.
Уравнение теплового баланса можно записать в следующем виде:
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где Ср — удельная теплоемкость реакционной смеси; р — плотность реакцион​ной смеси; Q—температура реакционной смеси в реакторе; Q0 — температура смеси на входе в реактор; (—ДH)—тепловой эффект химической реакции; а — коэффициент теплопередачи; F — поверхность теплообмена; Qхл — тем​пература охлаждающей смеси.
Скорость химической реакции r, согласно закону действую​щих масс, зависит от концентрации реагентов, порядка реак​ции и температуры процесса по закону Аррениуса. Для рас​сматриваемого случая реакции первого порядка имеем:
[image: image25.png]



где   k — константа   скорости   химической   реакции;   Е — энергия   активации; R — универсальная газовая постоянная.
Уравнения (2.5) и (2.7) описывают поведение реактора не​прерывного действия. Для периодического реактора расход сме​си G = 0, и математическая модель будет иметь вид:
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Для непрерывного реактора, работающего в адиабатическом режиме (при отсутствии теплоотвода через стенку реактора) математическая модель имеет вид:
[image: image27.png]de L
=Ty =9 =1 (2.10)

a6 1 3
T =T G— O+ (—AH) o @.11)




Для реактора, работающего в изотермическом режиме (dQ/dt = 0), математическая модель представляет собой уравне​ние материального баланса типа (2.4).
Приведенные модели описывают поведение реактора в пере​ходных режимах. В установившемся состоянии скорости изме​нения концентрации и температуры в реакторе равны нулю. Это условие используют для нахождения стационарных состояний реактора. Однако аналитически найти координаты состояний равновесия по модели статики реактора не удается, так как
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уравнения модели нелинейны. Поэтому для определения ста​ционарных состояний в большинстве случаев используют раз​личные графические способы или расчеты па ЭВМ. Методы нахождения стационарных состояний. Рассмотрим наи​более распространенные графические методы определения ста​ционарных состояний [12].
Построение   статических   характеристик
реактора
Запишем в качестве примера уравнение статической харак​теристики, связывающей входную температуру в реакторе Q0 и температуру в стационарном состоянии QС, т. е. найдем 0о = = f(Qс). Для упрощения записи приведем предварительно модель (2.5), (2.7) к безразмерной форме, как это предложено в моно​графии Б. В. Вольтера и И. Е. Сальникова [12]. С этой целью введем безразмерные комплексы B и u безразмерные концен​трации y 1 , x 1 , температуры y2, x2, y2хл и безразмерное время t:
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Комплекс B характеризует безразмерный расход (время пре​бывания) вещества в реакторе; комплекс u — безразмерный ко​эффициент теплопередачи через стенку реактора; у\ — безраз​мерная концентрация в реакторе; х\ — безразмерная концентра​ция на входе в реактор; г/2 — безразмерная температура в реак​торе; Xz — безразмерная температура на входе в реактор; г/2хл — безразмерная температура в рубашке реактора. Тогда модель (2.5) и (2.7) запишется в следующем виде:
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Для    нахождения   статической   характеристики    x2=f(yzc) выразим значение концентрации в стационарном состоянии из
Рассмотрим адиабатический реактор, |j, = 0. Для стационарного состояния, когда концентрация и температура в реакторе неиз​менны, -jjj- = -Jp- =0. Отсюда:
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уравнения (2.14):
[image: image31.png]tie = BB+ ¢ %), (2.16)




Подставляя соотношение (2.16) в уравнение (2.15) и выражая X2 = f(l/2c), получим уравнение статической характеристики реактора:
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Вид этой статической характеристики для определенного зна​чения входной концентрации реагента х{ приведен на рис. 2.20. Проследим по ней изменение положения точки равновесия (стационарного состояния) при изменении температуры на вхо​де в реактор.
При входной температуре х21 в реакторе установится темпе​ратура г/'гс. Если повышать температуру на входе, соответствен​но будет меняться стационарное состояние реактора. Так, тем​пературе *22 соответствует равновесная температура в реакторе У22с, т. е. по мере повышения х2 от х21 до х2г стационарная температура в реакторе повышается от у12с до уг2с. При этом пред​полагается, что изменение х2 происходит достаточно медленно, в реакторе сохраняется стационарный режим и отсутствуют большие возмущения, которые могли бы перевести процесс в другое стационарное состояние. Если входная температура становится несколько больше, чем х23, то стационарных состоя​ний, близких к #32с, больше нет, температура в реакторе скачко​образно возрастает до значения, соответствующего точке В на статической характеристике ув2с-
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Рис. 2.20. Статическая характеристика реактора
При дальнейшем повышении входной температуры от х23 до х24 поведение реактора будет соответствовать правой ветви статической характеристики, и температура в нем будет возрас​тать от z/32c до у42с- Если снижать входную температуру, то об​ратный «перескок» с правой ветви статической характеристики на левую произойдет уже не в точке Б, а в точке С, т. е. при более низкой входной температуре, чем х23, при которой произо​шел резкий разогрев смеси. В точке С происходит резкое сни-
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Рис. 2.21. Статическая характери​стика реактора при различных зна​чениях входной концентрации ре​агента
жение температуры в реак​торе до значения, соответст​вующего точке D.
Результаты проведенно​го анализа показывают, что температуры в реакторе, со​ответствующие ветви АС статической характеристики,
не реализуются. Другой интересной особенностью статики реак​тора является наличие петли гистерезиса в статической харак​теристике: резкий разогрев смеси («зажигание» реакции) в ре​акторе при росте входной температуры происходит в т. Л (пе​реход в т. В), а падение температуры («гашение» реакции) при снижении входной температуры — в т. С (переход в т. D). Это явление, связанное с нелинейностью характеристик реактора, необходимо учитывать при построении его системы управления, в частности при построении системы пуска реактора.
В диапазоне температур от х22 до x23 при одной и той же входной температуре в реакторе возможны три стационарных состояния. Так, входной температуре х25 соответствуют три воз​можных стационарных состояния реактора (температуры y2с5-1 , y2с5-2, y2с5-3)- Явление множественности стационарных со​стояний химического реактора также связано с нелинейностью его характеристик и существенно влияет на выбор его системы регулирования, так как при больших возмущениях реактор мо​жет переходить из одного состояния равновесия в другое. Эти стационарные состояния реактора различаются степенью кон​версии, достигаемой в реакторе, и, следовательно, его произво​дительностью. Нижнее стационарное состояние y2с5-1 соответст​вует случаю, когда реакция протекает медленно и производи​тельность реактора мала. Верхнее стационарное состояние y2c5-3, соответствующее почти полному превращению реагентов, чаще всего находится вне рабочего допустимого диапазона из​менения температур в реакторе. Среднее стационарное состоя​ние y2с5-2, как отмечалось, .не реализуется при изменении вход​ной температуры х2. Ниже будет показано, что оно всегда соот​ветствует неустойчивому режиму работы реактора и поэтому не может быть реализовано без применения АСР.
Вид статической характеристики x2=f(y2с) существенно за​висит от начальной концентрации реагента х\. На рис. 2.21 представлены три статические характеристики для различных значений X1, причем JCi'>A:i2>Afi3. При больших входных кон​центрациях реагента х\1 статическая характеристика неодно​значна даже для низких температур на входе в реактор (малых значений х2), и единственность стационарного состояния воз-
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можна только при очень высоких входных температурах. Об​ласть отрицательных значений х2 не имеет физического смысла, поэтому показана пунктиром. Уменьшение входной концентра​ции реагента x12 приводит к смещению неоднозначности стати​ческой характеристики в область более высоких входных тем​ператур. В этом случае единственность состояния равновесия возможна либо при невысоких температурах, когда реакция практически не идет, либо, наоборот, при очень высоких темпе​ратурах на входе, соответствующих практически полному пре​вращению реагентов. При низкой входной концентрации реаген​та х13 в реакторе во всем диапазоне изменения входном темпе​ратуры соответствующее стационарное состояние будет един​ственным.
Исследование статической характеристики реактора позво​лило определить возможное число его стационарных состояний и выявило наличие гистерезиса в процессе. Анализ этой харак​теристики позволяет выбирать значения входных параметров процесса (температуры, концентрации) при управлении реак​тором.
Построение диаграммы  выделения — отвода   тепла  в   реакторе
Для определения стационарных состояний может быть так​же использовано построение диаграммы отвода — выделения тепла в реакторе, предложенной Н. Н. Семеновым, которая дает необходимое (но не достаточное) условие устойчивости состоя​ния равновесия реактора. Построим эту диаграмму по матема​тической модели реактора (2.12), (2.13). Подставив значение у1с из уравнения (2.12) в уравнение (2.13), получим:
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Первый член в левой части определяет количество тепла, выделяющегося в результате реакции, второй член — отвод теп​ла из реактора с веществом B(y2с—х2) и через стенку реактора ц({/2с—{/2хл). Очевидно, равновесие в реакторе будет достигнуто, когда количества отводимого Q1 и выделяющегося Q2 тепла будут равны между собой. Представим графически зависимости Qi и Q2 от температуры y2c:
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Зависимость Q1 от y2c нелинейна, a Q2 от y2с — линейна.
На рис. 2.22 показано три различных случая теплоотвода при одной и той же кривой выделения тепла Q1- По форме кривой Q1 = f(y2c), характеризующей изменение количества тепла в ре​акторе при изменении в нем температуры, видно, что макси-
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Рис. 2.22. Диаграмма выделения — отвода тепла
Рис. 2.23. Влияние времени пребывания вещества на режим работы реактора
мальной скорости химической реакции (т. е. скорости выделе​ния тепла) соответствует средняя часть кривой, а максимальное количество тепла выделяется при высоких температурах и практически полном превращении в реакторе. Теплоотвод в ре​акторе (прямые /, 2, 3) линейно зависит от температуры z/jc-Прямые / и 2 соответствуют одному и тому же значению коэф​фициента теплопередачи ц, но различным температурам в ру​башке г/2хл; для прямой 3 коэффициент теплопередачи меньше. Состояниям равновесия в реакторе соответствуют точки а, Ь, с, d, e пересечения линий теплоотвода и тепловыделения.
Для первого случая (линия 1) в реакторе возможно только одно состояние равновесия в точке а, которому соответствует стационарная температура у2а. Степень превращения в реакто​ре при этом низкая, и количество выделяемого тепла невелико.
Во втором случае (линия 2) при высокой температуре в ру​башке также возможно только одно стационарное состояние в точке а, но оно достигается при практически полном превра​щении реагента и высокой температуре в реакторе у2е. Для ряда процессов температура у2е может оказаться вне области рабоче​го режима реактора и такая организация процесса будет не​возможна.
Наконец, в третьем случае прямая 3 пересекает кривую теп​ловыделения в точках Ь, с, d. Значит, в реакторе возможно три состояния равновесия, которым соответствуют стационарные температуры у2ь, У2с, \)и- Этот случай аналогичен неоднозначным статическим характеристикам, показанным на рис. 2.20 и 2.21, причем точкам 1 к 3 статической характеристики (рис. 2.20), соответствуют точки Ь и d на диаграмме (рис. 2.22), а точ​ке 2 — точка с.
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Диаграммы выделения — отвода тепла можно использовать для изучения связи между другими параметрами процесса На рис. 2.23 показано изменение режима работ реактора при из​менении времени пребывания вещества (кривые 7''ч„ 7'2ср, рср) и одинаковых условиях отвода тепла из реактора (пря​мая линия). Время пребывания вещества в реакторе определя​ется его объемом и расходом реагента. Последний может быть использован в качестве управляющего воздействия. При боль​шом и малом времени пребывания вещества в реакторе (кри​вые Г'ср и Г3Ср) в нем возможно только одно стационарное со​стояние (точка 5 для Лср и 1 для 7"3ср). При большом времени пребывания вещества химическая реакция будет проходить поч​ти полностью и поэтому стационарное состояние в реакторе устанавливается при высокой температуре. При малом време​ни пребывания превращение в реакторе мало (вещество «про​скакивает» через реактор) и стационарная температура в нем низкая. В промежуточном случае в реакторе возможно три ста​ционарных состояния (точки 2, 3, 4).
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Рис. 2.24. Анализ устойчивости реактора   по диаграмме   выделения — отвода тепла
Диаграмма выделения — отвода тепла в реакторе позволяет оценить устойчивость его стационарных состояний. На рис. 2.24 представлен случай, когда в реакторе возможно три стационар​ных состояния (точки Ь, с, d). Пусть режиму работы реактора соответствует стационарное состояние в точке Ь. Если по каким-либо причинам температура в реакторе станет выше, чем у2ь, например, у%ь+^У2, то количество выделяемого тепла будет QiiUzb + hyz), а отводимого — СЫ«/2&+&«/2). причем \Qi(tj2b-\-+Дг/2) | < Q2 (У2Ь+&У2) •
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Поскольку теперь отводится тепла больше, чем выделяется, температура в реакторе будет снижаться и возвращаться к зна​чению у2Ь. При снижении температуры но сравнению с у2ь, т. е. при у2ь—А«/2, количество выделяемого тепла Qi(«/26—^#2) бу​дет больше, чем отводимого Qi(yZb—Aj/z), и, следовательно,тем​пература в реакторе будет расти до точки Ь, где Qi = Q2. Таким образом, стационарное состояние реактора в точке b является устойчивым.
Аналогичный анализ для точек due показывает, что точ​ка d соответствует устойчивому, а точка с — неустойчивому ста​ционарному состоянию реактора, так как в последнем случае даже при незначительном отклонении от состояния равновесия температура в реакторе будет либо увеличиваться до точки d (при отклонении узс+Дуг), либо уменьшаться до точки b (при отклонении у2с—A«/2J-
Анализ устойчивости по диаграмме выделения — отвода теп​ла дает необходимое, но не достаточное условие устойчивости. Кроме того, следует иметь в виду, что речь идет об устойчиво​сти «в малом» (т. е. при небольших отклонениях от стационар​ного состояния). Если, например, реактор работал в нижнем стационарном состоянии (точка Ь), и под действием возмущении температура в реакторе выросла до значения, большего, чем г/2с, то после снятия возмущения режим в реакторе не вернется п точку Ь, а придет к верхнему стационарному состоянию (точ​ка (/). Возникновение неустойчивости в реакторе связано с на​личием внутренней положительной обратной связи при осу​ществлении экзотермических процессов: скорость реакции с ростом температуры в реакторе экспоненциально увеличива​ется, что приводит к увеличению количества выделяемого тепла реакции и, в свою очередь, вызывает рост температуры в аппа​рате, и т. д.
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Учитывая выражения для Q: и Qz, имеем:
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На основании изложенного выше можно получить аналити​ческую запись критерия устойчивости стационарного состояния, вытекающего из анализа диаграммы выделения — отвода теп​ла: для устойчивости стационарного состояния необходимо, что​бы наклон линии тепловыделения в точке стационарного со​стояния был меньше, чем наклон линии теплоотвода, т. е. при изменении температуры скорость тепловыделений была меньше, чем скорость теплоотвода:
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После подстановки выражений (2.22) и (2.23) в (2.21) получим:
Построение главных  изоклин
Определить число и координаты стационарных состояний реактора можно построением главных изоклин системы [12]. Уравнения изоклин для плоскости уь у2 соответствуют уравне​ниям статики реактора. Действительно, уравнение (2.14) соот​ветствует значению dyi/dt = Q, т. е. изоклинам горизонтального наклона, а уравнение (2.15) получаем из условия dt/2fdt = Q, т. е. оно является уравнением изоклин вертикального наклона. При​мерный вид этих изоклин для одного и трех стационарных со​стояний реактора представлен на рис. 2.25. Стационарным со​стояниям реактора соответствуют точки пересечения изоклин (1-4).
Особенности динамики и устойчивость режимов работы химиче​ских реакторов. По динамическим характеристикам химические реакторы очень разнообразны: в одних протекают быстрые про​цессы (полимеризация этилена под высоким давлением, синтез аммиака и др.), постоянные времени по основным каналам уп​равления составляют от 10 до 200 с. Другие реакторы (напри​мер, полимеризации стирола) весьма инерционны, их постоян​ные времени составляют десятки минут. Существенной особен​ностью химических реакторов, значительно затрудняющей их автоматизацию, является нелинейность характеристик, в резуль​тате которой возникают множественность стационарных состоя​ний в реакторе и неустойчивые режимы работы.
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Рис. 2.25. Определение числа стационарных состояний реактора с помощью
главных изоклин:
а — три стационарных состояния; б — одно стационарное состояние
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Часто на практике целесообразно вести процесс в неустойчи​вом режиме. При этом достигаются наилучшие показатели, так как скорость реакции в низкотемпературном режиме слишком мала, а проведение процесса в высокотемпературном режиме невозможно ввиду очень высокой температуры реагирующей среды. Проанализируем стационарное состояние реактора и най​дем необходимые и достаточные условия его устойчивости [4, 12, 38]. Математическая модель динамики реактора идеального перемешивания при осуществлении в нем необратимой реакции первого порядка имеет вид (2.12), (2.13). Соответствующие уравнения статики получаются при dyi/dt = 0; dyzldt=Q.
Исследуем устойчивость стационарного состояния с коорди​натами у\с, г/2с, применяя первый метод Ляпунова, позволяющий изучить устойчивость «в малом» нелинейной системы по ее ли​нейному приближению. Линеаризуя системы разложением в ряд Тейлора и переходя к уравнениям в отклонениях от стационар​ного состояния, получим:
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где ai/i = i/i—f/ic; A02=</2—ук', а, Ь, с, d — коэффициенты линейных членов разложения Р(у\,Уг) и Q(y\,yi) d ряд Тейлора в окрестности точек </ic, i/2c, т. е. координат исследуемого на устойчивость стационарного состояния:
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Характеристическое  уравнение  для   системы   (2.12),   (2.13) имеет вид:
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Тогда в соответствии с критерием устойчивости Рауса — Гурвица условия устойчивости для системы (2.12), (2.13) записыва​ются следующим образом:
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Рис. 2.26. Фазовые портреты ре​жимов работы реактора: а — три стационарных состояния реак​тора; б — одно устойчивое стационарное состояние; в — одно неустойчивое стационарное состояние
Подставляя в Д2 и &\ значения коэффициентов разложения а, Ь, с, d, получаем условия устойчивости стационарного состоя​ния реактора:
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С помощью неравенств (2.29), (2.30) легко определить, устойчиво или нет конкретное стационарное состояние системы. При равенстве Д2 и ai нулю получим границу устойчивости ре​актора, зная которую^ можно выбирать режим работы реакто​ра таким образом, чтобы обеспечивалась его устойчивость.
Физическую интерпретацию условия устойчивости (2.29) можно получить после преобразования его к виду (с учетом (2.16)):
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Это выражение совпадает с условием (2.24), по которому для устойчивости стационарного состояния требуется, чтобы при изменении температуры скорость теплоотвода была больше ско​рости тепловыделения в реакторе. Выполненный анализ пока​зал, что для устойчивости стационарного состояния реактора необходимо одновременное выполнение условий (2.29) и (2.30). В качестве примера на рис. 2.26 приведены фазовые портре​ты для химического реактора, описываемого системой (2.12), (2.13). Рис. 2,26,а соответствует случаю, когда в реакторе воз-
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можно три стационарных состояния. Верхнее состояние 1 и нижнее 3 устойчивы, а среднее состояние 2 — неустойчивое типа «седло». Очевидно, что речь идет об устойчивости «в малом». Например, стационарное состояние 1 устойчиво лишь при воз​мущениях, не «выталкивающих» изображающую точку из обла​сти притяжения точки 1 через сепаратрису седла 2 (пунктир на рис. 2.26, б) в область притяжения стационарного состояния 3. Рис. 2.26, б соответствует одному устойчивому, а рис. 2.26, в — одному неустойчивому стационарному состоянию (условие1 Д2>0 выполнено, a iAi>0 — нет). В последнем случае на фазо​вой плоскости имеется предельный цикл, соответствующий не​затухающим колебаниям температуры и концентрации в ре​акторе.
Итак, основные особенности функционирования химических реакторов идеального смешения состоят в следующем:
динамика реактора описывается системой обыкновенных не​линейных дифференциальных уравнений;
статика реактора описывается нелинейными алгебраическими уравнениями; реактор может иметь несколько стационарных состояний;
статическая характеристика реактора в области множествен​ности стационарных состояний имеет петлю гистерезиса;
стационарные состояния реактора могут быть устойчивыми и неустойчивыми; их устойчивость определяется критериями (2.29) и (2.30);
при определенных постоянных входных значениях парамет​ров реактора в нем могут возникать незатухающие колебания температуры и концентрации — автоколебания.
2.3.2. Регулирование реакторов с перемешивающим устройством
Одной из основных задач, возникающих при управлении хими​ческими реакторами непрерывного действия, является стабили​зация заданных значений температуры и концентрации в реак​торе. Рассмотрим эту задачу применительно к пропорциональ​ному закону регулирования. Возможны восемь вариантов вклю​чения регулятора, обусловливающих способы построения АСР. Вариант 1. Регулирование по отклонению температуры в реакторе от заданного значения воздействием на входную тем​пературу реакционной смеси, т. е.
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где Si—коэффициент усиления П-регулятора; уг — температура в реакторе; У'°—заданная температура п реакторе; Х2—входная температура реакци​онной смеси; х?0 — значение входной температуры смеси, при которой (/2 = !/20.
Этот способ регулирования может быть реализован, напри​мер, изменением режима работы специального теплообменника, устанавливаемого на входе реакционной смеси в реактор. Одна​ко такая система может оказаться очень инерционной. Можно также подогревать часть реакционной смеси и изменять ее

125

входную температуру, изменяя соотношения холодного и горя​чего потоков, поступающих в реактор.
Вариант 2. Регулирование по отклонению температуры в реакторе от заданного значения воздействием на входную кон​центрацию реакционной смеси:
[image: image52.png]Xy~ Xy
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где х\ — входная  концентрация  реакционной  смеси;  *i° — значение  входной концентрации реакционной смеси, при которой Уг—Уг"-
При реализации этого способа регулирования наиболее сложным является изменение концентрации реакционной смеси на входе в реактор. Обычно это выполняется изменением рас​хода реагента, подаваемого в небольшом количестве (напри​мер, инициатора в реакторе полимеризации этилена).
Вариант 3. Регулирование но отклонению концентрации реакционной смеси в реакторе от заданного значения измене​нием входной температуры реакционной смеси, т. е.
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где yi — концентрация в реакторе; //i° — заданная концентрация в реакторе.
Реализация этого способа регулирования достаточно слож​на, так как датчики для измерения текущей концентрации в реакторе обычно отсутствуют или же это измерение имеет боль​шое запаздывание.
Вариант 4. Регулирование по отклонению концентрации реакционной смеси в реакторе от заданного значения воздейст​вием на входную концентрацию реакционной смеси:
[image: image54.png](2.35)




Вариант 5. Регулирование по отклонению температуры в реакторе от заданного значения изменением времени пребы​вания (объемной скорости потока):
[image: image55.png]B—B0=—S1(n.—5"%) (2.36)




где р — время пребывания в реакторе (объемная скорость потока); f}°— значение времени пребывания (объемной скорости потока), при котором </2=г/2°.
Вариант 6. Регулирование но отклонению концентрации реакционной смеси от заданного значения воздействием на вре​мя пребывания (объемную скорость потока) в реакторе:
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где  (/21 л— температура  в  рубашке  реактора;  «/<W — значение температуры в рубашке реактора, при которой Уъ=Уг°-
Вариант 7. Регулирование по отклонению температуры в реакторе от заданного значения воздействием на температуру теплоносителя в рубашке реактора:
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Рис. 2.27. Диаграмма выделения — отвода тепла для регулируемого ре​актора:
пунктиром показана линия отвода тепла для нерегулируемого реактора
Эта система регулирования может быть реализована, на​пример, путем изменения дав​ления кипящего хладоагента, находящегося в рубашке реак-
тора. Использование такого способа регулирования позволяет изменять теплоотвод от реактора при изменении в нем темпе​ратуры (рис. 2.27).
Вариант 8. Регулирование но отклонению концентрации в реакторе от заданного значения воздействием на температуру теплоносителя в рубашке реактора:
[image: image59.png]Yoxn — Pyzn = —S1 th — 5%} (2.39)




Реализация такой системы регулирования связана с трудностя​ми измерения концентрации вещества в реакторе.
Как уже отмечалось, одной из наиболее сложных задач яв​ляется реализация работы реактора в неустойчивом без регу​лятора режиме. Для упрощения анализа будем рассматривать приведенные выше варианты пропорционального регулирова​ния режимных параметров реактора.
Уравнения замкнутой системы регулирования получаются при совместном рассмотрении математической модели реактора и регулятора. В качестве примера приведем запись уравнений, описывающих поведение системы регулирования, соответствую​щей варианту 1. Эти уравнения получаются из уравнений реактора (2.12), (2.13) и регулятора (2.32). Подставляя зна​чение х2 в уравнение (2.13), получим:
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Анализ выражений (2.44), (2.45) показывает, что если ста​ционарное состояние нерегулируемого реактора (S1 = 0) не​устойчиво (не выполнено условие Л2>0 или Ai>0), то выбором соответствующего значения настройки регулятора можно обес​печить его устойчивость, когда оба условия (2.44) и (2.45) бу​дут выполнены. Влияние введения регулятора на устойчивость стационарного состояния реактора можно проследить по диа​грамме тепловыделение — теплоотвод в реакторе (см. рис. 2.27). С введением регулятора температуры положение линии тепло-отвода изменяется таким образом, что ее наклон становится больше наклона кривой тепловыделения, и условие устойчиво​сти стационарного состояния выполняется.
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Приравняв нулю правые части уравнений (2.46), (2.47), по​лучим уравнения главных изоклин для замкнутой АСР:
[image: image63.png]Pyt 43, Sp =0, (2.48) Qg2 92 = 0. (2.49)




Для анализа регулируемого химического реактора удобно также использовать построение главных изоклин (как при оп​ределении числа стационарных состояний реактора). Рассмот​рим в качестве примера вариант 2 регулирования работы ре​актора, когда регулятор температуры при ее отклонении воз​действует на входную концентрацию реакционной смеси. Мо​дель системы получим из уравнений реактора (2.12), (2.13) и регулятора (2.33):
Поскольку физический смысл имеют только положительные значения концентрации t/i и температуры yz, рассматриваем первую четверть фазовой плоскости у\, г/2- При Si = 0 получаем главные изоклины реактора без регулятора. Влияние изменения коэффициента усиления регулятора Si на взаимоположение и вид главных изоклин замкнутой системы показано на рис. 2.28.
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Рис. 2.28. Деформация главных изоклин реактора при изменении   коэффици​ента усиления регулятора: а — 5,=0; б — 0<S,<S,'; в —S,=.S,';   г -S,'<S,<S,2, d-S,=S,*;  e — S,~>S,2
Рассматривается случай, когда в реакторе без регулятора возможно три стационарных состояния. Изоклина Q(y\, yz)=0 при варьировании остается неизменной, так как она не зависит от коэффициента усиления реактора. С увеличением 5г «стацио​нарные состояния / и 3 сначала приближаются к 2 (рис. 2.28, б), а затем 1 и 2 сливаются в одно сложное состояние равнове​сия /, 2 типа «седло — узел» (рис. 2.28, в). При дальнейшем росте Si оно распадается на два простых состояния равно​весия, причем стационарное состояние 1 становится «седлом», а 2—«узлом» (рис;. 2.28,г). Затем сливаются состояния 1 и 3 и, наконец, сложное состояние равновесия 1, 3 исчезает, и в си​стеме остается одно регулируемое стационарное состояние 2.
Из анализа ясно, что коэффициент усиления регулятора S\ имеет два критических (бифуркационных) значения. Первое из них Si1 соответствует слиянию состояний равновесия 1 и 2. При дальнейшем увеличении коэффициента усиления регулятора Si состояние равновесия 2 превращается из «седла» в «узел». Вто​рое предельное значение Si2 соответствует слиянию стационар​ных состояний 1 и 3. Если 5i>Si2, то в системе возможно толь​ко одно устойчивое стационарное состояние.
Фазовые портреты рассматриваемой системы регулирования реактора для различных значений коэффициента усиления ре​гулятора приведены на рис. 2.29. При значениях O^Sis^Si1 (рис. 2.29, а) в системе три стационарных состояния равновесия, причем среднее стационарное состояние 2, которое должно ста-
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Рис. 2.29. Фазовые портреты регулируемого реактора:
а — при 0<Si<S,';    б — при Si'<Si<S|a; в — при 5,>5,2
билизироваться регулятором, неустойчиво. Увеличение коэффи​циента усиления регулятора до значения, большего, чем Si1, приводит к тому, что стабилизируемое состояние равновесия 2 становится устойчивым «узлом» (рис. 2.29,6). Однако при этом оно устойчиво лишь «в малом», т. е. при значительных возму​щениях возможен «срыв» реакции на низкотемпературный ре​жим (точка 3). Наконец, при дальнейшем увеличении коэффи​циента усиления регулятора до значений, больших S,2, в систе​ме возможно только одно устойчивое стационарное состояние (рис. 2.29,в). При Si>Si2 система устойчива «в большом».
Возможность стабилизации неустойчивого стационарного со​стояния с помощью пропорционального регулирования при дру​гих способах включения регулятора можно проанализировать одним из изложенных методов. Результаты такого анализа све​дены в таблицу (см. табл. 2.1). Знак плюс означает возмож​ность стабилизации неустойчивого режима, минус — невозмож​ность этого. Как видно из таблицы, способ включения регуля​тора оказывает существенное влияние на возможность стабили​зации неустойчивого стационарного состояния. Для вариантов 3 и 6 при любых значениях коэффициента усиления регулятора
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не удается обеспечить устойчивость стационарного состояния. Для вариантов 2 и 8 устойчивость стационарного состояния мо​жет быть обеспечена только в том случае, если без регулятора выполнено условие D1>0, так как включение регулятора не влияет на выполнение этого условия. Регулирование входной температуры, времени пребывания смеси или температуры хла-доагепта по температуре в аппарате (варианты /, 5, 7) позво​ляют обеспечить стабилизацию стационарного состояния реак​тора при соответствующем выборе коэффициента усиления ре​гулятора. В варианте 4 стабилизация стационарного состоя​ния с помощью П-регулятора возможна только в случае, когда для исходного состояния равновесия выполнено условие Ai>0. Выше было рассмотрено влияние П-регулятора на устойчи​вость стабилизируемого состояния равновесия. Анализ показы​вает, что управление с использованием воздействия по произ​водной в добавление к П-регулированню позволяет обеспечить устойчивость системы и повышает ее быстродействие; при уп​равлении по интегралу от отклонения в неустойчивом стацио​нарном состоянии добиться устойчивости замкнутой системы невозможно. При использовании ПИ-регулятора введение инте​гральной составляющей приводит к дополнительным ограниче​ниям на допустимое (из условий устойчивости) значение коэф​фициента усиления пропорциональной части, уменьшая возмож​ность обеспечения устойчивости замкнутой системы. Однако (как известно из курса теории регулирования), включение ин​тегральной составляющей в закон управления позволяет устра​нить статическую ошибку в переходном процессе, которая всег​да имеется при использовании П-регулятора.
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Рис. 2.30. Каскадные (двухконтурные) системы регулирования температуры в реакторе:
а — по температуре в рубашке; б — но давлению кипящего хладоагента в рубашке; в — структурная схема; / — реактор; 2 — регулятор температуры в реакторе; 3 — регулятор температуры в рубашке; 4 — регулирующий орган; 5 — регулятор давления паров хладо​агента; в — регулятор уровня хладоагента
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Рис. 2.31. Трехконтурная схема регулирования реактора поли​меризации стирола:
W,—W4 — передаточные функции
объекта;
Я,—/?4— передаточные
функции регуляторов температуры теплоносителя в рубашке реактора С?т. Кг}, регулятора температуры в реакторе (Кз): регулятора степени конверсии мономера (Rt)
На устойчивость замкнутой системы существенно влияет также запаздывание в регуляторе или импульсных линиях. Да​же небольшое запаздывание может привести к тому, что ста​билизация неустойчивого стационарного состояния окажется невозможной.
Выше были рассмотрены простые одноконтурные схемы ре​гулирования работы химического реактора. В ряде случаев для улучшения качества переходного процесса при построении си​стем управления реактором используют каскадные схемы регу​лирования. Примеры их приведены на рис. 2.30. На рис. 2.30, а дана каскадная схема регулирования температуры в реакторе / при осуществлении в нем экзотермической реакции. Регуля​тор 2 температуры в реакторе изменяет задание регулятору 3 температуры в рубашке реактора. Таким образом, в системе имеется два контура регулирования (рис. 2.30,0): внутренний (вспомогательный), обеспечивающий стабилизацию температу​ры в рубашке, и внешний (основной), поддерживающий задан​ную температуру в реакторе.
На рис. 2.30,6 показана каскадная схема регулирования, в которой изменение температуры в рубашке реактора осу​ществляется регулированием давления кипящего хладоагента (регулятор 5). Уровень конденсата в рубашке стабилизируется регулятором 6.
В практике автоматизации химических реакторов использу​ют и более сложные системы — трех-, а иногда и четырехкон-турные. На рис. 2.31 приведена структурная схема трехконтур-ной системы регулирования реактора полимеризации стирола. Основной задачей управления реактором является поддержание заданной степени превращения, стабилизация требуемой для этого температуры полимеризационной массы и температуры теплоносителя.
Реактор полимеризации стирола характеризуется оченьбомь-шой инерционностью. Длительность переходных процессов, сня-занных с изменением температуры теплоносителя, составляет 5—10 мин, с изменением температуры полимеризующейся мас​сы в реакторе—1,5—2 ч, с изменением степени конверсии — Ю—20 ч. Ввиду указанных особенностей динамики реактора и различий в динамических характеристиках по разным каналам управления для стабилизации режима работы реактора исполь​зуют трехкаскадную схему регулирования. Регуляторы Ri и #2
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поддерживают требуемую температуру теплоносителя, посту​пающего в рубашку реактора; регулятор Rз— температуру по-лимеризующейся массы в аппарате, корректируя задания регу​лятором R1 и R2; регулятор R4 осуществляет стабилизацию за​данной степени конверсии в реакторе изменением задания ре​гулятору R3
К типичным задачам управления работой непрерывного хими​ческого реактора относятся также регулирование соотношения потоков реагентов, поступающих в реактор, и стабилизация за​данного значения рН в реакторе (см. разд. 2.2).
2.3.3. Особенности регулирования трубчатых реакторов
Трубчатые реакторы обычно используют для проведения газо​фазных высокоэкзотермических процессов. Они позволяют обес​печить более высокую степень конверсии, чем реакторы смеше​ния, так как значительная часть тепла, выделяющегося при реакции, отводится через стенку реактора. Математическая мо​дель трубчатого реактора более сложна для исследования,чем модель реактора полного смешения, так как в трубчатом реак​торе параметры процесса изменяются по пространственным ко​ординатам. Наиболее простую модель трубчатого реактора по​лучают, предполагая режим идеального вытеснения в аппарате. В этом случае динамическая модель реактора описывается диф​ференциальным уравнением в частных производных (по време​ни и длине реактора), а модель статики — дифференциальным уравнением в обыкновенных производных (по длине реактора). Описывающие динамику трубчатого реактора уравнения ма​териального и теплового баланса соответственно имеют вид:
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где с — концентрация реагента; v — линейная скорость смеси в реакторе; 1 — координата по длине реактора; (—ДH)—тепло реакции; r(Q, с)—ско​рость реакции; ср — удельная теплоемкость смеси; 9 — температура в реак​торе; 0*л—температура теплоносителя в рубашке реактора; kт — коэффи​циент теплопередачи через стенку реактора.
Уравнение (2.50) отражает изменение концентрации, урав​нение (2.51)-—изменение температуры по длине трубчатого ре​актора. Скорость движения смеси v no длине реактора предпо​лагается постоянной. Радиальные градиенты скорости v, кон​центрации с и температуры 0 отсутствуют, а последние две ве​личины меняются по длине реактора и во времени. Изменение концентрации (2.50) полностью определяется скоростью химиче​ской реакции, а изменение температуры (2.51) происходит в результате выделения тепла химической реакции и вследст​вие теплопередачи через стенку реактора. Для полного описа-
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ния поведения реактора задаются граничные условия: значения температуры и концентрации на входе в реактор и начальные распределения температуры и концентрации.
Модель статики трубчатого реактора получают из уравнений (2.50),  (2.51)   приравнением нулю производных по времени:
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Анализ устойчивости математической модели трубчатого ре​актора идеального вытеснения (2.50), (2.51) показывает, что неустойчивые режимы в нем невозможны (т. е. для любых гра​ничных условий существуют определенные устойчивые профили температуры и концентрации по длине реактора), причем реше​ние системы (2.50), (2.51) единственно. Это означает, что фик​сированному набору параметров системы (скорости потока v, температуре хладоагента 0Хл, коэффициенту теплопередачи k,, значениям кинетических констант) при заданных граничных ус​ловиях однозначно соответствуют определенные стационарные профили температуры и концентрации, так что множественность состояний равновесия (как в реакторе смешения) для модели идеального вытеснения невозможна.
Параметрическая чувствительность трубчатых реакторов. В труб​чатых реакторах возможны режимы, при которых велика пара​метрическая чувствительность реактора, т. е. незначительные колебания параметров процесса v, 0Хл, kT или начальных значе​ний концентрации с(0) и температуры 6(0) приводят к сущест​венным изменениям температурного профиля подлине реактора. При этом максимальная температура в реакторе может оказать​ся значительно больше предельно допустимой и будет соответ​ствовать аварийному режиму работы реактора.
Основной задачей, рассматриваемой при исследовании чув​ствительности, является анализ влияния малых изменений конст​руктивных параметров и внешних условий на режим работы технологических аппаратов. Кроме того, в ряде случаев ставят​ся задачи синтеза реакторов, процесс в которых малочувстви​телен к внешним возмущениям. Чувствительность переменной Xi по параметру а/ выражается в виде d*:,-/da/= S/' (где 5,-' — чувствительность t-той переменной по /-му параметру).
Параметры могут характеризовать как собственные свойст​ва исследуемой системы (например, коэффициент теплопереда​чи в реакторе), так и действующие на нее внешние возмущения или управления. Если объект описывается системой алгебраиче​ских уравнений, то исследование чувствительности каких-либо переменных к изменению параметра заключается в частном диф​ференцировании модели объекта по данному параметру. Если модель объекта представляет собой систему обыкновенных диф​ференциальных уравнений [как, например, модель статики труб-
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А
чатого реактора (2.52), (2.53)], то чувствительность по пара​метру изменяется по длине реактора и определяется как пре​дел отношения:
где *,(«!,..., a/,..., ak, I)—решение системы дифференциаль​ных уравнений при определенных начальных условиях и фикси​рованных значениях параметров -a; Xt(ai,..., 'Ct/+iAa,... ..., а/,,, I) — решение системы дифференциальных уравнений при тех же начальных условиях и приращении параметра а/на Да.
Чувствительность 5/'(/) показывает отклонение указанных решений друг от друга в каждой точке по длине реактора.
В качестве параметров а, по которым исследуют чувстви​тельность при анализе химических реакторов, могут быть выбра​ны кинетические константы, входящие в уравнение скорости ре​акции г (-Of); конструктивные параметры реактора (например, его диаметр); начальные значения режимных переменных (тем​пература и концентрация); коэффициент теплопередачи (kr); температура хладагента (9Хл) и т. п.
К основным задачам, при решении которых могут использо​ваться методы теории чувствительности для химических реакто​ров, относятся: идентификация математических моделей реакто​ров; оптимальное проектирование реакторов; контроль и управ​ление процессом в реакторе.
При идентификации математических моделей реакторов ис​следование чувствительности позволяет выявить параметры, в наибольшей степени влияющие на точность модели. В качестве параметров, по которым анализируется чувствительность, в этом случае используют константы. Они должны быть найдены в ре​зультате идентификации по экспериментальным данным — на​пример, энергия активации Е или предэкспоненциальный мно​житель k в уравнении скорости реакции, коэффициент тепло​передачи &т и т. д. Исследование функций чувствительности по этим параметрам
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позволяет классифицировать параметры по степени их влияния на режимные переменные (концентрацию с и температуру 0), сформулировать требования к точности идентификации различ​ных констант и соответственно к объему необходимых экспери​ментальных данных. Исследование чувствительности позволяет также в ряде случаев упростить математическую модель, ис​ключив из нее члены, незначительно влияющие на решение.
В задачах оптимального проектирования реакторов функции чувствительности определяются при варьировании конструктив-
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ных параметров (диаметра аппарата, места расположения то​чек дополнительного ввода сырья и т. п.). Это позволяет пра​вильно выбрать геометрию реактора и соответствующий режим его работы.
При контроле процесса в реакторе исследование параметри​ческой чувствительности позволяет выбрать место установки датчиков, соответствующих максимальной чувствительности объекта (максимальному коэффициенту усиления), которые ис​пользуют в системе регулирования (см. ниже—регулирование температуры в трубчатом реакторе полимеризации этилена).
Чувствительность технологических переменных (температу​ры, концентрации) следует учитывать также в задачах опти​мального управления. Так, оптимальный режим работы агрегата может оказаться вблизи от его границы устойчивости или в об​ласти высокой параметрической чувствительности процесса. Тог​да малейшие изменения переменных или параметров могут при​водить к аварийным режимам работы реактора. В задачах оп​тимального управления учет параметрической чувствительности может осуществляться либо путем дополнительных ограниче​ний на чувствительность или на допустимые значения самих пе​ременных при оптимизации процесса, либо включением ограни​чений на чувствительность (с определенным коэффициентом) в целевую функцию оптимальной задачи.
Рассмотрим задачу расчета функций чувствительности для трубчатого реактора, модель статики которого представляет со​бой систему дифференциальных уравнений типа (2.52), (2.53). Для получения уравнений чувствительности запишем в общем виде модель статики реактора с начальными условиями:
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где х — фазовые переменные процесса (температуры, концен​трации); х0 — значения этих переменных на входе в реактор; а — параметры технологического процесса и реактора, по кото​рым может исследоваться чувствительность (входные парамет​ры процесса, размеры реактора, параметры управления и т. п.); fi — нелинейные функции, вид которых определяется химической реакцией, проходящей в реакторе; / — длина реактора.
Параметры а, входящие в уравнения (2.52а), могут прини​мать значения из некоторого интервала амин<а<Саманс, причем для всех значений а в этом интервале выполняются требования существования и единственности решения (2.52а). В частном случае уравнений (2.52), (2.53), при t = 2, х\ = с; *2 = Э.
Уравнения для вычисления функции чувствительности i-тых переменных процесса (xi) по /-тым параметрам (1а/) получаем дифференцированием (2.52а) и начальных условий по парамет​ру а/:
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Изменяя порядок дифференцирования и записывая обозначе​ния функций чувствительности 5/ (где i — номер переменной, / — номер параметра), получим:
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Начальные условия для системы линейных дифференциаль​ных уравнений (2.526) получаем дифференцированием по пара​метру а/ начальных условий системы (2.52а):
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При исследовании чувствительности к изменению начальных условий Xi(0) система уравнений чувствительности будет иметь вид:
[image: image77.png]d { ox Bf, 9%, fs dx, 1)
)= e Ty ey 25

rie %=S;’"—MYBCTBHTMBHOCTB i-Tofl mepeMenHOHl mo j-My

HayaabHOMY YCJOBHIO. Hauansusie YCANOBHA IOAA CHCTEMBI ypaBHe-
HHF (2.528) GymyT:
It
axy Ompu g
2 @=1, npn L= .




Вычисление функций чувствительности сводится к интегриро​ванию систем линейных дифференциальных уравнений (2.526) или (2.б2в) с переменными коэффициентами, называемых урав​нениями чувствительности. Так как эти уравнения получены в предположении, что уже найдено решение основной системы (2.52), (2.53), после получения которого осуществляется диффе​ренцирование по параметру ia, на практике при анализе чувстви​тельности химических реакторов решают совместно систему уравнений (2.52а), (2.526), (2.52в). При анализе чувствительно​сти решения по различным параметрам существенно упрощает​ся, поскольку по какому бы параметру или начальным условиям ни исследовалась чувствительность, правые части соответствую​щих уравнений (2.526), (2.52в) будут одинаковы, отличаясь лишь значениями свободных членов.
Для удобства сравнительной оценки чувствительности реше​ния к различным параметрам используют нормированные чувст​вительности различного вида:
при сравнении относительного изменения переменной х-, при относительном изменении параметра а;:
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при сравнении влияния разных параметров а/ на одну пере​менную х1:
[image: image79.png]- 3
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при сравнении влияния одного параметра a1 на разные пе​ременные Xi\
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где S — нормированная функция чувствительности.
На рис. 2.32, а приведены температурные профили для труб​чатого реактора полимеризации этилена, соответствующие раз​личным значениям температуры теплоносителя. Как видно из графика, в области значений 0ХЛ = 337—343 К температурный профиль реактора имеет очень высокую чувствительность (из​менение температуры QХЛ всего на 1—2 град приводит к росту вшах на 15—20 град), причем чувствительность температуры в реакторе к изменению 9ХЛ существенно меняется по длине ап​парата. На рис. 2.32, б приведен график изменения коэффици​ента чувствительности, представляющего собой величину
.д     , по длине реактора.   Максимальная чувствительность до-
««хл
стигается в области температур, соответствующих перегибу в температурном профиле.. Такой характер изменения чувстви​тельности достаточно типичен для трубчатых реакторов и дол​жен учитываться при построении их систем регулирования.
Сложность управления трубчатым реактором заключается в том, что необходимо управлять распределением параметра (,чаще всего температуры) по длине реактора, а управление яв​ляется сосредоточенным (например, изменение температуры ре​акционной смеси на входе в реактор или температуры тепло-
[image: image81.png]



Рис. 2.32. Профили температур (а) и изменение коэффициента чувствитель​ности температуры в реакторе к температуре теплоносителя (б) для трубча​того реактора полимеризации этилена
                                                                               138
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Рис. 2.35. Адаптивная система регу​лирования качества полимера в труб​чатом реакторе полимеризации эти​лена
сравнение текущего значения площади S с SKp. При S^ ^5кр происходит срабатыва​ние системы защиты реактора от аварий.
Важнейшими задачами яв​ляются стабилизация качест​ва получаемых продуктов " и управление производитель​ностью химических реакторов. Решение этих задач в значи​тельной мере сдерживается отсутствием соответствующих датчиков. Однако применение средств вычислительной техни​ки для контроля и управле​ния химическими реакторами
позволяет использовать различные косвенные показатели, по ко​торым с помощью моделей рассчитывают производительность реактора и показатели качества продукта, используемые при управлении процессом. Так, в АСУ «Полимир» (см. гл. 8) ма​тематическую модель реактора используют для контроля теку​щей производительности реактора. В этой же системе качест​вом получаемого в трубчатом реакторе полимера управляют с помощью специальной адаптивной системы регулирования (рис. 2.35), в которой качество полимера определяется по ма​тематической модели реактора на основе измерения входных параметров в реакторе (расход смеси, температура по длине реактора и др.). Модель для расчета основного показателя ка​чества получаемого полимера — индекса расплава—• представ​ляет собой регрессионное уравнение, коэффициенты которого периодически уточняют по данным лабораторных анализов,вво​димых в управляющий вычислительный комплекс.
2.4. РЕГУЛИРОВАНИЕ ТЕПЛОВЫХ ПРОЦЕССОВ
Передача тепловой энергии является неотъемлемой частью боль​шинства химико-технологических процессов. Теплообменные ап​параты как объекты автоматизации можно подразделить на следующие основные группы:
теплообменники смешения;
кожухотрубные теплообменники с неизменяемым агрегатным состоянием веществ (теплообменники типа «газ — газ», «жид​кость—-жидкое!!.». -<г;п -жидкость»);
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кожухотрубные теплообменники, в которых хотя бы у одно​го вещества изменяется агрегатное состояние (паро-газовые, паро-жидкостные теплообменники, испарители и конденсаторы); печи.
2.4.1. Регулирование теплообменников смешения
Для создания необходимого температурного режима в химиче​ских аппаратах используют передачу энергии в результате сме​шения двух и более веществ с разными теплосодержаниями.
Во многих задачах регулирования состава или температуры в резервуаре с мешалкой при определении передаточных функ​ций принимают перемешивание идеальным. Тогда объект опи​сывается дифференциальным уравнением первого порядка с по​стоянной времени, равной времени пребывания в резервуаре. Однако на практике отмечается запаздывание, по истечении ко​торого изменение концентрации или температуры питания про​исходит на выходе из резервуара. Это запаздывание (называе​мое запаздыванием смешения) зависит от размеров резервуара, вязкости жидкости, конструкции и скорости вращения мешалки, определяющих интенсивность перемешивания.
Точное определение зависимости запаздывания от всех ука​занных факторов оказывается очень сложным. Однако экспери​ментальные исследования показывают, что в первом приближе​нии запаздывание смешения можно принять равным (2—5)я~1 для плоской лопастной мешалки и (1,1—2)п~1—для турбины (где п — число оборотов мешалки в единицу времени) [60].
Остановимся на особенностях статической характеристики собственно процесса смешения. Рассмотрим для примера аппа​рат непрерывного типа, в котором смешиваются два потока с расходами gi и G2, температурами qi и 02 и удельными теплоем-костями с„\ и Ср2 (рис. 2.36, а).
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Рис. 2.36. Принципиальная (а) и структурная (б) схемы теплообменника сме​шения
Пусть задача регулирования состоит в поддержании задан​ного значения 6° температуры выходного потока путем измене​ния расхода gi при условии, что основными источниками возму​щений являются расход и температура второго потока G2 и 02, а температура 6| и удельные теплоемкости веществ постоянны и равны 0°1, Cpi и Cpz. Найдем статические характеристики объек-
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та по каналу регулирования gi—9 и каналам возмущения С2—9 и 8г—9 (рис. 2.36,6). Для этого запишем уравнение теплового баланса:
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Как видно из (2.54), характерной особенностью теплообмен​ников смешения является нелинейность статических характери​стик по каналам, связывающим расход любого вещества с тем​пературой смеси 9, и линейность характеристик по температур​ным каналам 9i—9 и 92—9.
При условии малых отклонений координат объекта от их за​данных значений можно провести линеаризацию зависимости (2.54) и найти приближенно коэффициенты усиления объекта по каждому каналу.
Обозначим заданные значения входных и выходных коорди​нат через gi°, G2°, 92° и разложим функцию (2.54) в ряд Тейлора в малой окрестности gi°, G2°, 92°:
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Анализ зависимостей (2.55) показывает, что даже при обыч​ных возмущениях, наблюдаемых на- практике, ошибка в резуль​тате линеаризации может оказаться существенной. Например, при увеличении расхода G2 на 30% по сравнению с заданным коэффициент усиления kp может измениться на 5—25%, a k\ — на 25—40% от расчетных, в зависимости от соотношения расхо​дов gi и G2. Стабилизация отношения G,/G2 = Y° позволяет умень-
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Рис. 2.37. Функциональная (а) и структурная (б) схемы замкнутой однокон​турной АСР температуры в теплообменнике смешения
шить влияние этой нелинейности, так как
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и при отсутствии других возмущений, кроме g2, будет обеспе​чиваться постоянство выходной температуры.
Наличие других источников возмущения, кроме G2, потре​бует введения коррекции у0, например, в зависимости от значе​ния выходной температуры 0 (см. пример каскадной АСР, рис. 2.40).
Рассмотрим несколько вариантов систем автоматизации теп​лообменников смешения и проведем их сравнительный анализ по качеству процессов регулирования.
Вариант 1. Задача стабилизации выходной температуры смеси 0 решается применением одноконтурной замкнутой сис​темы регулирования, в которой регулирующим воздействием является расход g1 (рис. 2.37). Использование регулятора с ин​тегральной составляющей в законе регулирования (ПИ- или ПИД-регулятор) гарантирует поддержание заданного значения 0 в установившемся режиме, однако качество переходного про​цесса может оказаться неудовлетворительным при большой инерционности канала регулирования и сильных возмущениях.
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Рис. 238   Функциональная  (а)  к структурная  (б)  схемы   разомкнутой  \СР температуры в теплообменнике смешения
Вариант 2 включает систему регулирования соотношения расходов gi и g2 (рис. 2.38). Это разомкнутая система регули​рования, способная обеспечить инвариантность регулируемой
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Рис. 2.39. Функциональная (а) и структурная (б) схемы разомкнутой АСР температуры в теплообменнике смешения с компенсацией двух возмущений: 1 — регулятор соотношения, 3 — компенсатор
температуры смеси в к возмущениям по расходу g2, однако при наличии любого другого возмущения 6 не будет равна задан​ной.
Вариант 3 (рис. 2.39) отличается от предыдущего введе​нием коррекции коэффициента соотношения в зависимости от значения температуры второго потока 8г, так что корректирую​щее устройство 2 является, компенсатором возмущения по 02. Таким образом, данная система регулирования может обеспе​чить независимость выходной температуры от двух основных возмущений — G2 и 9z- Однако при наличии других возмущений (например, изменение теплопотерь в окружающую среду) тем​пература будет отклоняться от заданной.
Варианты 4 и 5 являются разновидностями комбиниро​ванных АСР, в которых обеспечивается компенсация основных возмущений и вводится обратная связь по регулируемой коор​динате.
Вариант 4 — система регулирования соотношения расхо​дов gi и G2 с коррекцией коэффициента соотношения по выход​ной температуре смеси в (рис. 2.40), т. е. двухкаскадная АСР. Основным (внешним) регулятором является регулятор темпера-
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Рис   240   Функциональная  (а) и структурная  (б) ^хсмы каск i июй АСР тем
nepa^vpiJ и тетообменнике смешения
/ — рем    1ятор температ\рп   2 — рсгутлтф соотношения расхо юп
                                                                                144
[image: image91.png]Komnancamap
Z
'

33 g
[T
Peayanmap





Рис 241 Функциональная (а) и структурная (б) схемы комбинированной АСР температуры в теплообменнике смешения:
/ — регулятор температуры. 2 — компенсатор
туры 1, а вспомогательным (внутренним) —регулятор соотноше​ния 2, осуществляющий компенсацию возмущения по расхо​ду G2.
Вариант 5 — система регулирования температуры смеси с коррекцией по двум возмущениям — G2 и 82, т. е. комбини​рованная АСР. Динамический компенсатор 2 (рис. 2.41) в дан​ном случае должен содержать вычислительное устройство для расчета корректирующей поправки на задание по выходной тем​пературе регулятору 1 в зависимости от расхода и температуры второго потока.
Из рассмотренных примеров систем автоматизации наилуч​шее качество регулирования обеспечат два последних варианта. При этом в случае приборной реализации систем предпочтитель​нее четвертый вариант, который легко выполняется на серийных промышленных регуляторах. При использовании ЦВМ или мик​ропроцессорной техники реализация любой из этих систем не представляет затруднений
2.4.2. Регулирование кожухотрубных теплообменников
Рассмотрим теплообменники с изменяющимся агрегатным сос​тоянием веществ Особенность этих теплообменников как объек​тов регулирования состоит в том, что при постоянном давлении и отсутствии переохлаждения образующегося конденсата (или перегрева образующегося пара) температура жидкой и паровой фаз одинакова и по ней нельзя судить об интенсивности процес​са испарения или конденсации. В этом случае основным показа​телем процесса теплообмена является уровень жидкой фазы
Постоянство температуры в той части теплообменника, где происходит конденсация или испарение вещества, позволяет рас​сматривать ее как звено с сосредоточенными параметрами   Ту часть теплообменника, в которой происходит лишь нагрев  и ш охлаждение вещества и температура изменяется по длине ген ю обменника, следуе!  рассматривать как звено с распределении ми параметрами
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Рис. 2.42. Принципиальная схема паро-жидкостного теплообменника (а) и схе​ма теплообмена в нем (б)
Для теплообменников этого типа задача регулирования и выбор системы автоматизации диктуются назначением аппара​та. В теплообменниках, предназначенных для нагрева вещества до заданной температуры за счет тепла конденсации греющего пара (или для охлаждения вещества за счет отбора тепла ис​паряющейся жидкостью), задачей регулирования является ста​билизация температуры технологического потока на выходе из теплообменника. В испарителях или конденсаторах, предназна​ченных для испарения или конденсации технологического пото​ка, задача регулирования сводится к поддержанию материаль​ного баланса по технологическому потоку.
Рассмотрим особенности динамических характеристик этого типа теплообменников на примере кожухотрубного паро-жидко​стного теплообменника, предназначенного для нагрева жидкости от температуры 6ВХ до 0„ых (рис. 2.42,а). Примем, что пар — на​сыщенный, а конденсат отводится-при температуре конденсации. Анализ теплообменника как объекта регулирования. Для выяв​ления факторов, влияющих на температуру жидкости, составим основные уравнения, описывающие процессы в теплообменнике:
уравнение теплового баланса
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По условиям работы аппарата из всех переменных, входя​щих в уравнения (2.57)—(2.59), основными возмущениями обыч​но являются расход и температура жидкости на входе в тепло​обменник (Ож и 9вх); давление греющего пара в заводской ма​гистрали (Рп)', теплопотери (gw), зависящие от температуры окружающей среды; коэффициент теплопередачи (6Т), изменяю​щийся со временем вследствие образования осадков на трубках. При этом возмущения G», 6ВХ и Рп легко поддаются контролю, а <7„от и k-i следует отнести к неконтролируемым ввзмущениям.
В качестве регулирующих воздействий можно использовать расходы греющего пара Gn и конденсата GK, а в качестве выход​ных координат — температуру 0„ых и уровень конденсата в меж​трубном пространстве L. Следует отметить, что 9ВЫх и L связаны между собой через поверхность теплообмена (рис. 2.43), так как эффективность теплопередачи в верхней части кожуха, заполнен​ной паром, значительно выше, чем между конденсатом и нагре​ваемым потоком. Как следует из уравнения (2.57),
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Как видно из соотношения (2.60), выходная температура техно​логического потока 9вых связана линейной зависимостью с вход​ной температурой 6Вх, расходом пара Gn, его удельной теплотой конденсации гп и теплопотерями <?пот и обратно пропорциональна расходу жидкости G». Стабилизация соотношения расходов па​ра и жидкости Gn/G«=Y° обеспечивает в установившемся режи​ме стабилизацию и температуры 6Вых = 6°вых при отсутствии дру​гих возмущений.
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Линеаризуем зависимость   (2.60)   в окрестности заданного режима и приведем ее к виду:
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Как видно из соотношений (2.61), коэффициенты усиления линеаризованной модели зависят от входных координат. В част​ности, коэффициент усиления по каналу регулирования /гр прямо пропорционален удельной теплоте конденсации пара г°п и обрат​но пропорционален 0°ж. Например, при увеличении Ож на 30% &р уменьшается на 23%, а при уменьшении Ож на 30% *р увеличивается на 43%. Поэтому при больших возмущениях по Ож и г„ фактическое качество переходных процессов может значительно отличаться от расчетного, что следует учитывать при выборе настроек регуляторов.
Нахождение динамических характеристик теплообменника. Ди​намические характеристики по каналу регулирования Gn—6ВЫх могут быть выведены на основе структурной схемы, представ​ленной на рис. 2.44, а. Звено 1 соответствует процессу изменения давления пара в межтрубном пространстве Р„ при изменении расхода пара Gn и описывается дифференциальным уравнением
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Рис   2 44  Структурная схема паро-жидкостного  теплообменника   по   канал> регулирования дп—9,ых (а) и по каналу возмущения 9,х—9аых (б)
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первого порядка, которое после линеаризации имеет вид:
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где </,=Рп-Р„°; Xp=Gn—On°; Г, = 2УуРп°/Я9я0; *,=2УР„0/Р; У-объем кожуха; Р—расходный коэффициент клапана на линии конденсата; R — универсальная газовая постоянная.
Звено 2 — усилительное звено, отражающее зависимость тем​пературы пара 0П от его давления. Его передаточную функцию
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находят по диаграмме-состояния пара при Рп=Р°п.
Передаточная функция межтрубного пространства с учетом J2.62) и (2.63) имеет вид:
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Звено 4 учитывает инерционность выходной камеры для тех​нологического потока и аппроксимируется апериодическим зве​ном первого порядка:
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Наибольшие трудности представляет анализ динамических характеристик звена 3, отражающего связь между температурой пара в межтрубном пространстве 9П и температурой жидкости на выходе из трубок (на входе в камеру) 0(L). При выводе пе​редаточной функции звена 3 примем следующие допущения: температура жидкости распределена по длине трубок, а в попе​речном сечении потока градиент температуры отсутствует; теп​лопроводность стенки трубки такова, что стенку можно рассмат​ривать как звено с сосредоточенными координатами; тепловой емкостью пленки конденсата и теплопотерями пренебрегаем; теплофизические параметры жидкости и стенки постоянны.
Уравнение теплового баланса для потока жидкости на эле​ментарном участке трубы dl имеет вид (рис. 2.42,6):
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Для получения передаточной функции звена по дифференциаль​ным уравнениям в частных производных применим преобразова​ние Лапласа по t, обозначив изображения входных и выходных координат x(t, I); yz(t), yz(t, I) соответственно через Х(р, I), Y2(p) и Y3(p, I). После преобразования по Лапласу уравнения (2.66), (2.67) примут вид:
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Исключив из уравнений (2.68) и (2.69) Y2, получим обыкновен​ное дифференциальное уравнение первого порядка, коэффици​енты которого являются функциями комплексного переменного:
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Эквивалентные постоянные    времени Г2 и Г3 оказываются :     близкими по значению к Гст и Гж, причем наибольшая постоян​ная времени лежит в интервале [Гж, Тж+ТСт\.
:
Коэффициент 1/а(р) приближенно аппроксимируется линей-
ным двучленом: 1/а(р)«р+о'. Тогда
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При этом формула для передаточной функции W3(p) принимает вид:
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Приведенный пример иллюстрирует важную особенность про​мышленных кожухотрубных теплообменников — малые значения теоретических постоянных времени и времени чистого запазды​вания, характеризующих собственно процесс теплообмена (се​кунды и доли секунд). Для парогазовых теплообменников эти показатели еще меньше, так как скорость газа на порядок вы​ше скорости жидкости, а масса газа в трубках и, следователь​но, ее тепловая емкость существенно меньше, чем жидкости.
Как отмечалось выше, ввиду малой инерционности объекта предъявляются особые требования к выбору и расчету системы контроля и регулирования. Поскольку постоянные времени про​мышленных измерителей температуры могут составлять десятки секунд и минуты, при автоматизации теплообменников жела​тельно применять малоинерционные измерители, а при расчете системы регулирования необходимо учитывать инерционность измерительного устройства, регулирующего клапана и импуль​сных линий.
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Если тепловая емкость стенки пренебрежимо мала, то с учетом соотношения (2.74) получаем передаточную функцию усили​тельного звена с запаздыванием:
[image: image110.png](2.77)




Динамические характеристики теплообменника по каналу 9(0)—Q(L) определяются уравнением (2.70) при условии, что температура пара постоянна и равна 9°п, т. е. Х = 0, а темпера​тура жидкости на входе в трубки (при 1=0) является входной координатой. Тогда уравнение (2.70) и граничные условия запи​шутся в виде:
Полную передаточную функцию теплообменника по каналу возмущения 9В*—Овых получим на основе (2.74) с учетом вход​ной и выходной камер (см. рис. 2.44,6):
[image: image111.png]Wi {p) = W (0) Ws (). (2.78)




Наиболее сложен анализ динамики изменения температуры жидкости при колебаниях ее расхода Gx вследствие нелиней​ной зависимости между этими координатами. Действительно, коэффициенты дифференциальных уравнений (266), (2.67) ока​зываются функциями от входной координаты, а именно: ско​рость движения жидкости пропорциональна ее расходу, а коэф-
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Рис. 2.45. Схема одноконтурной замкнутой АСР тем​
пературы жидкости в парожидкостном теплообмен​
нике

[image: image113.png]W) =t (1— . (2.79)




фициент теплоотдачи связан с Gж нелиней​ной зависимостью. После линеаризации уравнений (2.66), (2.67) при определенных упрощениях можно вывести приближенную передаточную функцию по каналу Gж— ввых- Она имеет вид:
Приведенный анализ динамических   ха-
рактеристик теплообменника имеет в основном методическое значение — как пример вывода передаточной функции объекта с распределенными координатами. В практических расчетах АСР обычно ограничиваются экспериментальными кривыми переходных процессов или приближенными передаточными функциями, в которых учитывают лишь наибольшие постоян​ные времени и чистое запаздывание в теплообменнике.
Рассмотрим несколько вариантов систем регулирования вы​ходной температуры технологического потока в паровых тепло​обменниках на примере парожидкостного теплообменника.
Вариант 1. Одноконтурная замкнутая АСР (рис. 2.45) при использовании ПИ- или ПИД-регулятора гарантирует регули​рование температуры без статической ошибки, однако при сильных возмущениях по расходу или температуре жидкости качество переходного процесса может оказаться неудовлетвори​тельным.
Вариант 2. Введение динамической компенсации возмуще​ний по Gж или 0вх оказывается нецелесообразным, так как тео​ретические компенсаторы с передаточными функциями (рис. 2.46)
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физически нереализуемы, а использование приближенных ком​пенсаторов может оказаться неэффективным. Поэтому на прак​тике ограничиваются статической компенсацией этих возмуще​нии Примером таких систем является каскадная АСР соотно-шеия расходов Gn/G/K с коррекцией по 0ВЫх (рис 2.47)
вариант 3   Каскадная система регулирования температу​рь1   (или  давления)   в  межтрубном   пространстве с  коррекцией
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задания по 0вых (рис. 2.48) будет эффективной при сильных воз​мущениях по давлению или температуре греющего пара. Темпе​ратура (или давление) в кожухе в данном случае играет роль промежуточной координаты, которая быстрее реагирует на эти возмущения, чем выходная температура жидкости.
Вариант 4. Если требуется высокое качество регулирова​ния, целесообразно применение схемы с байпасированием тех​нологического потока вокруг теплообменника и последующим смешением нагретого и холодного потоков. В этом случае появ​ляется дополнительное управляющее воздействие — распределе​ние потоков gi и g2. На рис. 2.49 показан пример системы авто​матизации такого теплообменника. Регулятор температуры /
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Рис. 2.46. Структурные схемы паро-жидкостпою гсилообмешжкя-
а — по  каналам   0„,—0„мх   и   С„—Ов 1Х,   б — но   k.iii.i мм ''\—*',,,,  и  '',—0U1JI   я —   о кз-
малу 9„-в(£)
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выполняет вспомогательную функ​цию— стабилизацию температуры б"; главная задача — регулирование тем​пературы жидкости после смешения — возлагается на регулятор 2. В такой системе качество регулирования QВых определяется динамикой второго кон​тура, в котором объект представляет собой практически безынерционное звено, так как при малом объеме ка​меры смешения постоянная времени процесса смешения практически равна нулю (см. разд. 2.3). Особенности автоматизации испарите​лей и конденсаторов. Как указыва-
Рис. 2.47. Каскадная АСР
температуры жид​
кости в паро-жндкостном
теплообменнике (с
регулятором соотношения
расходов во внут​
реннем контуре)
лось выше, задача автоматизации этих аппаратов состоит в под​держании материального баланса по технологическому потоку; при этом в качестве выходной координаты обычно выбирают уровень жидкости в аппарате. Рассмотрим для примера авто​матизацию испарителя (рис. 2.50). Задачей регулирования яв​ляется стабилизация уровня Ьж — Ь°ж- К основным возмущени​ям можно отнести расход Ож и температуру 0Ж жидкости, тем​пературу греющего пара 0гр и теплопотери д; к регулирующим воздействиям — расход греющего пара Grp и отбор испаренно​го продукта Gn; к выходным координатам — уровень жидкости Lm и давление в аппарате Р.
Анализ процессов, протекающих в испарителе, показывает,
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Рис. 249. Регулирование температуры жидкости в схеме с банпасироваиием потока вокруг теплообменника:
1 — регулятор температуры жидкости на выходе из теплообменника, 2 —регулятор тем​пературы жидкости после смешения
Рис. 2 50. Принципиальная схема испарителя
что он относится к многосвязным объектам. Действительно, уве​личение расхода греющего пара приводит к более интенсивному испарению, что вызывает одновременно уменьшение уровая и повышение давления в аппарате. Аналогично изменение отбора пара Gn влияет не только на давление в аппарате, но и на ин​тенсивность испарения продукта, а следовательно, и на уровень жидкости. На рис. 2.51 показана структурная схема испарителя, отражающая взаимосвязь между координатами. Динамические характеристики объекта по отдельным каналам аппроксимиру​ются линейными звеньями.
Звено 1 с передаточной функцией
[image: image119.png]Ry
Vi = T I T+




отражает динамику собственно теплового процесса и учитывает тепловые емкости межтрубного пространства и. испаряющейся внутри труб жидкости.
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Рис. 2.51. Структурная схема
системы регулирования уровня
и давления в испарителе.
,
/—звено, описывающее тешювой процесс в жидкости. 2 — звено. от​ражающее гидродинамику в жид-коП фазе, 3 — звено, отряжающее гидродинамику в паровой фазе; 4 — звено, учитывающее влияние дав- , ления на теплоту испарения жид​кости. S —регулятор давления, * — регулятор уровня
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Рис. 2 52. Примеры систем автоматизации испарителей:
а —на основе одноконтурных АСР, б —с использованием каскадной АСР уровня, в —с использованием комбинированной АСР уровня, / — регулятор давления, 2 —регулятор уровня, 3 — регулятор соотношения расходов, 4 — вычислительное устройство
Звенья 2 я 3 с передаточными функциями
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учитывают гидродинамику процессов в жидкой и паровой фазах. Усилительное звено 4 отражает зависимость теплоты испарения жидкости от давления в аппарате.
Рассмотрим несколько вариантов систем регулирования ис​парителей и конденсаторов.   •
-, Вариант! (рис. 2.52, а) включает два замкнутых контура регулирования: регулятор 5 стабилизирует давление в аппарате, частично компенсируя возмущения по каналу Р—гж—G'n—Lx; регулятор уровня 6 обеспечивает поддержание материального баланса в аппарате по технологическому потоку.
Вариант 2 (рис. 2.52,6) отличается от предыдущего при-s менением каскадной системы регулирования соотношения рас-;'ходов греющего пара и жидкости бгр/0ж=у с коррекцией у по уровню жидкости. Регулятор соотношения 3 вводит статическую компенсацию возмущений по расходу жидкости, поэтому дан​ная система регулирования предпочтительнее при сильных воз​мущениях по этому технологическому параметру. 4'   Вариант 3 (рис. 2.52,в) служит примером системы регули​рования, в которой расход греющего пара рассчитывается в вы-''Числительном    устройстве 1 по контролируемым возмущениям (С/ж, 0ж, 6гр)  и корректируется    регулирующим устройством 2 •при отклонении уровня от заданного значения.
Рассмотрим кожухотрубные теплообменники с неизменяе​мым агрегатным состоянием веществ. Динамические характери​стики этой группы теплообменников описываются системой диф​ференциальных уравнений в частных производных, включаю​щей уравнения (2.66), (2.67) и уравнение теплового баланса для
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где Мг и СрТ — масса и удельная теплоемкость теплоносителя; знак плюс в левой части уравнения относится к прямоточным теплообменникам, минус — к протнвоточным.
Задача регулирования и основные возмущения аналогичны рассмотренным выше для паровых теплообменников. В качестве регулирующих воздействий (рис. 2.53) выбирают входную тем​пературу теплоносителя 6ТВХ или его расход GT.
Передаточные функции теплообменника по температурным каналам 6Вх—6Вых и 0ТВХ—0Вых могут быть получены методом, рассмотренным в предыдущем разделе [20].
Аналитическое определение динамических характеристик теплообменника по каналам, связывающим расходы теплоноси​телей с выходной температурой, — сложная задача, так как в этом случае в уравнениях (2.66) и (2.80) коэффициенты v, ит, at и 02 зависят от входной координаты. Поэтому на практике ограничиваются приближенными передаточными функциями, ко​торые получают по экспериментальным кривым переходных процессов. Наибольшая постоянная времени, получаемая при аппроксимации переходных кривых, приблизительно равна по​стоянной времени, которая определяется тепловой емкостью по​тока жидкости и общим коэффициентом теплопередачи [60].
Системы регулирования жидкостных и газовых теплообмен​ников аналогичны системам регулирования паровых теплооб​менников, в которых греющий пар заменен потоком жидкости или газа.
2.4.3. Регулирование печей
В химико-технологических процессах печи используют для на​грева технологического потока до высоких температур за счет теплоты сгорания топлива. В зависимости от конструкции печи передача тепла осуществляется путем радиации или конвектив​ным теплообменом между дымовыми газами и технологическим потоком. В качестве примера рассмотрим печь, в которой тех​нологический поток, проходящий по трубам, нагревается дымо​выми газами, образующимися при сгорании топлива (рис. 2.54, а).
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Задачей регулирования яв​ляется поддержание задан​ного значения выходной температуры потока: 6Вых =
=е°,Ы1.
Рис. 2.53.  Принципиальная схема кожухотрубного    теплообменника
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Рис. 2.54. Принципиальная (а) и структурная (б) схемы печи для нагрева технологического потока
Поскольку температура дымовых газов практически одина​кова во всем объеме печи, а температура технологического пото​ка в изменяется по длине трубы от 0„х до 0ВЫх, в первом прибли​жении динамические характеристики печи по каналу 6„—9Вых можно принять аналогичными характеристикам парового тепло​обменника, в котором греющий пар заменен дымовыми газами. Поэтому рассмотрим подробнее особенности печей, связанные с регулированием процессов горения.
Уравнение теплового баланса для нагреваемого потока за​пишется в виде:-\
[image: image126.png]Geg Bpux — Bpx) = Gacpn (Or — -,



 (2.81)
Температура в зоне горения Ог определяется из уравнения теп​лового баланса для процесса горения
(2.82> Отсюда[image: image127.png]Gagr = (GrCpr + Getps) O — GrprBs — GicpaBs.
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 (2.83)
где Gт Gв  GД, G — расходы топлива, воздуха, дымовых газов и нагревае​мого потока Срт, Cpв, Cp с? — удельные теплоемкости веществ; вт, в., От —•
-входные температуры топлива, воздуха, нагреваемого потока; 6Д, В>ых — выходные температуры дымовых газов и нагреваемого потока; Y=G./GT —
• коэффициент соотношения расходов воздуха и топлива.
Из уравнения (2.81) с учетом (2.83) находим формулу для определения выходной температуры:
[image: image129.png]TR G e a B g - e+ VgDl
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Если вт=в«, то
[image: image130.png]' e = e g TR0y G (1 9T+ 0 - B




(2.84)
[image: image131.png]A
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где
Анализ печи как объекта регулирования приводит к струк​турной схеме, показанной на рис. 2.54,6. Основными возмуще-
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ниями приняты расход и температура технологического потока G и бвх, температура воздуха бв коэффициент теплопередачи kr и теплопотери q; основными регулирующими воздействиями — расход и состав горючей смеси, т. е. расходы топлива и возду​ха. К выходным координатам, кроме температуры выходного потока бвых и дымовых газов 6П, отнесена концентрация кисло​рода в дымовых газах Со2. По ней оценивают интенсивность процессов горения, поскольку температура в зоне горения, опре​деляемая формулой (2.83), соответствует условиям сгорания топлива с теоретически необходимым количеством воздуха, а на практике печи и топки работают при избытке воздуха, необхо​димом для полного сгорания топлива. Температура горения связана с расходом воздуха экстремальной зависимостью: 6Г

падает как при избытке воздуха по сравнению с теоретически
необходимым, так и при его недостатке, поэтому ее нельзя ис​
пользовать в качестве показателя интенсивности процесса горе​
ния.
Помимо технологических требований к режимным параметрам печей накладываются ограничения из условий взрывобезо-пасности и требований охраны    труда и защиты окружающей среды. В частности, коэффициент соотношения расходов возду-

ха и топлива у должен   удовлетворять ограничению yh<=y<=yb.
 Кроме того, для предотвращения попадания дымовых газов в
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Рассмотрим примеры систем автоматизации печи, обеспечи​вающих выполнение задачи регулирования и указанных огра​ничений.
Вариант 1 (рис. 2.55,а) представляет систему из трех контуров регулирования. Регулятор 1 стабилизирует выходную температуру технологического потока на заданном значении; регулятор 2 обеспечивает подачу воздуха на горелки в задан​ном соотношении у° к расходу топлива; регулятор 3 поддержи​вает заданное разрежение в печи изменением отвода дымовых газов. Эта система автоматизации удовлетворяет всем указан​ным требованиям, однако вследствие большого запаздывания качество переходных процессов может оказаться неудовлетво​рительным.
Варианты 2 и 3 позволяют уменьшить влияние возмуще​ний по расходу нагреваемого вещества G за счет применения комбинированной АСР температуры 6вых (рис. 2.55,6) или кас​кадной системы регулирования соотношения расходов топлива и нагреваемого вещества с коррекцией по выходной температу​ре (рис. 2.55,в).
Вариант 4 (рис. 2.55,г) включает каскадную систему регу​лирования температуры .6„ых, в которой температуру дымовых газов в печи используют как промежуточную координату. Вспо​могательный контур регулирования 00 (регулятор 4) позволяет повысить качество регулирования при возмущениях по каналу регулирования (например, по qт или 6в).
Для регулирования процесса горения здесь используют так​же каскадную АСР, в которой задание регулятору соотноше​ния 2 корректируется регулятором состава дымовых газов 5, обеспечивающим стабилизацию Со2. Для введения ограничения  У корректирующий сигнал от регулятора 5 подается на не​линейный блок 6, а затем на регулятор 2.
'V*
2.5. РЕГУЛИРОВАНИЕ МАССООБМЕННЫХ ПРОЦЕССОВ
B химической технологии для разделения веществ широко ис-, пользуют массообменные процессы: абсорбцию, экстракцию,  ректификацию, адсорбцию и сушку. Несмотря на разнообразие этих процессов и способов их аппаратурного оформления, все они подчиняются единым закономерностям и как объекты авто-рматизации обладают рядом общих особенностей.  В процессе массообмена участвуют минимум три вещества: распределяющее вещество, составляющее первую фазу; распре-деляющее вещество, составляющее вторую фазу; распределяе-мое вещество, переходящее из одной фазы в другую (рис. 2.56, а). Основное уравнение массопередачи
[image: image133.png]dM = kydFA,




определяет количество    вещества dM, переходящего из одной
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Рис. 2.56, Схема процесса массообмена (а) и вывод уравнения рабочей ли​нии (б)
фазы в другую через поверхность массообмена dF при движущей
 силе процесса[image: image135.png]


и коэффициенте массопередачи kм.
Движущая сила процесса определяется разностью между ра​бочими с и равновесными ср концентрациями:[image: image136.png]



Из уравнения материального баланса массообмена между потоками с расходами gi и G2 с начальными и текущими кон центрациями с10 с1 и с20, с2 (рис. 2.56,6)
[image: image137.png]Gy {cr0~ &) = Gyl -~ €9)




выводится уравнение рабочей линии процесса массопередачи
[image: image138.png]ey =ac +b, e a=Gy/G,; b= (Gyfoo — Cye1iGy.



 для противото
чного взаимодействия фаз.
Зависимость между равновесными концентрациями в фазах
с1, С2Р (или с2, c1p)  может быть   линейной, т. е. c2P=A2C1  (или
с1P=A2c2)  (при абсорбции, экстракции) или нелинейной (напри-'
мер, при ректификации). Однако для всех процессов коэффици​
енты этих уравнений существенно зависят от режимных пара-,
метров (давление, температура) и наличия примесей. Промыш
ленные аппараты   проектируют для определенных значений ре​
жимных параметров и составов исходных веществ, при которых -
установка обеспечивает заданное качество разделения. В реаль​
ных условиях случайные    возмущения приводят к нарушению
материального и теплового балансов в аппарате, изменению дав​
ления и температуры и в конечном итоге — к отклонению соста​
вов получаемых продуктов от расчетных. Поэтому одна из ос​
новных задач регулирования    массообменных процессов — ста-
билизация режимных параметров с целью поддержания мате-
риального и теплового балансов в аппарате при различных воз-
мущениях.

Общей особенностью массообменных процессов в промыш
ленных условиях является их большая энергоемкость, поэтому
система автоматизации должна способствовать снижению энер-'
гозатрат на разделение при условии обеспечения заданного ка-
чества продуктов.
1
Большинство массообменных процессов проводят в аппаратах колонного типа, диаметр  которых в  промышленных условиях'
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достигает нескольких метров, а высота — нескольких десятков метров. Приведенные постоянные времени и запаздывание в таких аппаратах составляют минуты и десятки минут, а одно​контурные системы регулирования характеризуются большой динамической ошибкой и большой длительностью переходных процессов. Для повышения качества переходных процессов в системах автоматизации массообменных установок широко ис​пользуют комбинированные АСР, вводящие коррекцию по наи​более сильным возмущениям, и каскадные АСР, использующие дополнительные сигналы из промежуточных точек аппаратов.
Наибольшие сложности при регулировании массообменных процессов чаще всего возникают из-за отсутствия автоматиче​ских приборов для непрерывного контроля состава получаемых продуктов. В этих случаях регулирование состава ведут по кос; венным параметрам — температуре кипения смеси, ее плотности и т. п. При этом возникают дополнительные сложности, связан​ные с компенсацией влияния возмущающих факторов на взаи​мосвязь между косвенным параметром и составом.
2.5.1. Автоматизация ректификационных установок
Ректификационные установки служат для разделения жидких однородных смесей на составляющие вещества (или группы ве​ществ) в результате противоточного взаимодействия смеси па​ров и жидкой смеси [39]. Рассмотрим особенности ректифика​ционной установки как объекта автоматизации на примере уста​новки для разделения бинарной смеси с концентрацией в ней легколетучего компонента с„ на дистиллят и кубовую жидкость с концентрациями легколетучего в них сд и ск. Примем следую​щие обозначения (рис. 2.57): Gn, Gд, Ск, Grp, GT, Gхл, Сфл — рас​ходы питания, дистиллята, кубового продукта, греющего пара в кипятильник, теплоносителя в подогреватель питания, хладо-агента в дефлегматор, флегмы; rгр — энтальпия греющего пара; 6Т, бхл — температуры теплоносителя и хладоагента; слт, сркл — удельные теплоемкости теплоносителя и хладоагента; Рк — дав​ление в колонне; LK, Lфл— уровень в кубе колонны и во флегмо-вой емкости.
Постановка задачи управления. Поскольку затраты на ректифи​кацию являются одной из самых существенных составляющих в себестоимости продукции, задача автоматизации ректифика​ционных установок часто ставится как задача оптимального управления, которой подчиняются задачи автоматического регу​лирования отдельных параметров. В зависимости от назначения
ректификационной колонны    используют    различные критерии
оптимальности [3].
 Для продуктовых колонн, предназначенных для получения одного целевого продукта (например, дистиллята), ставятся следующие задачи:
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Рис. 2.57. Принципиальная схема ректификационной установки:
/ — ректификационная колонна; 2 — подогреватель питания; 3 — кипятильник; 4 — дефлегматор; 5 — флегмовая емкость
/
задача 1—ми​нимизации энергоза​трат (т. е. GГр) на по​лучение целевого про​дукта заданной кон​центрации при ограни​чении на производи​тельность но этому продукту: сд=с°д, Gд >=Gдн;
задача 2 — мак-симизации производи-
тельности по целевому продукту (например, Gд) при ограниче​нии на его состав и энергозатраты: сд=с°д, Grp<=G rp, в.
Для промежуточных колонн, в которых происходит предва​рительное разделение смеси на две фракции, ставится зада​ча 3 — максимизации разделительной способности колонны n = сд—ск при ограничении на производительность по целевому продукту и на энергозатраты (например, Gд>=GдН, Gгр<=Сгр,в).
Для выявления факторов, влияющих на качество процесса разделения, запишем уравнения материального и теплового ба​ланса установки. Материальный баланс по потокам разделяемой смеси и продуктов описывается уравнением:
[image: image140.png]Gy =G+ Gy,




[image: image141.png]Gt = Gata -+ Gucn:




[image: image142.png]Grprep=Vra+ 4y,




[image: image143.png]di,
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и для флегмовой емкости
[image: image144.png]dL,
Sen i =V, — Gon+ G =0, (2.89)




где  V1 — паровой поток в верхней части колонны; Sфл—площадь горизон​тального сечения флегмоной емкости.
[image: image145.png]Guns O — O) = G (6 —_'0:"“) + a2 (2.90)




Уравнения теплового баланса для подогревателя питания:
[image: image146.png]Vars = Gxatoma Oua® — Ug™) + 5. (@91




и для дефлегматора:
Уравнение материального баланса по газовой фазе в верхней части колонии:
[image: image147.png]dp,
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Проанализируем переменные, входящие в систему уравнений (2.85)—(2.92), и выделим основные возмущения, возможные ре​гулирующие воздействия и выходные координаты.
Поскольку исходная смесь поступает в ректификационную установку из предыдущих аппаратов технологической линии, ко​лебания расхода, состава и температуры питания являются ос​новными возмущениями в процессе ректификации. К возмож​ным источникам возмущений следует отнести также энтальпию греющего пара, теплоносителя и хладоагента, а также потери тепла в окружающую среду (q1, q2, qз). Из перечисленных воз-~
' мущений стабилизируют обычно только температуру питания б°п; расход питания Gn контролируют; состав питания контроли​руют в редких случаях, когда имеются автоматические анали​заторы состава; остальные возмущения, как правило, не контро​лируют.
К регулирующим воздействиям можно отнести расходы грею​щего пара Grp, теплоносителя GT и хладоагента GXJl, отборы дис​тиллята Gд и кубового продукта GK, расходы флегмы Gфл и инертных газов G„.
Концентрация    продуктов сл и ск, уровень в колонне LK и
• флегмовой емкости Lфл, давление в колонне Рк являются вы​ходными координатами процесса.
Как видно из математической модели (2.85) — (2.92), ректи​фикационная установка является сложным объектом с большим числом взаимосвязанных координат. Для выбора наилучших ка​налов регулирования необходимо провести сравнительный ана​лиз статических и динамических характеристик установки по
. различным каналам.
Статические характеристики ректификационных колонн. Для однозначного определения состояния системы требуется задание четырех независимых переменных. Чаще всего ими являются
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Рис 258. Диаграмма Gп—Сщ—Оя— V при постоянных Gп, Сп
расход  GI и состав Cn пита-ния, отбор дистиллята  Gд и па-ровой поток в нижней части колонны V [3].
Рассмотрим статические ха-рактеристики колонны на диа-грамме V—GA при условии, что Gn = const и Сn=const. На рис. 2.58 приведена диаграмма,
на которой нанесены кривые равных концентрации легколетуче​го компонента в дистилляте (cA=const) и кубовом продукте (cK=const); через с°д, с°к обозначены заданные концентрации, входящие в ограничения задач оптимального управления.
Из диаграммы видно, что решение задачи 1 находится в точке А (рис. 2.59,а), где составы продуктов равны заданным (т. е. сд = с°д и ск=с°к), а расход пара принимает минимальное значение V*, или в точке А', если оптимальное значение V* ока​зывается меньше минимально допустимого Ун (рис. 2.59,г).
[image: image149.png] V*3 Vg, 0K B TOYKy B, ecnt V*<<Vp (pHc. 2.59, 6).




точку В, если
Максимизация отбора дистиллята  (задача  2) приводит в
[image: image150.png]



Рис. 2 59. Влияние ограничений на рабочую область колонны: а — оптимальные режимы колонны допустимы по условиям ограничений на V я С(; б — режим  максимальной разделительной способности  недопустим  по. ограничению па  С?дя; в — максимальный отбор дистиллята  недопустим по ограничению на  Vm- г — минималь​ный расход пара недопустим по ограничению на V.
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Задача максимизации разделительной способности (з а д а-ча 3) имеет решение в точке С, если GA*>GftH, или в точке С', если Gд*<Gдн (рис. 2.59,6).
Расчеты диаграммы V—Сд при различных значениях Gn и сп показали, что рабочая область, а, следовательно, и точки, соответствующие оптимальным режимам колонны, смещаются по диаграмме. Увеличение расхода питания приводит к сужению рабочей области (рис. 2.60,а); существует такое предельное значение Gn*, при котором рабочая область вырождается в точ​ку. Таким образом, для поддержания оптимальных режимов ра​боты колонны при различных возмущениях требуется автомати​ческая коррекция заданий регуляторам в зависимости от этих возмущений. В частности, можно показать, что изменения рас​хода питания можно скомпенсировать пропорциональным изме​нением отбора дистиллята. Как следует из уравнения (2.86) с учетом (2.85),
[image: image152.png]=— x) Guer (2.93)




т. е. при постоянном составе питания и постоянном отношении Gn/Gд=Y составы дистиллята и кубового продукта будут чакже постоянны. Однако при изменении сп для сохранения материаль​ного баланса отношение y тоже должно меняться.
При стационарном режиме в ректификационной колонне уста​навливается определенный профиль концентраций по высоте ко​лонны (рис. 2.61), причем каждому значению Gn или сп соответ​ствует свой профиль концентраций. Наибольшей чувствитель​ностью по отношению к возмущениям и к регулирующий воз​действиям обладают промежуточные тарелки в верхней и ниж​ней части колонны, называемые контрольными тарелками. Коэф​фициенты усиления для них принимают максимальное значение по сравнению с коэффициентами усиления других тарелок в данной секции колонны. .По отношению к возмущениям со сто​роны питания составы на контрольных тарелках являются про-^межутрчными координатами и обладают меньшей инерцион-
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ностью, чем составы продуктов. Поэтому составы на контроль​ных тарелках часто используют в качестве регулируемых коор​динат вместо составов продуктов. Однако необходимо иметь в виду, что составы скт" и сд так же, как с'кт н ск (см. рис. 261), являются связанными координации, причем стабилизация сос​тавов на контрольных тарелках при наличии возмущений приве​дет к отклонению составов продуктов от заданных значений. Динамические характеристики ректификационных колонн. При изучении динамики изменения концентрации на каждой ступени разделения в колонне можно выделить три составляющие про​цесса: изменение объема жидкости при изменении ее расхода; изменение концентрации, вызванное изменением скорости паро​вого потока; изменение концентрации в объеме жидкости на та​релке. Точный учет всех названных факторов не представляется возможным ввиду сложности математического описания процес​са. Поэтому обычно влиянием первых двух факторов на изме​нение концентрации пренебрегают и ограничиваются третьей составляющей процесса.
Изменение состава жидкой фазы на изолированной тарелке, на которой обеспечивается идеальное перемешивание, связано с изменением состава или скорости потоков дифференциальным уравнением первого порядка. При последовательном соединении нескольких тарелок их постоянные времени взаимосвязаны, и прямые методы точного анализа оказываются весьма трудоем​кими. Значения постоянных времени зависят от наклона кривой фазового равновесия, времени пребывания на тарелке, скоростей потоков а колонне и расхода питания. Для того чтобы оценить
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влияние этих параметров на значения  постоянных   времени,   рассмот-
рим простейшие примеры колонн с одной и двумя ступенями   разделе​ния.
Для одной   ступени   разделения предположим,  что  состав    пара   в рассматриваемом диапазоне измене​ния концентраций является линейной кости (рис. 262), т. е.

функцией от состава жид-
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или (с учетом того, что
Для аппарата, изображенного на рис. 2.63, уравнение матери​ального баланса по легколетучему компоненту запишется в виде:
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[image: image159.png]dact
8 g = Ontn—( Geet — Gy (a+ 8", (2.95)




— в виде:
где g — количество жидкости на тарелке.
Выведем передаточную функцию аппарата по каналу «состав питания — состав кубового продукта». Для этого перепишем уравнение (2.95) в отклонениях координат от их номинальных значений. Обозначим
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и учтем, что в стационарном режиме
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Получим уравнение
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из которого после преобразования по Лапласу находим переда​точную функцию в виде:
[image: image163.png]Wip) =Y ¥ X () =k(Tp + 1),




где Х(р) и Y(p) —изображения х(t) и у(t);
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Как видно из (2.97), при b=1 постоянная времени аппарата равна среднему времени пребывания смеси тср, так как GK+ +Gд=Gn и T=g/Gn=TCP. При низких концентрациях, когда
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b>l (см. рис. 2.62), постоянная времени меньше времени пре​бывания, а при высоких концентрациях, когда b<1, постоянная времени становится больше тср.
Для колонн с несколькими ступенями разделения сохраняет​ся такая же качественная зависимость между наклоном кривой фазового равновесия и постоянными времени, как и для одно-тарельчатой колонны, хотя сама зависимость гораздо сложнее.
Рассмотрим колонну с двумя ступенями разделения (рис. 2.64). Как и в предыдущем примере, предположим, что зависимость между концентрациями легколетучего компонента в жидкой и паровой фазах описывается уравнением (2.94). Тог​да уравнения материального баланса (в которых Gж обозна​чено через L) для тарелок запишутся в виде
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а с учетом того, что
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После перехода к отклонениям
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получим систему уравнений:
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Преобразование уравнений (2.100) по Лапласу приводит к урав​нениям в изображениях вида:
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или где
Решение системы уравнений (2.101) относительно Y1 и Y2 при​водит к следующим выражениям:
[image: image172.png]Galgop + L +6Gy)
Y10 = GG ) e F L R iy KO 210
GyVb
V0 = G TG M ep FLF g iy X0 (2.103)





в которых полиномы преобразуются к произведению простейших сомножителей с приведенными постоянными времени Та, Ть, Тс. При этом передаточные функции получаются в виде:
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причем наибольшая постоянная времени в знаменателе переда​точных функций (обозначим ее через Т„) приблизительно равна среднему времени пребывания тср (при b = 1).
Увеличение наклона линии фазового равновесия, как и для однотарельчатой колонны, приводит к уменьшению постоянных времени и коэффициентов усиления колонны. Если b близко к единице, то наибольшая постоянная времени примерно равна общему объему жидкости в колонне, деленному на расход пита​ния. Увеличение флегмового числа уфл=L[Gд приводит к изме-
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нению главным образом меньших постоянных времени Ть и Тс. При очень высокой кратности орошения Ть и Тс стремятся к ну​лю, и переходные процессы в колонне при изменении состава питания будут описываться дифференциальными уравнениями первого порядка с постоянной времени Та.
Общие выводы о влиянии параметров Ь, уфя и О„ могут быть применены к колоннам с большим числом тарелок. При очень больших значениях флегмовых чисел реакции всех тарелок при​мерно одинаковы. При малых значениях флегмового числа на​чальные участки переходных процессии на различных тарелках будут отличаться значением чистого запаздывания. Эксперимен​тальное изучение переходных характеристик колонн показало, что при изменении состава питания состав на тарелках, распо​ложенных около тарелки питания, начинает изменяться немед​ленно, и кривая переходного процесса хорошо аппроксимируется уравнением первого порядка [60]. Состав смеси в нижней и верх​ней частях колонны начинает изменяться с запаздыванием, пре​вышающим время пребывания на тарелке в pn раз, где п — число тарелок между вводом питания и верхом (или низом) ко​лонны; р — коэффициент, который зависит от числа тарелок и лежит в пределах от 0,5 до 1 при n>=10.
Примеры систем автоматизации ректификационных установок. Вариант 1. Простейшая система автоматизации ректифика​ционной установки включает шесть одноконтурных АСР
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(рис. 2.65), каждая из которых выполняет одну из рассмотрен​ных выше задач регулирования. В целом эта система обеспечи​вает стабилизацию состава дистиллята и поддержание матери​ального и теплового балансов в установке. Основным регуля​тором, стабилизирующим состав дистиллята (при разделения бинарной смеси при постоянном давлении), является регулятор температуры верха колонны 1, воздействующий на отбор дис​тиллята. Регулятор температуры 2 стабилизирует температуру питания. Регуляторы уровня 3 и 4 обеспечивают поддержание баланса в системе по жидкой фазе, а регулятор давления 5—по паровой фазе. Регулятор расхода 6 стабилизирует подачу грею​щего пара в кипятильник.
Если задачей регулирования является стабилизация состава кубового продукта, то расход греющего пара задается регулято​ром температуры низа колонны 6а, а расход дистиллята стаби​лизируется регулятором 1а. Одновременное регулирование сос​тавов (или температур) верха и низа колонны обычно не приме​няют, так как эти координаты связаны между собой, и их одно​временное регулирование по обратной связи может привести к снижению запаса устойчивости системы.

.
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Несмотря на простоту, рассматриваемая система автомати​зации обладает рядом недостатков. Так, стабилизация расхода греющего пара без учета реальной обстановки в системе обыч​но приводит к перерасходу пара, поскольку регулятору расхода устанавливается завышенное задание с учетом возможных ко​лебаний энтальпии греющего пара, переохлаждения флегмы и других возмущений в процессе.
Отсутствие компенсирующих воздействий по возмущениям со стороны питания приведет к большим динамическим ошиб​кам регулирования составов продуктов, так как регулятор сос​тава (или температуры) на конце колонны получит сигнал об отклонении регулируемой координаты от заданного значения лишь после того, как изменится состав жидкости по всей высо​те колонны.
Использование температуры продукта для регулирования его состава имеет еще один существенный недостаток: колебания температуры при изменении состава соизмеримы с ее колебания​ми при изменении давления в аппарате и часто оказываются соизмеримы с погрешностью контрольно-измерительного прибо​ра. Например, при разности температур кипения чистых продук​тов 20 °С (например, вк = 100°С; 9Д = 80°С) и допустимых коле-
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баниях состава продукта ± 1 % соответствующие ко​лебания температуры со​ставят ±0,2°С. В то же время для потенциометра со
шкалой 0—150 °С и классом точности 0,5 погрешность измерения составит 0,75 °С. На практике при разделении близкокипящих смесей веществ сколько-нибудь ощутимые колебания темпера​туры можно наблюдать только в средней части каждой секции колонны. Эту особенность следует учитывать при выборе класса точности и шкалы вторичного прибора, а также места отбора импульса по температуре.
Вариант 2 (рис. 2.66) отличается от первого использова​нием регуляторов 6 соотношения расходов греющего пара и питания (или расходов флегмы и питания), обеспечивающих минимизацию энергозатрат на разделение. Кроме того, для ре​гулирования температуры продукта применяют каскадную АСР с дополнительным импульсом по производной от температуры иа контрольной тарелке (регуляторы / и /а), что позволяет уменьшить динамическую ошибку регулирования.
Вариант 3 (рис. 2.67) является примером системы авто​матизации, которая может быть реализована с применением средств вычислительной техники. Здесь расходы дистиллята и греющего пара регулируются регуляторами 1 и 6, задания кото​рым корректирует вычислительное устройство 7 в зависимости от расхода и состава литания и энтальпии греющего пара с уче​том динамических характеристик колонны. Эта АСР должна обеспечить приближенную инвариантность системы по отноше​нию к контролируемым возмущениям. Однако наличие неконтро​лируемых возмущений (например, переохлаждение флегмы) приведет к нарушению режима в колонне и отклонению состава продукта от заданного.
 Рассмотренные системы не исчерпывают всего многообразия способов и систем регулирования, применяемых для ректифика​ционных установок. Так, на рис. 2.68 показана схема регулиро​вания давления в колонне отводом инертных газов из флегмо-вой емкости. Регулирование соотношения расходов флегмы и дистиллята с коррекцией по составу дистиллята обеспечивает стабилизацию состава продукта в результате изменения флег-мового числа. Производительность колонны по дистилляту под​держивается регулятором расхода 1, а уровень во флегмовой
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емкости регулируется изменением подачи хладоагента в дефлег​матор.
В насадочных ректификационных колоннах одним из основ​ных регулируемых параметров является перепад давления, обес​печивающий заданный гидродинамический режим в аппарате. Обычно перепад давления регулируют изменением подачи грею​щего пара в кипятильник (регулятор 5 на рис. 2.69).
2.5.2. Автоматизация абсорбционных и выпарных установок
На примере процесса ректификации была рассмотрена общая методика
анализа массообменных установок как объектов автоматизации и последо​
вательность выбора систем регулирования. Другие массообменные процессы,
отличаясь кинетикой, конструкцией аппаратов и другими характерными осо​
бенностями, имеют много общего с процессом ректификации. Поэтому не '
будем останавливаться на анализе этих процессов (см. [7, 29, 45, 58, 59]),
а ограничимся лишь рассмотрением примеров автоматизации некоторых
из них.

Абсорбционные установки являются промежуточными стадиями в тех-нологическом процессе, поэтому задача оптимального управления ими подчи-. няется общей задаче управления процессом в целом. Чаще всего — это за- ' дача минимизации технологической составляющей себестоимости готового; продукта, характеризующей стадию абсорбции. В зависимости от конкрет-ных условий работы абсорбционной установки такая задача сводится либо
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к максимизации степени абсорбции, либо к минимизации    энергозатрат    на разделение смеси [45, 59].
Основные источники возмущений в процессе абсорбции — расход, состав и температура газа, поступающего на абсорбцию, а также в некоторых слу​чаях температура и состав абсорбента. Основными управлениями служат расход абсорбента, подаваемого на орошение колонны, и расход кубового продукта, отводимого из колонны.
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