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СПИСОК СОКРАЩЕНИЙ 
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ВВЕДЕНИЕ 

 

Одной из ведущих отраслей промышленности в нашей стране по-прежнему 

остается нефтехимическая, в которой распространены такие процессы, как 

абсорбция, дистилляция, ректификация, перегонка, экстракция и другие. 

Указанные процессы являются сложными и энергоемкими, поэтому 

актуальным вопросом становится энегоэффективность и ресурсосбережение. 

Моделирование этих процессов, их оптимизация и модернизация – одна из 

основных задач успешного развития не только нефтехимической 

промышленности, но и всего энергетического комплекса. 

Процесс ректификации относится к широко применяемым 

технологическим процессам химической технологии, поэтому 

ректификационные установки по праву стоят в основном ряду промышленных 

объектов управления в теплоэнергетике. Указанный процесс является наиболее 

гибким, с точки зрения получения конечных и промежуточных продуктов 

требуемого состава, но характеризуется низким коэффициентом полезного 

действия и высокими удельными затратами энергии. В этой связи, сведение к 

минимуму потерь сырья позволит частично решить обозначенную проблему 

энергоэффективности, сократить финансовые издержки производства на 

дополнительную обработку вторичного сырья, повысить качество 

выпускаемого продукта, максимально результативно организовать рабочий 

процесс. 

В современных ректификационных установках для управления данным 

процессом необходимо непрерывно получать информацию о параметрах 

технологического процесса. В связи с этим, необходимым элементом 

автоматизированной системы управления (АСУ) становятся математические 

модели объекта управления, позволяющие оперативно прогнозировать текущее 

состояние объекта управления. 

Объектом исследования в данной работе является ректификационная 

установка, предназначенная для производства метил-трет-бутилового эфира 
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(МТБЭ). Целью управления процессом является достижение заданной четкости 

разделения исходной смеси (содержание примесей в МТБЭ не более 0,9 %) при 

максимально возможной интенсивности и экономичности процесса. 

Показателями эффективности процесса ректификации являются составы 

выходных потоков (изобутана и МТБЭ), производительность колонны, 

материально-энергетические затраты на процесс. Поддержание указанных 

параметров, равных заданным по технологическому регламенту, и приводит к 

достижению обозначенной цели управления процессом. 

Изменение состава питающей смеси является основным возмущающим 

фактором, отрицательно влияющим на качество процесса ректификации, и 

стабилизации не подлежит. Регулирующими величинами являются расходы 

перегретого пара, флегмы (дистиллята), хладагента, греющего пара. 

Актуальность выбранного направления исследований подтверждается 

грантом РФФИ «Моделирование переходных процессов в ректификационной 

колонне тарельчатого типа по критерию эффективности работы колонны» 

(проект 10-08-00125-а, [57, 59, 95, 96]). Работа выполнялась в соответствии с 

тематическим планом «НИУ «МЭИ» по темам «Моделирование 

интеллектуальных измерительных систем управления объектами 

возобновляемой энергетики» [94] и «Моделирование процессов управления 

энергоэффективной автономной системой объектов нетрадиционной и 

возобновляемой энергетики» [58, 93, 94, 97]. 

Целью работы является повышение качества управления процессом 

ректификации за счет применения алгоритмов текущей идентификации и 

адаптации. 

Для достижения поставленной цели решены следующие задачи: 

– произведен анализ технологического процесса, технических средств 

автоматизации и способов управления технологическим процессом 

ректификации; 

– выбраны и обоснованы критерии управления процессом ректификации; 
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– получены и проверены на адекватность математические модели элементов 

системы управления, в том числе модели измерительной информации, 

необходимые для имитации процессов управления; 

– разработаны алгоритмы управления по выбранным критериям; 

– исследованы работоспособность и эффективность алгоритмов управления 

методом имитационного моделирования в условиях, наиболее приближенных к 

реальным, т. е. с учетом дрейфа характеристик объекта управления и помех 

измерения. 

Методы исследования. При выполнении работы использовались методы 

теории автоматического управления, имитационного и математического 

моделирования и методы теории случайных процессов. 

Научная новизна диссертационного исследования заключается в 

следующем: 

1. Предложен новый критерий качества управления верхней точкой 

температурного профиля ректификационной колонны, заключающийся в 

вычислении значения отклонения текущей концентрации сырья в питающей 

смеси от прогнозируемой в потоке дистиллята [9, 58, 84-86]. 

2. Предложен критерий управления эффективностью работы 

ректификационной установки путем минимизации потерь сырья на интервале 

идентификации [58, 84-86]. 

3. Разработана методика обработки широкополосных цифровых 

последовательностей измерительной информации [58, 80, 81, 84-86, 93, 94]. 

4. Разработана модель реактора, адаптированная к задаче имитации сигнала 

концентрации сырья в питающей смеси на колонну [85]. 

5. Предложен алгоритм формирования прогноза потерь сырья по верху 

ректификационной колонны [58, 93, 94, 80-86]. 

6. Предложен алгоритм идентификации текущего значения коэффициента 

дрейфа у критерия качества управления верхней точкой температурного 

профиля, вычисляемого на каждом периоде управления и характеризующего 

угол наклона аппроксимирующей кривой потерь сырья в верхней части 
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колонны. Коэффициент дрейфа можно условно считать равным отношению 

измеренных потерь сырья к прогнозируемым [58, 85, 93, 94]. 

7. Предложен алгоритм адаптивного управления верхней частью колонны, 

заключающийся в обеспечении минимума потерь сырья путем изменения 

расхода отбираемого дистиллята [58, 85, 93]. 

8. Предложен алгоритм адаптивного управления верхней точкой 

температурного профиля колонны с компенсацией возмущения по 

концентрации сырья в питании путем изменения расхода хладагента в 

дефлегматор [57-59, 93]. 

Практическая значимость работы. Основные результаты 

диссертационного исследования заключаются в следующем: 

1. Разработаны пакеты прикладных программ (ППП) для формирования 

моделей измерительной информации и для проверки их на адекватность, для 

обработки широкополосных цифровых последовательностей измерительной 

информации, для имитационного моделирования работы всей колонны в 

режиме реального времени, а также для визуализации процессов управления в 

ректификационной колонне. 

2. Разработан ППП для вычисления значений потерь сырья, критерия 

управления и эффективности работы установки. 

3. Реализован лабораторный стенд, демонстрирующий работу алгоритма 

оптимального управления температурным профилем ректификационной 

колонны. 

Соответствие паспорту специальности. Указанная область исследования 

соответствует паспорту специальности 05.13.06 – «Автоматизация и 

управление технологическими процессами и производствами (в энергетике)», а 

именно: пункту 4 – «Теоретические основы и методы математического 

моделирования организационно-технологических систем и комплексов, 

функциональных задач и объектов управления и их алгоритмизация»;  

пункту 5 – «Теоретические основы, средства и методы промышленной 

технологии создания АСУ ТП, АСУП, АСТПП и др.»; пункту 6 – «Научные 



 8 

основы, модели и методы идентификации производственных процессов, 

комплексов и интегрированных систем управления»; пункту 10 – «Методы 

синтеза специального математического обеспечения, пакетов прикладных 

программ и типовых модулей функциональных и обеспечивающих подсистему 

АСУ ТП, АСУП, АСТПП и др.»; пункту 13 – «Теоретические основы и 

прикладные методы анализа и повышения эффективности, надежности и 

живучести АСУ на этапах их разработки, внедрения и эксплуатации». 

Апробация работы. Основные результаты диссертационной работы 

докладывались и обсуждались на XVI, XVII, XVIII, XIX Международных 

научно-технических конференциях студентов и аспирантов «Радиоэлектроника, 

электротехника и энергетика» (г. Москва, 2010–2013 гг.), IX и X Всероссийских 

научных конференциях молодых ученых, аспирантов и студентов 

«Информационные технологии, системный анализ и управление» (г. Таганрог, 

2011 и 2012 гг.), Международной научно-практической конференции (г. Прага, 

2012 г.), Второй, Третьей и Четвертой Всероссийских научно-практических 

конференциях «Ресурсо-энергосбережение и эколого-энергетическая 

безопасность промышленных городов» (г. Волжский, 2008, 2010, 2012 гг.), 

Межрегиональной конференции «Моделирование и создание объектов 

ресурсосберегающих технологий» (г. Волжский, 2009 г.), а также на 

четырнадцатой и пятнадцатой межвузовских научно-практических 

конференциях молодых ученых и студентов (г. Волжский, 2008 и 2009 гг.). 

Внедрение результатов работы. Результаты работы в виде 

экспериментальной установки используются в лабораторном практикуме при 

изучении дисциплин «Теория автоматического управления», «Проектирование 

систем автоматизации», «Моделирование динамических систем» в филиале 

«НИУ «МЭИ» в г. Волжском. 

Достоверность результатов исследований основана на 

экспериментальных данных, полученных в ходе технологического процесса 

очистки МТБЭ на предприятии ОАО «Каучук» (г. Волжский, 

Волгоградская обл.). Эксперименты по проверке работоспособности 
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алгоритмов управления проводились методом имитационного моделирования, с 

учетом дрейфа характеристик объекта управления и помех измерения. 

Публикации. Всего по теме диссертации опубликовано 26 научных работ 

в том числе: четыре в рецензируемых журналах перечня ВАК, два патента на 

полезную модель и два патента на изобретение. 

Лично автором проведены следующие этапы научного исследования: 

1. Произведен выбор критерия управления процессом ректификации по 

эффективности работы. 

2. Разработано и проверено на математическое описание нижней и верхней 

точек температурного профиля колонны. 

3. Разработаны ППП для формирования моделей измерительной информации и 

проверки их адекватности, для обработки широкополосных цифровых 

последовательностей измерительной информации, для имитационного 

моделирования работы всей колонны в режиме реального времени. 

4.  Разработаны ППП для вычисления значений текущих потерь сырья по верху, 

критерия управления и эффективности работы установки, а также для 

визуализации процессов управления в колонне. 

Структура и объем работы. Диссертация состоит из введения, четырех 

глав, заключения, списка литературы из 109 наименований и одного 

приложения. Общий объем работы составляет 167 страниц. Исследование 

включает в себя 58 рисунков и 6 таблиц. 

Во введении обоснована актуальность темы диссертационной работы, 

определена цель исследования, для достижения которой сформулированы 

задачи, показаны научная новизна, практическая значимость и апробация 

результатов, приводится краткое содержание всех глав диссертационной 

работы, данные о ее структуре и объеме. 

В первой главе показаны особенности технологического процесса 

ректификации, а именно: рассмотрены его сущность и специфика, 

аппаратурное оформление, основные виды процесса. Также производится 

анализ алгоритмов управления процессом ректификации, анализ современных 
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программных средств, с помощью которых можно разработать ППП для 

визуализации и имитации процесса, а также создания системы автоматического 

управления (САУ) процессом ректификации. Рассмотрены особенности 

обработки хроматографической информации. 

На основе проведенного анализа и исследования выявлено, что 

хроматограмма является носителем как качественной информации о виде 

компонентов смеси, так и количественной – об их концентрации. Модель 

сигнала от промышленного хроматографа может быть представлена в виде 

прямоугольного импульса, обеспечивающего стационарную цифровую 

последовательность управляющих воздействий, а, следовательно, и 

возможность применения хроматографической информации в алгоритмах 

адаптации, идентификации и прогноза [85]. 

Вторая глава посвящена математическому описанию элементов системы 

управления и проверке моделей на адекватность. В данной главе производится 

выбор и обоснование критерия качества управления верхней частью 

температурного профиля ректификационной колонны, а также критерия 

управления эффективностью работы колонны в целом. В качестве последнего 

предлагается рассматривать обеспечение минимума потерь сырья за счет 

адаптивного управления. Экспериментально установлено, что данный критерий 

представляет собой функциональную зависимость с ярко выраженным 

минимумом, что позволяет предложить для управления верхней частью 

колонны адаптивное управление за счёт изменения расхода дистиллята, с 

текущей идентификацией коэффициента дрейфа [79, 84-86]. 

В главе определяются значения эффективности работы верхней части 

колонны и всей ректификационной установки. Эффективность работы всей 

ректификационной установки оценивается как отношение текущего значения 

концентрации целевого продукта, измеренного в потоке кубовых остатков, к 

текущему значению его концентрации, прогнозируемому по математической 

модели исчерпывающей части колонны. Данный показатель представляет собой 

функциональную зависимость с ярко выраженным максимумом, что позволяет 
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предложить для управления нижней частью колонны робастный алгоритм 

компенсации возмущений по входу и адаптивной подстройкой этого 

компенсатора. 

Управление ректификационной установкой, состоящей из последовательно 

соединенных химического реактора и ректификационной колонны, основано на 

прогнозе концентраций основных реагентов питающей смеси в целевом 

продукте и в дистилляте. В связи с однозначной зависимостью концентрации и 

температуры, возможна коррекция температурного профиля. Это допустимо 

только при наличии математического описания установки, функционирующей 

в реальном масштабе времени [57, 59, 80, 81, 84-86]. Поддержание заданного 

профиля температур по всей высоте колонны является целью управления и 

обеспечивает заявленное качество целевого продукта. 

В данной главе приведены математические модели исчерпывающей и 

укрепляющей частей колонны, представляющие собой системы 

дифференциальных уравнений материального и теплового балансов. Они 

описывают изменение качественного и количественного состава смеси, а также 

положение крайних точек температурного профиля [9, 85, 86]. 

Для обеспечения функционирования программной имитации модели 

ректификационной установки была разработана математическая модель 

химического реактора, которая представляется одним уравнением теплового 

баланса и двумя уравнениями материального баланса [85]. 

Модель температуры тарелки питания представлена как среднее значение 

температур низа, верха колонны и температуры тарелки питания, формируемой 

химическим реактором. 

Контроль адекватности математических моделей проводился методом 

имитационного моделирования. Посредством статистического моделирования 

были получены модели измерительной информации. Все полученные модели 

измерительной информации и модели основных каналов управления адекватно 

описывают реальные процессы, происходящие в ректификационной установке 

[85, 86]. 
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В третьей главе осуществлена разработка алгоритма адаптивного 

управления верхней точкой температурного профиля и робастной стабилизации 

нижней точки температурного профиля ректификационной колонны 

тарельчатого типа [11-17]. 

Для адаптивного управления верхней точкой температурного профиля 

колонны предложено устройство [58, 93, 94], функционирование которого 

основано на компенсации возмущения со стороны концентрации питающей 

смеси. Задача, решаемая предлагаемым устройством, состоит в поддержании 

заданного профиля температур по всей высоте колонны. 

Адаптивное управление верхней точкой профиля реализуется за счет 

применения каскадно-комбинированной системы регулирования, внутренний 

контур которой предназначен для стабилизации расхода хладагента, задание 

которому формируется от корректирующего регулятора температуры верха 

(промежуточный контур). Внешний контур реализуется с помощью 

компенсатора случайных изменений концентрации питающей смеси. 

Робастная стабилизация нижней точки профиля температур осуществляется 

посредством многоконтурной каскадной системы регулирования. Адаптивное 

управление температурой тарелки питания реализуется посредством изменения 

задания регулятору температуры питающей смеси, который формирует задание 

регулятору расхода греющего пара [57, 59]. 

В силу действия на объект управления нестационарных сигналов, критерий 

качества управления верхней частью колонны «дрейфует» в области 

определенных параметров. По результатам моделирования траектория 

движения графической интерпретации критерия качества управления 

представляет собой параболу. Именно эта траектория перемещения во времени 

и определяет свойства коэффициента дрейфа, который подлежит 

идентификации при адаптивном управлении верхней частью колонны и 

представляет собой ядро алгоритма вычисления градиентного поиска по 

данным нормального функционирования для формирования управляющего 

воздействия. 
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Для реализации данного алгоритма предпочтительно большое количество 

измерений. Но чем больше измерений, тем дольше происходит накопление 

информации, тем дальше оптимальный режим «уплывает» и тем больше 

возрастают потери при управлении. Поэтому существует компромисс между 

увеличением объема выборки и скоростью дрейфа. Нахождение данного 

компромисса и дает оптимальный режим функционирования алгоритма 

управления. 

Четвертая глава посвящена исследованию работоспособности и 

эффективности разработанных алгоритмов управления температурным 

профилем в условиях наличия помех измерения и дрейфа критерия качества 

управления. Проверка работоспособности проводилась методом 

имитационного моделирования. 

Количественно эффективность алгоритма текущей идентификации, в 

рассматриваемой системе управления, предлагается определять как отношение 

потерь сырья при адаптивном управлении к потерям сырья при робастной 

стабилизации. 

В результате исследования на имитационной модели процесса управления 

по предлагаемому алгоритму было определено компромиссное время 

накопления информации для идентификации коэффициента дрейфа, которое 

равно 63-м хроматографическим циклам. Следует отметить, при накоплении 

63-х значений от хроматографа потери сырья при адаптивном управлении 

составляют 86 % потерь сырья при робастной стабилизации, что в условиях 

производства является несомненным преимуществом. 

Имитация процессов управления технологическим процессом проводилась 

также с применением платформы Trace Mode 6.0. Разработан ППП 

«Адаптивное управление процессом ректификации». 

В заключении сформулированы положения, выносимые на защиту, к 

которым относятся: 
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1. Критерий качества управления верхней точкой температурного профиля 

колонны по отклонению текущей концентрации сырья в дистилляте от 

прогнозируемой [9, 59, 84-86]. 

2. Критерий управления эффективностью работы ректификационной установки 

путем минимизации потерь сырья на периоде управления [59, 84-86]. 

3. Математическая модель химического реактора, адаптированная к задаче 

имитации сигналов концентрации питающей смеси [85]. 

4. Методика обработки широкополосных цифровых последовательностей 

измерительной информации [59, 80, 81, 84-86, 93, 94]. 

5. Алгоритм формирования прогноза потерь сырья по верху колонны [58, 80-86, 

93, 94]. 

6. Алгоритм адаптивного управления верхней частью колонны путем 

изменения расхода дистиллята [58, 85, 93]. 

7. Алгоритм адаптивного управления температурой верха ректификационной 

колонны с компенсацией возмущения по концентрации сырья в питающей 

смеси [57-59, 93]. 

8. Алгоритм идентификации коэффициента дрейфа у критерия качества 

управления верхней точкой температурного профиля колонны [85, 93, 94]. 

9. Методика имитационного моделирования процессов управления 

температурным профилем ректификационной колонны тарельчатого типа. 

10. ППП для визуализации процесса управления ректификационной установкой. 

В приложении представлен эскизный проект предлагаемого решения. 

Автор выражает глубокую благодарность своему руководителю д. т. н., 

проф. Шевчуку В. П. за рекомендации и постоянное внимание к работе, а также 

коллективу кафедры Автоматизированных Систем Управления Тепловыми 

Процессами Национального Исследовательского Университета «МЭИ» за 

ценные замечания и помощь, оказанную при написании кандидатской 

диссертации. 
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1 АНАЛИЗ ТЕХНОЛОГИЧЕСКОГО ПРОЦЕССА КАК ОБЪЕКТА 

УПРАВЛЕНИЯ 

 

Массообменные процессы, в которых смеси веществ разделяются за счёт 

диффузии распределяемого вещества [46], получили широкое применение в 

химической, нефтяной, газовой, коксобензольной, пищевой, химико-

фармацевтической промышленности и других отраслях народного хозяйства. 

Одним из таких процессов является ректификация – процесс разделения 

жидкой смеси на чистые компоненты. Он представляет собой сложную 

перегонку, которая сопровождается взаимодействием поднимающихся паров со 

стекающей им навстречу жидкостью (флегмой), а также включает переходы 

вещества из жидкой фазы в паровую и из паровой в жидкую. 

В настоящее время ректификация широко применяется в нефтепереработке 

для разделения природных углеводородов нефти на фракции, в металлургии 

редких металлов – для предварительного обогащения растворов солей 

металлов, в производстве кислорода – для последующего очищения жидкой 

смеси газов путём предварительного сжижения воздуха. Однако для разделения 

чувствительных к повышенным температурам веществ, для извлечения ценных 

продуктов или примесей из сильно разбавленных растворов, а также для 

разделения компонентов с близкими температурами кипениями в ряде случаев 

может оказаться более целесообразным применение других методов, например, 

экстракции.  

В данной работе в качестве объекта управления была исследована 

ректификационная установка для разделения бинарной смеси, состоящая из 

ректификационной колонны тарельчатого типа, химического реактора, 

выносного кипятильника, дефлегматора, теплообменника для подогрева 

питающей смеси и теплообменника для подачи парового конденсата в 

химический реактор. Ведущую позицию занимает ректификационная колонна. 

Данная установка предназначена для производства МТБЭ, получаемого на 

основе взаимодействия изобутилена со спиртами в присутствии катализатора и 
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являющегося наиболее распространенной высокооктановой добавкой к 

бензину. Установка расположена на территории предприятия ОАО «Каучук» 

(г. Волжский, Волгоградская обл.), входящего в состав ОАО «Сибур-Холдинг». 

На долю предприятия приходится 20 % (по данным 2007 г.) от общего объема 

производства МТБЭ в России, причем 62 % продукта отгружается в страны 

Западной, Восточной Европы и СНГ, остальное реализуется на внутреннем 

рынке [70]. Кубовый остаток – МТБЭ – является товарным продуктом. 

Целью процесса ректификации является очистка МТБЭ от примеси 

изобутана и его соответствие ТУ 38.103704-90 с изм. 1-6. Основан процесс на 

том, что продукты, составляющие исходную смесь, имеют различные 

температуры кипения (таблица 1.1). Разделение достигается одновременным 

многократным испарением и конденсацией смеси в ректификационной колонне 

тарельчатого типа с колпачковыми тарелками. 

 

Таблица 1.1 – Основные характеристики компонентов [64] 

Характеристика 
Товарный продукт  

(по низу колонны) – МТБЭ 

Дистиллят (по верху 

колонны) – изобутан 

Класс опасности 3 4 

Температура 

кипения, С 
55 минус 8 

Температура 

вспышки, С 
27 67 

Температура 

самовоспламенения, 

С 

443 462 

Предельно 

допустимая 

концентрация, мг/м³ 

100 300 

Влияние на 

человека 

Действует на центральную 

нервную систему. При 

попадании в организм не 

накапливается. 

Является ядом 

наркотического действия, 

действует на центральную 

нервную систему. 

 

На рисунке 1.1 показана технологическая схема ректификационной 

установки. 
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Рисунок 1.1 – Схема технологического процесса 

 

На схеме показаны теплообменник для подогрева шихты 1, химический 

реактор 2, теплообменник на линии подвода питающей смеси 3, дефлегматор 4, 

датчики температуры 5, ректификационная колонна 6, выносной кипятильник 

7. Изобутан-изобутиленовая фракция (ИИФ) и метанол, поступающие со 

складов, смешиваются непрерывно в потоке, образуя при этом шихту. 

Шихта, подогреваемая в теплообменнике 1, подается в верхнюю часть 

реактора 2, представляющего собой кожухотрубный аппарат, трубное 

пространство которого заполнено катализатором. При прохождении шихты 

через слой катализатора при температуре 45-70 °С и давлении 0,8-0,9 МПа 

протекает реакция этерификации метанола с изобутиленом с образованием 

МТБЭ. На выходе реактора 2 образуется реакционная смесь, подогретая до 

температуры кипения 55 °С посредством теплообменника 3, подается на 

тарелку питания колонны 6, откуда стекает по тарелкам вниз навстречу 

восходящим потокам пара. Тепло, необходимое для испарения, смесь получает 
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в трубном пространстве выносного кипятильника 7, обогреваемого перегретым 

паром. Циркуляция происходит вследствие разности удельных весов жидкости 

в нижней части колонны и парожидкостной смеси в кипятильнике. Для 

нормальной работы колонны при проектной нагрузке на питание 34 т/ч 

необходимо подавать 4,8 т/ч пара в кипятильник. Пары МТБЭ и изобутана, 

поднимаясь по колонне 6, проходят в прорези колпачков и в виде мелких 

струек барботируют через слой жидкости, находящейся на тарелках. На 

некотором расстоянии от дна тарелки образуется слой пены и брызг, внутри 

которого происходят тепло- и массообменные процессы. При этом часть паров 

конденсируется, а часть жидкости испаряется. Преимущественно из паров 

конденсируется высококипящий компонент (ВКК), а из жидкости испаряется 

низкокипящий компонент (НКК). Таким образом, стекающая вниз жидкость 

обогащается МТБЭ, а поднимающиеся пары – изобутаном. В итоге выходящая 

из исчерпывающей части колонны жидкость представляет собой товарный 

продукт – чистый МТБЭ, который подается в емкость для хранения и 

использования в процессе сбыта. 

На выходе из укрепляющей части колонны пары подаются в межтрубное 

пространство дефлегматора 4, где конденсируются при охлаждении 

подаваемым в трубное пространство хладагентом. Часть конденсата в виде 

флегмы возвращается в верхнюю часть колонны, другая часть отводится для 

дальнейшей очистки. Контроль температур производится датчиками 

температуры 5, установленными по всей высоте колонны. Температура верха 

колонны выдерживается 40-55 °С, давление – не более 0,65 МПа. Подвод тепла 

в колонну осуществляется подачей пара давлением 0,5 МПа через выносной 

кипятильник 7. Температура в кубе колонны поддерживается 120-130 °С, 

давление – 0,52-0,62 МПа [64]. 

Так, постепенно за счет противотока фаз устанавливается некий профиль 

концентраций по всей высоте колонны. 

Особенностью данного производства является сложность протекающих 

химических реакций, высокая чувствительность к отклонениям от заданного 
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режима, наличие большого числа точек контроля и управления процессом, а 

также необходимость мгновенного и соответствующего в сложившейся в 

данный момент обстановке воздействия. 

В работах [18, 19, 32, 42, 47, 48, 66, 71, 75] рассмотрены основы, виды и 

особенности процесса ректификации, его тепловой и материальный балансы. 

К конструкциям массообменных аппаратов предъявляются следующие 

основные требования: высокая производительность, максимально развитая 

поверхность контакта между фазами, простота в обслуживании, дешевизна, 

эффективность передачи массы вещества из одной фазы в другую, 

устойчивость режима в широком диапазоне нагрузок, максимальная 

пропускная способность по паровой (газовой) и жидкой фазе, минимальное 

гидравлическое сопротивление, прочность конструкции и долговечность. 

Оборудование ректификационных установок делится на два типа: основное 

и вспомогательное. К основному оборудованию относятся, прежде всего, 

ректификационная колонна и тарелки. Колонна представляет собой 

вертикально стоящий полый цилиндр, внутри которого установлены так 

называемые тарелки (контактные устройства различной конструкции) или 

помещен фигурный кусковой материал – насадка. Назначение тарелок и 

насадки – развитие межфазной поверхности и улучшение поверхности между 

жидкостью и паром. 

Существуют тарельчатые, насадочные, ситчатые, пленочные и роторно-

пленочные колонны. В тарельчатых ректификационных установках 

(рисунок 1.2а) паровая фаза барботирует (проходит в виде пузырьков и струек) 

через слой жидкости на тарелке, поэтому их часто называют барботажными 

колоннами. 

Следует отметить, что в нефтехимической и химической промышленности 

из всего множества вариантов исполнения тарелок нашли применение в 

основном стандартные конструкции. 

Достоинствами тарельчатых колонн являются меньший (по сравнению с 

пленочными насадочными колонными аппаратами) вес при одинаковой 
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производительности, устойчивая работа при изменении нагрузок. К 

недостаткам можно отнести сравнительно высокое гидравлическое 

сопротивление движению парового потока, что приводит к увеличению 

давления и, соответственно, температур кипения жидкости в отгонной части и 

кубе колонны. 

 

а – тарельчатая колпачковая колонна; б – ситчатая колонна; 

в – насадочная колонна  

Рисунок 1.2 – Конструкции ректификационных колонн 

 

Ситчатые колонны (рисунок 1.2б) применяют главным образом при 

ректификации спирта и жидкого воздуха. Допустимые нагрузки по жидкости и 

пару для них относительно невелики, но регулирование режима их работы 

затруднительно. 

В насадочных колоннах жидкость стекает в виде пленки (рисунок 1.2в) 

либо по поверхностям насадки, либо по внутренней или наружной поверхности 

вертикальных труб. Достоинством таких колонн является низкое 

гидравлическое сопротивление. 

К вспомогательному оборудованию ректификационных установок 

относятся ёмкостная и трубопроводная арматура, насосы, теплообменники, 

реактор. 
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Химический реактор является основным аппаратом в технологической 

схеме получения практически любого химического продукта. Работой реактора 

в значительной мере определяется производительность установки в целом, 

качество и себестоимость получаемых продуктов. Химические ректоры 

отличаются разнообразием протекающих в них реакций, принципов действий и 

конструкций. 

В зависимости от гидродинамики процесса различают два крайних режима 

работы реакторов: идеальное смешение и идеальное вытеснение (поршневой 

режим) [36]. 

Наиболее детально аппаратурное оформление ректификационных 

установок, расчет и выбор элементов установки рассмотрены в работах [25, 48, 

63, 66, 77]. 

 

1.1 Анализ особенностей управления процессом ректификации 

 

Значения таких параметров, как температура и давление в колонне, 

определяют возможность правильного ведения процесса ректификации, а также 

его экономические показатели. 

Эффективность работы ректификационных колонн существенно зависит от 

вида перерабатываемого сырья, режима эксплуатации, рабочих условий, 

работы системы автоматизации, качества изготовления и монтажа колонны и 

тарелок и т. д. Практические данные об эффективности промышленных колонн 

однотипных установок часто значительно различаются. Вместе с тем, эти 

данные позволяют более обоснованно выбрать рабочие характеристики 

колонны при проектировании, оценить фактические показатели при 

эксплуатации, реализовать подбор первоначальных настроечных 

коэффициентов регулирующей аппаратуры системы управления. 

Простая ректификационная колонна имеет один сырьевой поток, два 

продуктовых потока, один теплоотвод и один теплосъем по концам аппарата. 

Для ректификации смеси на две фракции, обогащенные НКК и ВКК, в заданном 
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количестве или с заданным содержанием в них целевых компонентов 

применяется технологическая схема установки с полной ректификационной 

колонной. В таком аппарате сырье подается в середину колонны – на тарелку 

питания. Дистиллят, обогащенный НКК или фракциями, отбирается сверху, а 

остаток, обогащенный ВКК, – из нижней части колонны. Секция колонны, 

расположенная выше ввода сырья, называется концентрационной или 

укрепляющей; секция, расположенная ниже ввода сырья, – отгонной или 

исчерпывающей. 

Применение сложных ректификационных колонн, имеющих больше 

одного сырьевого и двух продуктовых потоков, а также промежуточные 

теплоподводы и теплосъемы, позволяет значительно уменьшить не только 

эксплуатационные, но и капитальные затраты за счет улучшения 

термодинамических условий разделения, рациональной организации 

теплообмена, совмещения в одном аппарате нескольких технологических 

процессов. 

К сложным ректификационным установкам, предназначенным для 

получения нескольких продуктов (промежуточных), можно отнести также 

группы колонн, связанные материальными и тепловыми потоками. Способ 

соединения отдельных колонн между собой (выбор технологической схемы 

установки) определяется технико-экономическими расчетами, а также 

требованиями к конечным продуктам, их термической стабильностью, 

наличием соответствующих хладагентов и теплоносителей и т. п. Именно для 

группы колонн тарельчатого типа рассматривается робастное управление в 

работах [82, 83]. 

В случае разделения многокомпонентной смеси, состоящей из n 

компонентов, число колонн для ректификации должно быть на одну меньше 

числа компонентов, на которые разделяется смесь, т. е. требуется (n-1) колонна. 

Расчёт процесса ректификации многокомпонентных смесей очень сложен, и 

часто требуемое содержание компонентов в дистилляте удаётся достичь только 

подбором. 
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Вопрос о правильном выборе тепловой схемы установки решается на 

основе теплового баланса и имеет существенное экономическое значение, 

особенно для установок непрерывного действия в многотоннажных 

производствах. Соответствующий вариант использования тепла выбирают на 

основе технико-экономического расчета. 

Контролю подлежат следующие параметры: расходы исходной смеси, 

дистиллята, флегмы, кубового остатка, тепло- и хладоносителей, состав и 

температура конечных продуктов, температуры исходной смеси, тепло- и 

хладоносителя, уровень в кубе колонны, температурный профиль по всей 

высоте колонны, давления в верхней и нижней частях колонны, а также 

перепад этих давлений. 

Рассмотрим влияние выше перечисленных параметров на работу колонны. 

Предположим, что исходная смесь вводится в колонну в недостаточном 

количестве. Это приводит к увеличению содержания НКК в дистилляте и 

снижению производительности колонны. В противном случае, при избытке 

исходной смеси тепла, подаваемого в куб колонны, не хватает для испарения 

НКК, в результате увеличивается содержание ВКК в кубовом остатке, что 

влияет на качество получаемого продукта. Следовательно, чтобы колонна 

работала более экономично и выдавала чистые продукты, нагрузку колонны 

необходимо стабилизировать. В данном случае это невозможно, т. к. расход 

исходной смеси зависит от хода предыдущего процесса, изменение нагрузки 

следует рассматривать как сильное возмущающее воздействие [29, 64]. 

Изменение состава исходной смеси также отрицательно влияет на работу 

колонны, т. к. уменьшение содержания ВКК в исходной смеси приводит к 

уменьшению затрат тепла на испарение НКК. Температура в колонне 

увеличивается, заданная производительность в колонне нарушается. В 

противном случае, увеличение содержания ВКК в исходной смеси приводит к 

ухудшению качества получаемого продукта. Частые и значительные колебания 

состава исходной смеси очень затрудняют регулирование процесса и, т. к. 
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состав исходной смеси стабилизации не подлежит, это необходимо учитывать 

при выборе принципиального варианта автоматизации [64]. 

Большое значение для процесса ректификации имеет температура 

исходной смеси. Если смесь начинает поступать в колонну при температуре 

ниже температуры кипения, она должна нагреваться до этой температуры 

парами, идущими из нижней части колонны. Конденсация паров при этом 

возрастает, что нарушает весь режим процесса ректификации. Поэтому 

температуру исходной смеси стабилизируют изменением расхода 

теплоносителя, подаваемого в теплообменник, тем самым ликвидируют одно из 

возмущений [100]. 

От расхода перегретого пара зависит скорость паров в колонне, которая, в 

свою очередь, определяет интенсивность и экономичность процесса. Чем 

больше скорость паров, тем больше слой пены и брызг и тем интенсивнее идет 

разделение компонентов. С другой стороны, увеличение скорости паров может 

привести к явлению «захлебывания» колонны, при котором восходящий поток 

паров начинает препятствовать стеканию жидкости по тарелкам. 

Следовательно, оптимальный режим работы колонны соответствует скорости 

паров несколько меньше, чем в начале «захлебывания». При постоянной 

нагрузке подачу пара можно стабилизировать. При переменной нагрузке 

колонны она должна изменяться соответственно изменению нагрузки. 

Для обеспечения нормальной работы выносного кипятильника и колонны в 

целом необходимо стабилизировать уровень в колонне, т. к. он может 

изменяться при изменении расхода и состава исходной смеси, а также для 

поддержания материального баланса. Уровень в колонне регулируется 

расходом кубовой жидкости в технологические емкости.  

От подачи флегмы в колонну зависит чистота дистиллята. Увеличение 

притока флегмы приводит, с одной стороны, к повышению производительности 

колонны по кубовой жидкости, но, с другой стороны, ведет за собой перерасход 

тепла на испарение избытка флегмы, т. е. уменьшает экономичность процесса. 
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Поэтому подачу флегмы лучше регулировать или по составу дистиллята, или 

по температуре верхней части колонны. 

Состав паровой и жидкой фаз на каждой тарелке зависит от температуры и 

давления. Если давление стабилизировать, то зависимость между 

температурой и составом будет однозначной. Поэтому для получения 

оперативной информации о составах отводимых потоков вполне можно 

контролировать по температуре с помощью датчиков температур, 

устанавливаемых вблизи выхода потоков из колонны, а приборы для контроля 

состава продуктов служат для периодической коррекции измерителей 

температур [35]. 

Рассмотрим возможность стабилизации давления в колонне. 

Возмущающим фактором для изменения давления являются колебания 

количества и состава исходной смеси и количества флегмы. Стабилизация 

давления в верхней части колонны необходима не только для поддержания 

заданного состава целевого продукта, но и для обеспечения нормального 

гидродинамического режима колонны, т. к. при понижении давления может 

произойти «захлебывание» колонны (восходящий поток пара начинает 

препятствовать стеканию жидкости по тарелкам вниз), а при его повышении 

уменьшается скорость парового потока, что связано с уменьшением 

производительности установки. Необходимость стабилизации давления паров в 

кубе отпадает, т. к. ректификационная колонна обладает хорошо выраженными 

свойствами самовыравнивания по этому параметру, и регулирование давления 

в укрепляющей части колонны приведет к тому, что давление в кубе через 

несколько минут примет определенное (несколько большее, чем в верхней 

части колонны) значение [100]. Если давление в колонне стабилизировано, то 

состав кубового остатка зависит только от температуры.  

Рассмотрим влияние температуры в колонне на качество процесса 

ректификации. Уменьшение температуры в кубе колонны ведет к снижению 

интенсивности испарения кубового остатка, падает давление сначала в кубе, а 

потом и в его верхней части. Регулятор давления прикрывает подачу хладагента 
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в дефлегматор, и отбор паров из колонны уменьшается. Часть НКК попадает в 

куб колонны, приводя к ухудшению качества получаемого продукта. 

Повышение температуры в колонне приводит к увеличению содержания ВКК в 

дистилляте, а, следовательно, снижает производительность колонны. При 

постоянном давлении температура в колонне зависит от параметров исходной 

смеси, от количества флегмы и пара, подаваемого в кипятильник. При выборе 

температуры в качестве регулируемого параметра необходимо учитывать, что 

колонна является многоемкостным объектом с взаимосвязанными параметрами. 

Особую роль стоит отвести регулированию физико-химических 

переменных целевых продуктов. К таким переменным относятся разность 

парциальных давлений паров продукта и эталонной жидкости, плотность, 

температура вспышки, разность температур кипения продукта и эталонной 

жидкости, начало и конец кипения и другие. Особенно предпочтительны 

приборы, которые на выходе имеют сигнал, пропорциональный разности 

значений параметров эталонной жидкости и продукта, т. к. их выход может 

непосредственно использоваться в схемах регулирования. 

 

1.2 Анализ современных систем управления процессом ректификации 

 

Производственные требования к ректификационной установке сводятся, в 

первую очередь, к поддержанию заданного состава целевого продукта и к 

экономичному расходу энергоресурсов. В зависимости от технологических 

особенностей в качестве целевого продукта могут выступать как дистиллят, так 

и кубовый остаток. 

Типовая функциональная схема процесса ректификации представлена на 

рисунке 1.3. На схеме показаны: 1 – мембранный вентиль, 2, 12 – датчики 

уровня, 3 – расходомер, 4 – датчик давления, 5, 7 – датчики температуры,  

8 – испаритель, 9 – конденсатор, 10 – ёмкость, 11 – насос. 
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Рисунок 1.3 – Схема функциональная ректификационной установки 

 

На схеме показаны шесть контуров регулирования: 

1. Расход питающей смеси поддерживается регулятором расхода 

питающей смеси по схеме «до себя» посредством мембранного 

вентиля 1 и датчика расхода 3. 

2. Давление в верхней части колонны стабилизируется посредством 

вентиля 1, расположенного на линии отвода охлаждающей воды, и 

датчика давления 4, «следящего» за полной конденсацией паров в 

конденсаторе. 

3. Температура в верхней части колонны контролируется датчиком 5, а 

регулируется посредством изменения подачи флегмы в колонну 

мембранным вентилем. 

4. Температура в кубе колонны стабилизируется посредством вентиля 1, 

расположенного на линии отвода охлаждающей воды, и датчика 

температуры 7. 
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5. Уровень кубового остатка в колонне регулируется посредством 

мембранного вентиля 1 и датчика уровня 2. 

6. Контроль уровня дистиллята в промежуточной ёмкости для 

бесперебойной работы насоса 11 производится датчиком уровня 12, а 

регулирование осуществляется при помощи вентиля 1, установленного 

на линии отвода кубового продукта. 

Такое регулирование не обеспечивает максимально возможный отбор 

дистиллята из установки, но при постоянном расходе флегмы облегчается 

стабилизация давления в колонне, и процесс можно вести с максимальной 

скоростью паров, т. е. в режиме, близком к «захлебыванию». 

Типовые схемы автоматического регулирования режимных параметров в 

ректификационных установках представлены в источниках [18, 100]. 

На рисунке 1.4а представлена система автоматизации ректификационной 

установки со статической компенсацией возмущений по расходу питания и с 

каскадной АСР температуры верха колонны. 

 

 
 

а б 

Рисунок 1.4 – Примеры систем автоматизации с компенсацией  

возмущений по расходу питания 
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На рисунке 1.4а приняты следующие обозначения: 1 – регулятор 

температуры верха колонны, 1а – дифференциатор, 2 – регулятор температуры 

питания, 3, 4 – регуляторы уровня, 5 – регулятор давления, 6 – регулятор 

соотношения. На рисунке 1.4б продемонстрирована система автоматизации 

ректификационной установки с компенсацией возмущений по расходу и 

составу питания и температуре греющего пара, где 1, 6 – регуляторы расхода,  

2 – регулятор температуры, 3, 4 – регуляторы уровня, 5 – регулятор давления, 

7 – вычислительное устройство [18]. 

Типовой метод регулирования давления изменением расхода 

хладоносителя, подаваемого в дефлегматор, связан с большими 

запаздываниями, поэтому нашли применение и другие способы регулирования 

давления, например, посредством сброса не конденсирующиеся в дефлегматоре 

компонентов из сепаратора. 

Если в парах, выходящих из верхней части колонны содержатся не 

конденсирующиеся в дефлегматоре компоненты, применяют схему 

регулирования давления сбросом этих компонентов из сепаратора  

(см. рисунок 1.5), где обозначены: 1 – колонна, 2 – дефлегматор, 3 – емкость. 

 

Рисунок 1.5 – Схема регулирования давления в верхней части колонны 

 

В роли сепаратора может выступать емкость, обеспечивающая запас 

флегмы, необходимый для стабилизации состава дистиллята при значительных 

возмущениях. Для поддержания материального баланса в этой емкости следует 
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регулировать уровень изменением расхода дистиллята. Стабилизация уровня, 

кроме того, обеспечивает постоянное гидростатическое давление перед 

клапаном на линии флегмы и, следовательно, улучшает качество регулирования 

состава. 

Улучшения качества управления процессом можно добиться введением 

дополнительных контуров регулирования. Многоконтурное регулирование 

почти всегда применяют при регулировании состава конечных продуктов, что 

объясняется зависимостью критериев качества управления от многих 

параметров. 

Процесс ректификации является одним из самых сложных процессов 

химической технологии, поэтому применение простых регуляторов, как 

правило, не исчерпывает всех возможностей увеличения производительности и 

уменьшения себестоимости продукции. Возникает необходимость применения 

экстремальных регуляторов или управляющих вычислительных машин. При 

управлении процессом ректификации могут ставиться задачи получения 

продуктов максимально возможной чистоты, достижения максимальной 

производительности колонны, получения минимальной себестоимости 

целевого продукта и т. п. Благодаря распространению средств вычислительной 

техники, часто применяют системы автоматизации с поиском оптимальных 

условий проведения процесса на математической модели [18]. Например, 

определение минимального числа тарелок ректификационной колонны 

производства метил-ацетата приведено в [106]. 

На рисунке 1.6 показана система оптимизации процесса разделения в 

изобутановой колонне с максимизацией прибыли, за счет изменения в 

допустимом диапазоне расхода пара через кипятильник, отбора дистиллята при 

колебании расхода и состава исходной смеси и других неконтролируемых 

переменных. 

На рисунке введены обозначения: АК – анализатор качества, РР – 

регулятор расхода, РД – регулятор давления, 1 – система поиска оптимального 

режима, 2 – устройство вычисления прибыли [18]. 
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Рисунок 1.6 – Схема оптимального управления изобутановой колонной 

 

Четкость ректификации и надежность САР заметно повышается, если в 

схемах применяются анализаторы качества на потоке в качестве управляющего 

или корректирующего параметра. Рассматриваемая система оптимизации 

реализована на базе аналогового вычислительного устройства, в которое 

поступает текущая информация от регуляторов расхода дистиллята и 

теплоносителя, а также от анализатора качества (хроматографа), 

установленного вверху колонны. По этим данным в блоке 1 производится 

поиск оптимального режима работы установки. Далее в блоке 2 реализуется 

вычисление прибыли (или экономии средств), которое будет соответствовать 

найденному оптимальному режиму. Далее осуществляется выработка 

управляющих воздействий для регуляторов расхода хладагента и 

теплоносителя [18]. 

Известен способ автоматического регулирования процессом ректификации 

[2] путем воздействия на подачу теплоносителя и орошения в зависимости от 
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изменения значений температур на тарелках. С целью уменьшения 

энергозатрат путем улучшения качества регулирования, подачу теплоносителя 

и орошения изменяют в зависимости от суммы логарифмов отношений 

разности температур, измеренных в различных точках колонны, стабилизируя 

произведение расхода орошения на расход теплоносителя постоянным. 

Недостатком данного способа является то, что при управлении колонной 

применяется мультипликативная связь (произведение) двух потоков 

информации (расходов) от датчиков, имеющих квадратические статические 

характеристики. Поэтому, качество регулирования, при таком большом 

количестве нелинейных, взаимосвязанных, измеряемых параметров находится 

под большим сомнением, особенно по метрологическим показателям качества 

управления. 

Другой известный способ автоматического регулирования процессом 

ректификации [5] путем задания температурного профиля колонны и 

изменения подачи теплоносителя и орошения в зависимости от изменения 

температурного профиля ректификационной колонны, реализует измерение 

давления в верхней и нижней частях колонны. В зависимости от измеренных 

значений давлений, производится коррекция температурного профиля колонны, 

определяются высота участка колонны, на котором температура не меньше 

температуры кипения кубового продукта заданного состава, и высота участка 

колонны, на котором температура не превышает температуры кипения 

дистиллята заданного состава, расчет скорости изменения температуры по 

высоте колонны и, в зависимости от значений определенных высот участков 

колонны и скорости изменения температуры по высоте колонны параметров, 

осуществляется изменение расходов теплоносителя и орошения, расхода и 

теплосодержания питающей смеси. Недостатком указанного способа является 

попытка снижения статической погрешности установления температурного 

профиля путем контроля давления в верхней и нижней частях колонны. Это 

неизбежно приводит к появлению неопределённостей по фиксации 

температуры верха и низа колонны, что увеличивает динамические 



 33 

погрешности процесса управления и время регулирования температуры 

питающей тарелки. Также, в известном способе отсутствует компенсация 

инерционности процесса ректификации, что способствует ухудшению качества 

регулирования. 

В ходе изучения вопроса об управлении процессом ректификации в 

колонне тарельчатого типа и анализа работ [1-5], были получены патенты на 

полезную модель [57, 58], на изобретение – [59], [93]. 

Устройство [59], функциональная схема которого показана на рисунке 1.7, 

позволяет решить задачу повышения эффективности работы ректификационной 

колонны путем учета и компенсации инерционности процесса ректификации. 

 

Рисунок 1.7 – Функциональная схема устройства для управления процессом 

ректификации 

 

Устройство состоит из ректификационной колонны 1, оснащенной 

датчиками температур 2, блоком регулирования температуры низа колонны 3, 
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содержащего, в свою очередь, теплообменник 4, хроматограф 5, регулятор 

температуры низа колонны 6 и регулятор расхода перегретого пара 7, блоком 

регулирования температуры верха колонны 8, содержащего дефлегматор 9, 

хроматограф 10, регулятор температуры верха 11 и регулятор расхода 

хладагента 12, теплообменником 13, блоком идентификации текущего значения 

эффективности работы ректификационной колонны 14, блоком регулирования 

температуры питательной смеси 15 и регулятором расхода греющего пара 16. 

Устройство функционирует следующим образом. Информация от датчиков 

температур 2 постоянно поступает на регуляторы температур куба (блок 5) и 

верха (блок 10), а также на вход блока идентификации текущего значения 

критерия эффективности работы ректификационной колонны 14. В последнем 

производится накопление текущих реализаций, определение параметров 

математической модели ректификационной колонны, построение модельного 

профиля температур по высоте колонны. Блок 14 вычисляет также 

минимальное значение квадрата отклонения модельного профиля температур 

Tмi по высоте колонны от измеренного Tэi по соотношению (1.1): 

2

1
(t))iм

N

i
T(t)i(Tэminψ(t) 


  

0ψ(t) , 0(t)
i

Tэ , 0(t)
i

Tм                                    (1.1) 

где N – количество датчиков температуры, установленных по высоте колонны; 

Тэi(t) – текущее значение температуры i-той тарелки, измеренное на объекте 

управления; Тмi(t) – текущее значение температуры i-той тарелки, 

прогнозируемое по математической модели ректификационной колонны [9, 16, 

17]. 

Оптимальное управление колонной по критерию эффективности (1.1) 

тесно связано с прогнозом температуры питающей тарелки и при 

необходимости её коррекции. Это возможно только при наличии 

математической модели температурного профиля колонны, функционирующей 

в режиме реального времени. 
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Температурный профиль по высоте колонны фиксируется тремя 

управляющими воздействиями: расходом перегретого пара, поступающим в 

теплообменник 4, расходом хладагента, подаваемым в дефлегматор 9, и 

расходом греющего пара, проходящим через теплообменник 13. При этом 

расход перегретого пара и расход хладагента определяют начальное 

(температура низа) и конечное (температура верха) значения профиля 

температур по высоте колонны. 

Температурный профиль, прогнозируемый по математической модели, 

фиксирован математическими ожиданиями по каждой тарелке в ходе 

накопления экспериментальных данных, а измеренный профиль изменяет своё 

положение с течением времени. 

Минимум ищется по математической модели ректификационной колонны 

[9, 16, 17] методом градиентного поиска по температуре питающей тарелки. Из 

массива экспериментальных данных выбираются все возможные значения 

температуры, принимаемые тарелкой питания и по формуле (1.1). Для каждого 

из этих значений определяется величина квадрата невязки температурных 

профилей )(t . Чем ближе текущее значение температуры тарелки питания к 

оптимальному значению, тем меньше величина невязки температурных 

профилей, а значит выше эффективность работы колонны в целом. 

На протяжении всего периода идентификации должны быть 

зафиксированы температура низа посредством блока 3, температура верха 

посредством блока 8 и температура тарелки питания посредством блока 15. 

Системы регулирования крайних точек профиля температур являются 

каскадными. 

Таким образом, вследствие компенсации инерционности процесса 

посредством современных программно-аппаратных средств регулирования, в 

частности, с использованием микропроцессорной техники при реализации 

блока идентификации, достигается решение поставленной задачи – повышение 

эффективности работы ректификационной колонны [57, 59]. 
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Однако у данного устройства есть и свои недостатки. Недостатком данного 

описанного устройства является жесткая стабилизация верхней и нижней точек 

температурного профиля ректификационной установки, что требует 

применения хроматографов по низу и по верху колонны для управления 

режимом. Это не позволяет применить данное устройство для разделения 

многокомпонентных смесей. 

Изучению вопроса управления процессом ректификации и выбора 

критерия оптимальности посвящены работы [6-8, 10-17, 26, 29-31, 34, 35, 79-86, 

102-107, 109]. Например, в [26] разработана математическая модель на основе 

нечеткой информации, получаемой от оператора ректификационной установки 

в виде его суждений о функционировании объекта и учитывающей его 

предпочтения в процессе выбора решений. В САУ процессом ректификации 

используется фаззи-регулятор. 

В работе [107] формулируется решение задачи H∞-оптимизации 

передаточной функции модели ректификационной колонны, подверженной 

параметрическим и структурным возмущениям. При этом структура регулятора 

подвергается изменению в зависимости от типа возмущений. В [30, 31, 34] 

рассмотрено построение субоптимального регулятора для управления 

параметрически неопределенной моделью ректификационной колонны, 

подверженной действию внешних возмущений. В [104, 109] описывается 

управление колонной на основе нейронных сетей. Критический обзор 

существующих методов управления данным процессом произведен в [108]. 

 

1.3 Анализ программного обеспечения технических 

средств автоматизации 

 

Сегодня в связи со стремительным ростом развития информационных 

технологий все большее внимание следует уделять программным средствам и 

программному обеспечению. Прежде всего, наибольшее распространение 

получили SCADA-системы (Supervisory Control And Data Acquisition). Данные 
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системы позволяют производить моделирование и исследование различных 

режимов работы технологических объектов. 

Одна из основных особенностей современного мира систем автоматизации 

– высокая степень интеграции всех систем. В любой из них могут быть 

задействованы объекты управления, исполнительные механизмы, аппаратура, 

регистрирующая и обрабатывающая информацию, рабочие места операторов, 

серверы баз данных и т. д. SCADA-система должна поддерживать работу в 

стандартных сетевых средах (ARCNET, ETHERNET и т. д.) с использованием 

стандартных протоколов (NETBIOS, TCP/IP и др.), а также с обеспечением 

поддержки наиболее популярных сетевых стандартов из класса промышленных 

интерфейсов (PROFIBUS, CANBUS, LON, MODBUS и т. д.), которые основаны 

на архитектуре «клиент-сервер». Практически все промышленные системы 

контроля и управления имеют программные драйвера для работы с MODBUS-

сетями. Основные достоинства этого стандарта – открытость и массовость.  

В зависимости от информационной насыщенности и сложности объекта 

управления, SCADA-система может быть необязательной частью 

автоматизированной системы управления технологическим процессом 

(АСУ ТП). Такие системы применяются для технологических (производство, 

выработка энергии, переработка), инфраструктурных (перераспределение 

энергии), вспомогательных процессов (управление микроклиматом, доступ в 

здание). SCADA – программный пакет для сбора, обработки, отображения и 

архивирования информации об объекте управления, устанавливаемый на 

промышленные компьютеры. Данный пакет содержит человеко-машинный 

интерфейс (Human-Machine Interface), диспетчерскую систему, устройства 

связи с объектом (УСО), подсоединяемые к датчикам и преобразующие сигнал 

с датчика в цифровой код, программируемый логический контроллер, 

используемый как полевое устройство из-за универсальности и гибкости. 

На сегодняшний день существует очень большое количество инструментов 

разработки SCADA-систем как зарубежных производителей, так и 

отечественных (TRACE MODE, CoDeSys, IsaGRAF, MULTIPROG wt, OpenPCS, 

http://ru.wikipedia.org/wiki/SCADA
http://ru.wikipedia.org/wiki/SCADA
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SoftCONTROL, iCon-L, SIMATIC WinCC) [61]. Рассмотрим кратко некоторые 

из них. 

ISaGRAF – инструмент разработки прикладных программ для 

программируемых логических контроллеров (ПЛК), позволяющий создавать 

локальные или распределенные системы управления. Основа технологии – 

среда разработки приложений (ISaGRAF Workbench) и адаптируемая под 

различные аппаратно-программные платформы исполнительная система 

(ISaGRAF Runtime). В настоящее время ISaGRAF производится и 

распространяется компанией ICS Triplex ISaGRAF. 

SIMATIC WinCC (Windows Control Center) – система ЧМИ, составная часть 

семейства систем автоматизации SIMATIC, производимых компанией 

Siemens AG. Работает под управлением операционных систем семейства 

Microsoft Windows NT [74]. 

TRACE MODE – это линия программных продуктов для АСУ ТП и АСУП 

(автоматизированных систем управления предприятием), включающая 

инструментальную систему и исполнительные модули. Гибкая система 

лицензирования позволяет выбрать для каждой конкретной задачи 

оптимальный набор программного обеспечения TRACE MODE. 

Поддерживаются все пять языков стандарта IEC 61131-3 (International 

Electrotechnical Commission, МЭК): IL – язык инструкций, ST – 

структурированный текст, LD – язык релейных диаграмм, FBD – язык 

функциональных блоков, SFC – язык последовательных функциональных схем. 

Масштаб систем автоматизации, создаваемых в TRACE MODE, может 

быть любым – от автономно работающих управляющих контроллеров и АРМ, 

до территориально распределенных систем управления, включающих десятки 

контроллеров и АРМ, обменивающихся данными с использованием различных 

коммуникаций – локальная сеть, интранет/интернет, последовательные шины 

на основе RS-232/485, выделенные и коммутируемые телефонные линии и 

GSM-сети. Динамические характеристики и надежность создаваемого 

программного обеспечения АРМ и контролеров позволяют применять 
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разработанные системы в таких отраслях промышленности, как: нефтехимия, 

металлургия, энергетика, машиностроение, коммунальное хозяйство, пищевая 

промышленность, транспорт, а также при проведении научных исследований. 

Также существует ряд других специализированных программных 

продуктов, с помощью которых можно реализовать визуализацию и симуляцию 

технологических процессов. В частности, в [6-8] для моделирования систем 

стабилизации уровня и давления в колонне используется пакет ChemCAD 

(США). А в [35] описывается специально разработанный и запатентованный 

модуль для программного продукта «WinAR-B», предназначенный для 

отображения изменения температурного профиля по высоте колонны. 

Подводя итог, следует заметить, что для решения каждой конкретной 

задачи необходимо разрабатывать и проектировать свою архитектуру системы, 

подбирать конкретное оборудование и, в зависимости от поставленных задач, 

организовывать SCADA-систему. 

 

1.3.1 Особенности обработки хроматографической информации 

 

Существующая классификация анализаторов состава веществ 

основывается на физико-химических свойствах, положенных в основу 

измерения концентрации определяемых компонентов смеси, и включает 

следующие основные группы приборов: механические, тепловые, магнитные, 

оптические, электрические, хроматографические, масс-спектрометрические 

[37]. Анализаторы состава представляют собой установки, которые, помимо 

измерительного преобразователя, содержат также ряд устройств, 

обеспечивающих отбор, подготовку и транспортирование пробы продукта через 

прибор. 

Многообразие используемых методов измерения обусловлено 

обширностью анализируемых компонентов смесей (газовых, жидких, твердых 

тел) и широким диапазоном изменения их концентраций. 
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В настоящее время по возможностям разделения и анализа 

многокомпонентных смесей хроматография не имеет конкурирующих методов. 

Хроматографию можно использовать для анализа низкокипящих газов, смесей 

летучих и термически стойких твердых и жидких веществ, температура 

кипения которых достигает 500 ºС и выше. К числу преимуществ этого метода 

также относится высокая чувствительность, возможность анализа малого 

объема отбираемой пробы, сравнительно высокая точность и малое время 

анализа. 

Лабораторные хроматографы характеризуются повышенной точностью, 

универсальностью, большим числом элементов и повышенными требованиями 

к условиям эксплуатации. Промышленные хроматографы имеют обычно более 

узкое назначение, а вырабатываемый ими сигнал представляется в форме, 

удобной для использования при оперативном и автоматическом управлении 

технологическими процессами. 

Хроматографы являются приборами периодического действия. 

Хроматографическое разделение смеси на отдельные компоненты 

осуществляется за счет различной скорости движения компонентов смеси вдоль 

слоя сорбента, обусловленной характером внешних и внутренних 

межмолекулярных взаимодействий. График, фиксирующий выход 

компонентов, – хроматограмма – является носителем как качественной 

информации о виде компонентов смеси, так и количественной – об их 

концентрации. Значение последней выражается площадью пика или его 

высотой [51], а время одного цикла самого анализа определяется длиной 

хроматограммы. Поскольку разделение компонентов осуществляется за счет их 

различных сорбционных свойств, время выхода того или иного компонента при 

постоянной скорости определяет его вид. 

При автоматизированном расчете кривых очень важными являются 

алгоритмы расчета площадей пиков, компенсации дрейфа нуля, идентификации 

неразделенных пиков, масштабирование и пересчет, а также алгоритм поиска 

экстремальных точек, т. е. координат максимумов и минимумов, начала и конца 
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кривых [87]. Часто эту задачу алгоритмически решают путем вычисления 

производных. Так как само вычисление производных в виде разности текущего 

и предыдущего значений параметра производится по результатам двух 

измерений, каждое из которых искажено помехой, то такой поиск становится 

неприоритетным из-за высокой чувствительности алгоритма. Это является 

бесспорно существенным недостатком. 

Применение алгоритма, в котором заложен принцип смещения заданной 

хроматографической кривой на период дискретизации sT  и поиск точек 

пересечения истинной и смещенной кривых, позволяет частично устранить 

указанные недостатки. Графическая иллюстрация данного алгоритма 

представлена на рисунке 1.8. На рисунке показаны: 1 – текущая прямая, 2 – 

предыдущая смещенная прямая, 3 – смещенная кривая, 4 – кривая, записанная 

самописцем. 

 

Рисунок 1.8 – Иллюстрация работы алгоритма поиска  

координат максимума пика 

 

На рисунке 1.9 продемонстрирован пример работы хроматографа для 

измерения концентрации МТБЭ и изобутана на линии отбора кубовых 

остатков. На рисунке введены следующие обозначения: sT  – длина 

хроматограммы промышленного хроматографа, j – порядковый номер 
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хроматограммы, t – время, (t)
к

C  – зависимость концентрации кубовых остатков 

от времени. 

 

Рисунок 1.9 – Хроматограмма измерения концентрации МТБЭ и изобутана на 

линии отбора кубовых остатков 

 

На этапе идентификации каждому пику хроматограммы ставится в 

соответствие определенное вещество или несколько веществ. Для уменьшения 

погрешностей в случаях, когда наблюдается значительный дрейф нулевой 

линии, может применяться ее компенсация на основе модели, рассчитанной по 

хроматограмме, измеренной без ввода пробы [90]. 

Из рисунка 1.9 видно, что первый пик соответствует величине 

концентрации первого компонента (МТБЭ), а второй пик – второму 

(изобутану). Длительность цикла составляет 300 секунд. Контроллер 

хроматографа работает следующим образом (рассматривается на примере 

определения первого компонента): 

– сброс всех параметров в ноль, включение программы установки нуля, 

взятие пробы, выдержка на величину транспортного запаздывания 

движения материала по длине колонки; 

– на 80 секунде включается контроллер хроматографа, который начинает 

выводить аналоговую кривую, параллельно реализуется вычисление того 
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момента времени, при котором достигается максимальное значение первого 

пика (опрос прекращается в момент времени 180 секунд); 

– по высоте и ширине пика вычисляется площадь треугольника, которая 

равна текущему значению концентрации )sT(j
к

C  ; 

– после получения текущего значения концентрации )sT(j
к

C  , контроллер 

хроматографа выдает его на свой регистратор для использования в системе 

управления; 

– осуществляется продувка, обнуление всех параметров, хроматограф готов к 

следующему циклу измерения. 

По текущему значению концентрации на интервале времени sT  

присваивается максимум первого пика текущей хроматограммы: 

dt)(k
к

C)sT(j
к

C  max . 

Свойства показаний программно-аппаратных измерительных приборов и 

систем определяются физическими основами цифровой обработки 

измерительной информации. 

В результате цифровой обработки аналогового сигнала от хроматографа 

всегда присутствуют ошибки измерения и потери информации, наличие 

которых отражено на рисунке 1.10 [40, 89-91]. 

 

Рисунок 1.10 – Цифровая последовательность измерения концентрации МТБЭ 

хроматографом на линии отбора кубовых остатков 
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На рисунке показаны: dt – настроечный коэффициент модуля ввода 

аналоговых сигналов (1 с), f – случайная фаза (сдвиг двух хроматограмм по 

времени) [89-91]. 

Ошибки измерения относятся к классу инструментальных погрешностей 

(в основном – это качество изготовления микросхем), а величина потерь 

информации между соседними измерениями – к классу методических. Она-то 

и вносит наибольший вклад в общую погрешность измерения. Причинами 

появления систематической методической динамической погрешности 

реализации являются: сокращение ряда дискретных значений, измерение 

непрерывной случайной (все входные измерительные сигналы) функции, 

имеющей неограниченный частотный спектр, потери остаточного дрейфа. 

Свойства этих последовательностей определяются техническими средствами, с 

помощью которых они образуются. А образуются они при помощи 

импульсного элемента, который не только входит составной частью в любой 

динамический объект управления, но и позволяет выйти на математическую 

модель цифровой последовательности в виде бегущего прямоугольного 

импульса: 

)cTj)X((i)cTY(i  .                                          (1.2) 

Такая модель единичного импульса позволяет вплотную подойти к 

математической модели цифровой последовательности, которая образуется 

УСО и предназначена для регистрации измеренных текущих значений 

параметров и их визуализации программными средствами. Таким образом, 

модель процесса измерения запишется в виде «бегущей» последовательности 

прямоугольных импульсов: 

)
N

i
sTiδ(t(t)cδ 




0
.                                            (1.3) 

Под случайной фазой процесса измерения будем понимать 

нестационарную случайную величину, f, наступления «события открывания» 

модуля ввода аналоговой информации для процесса измерения, что придает 



 45 

цифровой последовательности свойства стационарного эргодического 

случайного процесса. 

Таким образом, модель сигнала от промышленного хроматографа можно 

представить в виде цифровой последовательности (прямоугольных импульсов). 

Введем некоторые обозначения: i – порядковый номер элемента массива 

реализации моделирования (реальное время, длина реализации Ni), k – 

порядковый номер элемента массива хроматограммы (длина массива Nk), j – 

порядковый номер хроматограммы (длина массива Nj). Допустим, что 

хроматограмма показывает измеренные значения концентраций за сутки, т. е. за 

3 рабочие смены по 8 часов, что составляет 86400 секунд (i=0…86399). Цикл 

анализа хроматографа длится 300 секунд (k=0…299). Тогда количество 

хроматограмм за сутки равно 288 (j=0…287). Таким образом, контроллер 

хроматографа опросит с частотой, равной  одной секунде (dt=1 с), 86400 раз, а 

регистратор хроматографа отработает всего 288 раз. Упрощенная модель 

сигнала промышленного хроматографа, работающего по описанному выше 

циклу, показана на рисунке 1.11 и была использована при имитации сигналов 

на исследуемой установке (см. главу 2.3). При этом надо понимать, что ось 

абсцисс представляет собой аналоговое время t, равное произведению i·dt. 

Рисунок 1.11 – Модель сигнала от промышленного хроматографа 

 

При этом операция восстановления осуществляется без погрешности при 

условии, что период квантования по времени sT  (300 с), как основной 
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настроечный коэффициент модуля вывода информации в программно-

аппаратном измерительном канале, кратен шагу дискретизации cT (1 с), как 

основного настроечного коэффициента модуля ввода аналоговой информации, 

т. е. 
c

TksT  , где k - целое число. 

Восстановление аналогового сигнала по цифровым значениям, хранящимся 

в памяти электронной вычислительной машины (ЭВМ), – это, пожалуй, самая 

основная, причина больших потерь информации. И связано это с тем, что 

«теоретический восстанавливающий элемент», с помощью которого 

осуществляется восстановление функции из дискретной последовательности 

отсчетов, относится к классу физически нереализуемых нелинейных 

динамических операторов [87]. 

 

1.4 Выводы. Постановка задачи исследования 

 

Представленные выше алгоритмы и способы управления 

ректификационными установками являются дорогостоящими и обеспечивают 

поддержание определенных технологических параметров на заданном уровне, 

что не в полной мере, но все-таки обеспечивает правильность работы колонны 

в целом. Однако в современных ректификационных установках алгоритмы 

управления и алгоритмы обработки измерительной информации, работающие в 

условиях неопределённости и жёстких ограничений, всё чаще используют 

показания хроматографов. Основной особенностью показаний хроматографа 

является то, что показания модуля вывода аналоговой информации в них имеют 

вид представленный на рисунке 1.12. 

На данном рисунке применяются следующие обозначения: sT  – время 

цикла отбора пробы промышленного хроматографа (период представления 

информации в память ЭВМ), (t)кC  – текущая реализация концентрации 

измеряемого вещества, f(t) – случайная фаза срабатывания модуля УСО при 

очередном измерении. Именно учёт этой фазы придает цифровой 
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последовательности свойства стационарного эргодического случайного 

процесса [87]. 

 

Рисунок 1.12 – Последовательность показаний промышленного хроматографа  

 

Эти условия и ограничения могут быть учтены алгоритмами текущей 

идентификации свойств объекта управления и алгоритмами адаптации 

настроечных коэффициентов как типовых законов регулирования, так и 

настроечных коэффициентов измерительных каналов обработки информации. В 

связи с этим, актуальными проблемами при разработке АСУ процессом 

ректификации становятся управление по технико-экономическим показателям с 

обеспечением достоверности обработки информации по математическим 

моделям объекта управления и измерительной информации, участвующей при 

выработке управляющих воздействий в реальном масштабе времени. 

Актуальными следует признать и разработку алгоритмов управления, 

адаптации и текущей идентификации, которые позволяют оперативно 

прогнозировать текущее состояние объекта управления. В свою очередь, для 

разработки новых алгоритмов необходимо математически описать 

исследуемый объект управления [9, 80, 81, 85]. 

Анализ причинно-следственных связей объекта управления показал, что 

структурную модель технологического процесса можно представить 

последовательным соединением химического реактора и ректификационной 

колонны (рисунок 1.13). 

     0                                          1                                           2              t 

Ск(t) 
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ошибка измерения 
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Рисунок 1.13 – Структурная модель технологического процесса 

 

На данном рисунке входными управляющими воздействиями являются 

расходы шихты Gш(t), прямого конденсата Gк(t), обратного конденсата Gо.к(t), 

метанола Gм(t), перегретого пара Gп.п(t), флегмы Gф(t), хладагента Gх.а(t), 

кубового остатка Gк.о(t). 

Выходными контролируемыми и регулируемыми параметрами являются: 

– температуры смеси на выходе из реактора Твых(t), обратного То.к(t) и 

прямого конденсатов Тк(t), кубового остатка Ткуб(t), верха колонны Тв(t) и 

флегмы Тф(t); 

– давления на входе Pвх(t) и выходе Pвых(t) реактора, давления в верхней 

части колонны Pв(t) и в ее кубе Pкуб(t); 
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– расходы дистиллята Gдист(t) смеси на выходе из реактора Gвых(t); 

– уровень в емкости хранения конденсата Hемк(t), уровень жидкости в кубе 

колонны Hкуб(t). 

На рисунке 1.13 представлены входные возмущающие параметры: расход 

Gпит(t) и концентрация Спит(t) питающей смеси, концентрация шихты 

Сш(t).Показателями качества являются концентрации смеси на выходе из 

реактора Ссм(t), дистиллята Сдист(t), флегмы Сф(t), кубового остатка Ск.о(t). 

Основные каналы регулирования показаны сплошными линиями, а другие 

воздействия (пунктирные линии) считаются по отношению к этой величине 

внутренними или внешними возмущениями. Эти каналы позволяют 

осуществлять стабилизацию регулируемых величин с помощью локальных 

одноконтурных систем, связанных лишь через объект управления. 

В результате анализа взаимосвязи входных и выходных параметров, целью 

работы является повышение качества управления процессом ректификации 

за счет применения текущей идентификации и адаптации. 

Для достижения поставленной цели необходимо решить следующие 

задачи: 

– произвести анализ технологического процесса, технических средств 

автоматизации и способов управления технологическим процессом 

ректификации; 

– выбрать и обосновать критерии управления процессом ректификации; 

– получить и проверить на адекватность математические модели элементов 

системы управления, в том числе модели измерительной информации, 

необходимые для имитации процессов управления; 

– разработать алгоритмы адаптивного управления по выбранным критериям; 

– исследовать работоспособность и эффективность алгоритмов управления 

методом имитационного моделирования в условиях, наиболее 

приближенных к реальным, т. е. с учетом дрейфа характеристик объекта 

управления и помех измерения. 
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2 МАТЕМАТИЧЕСКОЕ ОПИСАНИЕ ЭЛЕМЕНТОВ СИСТЕМЫ 

УПРАВЛЕНИЯ 

 

Для рассматриваемой ректификационной установки поддержание на 

заданном уровне концентраций кубового остатка и дистиллята является целью 

управления процессом. 

На рисунке 2.1 представлена схема взаимосвязи между входными и 

выходными параметрами в ректификационной колонне, где обозначены 

векторы следующих параметров: X – расход, Y – температура, Z – концентрация, 

P – давление, H – уровень жидкости. 

 

Рисунок 2.1 – Схема взаимосвязи между входными и выходными параметрами 

 

Анализ технологического процесса показал, что основными каналами 

регулирования являются: расход перегретого пара X1(t) – температура куба 

колонны Y1(t); расход перегретого пара X1(t) – концентрация кубового  

остатка Z6(t); расход перегретого пара X1(t) – давление в кубе P2(t); расход 

флегмы X5(t) – концентрация дистиллята Z5(t); расход флегмы X5(t) – расход 

дистиллята X3(t); расход хладагента в дефлегматор X2(t) – температуры верха 
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колонны Y8(t) и флегмы Y11(t); расход хладагента в дефлегматор X2(t) – давление 

верха колонны P1(t); расход хладагента в дефлегматор X2(t) – концентрация 

флегмы Z10(t); расход кубового остатка X7(t) – уровень жидкости в кубе 

колонны H(t); концентрация кубового остатка Z6(t) – температура в кубе 

колонны Y1(t); концентрация дистиллята Z5(t) – температура верха колонны 

Y8(t). Возмущениями для рассматриваемого объекта являются концентрации 

изобутана Z3(t) и МТБЭ Z4(t) в питающей смеси, а также расход питания X4(t). 

 

2.1 Выбор и обоснование критериев управления 

2.1.1 Критерий управления верхней частью температурного профиля 

 

Под критерием эффективности (качества) понимается соотношение, 

характеризующее степень достижения цели деятельности и принимающее 

различное значение в зависимости от используемых воздействий на объект или 

конкретных результатов деятельности (согласно ГОСТ 34.003-90 

«Автоматизированные системы. Термины и определения»). 

Под критерием качества управления верхней частью температурного 

профиля предлагается понимать величину текущих потерь сырья по верху 

колонны, определяемую как разность между приходящим в колонну с питанием 

количеством сырья )sT(jиf   и отводимым из колонны в потоке дистиллята, 

прогнозируемым по математической модели )sT(jпf  : 

)
s

T(j
п

f
др

K)
s

T(j
и

f)
s

T(j
в

ΔJ  , 

0 )
s

T(j
в

ΔJ , 0 )sT(jпf , 0 )sT(jиf                           (2.1) 

где )sT(jвΔJ   – потери сырья при робастной (грубой) стабилизации флегмового 

числа; j – порядковый номер хроматограммы; 
c

T
k

NsT   – время одного 

цикла измерения концентрации промышленным хроматографом (в секундах); 

cT  – время опроса датчиков (равное dt=1 с); k – порядковый номер элемента в 

массиве )
k

...N,(k 110  (см. главу 1.3.1); 
k

N  – число элементов в массиве; 
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)sT(jZ)}cT(kM{X)sT(jпf 
73

 – прогноз количества сырья (потери) в 

дистилляте; )
c

T(kX 
3

 – расход отбираемого дистиллята, измеренный 

расходомером; )}cT(kM{X 
5

 – математическое ожидание расхода отбираемого 

дистиллята на периоде одной хроматограммы; )}cT(kM{Z)sT(jZ 
77

 –

 текущее значение (среднее) концентрации сырья по верху колонны, 

вычисляемое по математической модели компенсатора (прогнозируемое); 

др
K  – настроечный коэффициент (коэффициент параболы, см. рисунок 2.2); 

)sT(jZ)}cT(kM{X)sT(jиf 
34

 – количество сырья (потери) в линии питания; 

)
c

T(kX 
4

 – расход питания, измеряемый расходомером; )
3 sT(jZ   – 

концентрация сырья в линии питания, измеренная хроматографом. 

 

Рисунок 2.2 – Образование потерь сырья при робастной стабилизации 

флегмового числа 

 

На рисунке 2.2 в правом верхнем квадранте, образуемом осями времени и 

текущих потерь сырья, показана графическая интерпретация критерия качества 

управления )sT(jвΔJ  (парабола). В точке экстремума этой параболы вниз 

спускается график реализации сигнала расхода дистиллята )sT(jΔX 
3

. В левом 
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верхнем квадранте показаны графики измеренных )sT(jиf   и прогнозируемых 

)sT(jпf   потерь сырья. При этом видно, что зависимость )sT(jпf   колеблется 

относительно )sT(jиf   с амплитудой, пропорциональной коэффициенту 

дрейфа )sT(j
др

K  . Из рисунка 2.2 следует, что коэффициент )sT(j
др

K   можно 

условно считать равным отношению измеренных потерь сырья к 

прогнозируемым. 

В уравнение (2.1) входит нестационарный параметр – концентрация сырья 

в питающей смеси, в результате чего текущие значения потерь сырья )sT(jвΔJ   

«дрейфуют» в поле параметров. Поэтому в качестве критерия управления 

эффективностью работы колонны предлагается рассматривать обеспечение 

минимальных потерь сырья за счет адаптивного управления: 

 )sT(jпf)sT(j
др

K)
s

Tj
m

N

j
(иfmin

дрK

)sT
m

(NвJ 



0

 

0 )sT
m

(NвJ , 0 )sT(jпf , 0 )sT(jиf                           (2.2) 

где )sT
m

(NвJ   – общие (суммарные) потери при робастной стабилизации 

флегмового числа на интервале времени sT
m

N  , sT  – время одного цикла 

измерения концентрации промышленным хроматографом, mN  – объем 

выборки для оценки потерь на интервале управления sT
m

N
у

T  , )sT(j
др

K   – 

коэффициент дрейфа свойств критерия (коэффициент параболы, 

см. рисунок 2.2). 

При этом текущее значение потерь, на каждом цикле работы 

хроматографа, определяется по (2.1). Экспериментально установлено [10, 79, 

82-85], что критерий (2.2) представляет собой функциональную зависимость с 

ярко выраженным минимумом, что позволяет предложить для управления 

верхней частью колонны адаптивное управление посредством изменения 

расхода дистиллята, с текущей идентификацией коэффициента дрейфа. 
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Хроматограф обеспечивает стационарную цифровую последовательность 

управляющих воздействий )sT(jX 
3

. Таким образом, период нанесения 

управляющего воздействия уT  и период идентификации коэффициента 

адаптации иT  пропорциональны времени одного цикла измерения 

концентрации промышленным хроматографом sT  [88]. 

Очевидно, что общие потери сырья за весь период управления будут 

определяться как совокупность потерь сырья на каждом периоде управления: 





mN

j
)sT(jвΔJ)

s
T

m
(N

в
J

0
.                                  (2.3) 

Анализ критериев качества (2.1–2.3) показывает актуальность создания 

самонастраивающейся системы адаптивного управления динамической 

системой с неточно известной (или вообще неизвестной) математической 

моделью объекта управления, работающей в условиях случайных 

нестационарных возмущений и случайных стационарных помех измерения. 

Такая система должна выполнять текущую идентификацию динамических 

характеристик объекта управления, периодическую адаптацию алгоритмов 

управления, обеспечивающих максимально возможную эффективность 

функционирования объекта, и управление объектом в условиях внешнего 

стохастического воздействия. При этом неопределенность объекта отражается в 

неточности знания модели объекта как параметрической, так и структурной. 

Возникающие в результате этого потери для робастных алгоритмов 

формируются из трех составляющих: потери остаточного дрейфа, потери от 

помех измерения и потери от ошибок текущей идентификации. Погрешность 

обработки информации определяется свойствами алгоритма текущей 

идентификации динамических характеристик объекта управления, текущим 

положением рабочей точки на критерии управления и настройками 

измерительной системы, что продемонстрировано на рисунке 1.14 [88]. 

Эффективность работы верхней части ректификационной установки 

предлагается оценивать как отношение текущего значения концентрации 
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изобутана, измеренного в потоке дистиллята, к текущему значению 

концентрации, прогнозируемому по математической модели компенсатора (см. 

главу 3) [58, 93]: 


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
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
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7

1

51
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c
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T(jZ
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s
T(jЭР ,                                      (2.4) 

где )
s

T(jЭР 1  – эффективность работы верхней части колонны; )
s

T(jZ 
5

 – 

текущее значение концентрации изобутана, измеряемое хроматографом на 

линии отвода дистиллята; )
c

T(kZ 
7

 – текущее значение концентрации 

изобутана, прогнозируемое по модели компенсатора; 
c

T  – время опроса 

датчика (модуля ввода аналоговых сигналов контроллера); 
k

N  – количество 

элементов в массиве; k – порядковый номер элементов массива. 

Из рисунка 2.3 видно, что значение эффективности работы верхней части 

колонны будет максимальным при определенном расходе дистиллята, при 

котором потери сырья при робастной стабилизации минимальны (см. 

рисунок 2.2). 

Рисунок 2.3 – Эффективность работы верхней части колонны 
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При этом в левой части рисунка, с учетом формулы (2.4), явно отражено, 

чем больше отклонение значений концентраций )
s

T(jZ 
7

 и )
s

T(jZ 
5

 друг от 

друга, тем меньше значение эффективности работы )
s

T(jЭР 1 . И наоборот, чем 

ближе друг к другу расположены линии концентраций, тем выше значение 

)
s

T(jЭР 1 . 

В частном случае, когда по верху колонны выходит изобутан как 

непрореагировавшее сырьё (потери) в процессе синтеза МТБЭ, критерием 

управления можно принять критерий (2.3), который обеспечивает минимальные 

потери сырья при помощи критерия (2.2). 

Критерий (2.4) желательно контролировать при помощи алгоритмов 

визуализации, чтобы знать текущую эффективность работы верхней части 

колонны, т. к. потери сырья косвенно зависят от загрязнения самой колонны, от 

качества и срока эксплуатации катализатора. По ней можно судить о 

необходимости чистки колонны или замене катализатора в процессе 

эксплуатации. 

 

2.1.2 Критерий управления эффективностью работы колонны 

 

Эффективность технологического процесса ректификации в целом 

предлагается оценивать по эффективности работы нижней части 

ректификационной колонны (2.5). Эффективность работы нижней части 

колонны определяется как отношение текущего значения концентрации 

целевого продукта, измеренного в потоке кубовых остатков, к текущему 

значению концентрации, прогнозируемому по математической модели 

исчерпывающей части колонны:  


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
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где )
s

T(jZ 
6

 – текущее значение концентрации целевого продукта, измеряемое 

хроматографом; )
c

T(kZ 
8

 – текущее значение концентрации, прогнозируемое 

по модели исчерпывающей части колонны. 

Критерий (2.5) представляет собой функциональную зависимость с ярко 

выраженным максимумом [89]. Это позволяет предложить для управления 

нижней частью колонны алгоритм компенсации возмущений, приходящих по 

линии питания на колонну (см. гл. 3 и [58, 93]) с текущей идентификацией 

положения рабочей точки на критерии управления и адаптацией настроечных 

коэффициентов компенсатора. 

 

2.2 Модели элементов системы управления 

 

Эффективность работы ректификационной установки определяется 

текущим профилем распределения концентраций по всей высоте колонны, 

непосредственно связанным с текущим профилем изменения температур [36]. 

Сегодня вопрос об эффективности управления стоит более чем остро, т. к. 

алгоритмы управления и алгоритмы обработки измерительной информации 

работают в условиях неопределённости и жёстких ограничений. Это может 

быть учтено алгоритмами текущей идентификации свойств объекта управления 

и алгоритмами адаптации настроечных коэффициентов. 

В настоящее время основной акцент при разработке автоматизированных 

систем управления процессом ректификации делается на разработку 

алгоритмов управления, которые используют в качестве критерия 

эффективности обобщенные технико-экономические показатели [10-13, 16, 17]. 

Алгоритмы управления по таким показателям, как правило, содержат в своей 

структуре математическую модель колонны или её части. Для процесса 

ректификации основным и распространенным показателем является 

температурный профиль по высоте колонны. 
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При составлении математического описания рассматриваемой 

ректификационной колонны (ОАО «Каучук», г. Волжский, Волгоградская обл.) 

были приняты следующие допущения [21, 45, 51, 63]: 

– молярные теплоты испарения обоих компонентов одинаковы (вследствие 

чего количества вещества стекающей жидкости и поднимающегося пара по 

высоте колонны не меняются, а меняется только их состав); 

– давление на данном контактном устройстве постоянно; 

– давление в верхней части колонны стабилизировано; 

– жидкость находится при температуре кипения, пар – при температуре 

точки росы; 

– разделяемые смеси близки к идеальным. 

Математическое описание температурного профиля ректификационной 

колонны представляет собой систему уравнений, состоящую из восьми 

уравнений теплового баланса. Математическая модель профиля колонны была 

составлена на основе метода расчета «от тарелки к тарелке» с помощью 

методики Льюиса и Матисона [9, 25, 43, 44, 80, 81]: 

)τ(tXk(t)Y
dt

(t)dY
T

1111
1

1
  

)t(Yk)t(Y
dt

)t(dY
T

2122
2

2
  

)t(Yk)t(Y
dt

)t(dY
T

3233
3

3
  

)t(Yk)t(Y
dt

)t(dY
T

4344
4

4
  

(t))YK(t)Y(K,(t)Y
6

2
4

150
5

                                         (2.6) 

)t(Yk)t(Y
dt

)t(dY
T

6766
6

6
  

)τ(tYk(t)Y
dt

(t)dY
T

7877
7

7
  

)τ((tXk(t)Y
dt

(t)dY
T

8288
8

8
  



 59 

Данная методика предполагает, что, двигаясь сверху вниз по укрепляющей 

части секции колонны и снизу вверх по исчерпывающей и попеременно 

используя на каждой тарелке условия парожидкостного равновесия и 

материальных балансов, приходят к одному и тому же составу фаз на тарелке 

питания. 

Уравнения теплового баланса (2.6) характеризуют положение 

температурного профиля в фиксированных точках по всей высоте колонны. В 

математической модели (2.6) Y1(t), Y2(t), Y3(t), Y5(t), Y7(t), Y8(t) – температуры 

куба колонны, 16-й, 22-й, 28-й (тарелки питания), 37-й и верха колонны 

соответственно, Y4(t) – температура паров, поступающих снизу на тарелку 

питания, Y6(t) – температура жидкости, поступающей сверху на тарелку 

питания, X1(t), X2(t) – расходы перегретого пара и хладагента, Т1…Т8 – 

постоянные времени динамических характеристик по соответствующим 

каналам объекта управления, k1…k8 – коэффициенты передачи по 

соответствующим каналам объекта управления, τ1…τ8 – значения времени 

запаздывания по соответствующим каналам объекта управления, K1, K2 – 

настроечные коэффициенты, t – аналоговое время. 

Контроль температур осуществляется в нижней и в верхней частях 

колонны, на 16-й, 22-й, 28-й, 37-й её тарелках. Положение профиля зависит от 

расходов перегретого пара и хладагента, а также от температур на предыдущих 

тарелках [9, 10]. Первые четыре уравнения системы (2.6) описывают профиль 

температур исчерпывающей части колонны, следующее выражение 

представляет собой модель формирования температуры тарелки питания Y5(t). 

Последние три уравнения определяют профиль температур укрепляющей 

части. 

Проверка адекватности математической модели колонны проводилась 

методом активного эксперимента путем снятия кривых разгона по каналам, 

имеющим управляющее воздействие. По каналам, не имеющим управляющего 

воздействия, проверка адекватности модели проводилась по данным 

нормального функционирования [9-12, 17]. 
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В результате обработки экспериментальных данных были получены 

коэффициенты дифференциальных уравнений. Система (2.6) принимает вид: 
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На рисунке 2.4 представлены экспериментальный и прогнозируемый 

температурные профили. 

 
Рисунок 2.4 – Температурный профиль по всей высоте ректификационной 

колонны [9, 10, 17] 
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2.2.1 Эталонная модель нижней и верхней частей ректификационной 

колонны 

 

Поведение потоков в реальных аппаратах настолько сложно, что в 

настоящее время дать строгое описание их в большинстве случаев не 

представляется возможным. При этом математические модели структуры 

потоков являются основой, на которой строится математическое описание 

химико-технологического процесса. Точное описание реальных потоков 

приводит к чрезвычайно трудным для решения задачам. Поэтому 

разработанные к настоящему времени модели структуры потоков в аппаратах 

являются достаточно простыми и носят полуэмпирический характер. Тем не 

менее, они позволяют получать модели, достаточно точно отражающие 

реальный физический процесс (модели, адекватные объекту) [44, 66]. 

Математическая модель нижней части колонны представляет собой 

систему уравнений, состоящую из дифференциальных уравнений 

материального и теплового балансов [85]: 

)z(t-τZzk(t)Z
dt

(t)dZ

z
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6466
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где (t)Z
4

 – текущее значение концентрации МТБЭ в питающей смеси колонны, 

(t)Z
6

 –  текущее значение концентрации МТБЭ в нижней части колонны, (t)Y
1

 – 

текущее значение температуры куба колонны, 
6

Z
T ,

1
Y

T ,
6

Z
k ,

1
Y

k ,
6

Z
 ,

1
Y
  – 

постоянные времени динамических характеристик, коэффициенты передачи и 

значения времени запаздывания характеристик по каналам «концентрация 

МТБЭ в питающей смеси – концентрация МТБЭ в целевом продукте» и 

«концентрация МТБЭ в питающей смеси – температура в кубе колонны» 

соответственно. 
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Период опроса датчиков контролируемых величин приборами для всех 

параметров различен. Так, время измерения для расходомеров и термометров 

сопротивления составляет 30 минут, для хроматографов – 15 минут. Поэтому 

далее значения постоянных времени фильтра и значения времени запаздывания 

представлены в соответствующих интервалах. 

В результате обработки экспериментальных входных и выходных 

данных, полученных при фиксировании естественного движения объекта в 

процессе его нормального функционирования, численными методами с 

использованием алгоритма «Optim-MGA» [69] были определены коэффициенты 

дифференциальных уравнений. Система (2.8) принимает вид: 
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Данные модели системы (2.9) необходимы для построения профилей 

концентрации и температур по всей высоте колонны, а также для определения 

значений эффективности работы колонны. 

Математическая модель верхней части колонны представляет собой 

аналогичную систему уравнений [85]: 
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где )
3
(tZ  – текущее значение концентрации сырья (изобутана) в питающей 

смеси колонны, (t)Z
5

 – текущее значение концентрации изобутана в верхней 

части колонны, (t)Y
8

 – текущее значение температуры верха колонны, 
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Y
  – постоянные времени динамических 

характеристик, коэффициенты передачи и значения времени запаздывания 

характеристик по каналам «концентрация изобутана в питающей смеси – 
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концентрация изобутана в дистилляте» и «концентрация изобутана в питающей 

смеси – температура в верхней части колонны» соответственно. 

В результате обработки экспериментальных входных и выходных данных, 

фиксированных при естественном движении объекта в процессе его 

нормального функционирования, численными методами с использованием 

алгоритма «Optim-MGA» [69] были получены коэффициенты первого 

дифференциального уравнения. Коэффициенты для второго 

дифференциального уравнения, подлежащие идентификации, были определены 

по экспертным оценкам. Таким образом, система (2.10) принимает вид: 
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Данные модели из системы (2.11) необходимы для построения профилей 

концентрации и температур по всей высоте колонны, для определения значений 

эффективности работы колонны, а также для расчета настроечных 

коэффициентов контуров регулирования. 

Первое уравнение в системах уравнений (2.8) и (2.10) описывает изменение 

качественного состава смеси, а второе уравнение характеризует крайние точки 

температурного профиля. Проверка работоспособности разработанных 

алгоритмов управления проводилась по эталонным моделям (2.9) и (2.11). 

 

2.2.2 Эталонная модель химического реактора 

 

Для обеспечения функционирования программной имитации модели 

ректификационной установки потребовалось получение моделей изменения 

концентраций на питающую тарелку колонны [85]. Это было реализовано с 

помощью модели химического реактора (2.12). 

При составлении математического описания химического реактора были 

приняты следующие допущения: 
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– по условиям проведения реакции реактор является изотермическим; 

– по режиму работы предполагается, что реактор относится к реакторам 

непрерывного действия; 

– по гидродинамике процесса: принимаем процесс идеального смешивания 

(поступающее вещество мгновенно распределяется по всему объему 

аппарата). 

Формально уравнение материального баланса для реактора записывается в 

следующем виде: 

VrCGCG
dt
смdC

V 
0

, 

где V – объем реактора; С  – концентрация реакционной смеси в реакторе и на 

выходе из него; 
0

С  – входная концентрация реагента; G – объемная скорость 

подачи реагента; r – скорость химической реакции. 

Для реактора идеального смешения данное уравнение принимает вид [36, 

44, 62, 66]: 
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где 
см

С  – концентрация компонента в смеси в реакторе и на выходе из него; 

ш
С  – концентрация компонента в потоке шихты на входе в реактор; υ – 

объемный расход потока через реактор. 

Концентрация смеси в любой точке аппарата равна концентрации на 

выходе из него. Для рассматриваемого реактора уравнение (2.12) примет вид: 
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где 
см

T ,
см

k ,  – постоянная времени, коэффициент передачи и время 

запаздывания объекта по каналу «концентрация компонента в шихте – 

концентрация компонента в смеси на выходе из реактора», куда входят 

показатели химического процесса и габаритные размеры аппарата. 
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Таким образом, математическая модель химического реактора для 

рассматриваемого объекта представляется одним уравнением теплового и 

двумя уравнениями материального балансов: 
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где )
1
(tZ , )

2
(tZ  – текущие значения концентраций изобутана и метанола в 

шихте соответственно, )
3
(tZ , )

4
(tZ  – текущие значения концентраций 

изобутана и МТБЭ в питающей смеси колонны, )
10

(tY  – текущее значение 

температуры питающей смеси, формируемое химическим реактором, )
6
(tX  – 

текущее значение расхода парового конденсата, подводимого к 

теплообменнику, подогревающему химический реактор, 

3
Z

T ,
4

Z
T ,

3
Z

k ,
4

Z
k ,

3
Z

 ,
4

Z
  – постоянные времени, коэффициенты передачи и 

значения времени запаздывания по каналам «концентрация метанола в шихте – 

концентрация МТБЭ в питающей смеси», «концентрация изобутана в шихте – 

концентрация изобутана в питающей смеси» соответственно, 
10

Y
T , 

10
Y

k , 
10

Y
  

– постоянная времени, коэффициент передачи и значение времени 

запаздывания по каналу «расход парового конденсата – температура питающей 

смеси» соответственно. 

Коэффициенты для первого дифференциального уравнения системы (2.14) 

были получены на основе данных активного эксперимента. В результате 

обработки экспериментальных данных, полученных в процессе нормального 

функционирования объекта, численными методами с использованием 

алгоритма «Optim-MGA» [69] были определены коэффициенты двух последних 

уравнений в системе (2.14), которая впоследствии принимает вид: 
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),(t-X(t)Y
dt

(t)dY
, 010
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336,5                              (2.15) 

)(t-Z(t)Z
dt

(t)dZ
74,1

2
38,2

4
423,5   

Математическое описание химического реактора используется для 

получения модели формирования температуры на тарелке питания, а также для 

имитационного моделирования алгоритмов управления системы (см. главу 3.3). 

Математическое описание материального баланса химического реактора 

идеального смешения отличается значительной простотой, но во многих 

случаях его применение весьма обосновано [44]. 

Соотношение расходов метанола и изобутан-изобутиленовой фракции 

(ИИФ) перед входом в реактор регулируется с помощью регулятора 

соотношения, а управляющим воздействием в данном случае является расход 

метанола. 

 

2.3 Проверка адекватности эталонных математических моделей 

 

Измерительная информация по своей природе является случайной 

функцией времени, а, следовательно, в основе математического моделирования 

измерительной информации должны лежать корреляционные функции. 

Математическое описание сигналов в системах реального времени должно быть 

получено на основе представления свойств технологических процессов как 

объектов управления. Все модели должны быть эффективны и работоспособны. 

С целью снижения рисков получения неадекватных результатов 

математические модели объектов, элементов измерительных каналов, включая 

модели сигналов и измеряемой среды, выбираются однотипными, чтобы не 

влиять на скорость обработки информации по разным каналам [40]. 

В ряде случаев промышленные объекты представляют собой инерционные 

звенья, динамические характеристики которых описываются передаточными 
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функциями апериодического звена первого порядка с достаточно большой 

постоянной времени 
0

T  [20, 40, 98]: 

1
0

0



sT

K
)W(s .                                          (2.16) 

Измеряемая величина – это случайная функция, имеющая как свойства 

низкочастотного, так и высокочастотного измерительного сигнала. Это следует 

хотя бы из того, что на любой низкочастотный измеряемый технологический 

параметр реального объекта оказывают действие множество других 

высокочастотных параметров, часть из которых не измеряется вовсе и 

принимается как влияние помехи измерения. Поскольку динамическая 

характеристика объекта полностью определяется соотношением (2.16), 

корреляционная функция имеет вид: 

ατ)(
T

K
и

D
(τxK 




 exp

0
2

2
0) ,                            (2.17) 

где   – постоянная времени корреляционной функции, равная обратной 

величине постоянной времени объекта 
0

T , иD  – дисперсия измерительного 

сигнала, 
0

K  – коэффициент передачи объекта, связывающий измеряемую 

величину с физико-химическими процессами, происходящими в ходе 

технологического процесса. 

Соотношение (2.17) легко может быть приведено к виду, 

удовлетворяющему условиям функционирования систем управления 

посредством взятия по модулю аргумента: 

)τα(хD(τxK  exp) ,                                    (2.18) 

где хD  – дисперсия измерительной информации, связанная с измеряемой 

величиной соотношением: 

0
2

2
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T

KиD

хD



 .                                            (2.19) 
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Корреляционную функцию (2.18) можно использовать в качестве 

математической модели измерительной информации в системах управления 

[88, 92]. 

Все выше изложенные результаты в полной мере относятся и к помехам 

измерения. Все низкочастотные шумы измерительной информации 

формируются в ходе технологического процесса в результате физико-

химических превращений вещества. Таким образом, математическая модель 

помехи может быть представлена случайным стационарным процессом с 

корреляционной функцией вида: 

)τβα(пD(τпK  1exp) ,                              (2.20) 

где 1  – величина, обратная постоянной времени корреляционной функции 

помехи, β – соотношение частотных свойств помехи и сигнала, пD  – дисперсия 

помехи. 

При этом дисперсия помехи связана с дисперсией измерительной 

информации соотношением: 

хDSпD  ,                                              (2.21) 

где S – уровень помехи. 

Следует отметить, что случайные стационарные процессы, 

корреляционные функции которых описываются моделями (2.18) и (2.20) 

обладают эргодическими свойствами. 

Аппроксимация корреляционных функций экспоненциальной формой не 

только справедлива для большинства параметров технологических процессов, 

но и может быть использована как универсальная форма описания 

измерительной информации в системах управления. Данная форма несет в себе 

не только информацию о статических свойствах объекта, но и о динамических 

(постоянная времени) [40]. 

Блок-схема моделирования входных параметров объекта как случайных 

процессов представлена на рисунке 2.5. 
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Рисунок 2.5 – Блок-схема моделирования случайных процессов 

 

Согласно методике моделирования стационарных эргодических процессов, 

датчик случайных чисел (ДСЧ, блок 1) генерирует входной сигнал nx , который 

поступает на вход формирующего фильтра (блок 2). При этом математическое 

ожидание генерируемой информации должно быть нулевым для обеспечения 

стационарности итогового случайного процесса, а последовательность чисел, 

выдаваемых ДСЧ, должна иметь равномерный закон распределения [40]: 

)(
n

xP     
ab 

1
   при a ≤ 

n
x  ≤ b 

0    вне интервала ,                                 (2.22) 

где a, b – диапазон изменения генерируемой величины. 

Таким образом, обеспечивается реализация сигнала типа 

«псевдослучайный белый шум» с известными статистическими 

характеристиками, которые легко трансформируются в блоке 3. 

Блок 2 представляет собой формирующий фильтр, уравнение которого 

имеет вид [88]: 
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yny
11 




 ,                                (2.23) 

где ny , 
1n

y  – текущее и предыдущее значения фильтра, Δt  – интервал 

дискретизации, 
ф

T  – постоянная времени формирующего фильтра, nx  – 

сигнал, производимый датчиком случайных чисел типа «белый шум». 

 

Исходные данные 

Формирующий фильтр  

)
n

y
n

(x

фT

Δt

n
y

n
y

11 



  

фT  t  
D  

Датчик  

случайных 

чисел (ДСЧ) 

nx  ny  
ny  

2 1 3 

M  

Блок формирования  

статистических 

свойств  



 70 

ъъъъъъАналог времени дискретизации в измерительных системах носит 

название времени измерения cT . Величина этого времени полностью 

определяется техническими данными АЦП и равна времени обработки сигнала 

измерительной информации модулем аналогового ввода контроллера. Второе 

время дискретизации – это темп обработки информации в программно-

аппаратном измерительном канале, sT . На одном периоде опроса датчиков 

должно быть целое число интервалов измерения, т. е. cTksT  (см. главу 1.3.1). 

Для формирования свойств измерительной информации, наиболее 

приближенных к реальным, вводится блок формирования заданных 

статистических свойств (блок 3) сигнала ny . Данный блок обеспечивает 

умножение элементов последовательности ny  на масштабный коэффициент. 

Восстановление последовательности из центрированных значений в 

измерительную информацию в точке линеаризации статической 

характеристики измерительного прибора осуществляется путем прибавления 

оценки математического ожидания. 

 

2.3.1 Математические модели сигналов от преобразователей расхода 

 

Для получения математических моделей корреляционных функций 

управляющих и возмущающих воздействий для ректификационной установки 

были обработаны данные нормального функционирования об изменении 

расходов парового конденсата, перегретого пара, хладагента, дистиллята, 

флегмы и питающей смеси за шестнадцать суток [9-12]. Формирование 

математической модели сигнала расхода рассмотрим на примере 

математической модели сигнала расхода дистиллята, отводимого из колонны.  

Серию измерений можно представить как выборку из реализации 

случайного процесса X(t) [24]. Предположим, что все рассматриваемые сигналы 

обладают стационарными и эргодическими свойствами. Согласно центральной 

предельной теореме, в соответствии с которой распределение суммы большого 
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числа независимых или слабо зависимых случайных величин, среди которых 

нет преобладающих, стремится к нормальному при неограниченном 

увеличении числа слагаемых, рассматриваемые экспериментальные данные 

имеют нормальный закон распределения [50, 68]. 

Для выборки из реализации сигнала Х(t) рассчитываются оценки 

статистических характеристик: математического ожидания (MХ), дисперсии 

(DХ) и автокорреляционной функции (KХ(τ)) по формулам (2.24)…(2.26), 

согласно [23, 28, 33, 49, 55, 101]: 
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Далее в работе под статистическими характеристиками понимаются их 

оценки. 

На рисунке 2.6 изображен график автокорреляционной функции (АКФ) 

сигнала расхода дистиллята, входящего в состав выражения, определяющего 

значения текущих потерь сырья. 

На рисунке 2.6 показаны: 1 – график оценки автокорреляционной функции, 

полученной на основе обработки экспериментальных данных; 2 – график 

аналитической зависимости; 3 – касательная, проведенная к аналитической 

кривой 2. 

 

Рисунок 2.6 – График автокорреляционной функции изменения расхода 

дистиллята 
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Аналитическая зависимость, с помощью которой была аппроксимирована 

автокорреляционная функция сигнала расхода дистиллята посредством 

применения метода наименьших квадратов, с учетом выражения (2.18), имеет 

вид: 

ατe
X

D(τ
X

K ) ,                                   (2.27) 

где 015,0  (мин)
-1

 – постоянная корреляционной функции, равная обратной 

величине постоянной времени объекта, 10320
X

D  (кг/ч)
2
 – дисперсия 

измерительного сигнала.  

Моделирование и обработка случайных процессов производится в 

соответствии с блок-схемой, изображенной на рисунке 2.5, и согласно 

методикам, изложенным в источниках [28, 101]. 

На основе выше сказанного, для формирования сигнала от ДСЧ может 

быть применен как равномерный закон распределения, так и нормальный. 

Выходной сигнал от ДСЧ пропускается через формирующий фильтр, 

рекуррентная формула которого имеет вид [27, 67]: 
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где 1t  с – время обработки сигнала модулем ввода аналоговых данных; 

4027
ф

T  с – постоянная времени фильтра, определяемая по графику на 

рисунке 2.6; )
s

Tz(i  – сигнал, вырабатываемый ДСЧ, sT  – время одного цикла 

измерения концентрации хроматографом. 

На выходе блока формирования заданных статистических свойств модель 

сигнала расхода дистиллята имеет вид: 

X
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s
T(iX

м
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s
T(iX 

3
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,                        (2.29) 

где )
s

T(iX 
3

0  – сигнал расхода дистиллята, получаемый на выходе 

формирующего фильтра (2.28), 10000
X

M  кг/ч – математическое ожидание 
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сигнала расхода дистиллята (по регламенту), 650
м

K  – масштабный 

коэффициент. 

Блок-схема формирования реального сигнала расхода дистиллята показана 

на рисунке 2.7, на котором обозначены: )
s

T(iX 
3

 – полезный сигнал расхода 

дистиллята, )
s

TП(i   – сигнал помехи. 

 

Рисунок 2.7 – Блок-схема формирования реального сигнала расхода дистиллята 

 

Основным условием использования в дальнейшем полученной 

математической модели является ее проверка на адекватность, которая может 

быть осуществлена путем применения к модельной и экспериментальной 

кривым стандартных критериев проверки гипотез о математическом ожидании 

и дисперсии. 

В методике, изложенной в [28, 101], такая проверка осуществляется по 

статистикам Стъюдента и Пирсона по известному размеру выборки и 

заданному уровню значимости. Помимо этого, необходимо также, чтобы 

автокорреляционная функция моделируемого сигнала попадала в 

доверительный коридор (10 %), построенный для автокорреляционной функции 

рассматриваемого сигнала, полученной на основе обработки 

экспериментальных данных. 

График автокорреляционной функции моделируемого сигнала расхода 

дистиллята представлен на рисунке 2.8. 

Так как выполняются обозначенные выше условия, то математическую 

модель сигнала расхода дистиллята можно считать адекватной. Следовательно, 

2 
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указанная математическая модель может быть применена для моделирования 

процессов управления. 

 

Рисунок 2.8 – Автокорреляционная функция моделируемого сигнала расхода 

дистиллята 

 

Применяя выше описанную методику имитационного моделирования 

случайных сигналов, формируется имитационная модель полезного сигнала 

расхода дистиллята с аддитивно наложенной помехой (см. рисунок 2.9), 

реализуемая посредством применения разностных уравнений. 

 

Рисунок 2.9 – Сигнал расхода дистиллята с помехой 

 

Из рисунка 2.9 видно, что отклонение моделируемого сигнала от 

регламентного значения не превышает 2,5 %, что обеспечивает 

удовлетворительную точность воспроизведения. 

Математические модели для остальных сигналов расходов были получены 

аналогично и представлены в таблицах 2.1 и 2.2 [60, 78]. 
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Таблица 2.1 – Исследование моделей измерительной информации 

№ 

п/п 
Параметр 

Модель 

корреляционной 

функции 

Параметры модельной 

последовательности 

Параметры 

эксперимента 

МХ DX ТМ, с МХ DX TЭ, с 

Модели сигналов расходов 

1  

Расход 

перегретого 

пара, X1(t), 

кг/ч 

KX1(τ)=7314·e
-0.807τ

 4930 6316 2230 4832 7314 3600 

2  
Расход 

хладагента, 

X2(t), кг/ч 

KX2(τ)=15350·e
-0,792τ

 11790 16600 2273 12041 15350 3780 

3  
Расход 

дистиллята, 

X3(t), кг/ч 

KX3(τ)=11850·e
-0.015τ

 9999 12340 4027 10180 11850 5580 

4  
Расход пит. 

смеси, X4(t), 

кг/ч 

KХ4(τ)=5196·e
-1,35τ

 33980 4633 1334 34030 5196 3060 

5  
Расход 

флегмы, X5(t), 

кг/ч 

KХ5(τ)=254300·e
-0,304τ

 10050 269300 5920 10090 254300 13500 

6  

Расход 

парового 

конденсата, 

X6(t), кг/ч 

KX6(τ)=17290·e
-0.297τ 19950 16430 6060 20010 17290 11700 

Модели сигналов концентраций 

7  

Концентрация 

изобутана в 

шихте, Z1(t), 

% 

KZ1(τ)=0,187·e
-0.226τ

 47,22 0,194 3982 46,611 0,187 5220 

8  

Концентрация 

метанола в 

шихте,  

Z2(t), % 

KZ2(τ)=0,24·e
-0.06τ

 18,821 0,215 9000 18,805 0,24 15000 

9  

Концентрация 

изобутана в 

питающей 

смеси, Z3(t), % 

KZ3(τ)=0,042·e
-0.32τ

 46,278 0,035 1899 46,238 0,042 2880 

10  

Концентрация 

МТБЭ в 

питающей 

смеси, Z4(t), % 

KZ4(τ)=0,069·e
-0.228τ

 47,501 0,063 4327 47,224 0,069 5130 

11  

Концентрация 

изобутана в 

дистилляте, 

Z5(t), % 

KZ5(τ)=0,941·e
-0.689τ

 87,665 0,759 1306 89,364 0,941 1980 

12  

Концентрация 

МТБЭ в 

товарном 

продукте,  

Z6(t), % 

KZ6(τ)=0,201·e
-0.268τ

 99,018 0,184 3358 98,156 0,201 5490 

 



 

Таблица 2.2 – Исследование адекватности моделируемых реализаций параметров технологического процесса 

№ 

п/п 
Параметр 

АКФ параметра и 

аппроксимирующая зависимость 

Модельная последова-

тельность параметра 
Экспериментальная и модельная АКФ 

1 Расход перегретого 

пара, X1(t), кг/ч 

 

X1(i·TS)= 125·X1_1(i·TS)+ 

+m_X1 

 

2 

Расход хладагента, 

X2(t), кг/ч 

 

X2(i·TS)= 535·X2_1(i·TS)+ 

+m_X2 

 

3 Расход дистиллята, 

X3(t), кг/ч 

 

X3(i·TS)= 650·X3_1(i·TS)+ 

+m_X3 

 

4 Расход питающей 

смеси, X4(t), кг/ч 

 

X4(i·TS)= 

115·X4_1(i·TS)+m_X4 

 

7
6

 



 

№ 

п/п 
Параметр 

АКФ параметра и 

аппроксимирующая зависимость 

Модельная последова-

тельность параметра 
Экспериментальная и модельная АКФ 

5 Расход флегмы, 

X5(t), кг/ч 

 

X5(i·TS)= 6500·X5_1(i·TS)  

+ m_X5 

 

6 

Расход парового 

конденсата, 

X6(t), кг/ч 

 

X6(i·TS)= 985·X6_1(i·TS)+ 

+m_X6 

 

7 
Концентрация 

изобутана в шихте, 

Z1(t), % 
 

Z1(i·TS)= 1,12·Z1_1(i·TS)+  

+ m_Z1 

 

8 
Концентрация 

метанола в шихте, 

Z2(t), % 
 

Z2(i·TS)= 

12,55·Z2_1(i·TS)+m_Z2 

 

7
7
 



 

№ 

п/п 
Параметр 

АКФ параметра и 

аппроксимирующая зависимость 

Модельная последова-

тельность параметра 
Экспериментальная и модельная АКФ 

9 

Концентрация 

изобутана в 

питающей смеси, 

Z3(t), %  

Z3(i·TS)= 

1,23·Z3_1(i·TS)+ m_Z3 

 

10 

Концентрация 

МТБЭ в питающей 

смеси, Z4(t), % 
 

Z4(i·TS)= 

2,95·Z4_1(i·TS)+m_Z4 

 

11 
Концентрация 

изобутана в 

дистилляте, Z5(t), % 

 

Z5(i·TS)= 

5,75·Z5_1(i·TS) + m_Z5 

 

12 

Концентрация 

МТБЭ в товарном 

продукте, 

Z6(t), %  

Z6(i·TS)= 

4,08·Z6_1(i·TS)+  

+ m_Z6 
 

7
8
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2.3.2 Математические модели сигналов от хроматографов 

 

Для получения математических моделей сигналов концентраций основных 

реагентов технологического процесса были обработаны данные нормального 

функционирования об изменении концентраций метанола и ИИФ в шихте, 

изобутана и МТБЭ в питающей смеси, изобутана в дистилляте и МТБЭ в 

товарном продукте за шестнадцать суток [9-12, 80, 81]. 

Рассмотрим формирование модели сигнала концентрации на примере 

концентрации изобутана в питающей смеси. По выборке экспериментальных 

данных были рассчитаны оценки математического ожидания, дисперсии и 

корреляционной функции по формулам (2.24)…(2.26). 

На рисунке 2.10 изображен график автокорреляционной функции сигнала 

концентрации изобутана в питающей смеси, входящей в состав выражения, 

определяющего значения текущих потерь сырья. На рисунке 2.10 показаны: 1 – 

график оценки автокорреляционной функции, полученный на основе обработки 

экспериментальных данных; 2 – график аналитической зависимости; 3 – 

касательная, проведенная к аналитической кривой 2. 

 

Рисунок 2.10 – График автокорреляционной функции изменения концентрации 

изобутана в питающей смеси 

 

Аналитическая зависимость, с помощью которой была аппроксимирована 

автокорреляционная функция сигнала концентрации изобутана в питающей 

смеси посредством применения метода наименьших квадратов, с учетом 

выражения (2.18), имеет вид: 

  e
Z

D)(
Z

K ,                                       (2.30) 
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где 0320,  (мин)
-1

 – постоянная корреляционной функции, 042,0
Z

D  (%)
2
 – 

дисперсия измерительного сигнала. 

Используя блок-схему, изображенную на рисунке 2.5, и методику, 

изложенную в главе 1.3.1, производится моделирование сигнала концентрации 

изобутана в питающей смеси как случайного процесса. Сигнал от ДСЧ 

поступает на вход формирующего фильтра, рекуррентная формула которого 

имеет вид [27, 67]: 

))
s

Ty(i)
s

T(z(i

ф
T

)
s

Ty(i)
s

T)y((i
Δt

1 ,            (2.31) 

где 1899
ф

T  с – постоянная времени фильтра, определяемая по графику на 

рисунке 2.10. 

После отбрасывания переходной части и прохождения через блок 

формирования заданных статистических свойств получаем выражение для 

сигнала концентрации изобутана в питающей смеси: 

z
M)

s
T(iZ

м
K)

s
T(iZ 

3
0

3
,                        (2.32) 

где )
s

T(iZ 
3

0  – сигнал концентрации изобутана в питающей смеси, 

получаемый на выходе формирующего фильтра (2.33), 23,1
м

K  – 

масштабный коэффициент, 55,46
z

M  % – математическое ожидание сигнала 

концентрации изобутана в питающей смеси (по регламенту). 

Блок-схема формирования сигнала концентрации изобутана в питающей 

смеси продемонстрирована на рисунке 2.11. На рисунке показаны полезный 

сигнал концентрации ИИФ в шихте )
s

T(jZ 
1

, полезный сигнал концентрации 

изобутана в питающей смеси )
s

T(jZ 
3

, сигнал помехи )
s

TП(j  , сигнал 

дрейфа )
s

TД(j  . 

Модель нестационарного сигнала дрейфа формируется с учетом методики, 

изложенной в работе [89]. Будем считать, что дрейф обусловлен внешними 

воздействиями (медленными постепенными изменениями условий работы или 
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характеристик технологического оборудования и свойств сырья, старением 

катализатора в химическом реакторе, отложением солей и накипью на 

поверхностях нагрева теплообменников, износом оборудования). 

 

Рисунок 2.11 – Блок-схема формирования сигнала концентрации изобутана в 

питающей смеси с аддитивно наложенными помехой и дрейфом 

 

В этом случае дрейф лучше моделировать как стационарный случайный 

процесс с медленно изменяющимся математическим ожиданием. Поэтому при 

имитационном моделировании сигнала дрейфа было использовано следующее 

выражение: 

)
i

d
i 

(p

f
T

t
i

d
i

d 





1
1

,                                  (2.33) 

где 
i

d , 
1i

d  – текущее и предыдущее значения модельной последовательности 

сигнала дрейфа, 1t  с – время обработки сигнала модулем ввода аналоговых 

данных; 18990
f

T  с – постоянная времени фильтра; i,
i 

p  0000101  – сигнал 

от ДСЧ (i=0...86399). 

Моделирование сигнала концентрации изобутана в питающей смеси как 

случайного процесса производилось, согласно методике, описанной в работах 

[28, 101]. Модель сигнала концентрации изобутана в питающей смеси можно 

считать адекватной. Следовательно, указанная математическая модель может 

быть применена для моделирования процессов управления. 

F(Z1, Z3, 

j·TS) 

 

Z3  

2 
Модель помехи 

П(i·TS) 

+ 

1 
Концентрация 

изобутана в 

шихте Z1(j·TS) 

Тренд  

Z1(j·TS) 

3 Z1 

Тренд  

Z3 (j·TS) 

Реактор химический 

4 
Модель дрейфа 

Д(j·TS) 
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График автокорреляционной функции моделируемого сигнала 

концентрации изобутана в питающей смеси представлен на рисунке 2.12. 

 

Рисунок 2.12 – Автокорреляционная функция моделируемого сигнала 

концентрации изобутана в питающей смеси 

 

Таким образом, сигнал концентрации изобутана в питающей смеси с 

аддитивно наложенными помехой и дрейфом графически представляет собой 

медленно возрастающую во времени зависимость, что продемонстрировано на 

рисунке 2.13. 

 
Рисунок 2.13 – Сигнал концентрации изобутана в питающей смеси 

с помехой и дрейфом 

 

Математические модели для остальных сигналов концентраций были 

получены аналогично и представлены в таблицах 2.1 и 2.2 [60, 78]. 

 

2.3.3 Математические модели сигналов от термопреобразователей 

 

Математические модели сигналов температур по всей высоте 

ректификационной колонны основаны на полученных выше моделях сигналов 
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расходов и концентраций. Алгоритм формирования моделей температурного 

профиля для укрепляющей и исчерпывающей частей колонны представлен в 

работах [9-12, 85]. 

«Вклад» химического реактора в формирование температуры тарелки 

питания можно представить в виде апериодического звена первого порядка 

(согласно (2.14)), где входным сигналом принят расход парового конденсата, а 

выходным – температура тарелки питания. Блок-схема формирования 

температуры смеси на тарелке питания после химического реактора 

представлена на рисунке 2.14. 

 

Рисунок 2.14 – Схема формирования температуры питающей смеси на выходе 

химического реактора 

 

На рисунке 2.14 введены следующие обозначения: X6(i·TS) – расход 

парового конденсата, поступающего в химический реактор, Y10(i·TS) – 

температура питающей смеси на выходе химического реактора, П(i·TS) – сигнал 

помехи. 

Модель температуры тарелки питания представляется как среднее 

значение температур низа, верха и температуры тарелки питания, формируемой 

химическим реактором [85]. 

Значения коэффициентов в имитационной модели температуры тарелки 

питания, формируемой химическим реактором, были получены на основе 

обработки экспериментальных данных активного эксперимента (см. главу 2.2.2) 

[99]. 

F(X6, Y10, 

i·TS) 

 

Y10  

2 
Модель помехи 

П(i·TS) 

+ 

1 
Расход парового 
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X6(i·TS) 

Тренд  
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Y10(i·TS) 
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Модель формирования температуры тарелки питания (t)Y
5

 целесообразно 

принять в виде: 

(t))Yk(t)Yk(t)Y(kk(t)Y
93624145

 .                      (2.34) 

Так как температура тарелки питания находится как среднее значение 

между температурой паров, поступающих на нее снизу, температурой 

жидкости, поступающей на нее сверху, и температурой смеси, приходящей из 

химического реактора и блока идентификации текущего значения 

эффективности работы колонны, то коэффициент 
4

k  принимается равным 

0,3(3). Поиск настроечных коэффициентов 
1

k , 
2

k , 
3

k  производится методом 

пошагового поиска [10, 14, 15, 17, 85]: 

(t))Y,(t)Y,(t)Y,((t)Y
9

2851
6

8471
4

1891
3

1
5

 .                (2.35) 

На рисунке 2.15 представлены результаты проверки математической 

модели температурного профиля ректификационной колонны тарельчатого 

типа на адекватность. Приведены следующие обозначения: Тэ – 

экспериментальный профиль [10], Тм1 – модельный профиль согласно (2.9), 

(2.11) и (2.15), Тм2 – модельный профиль (по регламенту). 

 

Рисунок 2.15 – Измеренный и прогнозируемые профили температур по высоте 

колонны 
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Так как отклонение прогнозируемого по уравнениям (2.9), (2.11) и (2.15) 

профиля температур не превосходит 5 %, что видно из рисунка 2.15, то 

математическую модель можно считать адекватной и применять для разработки 

алгоритмов управления. 

Температурный профиль, прогнозируемый по математическим моделям 

(2.9), (2.11) и (2.15), фиксирован математическими ожиданиями в основных 

«реперных» точках: вверху, внизу и в середине (на тарелке питания) колонны. 

Температурный профиль по модели (2.6) [9-17] фиксируется по тем тарелкам, 

на которых установлены датчики температуры, и изменяет своё положение с 

течением времени. 

 

2.4 Выводы и обсуждение результатов 

 

Вторая глава посвящена выбору и обоснованию критерия управления 

эффективностью работы колонны в целом, а также математическому описанию 

элементов системы управления ректификационной установки. 

Под критерием качества управления верхней частью ректификационной 

колонны следует понимать величину текущих потерь сырья по верху колонны, 

представляющую собой разность между количеством сырья, приходящим в 

колонну с питанием и прогнозируемым по математической модели в потоке 

дистиллята. В качестве же критерия управления эффективностью работы всей 

колонны предлагается рассматривать обеспечение минимума потерь сырья за 

счет адаптивного управления [58, 85, 86, 93]. Выбранный критерий 

представляет собой функциональную зависимость с ярко выраженным 

минимумом, что позволяет предложить для управления верхней частью 

колонны адаптивное управление расходом дистиллята (флегмы) с текущей 

идентификацией коэффициента дрейфа (адаптации). 

Управление ректификационной установкой основано на прогнозе 

концентраций основных реагентов питающей смеси в целевом продукте и в 

дистилляте. В связи с однозначной зависимостью концентрации и температуры, 
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возможна коррекция температурного профиля, что является допустимым 

только при наличии математического описания установки, функционирующей 

в реальном масштабе времени. 

Математические модели исчерпывающей и укрепляющей частей колонны 

представляют собой системы уравнений, состоящие из дифференциальных 

уравнений материального баланса, описывающего изменение качественного 

состава смеси, и теплового, характеризующего крайние точки температурного 

профиля [80, 81, 85]. Математическая модель химического реактора, 

необходимая для функционирования имитационной модели процессов 

управления в ректификационной установке представляется одним уравнением 

теплового баланса и двумя уравнениями материального баланса. Также были 

определены модели измерительной информации, полученные на основе 

статистического моделирования. 

Контроль адекватности математических моделей проводился методом 

имитационного моделирования. Все полученные модели измерительной 

информации и модели основных каналов управления адекватно описывают 

реальные процессы, происходящие в ректификационной установке. 
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3 РАЗРАБОТКА АЛГОРИТМОВ АДАПТИВНОГО УПРАВЛЕНИЯ 

 

Для любого объекта управления может быть построено и разработано 

неограниченное количество алгоритмов управления. Количество алгоритмов 

зависит прежде всего от уровня знаний об объекте, от полноты априорной 

информации об объекте, от технических требований к созданию алгоритмов и 

от интуиции инженера, проектирующего АСУ ТП. 

Подавляющее большинство технологических процессов в 

нефтепереработке и нефтехимии содержат аппараты или узлы, обладающие 

стареющими характеристиками, которые приводят к дрейфу оптимальных 

режимов. В результате этого, возникает необходимость в периодическом поиске 

оптимального режима, что свидетельствует о том, что стабилизация 

технологических параметров не гарантирует максимальной эффективности 

управления. Поэтому основной путь к повышению эффективности 

производства лежит через применение АСУ ТП и количественно обоснованный 

синтез алгоритмов управления для управляющей подсистемы АСУ ТП [89]. 

Вследствие своих внутренних специфических особенностей оптимальный 

режим технологического процесса очистки МТБЭ случайным образом 

перемещается в пространстве состояний (дрейфует). Графически это 

изображается смещением критерия качества управления )(
s

TjвΔJ   в поле 

параметров управляющих координат (см. рисунок 3.1). Механизм 

формирования перемещений в пространстве параметров необходимо 

определить и учесть при выработке управляющих воздействий. 

В условиях непрерывного дрейфа критерия качества управления )(
s

TjвΔJ   

(см. рисунок 3.1) алгоритм управления должен быть построен так, чтобы на 

основе измеренных текущих входных и выходных параметров процесса 

постоянно корректировалось значение основных управляющих воздействий, 

т. е. при разработке и синтезе алгоритма управления должна максимально 

использоваться априорная информация об объекте, если таковая имеется [89]. 
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Рисунок 3.1 – Свойства критерия качества управления ΔJв(j·TS) 

 

Возможны случаи, когда в алгоритме управления используется только 

часть априорной информации, позволяющей оценить ситуацию в объекте. В 

связи с этим, алгоритмы управления можно разбить на три типа, 

характеризующиеся различным соотношением в них текущей и априорной 

информации [89, 91]: 

– алгоритмы, основанные на обработке данных нормального 

функционирования объекта, т. е. использующие только текущую 

информацию; 

– алгоритмы, использующие всю текущую информацию с объекта и всю 

априорную информацию о нем; 

– алгоритмы, использующие всю текущую информацию об объекте и часть 

априорной. 

Алгоритм управления, основанный на данных нормального 

функционирования объекта. Одним из общепринятых методов при решении 

задач является метод наименьших квадратов, в котором требование наилучшего 

согласования выбранной зависимости и экспериментальных точек сводится к 

тому, чтобы сумма квадратов отклонений экспериментальных точек от 

выбранной аппроксимирующей зависимости обращалась в минимум: 

 
2

1
min 




m

i
B,...)A,,

i
f(x

эi
y ,                                     (3.1) 
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где 
эi

y  – наблюдаемые экспериментальные точки,  

 ,A,B,...
i

xf  – аппроксимирующая зависимость, m – объем накапливаемой 

информации. 

Метод наименьших квадратов имеет существенные преимущества перед 

другими методами, такие как: реализация сравнительно простого алгоритма 

управления, возможность теоретического обоснования алгоритма управления. 

В силу того, что в окрестности рабочей точки статических характеристик 

объектов обычно линеаризуемы в малом, то аппроксимирующая зависимость 

может быть выбрана прямой: 

  BxAx,A,Bf  .                                          (3.2) 

Подстановка (3.2) в (3.1), дифференцирование по А и В и приравнивание к 

нулю полученных производных дает систему алгебраических уравнений: 

011
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.                                (3.3) 

Если использовать центрированные значения экспериментальных данных, 

то все оценки нечетных начальных моментов в системе уравнений (3.3) 

преобразуются в нечетные центральные моменты и станут равными нулю. 

Поэтому система уравнений (3.3) принимает следующий вид: 

i
x
i

y

m

i
i

Δx

m

i
i

Δy
i

Δx

A















1

2
1 ,                                       (3.4) 

где 
i

Δx , 
i

Δy  – центрированные значения входного и выходного параметров 

объекта управления, m  – объем информации, накапливаемой для обеспечения 

расчетов. 

Коэффициент А есть не что иное как величина производной в рабочей 

точке при условии, что 0Δx . Кроме того, в условиях нормального 
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функционирования 
i

Δx  есть не что иное как флуктуация параметра x вокруг 

своего математического ожидания. Поэтому выражение (3.4) представляет 

собой алгоритм вычисления величины производной (в одномерном случае) или 

составляющих градиента (в многомерном случае) по данным нормального 

функционирования. 

Алгоритм позволяет отслеживать дрейф оптимального режима и наносить 

управляющее воздействие, компенсирующее этот дрейф. Однако данный 

алгоритм не позволяет точно найти оптимум, а только следит за его 

перемещением. 

Основным режимным параметром функционирования алгоритма является 

объем информации m. Точность вычислений по формуле (3.4) возрастает при 

увеличении объема накопления, и поэтому предпочтительно большое 

количество измерений. Однако, чем больше измерений, тем дольше происходит 

накопление информации, тем дальше оптимальный режим «уплывает» и тем 

больше возрастают потери при управлении. Поэтому существует компромисс 

между увеличением объема выборки и скоростью дрейфа. Данный компромисс 

и дает оптимальный режим функционирования алгоритма управления. 

Применение этого алгоритма особенно выгодно в условиях больших (по 

амплитуде) изменений входных параметров для малоинерционных и 

безынерционных объектов. 

Алгоритм управления на основе применения эталонных 

математических моделей. Существует большая группа алгоритмов, принцип 

построения которых основан на применении математической модели процесса 

(аппарата). Особенностью таких алгоритмов является использование всей 

текущей и априорной информации об объекте. 

Текущая информация в таких алгоритмах управления (второго типа) 

используется для идентификации неизвестных параметров, заложенных в 

математическую модель как неизвестные константы. 
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Априорная информация в этих алгоритмах формализована в виде 

математической модели и используется для отыскания оптимального режима и 

принятия решения по управлению процессом. 

Изучение алгоритмов управления, методов их анализа и синтеза, а также 

методов идентификации позволяет представить структуру алгоритма 

управления второго типа в виде блок-схемы на рисунке 3.2, на котором 

изображены: x  – вектор входных параметров; y  – вектор выходных 

параметров; k  – вектор параметров, подлежащих идентификации;  

ψ(t) – функционал квадрата невязки между экспериментальными данными и 

рассчитанными по математической модели; 
0

x  – вектор оптимальных 

значений управляющего воздействия. 

 

Рисунок 3.2 – Принципиальная блок-схема алгоритма управления второго типа 

 

На первом этапе функционирования алгоритма (блок 1) накапливаются 

экспериментальные данные по входу x(t) и по выходу y(t) , по которым 

происходит идентификация параметров математической модели: 

)k,xf(py  ,                                            (3.5) 
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где k  – вектор параметров, подлежащих идентификации; py  – математическая 

модель процесса при значениях идентифицируемых параметров. 

Полученные при идентификации значения параметров принимаются в 

качестве констант в математической модели объекта управления. Далее в 

блоке 2 вычисляется функционал квадрата невязки между экспериментальными 

данными эy  и рассчитанными по математической модели рy : 

2

1









N

i
t),a,x(

pi
y(t)

эi
yψ(t)  

Da ,                                                            (3.6) 

где D  – область допустимых решений; a  – коэффициенты математической 

модели. 

На втором шаге алгоритма решается оптимизационная задача: 

)k,xf(ψ(t)min   

Vx ,                                                           (3.7) 

где x  – оптимальные значения управляющих параметров. 

Одной из основных задач, решаемых на этом этапе, является выбор 

численного метода, обеспечивающего наиболее быстрый поиск экстремума. 

Время поиска должно быть соизмеримо с половиной периода опроса датчиков. 

Наиболее приемлемой процедурой поиска является процедура метода 

покоординатного поиска. Основными параметрами функционирования 

алгоритма при заданных (выбранных) процедурах поиска экстремума являются: 

объем накопления информации, необходимый для идентификации, время 

сходимости процедур первой и второй части алгоритма, период нанесения 

управляющих воздействий. 

В данном алгоритме также присутствует компромисс между объемом 

накапливаемой информации и скоростью дрейфа. Универсальность алгоритма и 

примененных в нем процедур поиска экстремумов позволяют рекомендовать 

его в качестве типового для многих технологических процессов 

нефтепереработки и нефтехимии. 
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Комбинированный алгоритм. В тех случаях, когда дрейф 

характеризуется только смещением зависимости вдоль оси координат x  и не 

приводит к искажению формы экстремальной зависимости, целесообразно 

применение комбинированных алгоритмов. Эта группа алгоритмов характерна 

тем, что на первом этапе вместо идентификации параметров модели (она 

отпадает за ненадобностью в случае отсутствия искажения формы критерия 

управления) осуществляется идентификация знака градиента (производной в 

одномерном случае) с целью определения направления дрейфа: 



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




 m

i
)

i
x(

m

i
i

Δx
i

Δy

sign
dx
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1

2
1 ,                                      (3.8) 

где Δx , Δy  – флуктуация входных и выходных параметров объекта, 

sign  – обозначение операции определения знака выражения. 

На втором этапе работа комбинированного алгоритма аналогична работе 

алгоритма третьего типа. Следовательно, комбинированному алгоритму 

присущи и все свойства этих алгоритмов. Кроме того, комбинированные 

алгоритмы обладают тем преимуществом, что более точно находят экстремум 

по сравнению с алгоритмом первого типа за счет наличия первой части 

(определения направления смещения критерия, а, значит, и знака 

первоначального шага поиска). 

Блок-схема алгоритма третьего типа аналогична представленной на 

рисунке 3.2, но с той лишь разницей, что вместо блока 1 (идентификации 

коэффициентов) находится блок, реализующий алгоритм первого типа. 

Наиболее целесообразно применять комбинированный алгоритм в условиях 

больших флуктуаций входных параметров, а также в условиях большой 

инерционности объекта управления. Комбинированные алгоритмы позволяют 

отслеживать дрейф оптимального режима и вырабатывать управляющее 

воздействие, компенсирующее этот дрейф. В отличие от алгоритма первого 

типа комбинированные алгоритмы точнее и надежнее. 
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3.1 Алгоритм управления верхней точкой температурного профиля 

 

Как было показано ранее (см. главу 2.1), в качестве критерия управления 

эффективностью работы всей колонны целесообразно рассматривать 

обеспечение минимальных потерь сырья за счет адаптивного управления, что 

выражается зависимостью: 

 )sT(jпf)sT(j
др

K)
s

Tj
m

N
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(иfmin

дрK

)sT
m

(NвJ 



0

 

0 )sT
m

(NвJ , 0 )sT(jпf , 0 )sT(jиf .                          (2.2) 

На основе проведенного анализа изобретений, представленных в авторских 

свидетельствах с 1974 г. по 2012 г. [1-5], был предложен способ 

автоматического управления процессом ректификации, в основу которого 

заложен критерий управления (2.2), а также устройство для его реализации, 

функциональная схема которого изображена на рисунке 3.3 [58, 93]. В качестве 

аналога было выбрано устройство [5], в качестве прототипа заложен способ, 

реализуемый в устройстве [57, 59]. 

Устройство состоит из ректификационной колонны 1, оснащенной 

датчиками температур 2, дефлегматора 3, регулятора расхода хладагента 4, 

блока формирования задания 5, компенсатора возмущений 6, теплообменника 

7, расположенного на линии отвода кубового остатка 23, регулятора 

температуры низа колонны 8, регулятора расхода перегретого пара 9, 

регулятора концентрации целевого продукта в нижней части колонны 10, блока 

идентификации текущего значения эффективности работы ректификационной 

колонны 11, регулятора расхода греющей смеси 12, теплообменника 13, 

расположенного на линии подачи питающей смеси 19, регулятора температуры 

верха колонны 14, регулятора расхода флегмы 15, регулятора расхода целевого 

продукта 16, регулятора уровня кубовой жидкости в колонне 17, регулятора  

температуры питающей смеси 18, хроматографов 20 и 21, расположенных на 
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линии подачи питающей смеси 19 и на линии отвода целевого продукта 22 

соответственно. 

 

Рисунок 3.3 – Функциональная схема устройства управления процессом 

ректификации [93] 

 

Устройство предназначено для прогноза профиля температур по высоте 

колонны путем его вычисления по математической модели, адаптивного 

управления температурой тарелки питания, робастной стабилизации нижней 

точки и адаптивного управления положением верхней точки профиля 

температур колонны, что не требует наличия хроматографа по верху колонны. 
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В отличие от [57, 59], описываемое устройство дополнительно осуществляет 

адаптивное управление верхней частью профиля путем изменения расхода 

флегмы (дистиллята) в зависимости от величины текущих потерь сырья по 

верху колонны, определяемых по соотношению (2.2). 

Ввиду однозначной зависимости расходов флегмы и дистиллята 

посредством флегмового числа все формулы для реализации устройства [93] 

применимы как к расходу дистиллята, так и к расходу флегмы. 

Устройство работает следующим образом. Информация о текущем 

значении профиля температур колонны 1, поступающая от датчиков 

температуры 2, расположенных по всей ее высоте, поступает на блок 11, 

предназначенный для адаптивного управления температурой питающей смеси 

на тарелке питания колонны [57, 59]. 

Адаптивное управление верхней точкой профиля температур 

осуществляется путем изменения расхода хладагента, подаваемого в 

дефлегматор 3 регулятором расхода хладагента 4. Заданием для блока 4 служит 

выходной сигнал регулятора температуры верха колонны 14, которому, в свою 

очередь, формируется задание в блоке 5 по формуле: 

)
s

TΔZ(jk)
s

TΔY(j  1 ,                                   (3.9) 

где j – порядковый номер хроматограммы, sT  – длина хроматограммы (в 

секундах), k1 – настроечный коэффициент блока, )
s

TΔY(j  – задание 

регулятору температуры верха 14, )
s

TΔZ(j   – приращение концентрации. 

Кроме того, в блоке 5 [93] формируется задание для регулятора расхода 

флегмы 15 в виде приращения расхода флегмы: 

)sT(jвΔJk)
s

T(jΔX  3
5

,                                  (3.10) 

где )
s

T(jΔX 
5

 – задание для регулятора расхода флегмы, )
s

T(j
в

ΔJ   – потери 

сырья по верху колонны на периоде управления, k3 – настроечный 

коэффициент. 
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Входным параметром блока 14 является прогноз приращения текущего 

значения концентрации сырья по верху колонны, поступающий от блока 5: 

)
s

T(jZk)
s

T(jZ)
s

TΔZ(j 
9

2
7

,                              (3.11) 

где )
s

T(jZ 
7

 – прогноз компенсатором текущего значения концентрации сырья 

по верху колонны, )}
c

T(kM{Z)
s

T(jZ 
99

 – прогноз текущего значения 

концентрации сырья по верху колонны, рассчитываемый по математической 

модели колонны, k2 – настроечный коэффициент, cT  – время опроса датчика,  

k – порядковый номер элемента в массиве (k=0,1…N-1), N – число элементов в 

массиве. 

Выходной сигнал компенсатора возмущений )
s

T(jZ 
7

 формируется в 

блоке 6 по алгоритму: 

Δt

)
s

T(jΔZ

аk
д

T)
s

T(jZ
Δt

)
s

T(jΔZ
aT





 3

7
7 ,                (3.12) 

где )
s

T)((jZ)
s

T(jZ)
s

T(jΔZ  1
333

 – входной сигнал компенсатора, 

)
s

T(jZ 
3

, )
s

T)j((Z 1
3

 – текущее и предыдущее значения концентрации сырья 

в питающей смеси соответственно, )
s

T)((jZ)
s

T(jZ)
s

T(jΔZ  1
777

 – 

выходной сигнал компенсатора, )
s

T(jZ 
7

, )
s

T)j((Z 1
7

 – текущее и 

предыдущее значения концентрации сырья по верху колонны, прогнозируемые 

компенсатором возмущений 6, соответственно, j – порядковый номер 

хроматограммы, 
д

T , аT , аk , – настроечные коэффициенты дифференциальной, 

интегральной и пропорциональной частей компенсатора, Δt – настроечный 

коэффициент модуля ввода аналоговых сигналов, равный одной секунде. 

Более подробно работа блока 6, но применительно уже к кубу колонны, 

рассмотрена в устройстве [58]. Функциональная схема данного устройства 

продемонстрирована на рисунке 3.4. 

Устройство состоит из ректификационной колонны 1, оснащенной 

датчиками температур 2, блока стабилизации температуры верха колонны 3, 
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содержащего, в свою очередь, дефлегматор 4, промышленный хроматограф 7, 

регулятор температуры верха 6 и регулятор расхода хладагента 5, блока 

регулирования температуры низа колонны 8, состоящего из теплообменника 9, 

регулятора температуры низа колонны 10, регулятора расхода перегретого пара 

11 и компенсатора возмущений питающей смеси 12, блока идентификации 

текущего значения эффективности работы ректификационной колонны 13, 

блока регулирования температуры питающей смеси 14, регулятора расхода 

греющей смеси 15 и теплообменника 16. 

 

Рисунок 3.4 – Функциональная схема устройства управления процессом 

ректификации [58] 

 



 99 

В указанном устройстве устанавливается заданный профиль температур по 

высоте колонны путем адаптивного управления температурой питания, 

робастной стабилизации верхней точки и адаптивного управления нижней 

точкой температурного профиля колоны. 

Температура верха колонны жестко фиксируется блоком стабилизации. 

Положение нижней точки варьируется, «плавает» в зависимости от сигнала, 

вырабатываемого компенсатором возмущений питающей смеси 12, 

реализованным на базе микропроцессорного контроллера промышленного 

хроматографа. 

Хроматографы, расположенные на линии питания и на выходе товарного 

продукта, генерируют сигналы о текущих значениях концентраций на тарелке 

питания и в нижней части колонны. В результате анализа состава проб, 

формируется сигнал задания для регулятора температуры низа колонны 10. 

Положение средней точки определяется сигналом от блока идентификации 

текущего значения эффективности работы ректификационной колонны 13. 

 

3.1.1 Синтез каскадно-комбинированной системы управления верхней 

точкой температурного профиля 

 

Для нивелирования действия возмущения со стороны питающей смеси 

предлагается применить каскадно-комбинированную систему регулирования 

температуры верхней точки профиля. Структурная схема такой системы, где 

предлагается перейти от жесткой стабилизации к адаптивному управлению, 

показана на рисунке 3.5. 

На рисунке приняты следующие обозначения: Z3(t) – концентрация сырья 

(изобутана) в питающей смеси, подводимой в колонну; ΔZ(t) – приращение 

текущего значения концентрации сырья по верху колонны по (3.11); Y8(t) – 

температура верхней точки температурного профиля колонны; Y8зад(t) – 

заданная температура верха колонны; X2(t) – расход хладагента; W11(p) – 

передаточная функция колонны по каналу «расход хладагента – температура 
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верха»; W12(p) – передаточная функция объекта по внутреннему контуру, 

принимаемая звеном первого порядка (k=1,7, T=0,82 мин); W13(p) – 

передаточная функция модели влияния концентрации сырья в питающей смеси 

на температуру верхней точки температурного профиля; Wк(p) – передаточная 

функция компенсатора возмущений, Wр.к(p) – передаточная функция 

корректирующего регулятора температуры верха колонны; Wр.с(p) – 

передаточная функция стабилизирующего регулятора расхода хладагента. 

 

Рисунок 3.5 – Структурная схема системы управления верхней точкой 

температурного профиля 

 

Согласно принципу инвариантности, передаточная функция компенсатора 

возмущений находится из уравнения [22, 40]: 

0
113133

 (p)(p)W
р.с

W(p)
р.к

W(p)
к

W(p)Z(p)W(p)Z . 

Выражаем передаточную функцию компенсатора возмущений: 

(p)W(p)р.сW(p)р.кW

(p)W
(p)кW

11

13


 .                             (3.13) 

Уравнение из системы (2.10), отражающее зависимость температуры в 

верхней части колонны от концентрации сырья в питающей смеси, имеет вид: 

)
z

(t-τZ
z

k(t)Y
dt

(t)dY
zT

38
8  .                              (3.14) 

Y8(t) W11(р) 

W12(р) 
Wр.к(p) 

Z3(t) Wк(p) 

ΔY8зад(t) 

 

Y8(t) 

Wр.с(p) 

 
- 

+ + 

- 

X2(t) 

W13(р) 

Y8зад(t) 
ΔX2(t) 

ΔZ(t) 
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Произведем прямое преобразование по Лапласу уравнения (3.14) и 

последних трех уравнений из системы уравнений (2.6), описывающих 

укрепляющую часть ректификационной колонны. Получим: 

p
e)p(Yk)p(Yp)p(YT


 6

76666


                     (3.15) 

pτ
e(p)Yk(p)Yp(p)YT


 7

87777
                          (3.16) 

pτ
e(p)Xk(p)Yp(p)YT


 8

28888
                          (3.17) 

p
z
τ

e(p)Zzk(p)Yp(p)YzT



388

                          (3.18) 

Выразим из уравнения (3.17) изображение по Лапласу температуры в 

верхней части колонны (p)Y
8

 и подставим в (3.16): 

1
8

8
28

8 





pT

pτ
e(p)Xk

(p)Y , 

p)τ(τ
e(p)Xkk)p(T)p(T(p)Y


 87

287
1

8
1

77
. 

Из последнего уравнения выразим изображение по Лапласу температуры 

на 37-ой тарелке (p)Y
7

 и подставим в (3.15): 

p)ττ(τ
e(p)Xkkk)p(T)p(T)p(T(p)Y


 876

2876
1

8
1

7
1

66
. 

Таким образом, передаточная функция объекта по каналу «расход 

хладагента – температура верха колонны» будет иметь вид: 

)p(T)p(T)p(T

p)ττ(τ
ekkk

(p)X

(p)Y
pW

1
8

1
7

1
6

876
876

2

6)(
11 




 .                   (3.19) 

В качестве корректирующего регулятора рассматривается П-регулятор, 

стабилизирующий регулятор же имеет ПИ-закон регулирования. 

Поиск настроечных параметров регуляторов, применяемых в системе 

управления ректификационной колонной, производится с помощью численных 

методов с использованием эволюционного алгоритма многоэкстремальной 
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оптимизации «Optim-MGA» [67, 69]. Значения настроечных коэффициентов 

приведены в таблице 3.1. 

Таблица 3.1 

Значения П-регулятор ПИ-регулятор 

k 0,011 0,26 

Tи  1,73 
 

Графики амплитудно-частотной характеристики (АЧХ) замкнутой системы 

регулирования (без компенсатора) и переходных процессов показаны на 

рисунке 3.6 (а и б соответственно). 

 
 

а б 

Рисунок 3.6 – Характеристики замкнутой САР: 

а – график АЧХ, б – график переходных процессов  

 

Из рисунка 3.6а видно, что АЧХ системы удовлетворяет заданному запасу 

устойчивости М=1,55. Анализ графика на рисунке 3.6б показал, что время 

переходного процесса составляет 17 минут, а относительная величина 

перерегулирования – 11,4 %. 

Подставив передаточные функции для применяемых регуляторов, а также 

уравнения (3.18) и (3.19) в выражение (3.13), получим передаточную функцию 

компенсатора возмущений, предназначенного для коррекции выходного 

параметра (температуры верха колонны) в зависимости от возмущающего 

воздействия (концентрации питающей смеси): 
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Выведенная формула является формулой физически нереализуемого 

компенсатора. С учетом критериев физической реализуемости, формула 

компенсатора примет вид РД-звена: 

1


pаT
аk

p
д

T(p)кW ,                                  (3.20) 

где 
д

T , аT , аk  – настроечные коэффициенты дифференциальной, интегральной 

и пропорциональной частей компенсатора. 

В результате исследования на имитационной модели с использованием 

численных методов (эволюционного алгоритма многоэкстремальной 

оптимизации «Optim-MGA» [69]) и с учетом экспериментальных данных, 

уравнение (3.20) примет вид: 

19541

3134
110




p,

,
p,(p)кW .                                     (3.21) 

Графики АЧХ системы (возмущение по каналу помехи) и переходных 

процессов по каналу помехи каскадных систем при наличии и отсутствии в ней 

компенсатора показан на рисунке 3.7. 

  

а б 

Рисунок 3.7 – Характеристики каскадно-комбинированной САР: 

а – график АЧХ, б – график переходных процессов по каналу возмущения 

 

Из рисунка видно, в системе регулирования, где применен оптимально 

настроенный компенсатор, величина перерегулирования вдвое меньше в 
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сравнении с каскадной системой без компенсатора, а также сокращается время 

переходного процесса. 

Таким образом, компенсация возмущающего воздействия со стороны 

питающей смеси за счет применения компенсатора позволяет решить 

поставленную задачу адаптивного управления верхней точкой профиля 

температур путем изменения расхода хладагента. 

 

3.1.2 Алгоритм управления верхней частью колонны. Идентификация 

коэффициента дрейфа 

 

Алгоритм управления по функциональной зависимости (2.2) относится к 

безмодельным и работает следующим образом. На первом этапе по данным 

накопленных в ПЛК массивов измерительной информации по входу и выходу 

определенного размера производится оценка математических ожиданий и 

центрирование значений измеренных параметров [40, 93]. На втором этапе на 

основе метода наименьших квадратов вычисляется текущее значение величины 

градиента по формуле (3.24). 

В силу того, что в окрестности рабочей точки функция критерия качества 

управления колонной линеаризуема в малом, то аппроксимирующая 

зависимость может быть выбрана в виде прямой: 

+BX
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f
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Подстановка (3.22) в (2.2), дифференцирование по 
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Система уравнений (3.23) после некоторых преобразований принимает 

следующий вид: 


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где )
s

T(jΔX 
3

, )
s

T(jΔf
и

  – средние значения расхода отбираемого дистиллята и 

измеренных потерь сырья на длине одного цикла хроматографа соответственно, 

s
T

m
N   – период управления (время идентификации). 

Коэффициент 
др

K  есть не что иное, как величина производной в рабочей 

точке при условии, что 0
3

 )
s

T(jΔX . Кроме того, в условиях 

функционирования )
s

T(jΔX 
3

 есть не что иное, как флуктуации параметра 

вокруг своего математического ожидания. 

Блок-схема алгоритма определения положения рабочей точки на критерии 

управления представлена на рисунке 3.8 [40]. 

На нем показаны блоки, предназначенные для выполнения следующих 

функций: 1 и 2 – вычисление математических ожиданий по входу и по выходу 

соответственно, 3 и 4 – центрирование массивов, 5 и 6 – расчет авто- и 

взаимокорреляционной функций, 8 – определение количественной оценки 

величины производной по формуле (3.24) в рабочей точке, 7 и 9 – вычисление 

шага поиска, 10 – формирование шага по управляющему параметру (расходу 

дистиллята) в сторону достижения экстремума. В качестве входного параметра 

выступает расход дистиллята, а в качестве выходного – текущее значение 

потерь сырья, измеренных в линии подачи питающей смеси. 

Следует отметить, что в выражении (3.24) числитель представляет собой 

дискретное выражение взаимокорреляционной функции входного и выходного 

параметров, а знаменатель – дискретное выражение дисперсии входного 

параметра. 
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Величина приращения Б  представляет собой коэффициент, настраиваемый 

в процессе эксплуатации. Обычно он выбирается пропорционально дисперсии 

входного параметра [40]. 

 

Рисунок 3.8 – Блок-схема алгоритма идентификации положения рабочей точки 

на критерии управления 

 

На третьем шаге решается оптимизационная задача в виде поиска 

минимума критерия управления. Поиск оптимума производится посредством 

метода градиентного поиска [39-41, 52, 53, 56, 89, 91]. Движение в сторону 

достижения экстремума (минимума) осуществляется по переменной 

управления по выражению: 

др
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3

 – значения управляющего параметра на ( 1i )-й и i -й 

итерациях, Б  – величина приращения (обычно 22 xσ ), 
др

K  – коэффициент 

дрейфа, вычисляемый по выражению (3.24). 
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3.2 Алгоритм управления нижней точкой температурного профиля 

 

При колебаниях параметров объекта в некоторых заранее известных (и не 

очень значительных) диапазонах применяют специальную робастную 

настройку параметров регулятора, которая позволяет ему при этих колебаниях 

сохранять устойчивость, но несколько терять в качестве стабилизации 

регулируемой величины [38]. 

В предложенном устройстве управления процессом ректификации [93] 

положение нижней точки профиля температур жестко фиксируется. Сигнал от 

хроматографа, расположенного на линии отвода целевого продукта 22 (см. 

рисунок 3.3), формирует сигнал задания для регулятора температуры низа 

колонны 8. Робастная стабилизация нижней точки профиля температур 

осуществляется путем изменения расхода перегретого пара, подаваемого в 

теплообменник 7, регулятором расхода перегретого пара 9. В качестве задания 

регулятору расхода перегретого пара 9 поступает сигнал от регулятора 

температуры низа колонны 8, заданием которому служит сигнал от регулятора 

концентрации целевого продукта в нижней части колонны [58]. 

Стабилизация крайних точек температурного профиля была рассмотрена 

также в устройстве [57, 59]. 

Структурная схема системы регулирования температуры в кубе колонны в 

устройстве [93] приведена на рисунке 3.9. Управление реализовано в виде 

многоконтурной каскадной системы автоматического регулирования, в которой 

первый каскад формируется регулятором концентрации целевого продукта в 

нижней части колонны, второй каскад – регулятором температуры куба 

колонны, получающим задание от внешнего каскада [57, 59]. 

На рисунке 3.9 показаны регулятор концентрации целевого продукта 

(Wр1(p)), регулятор температуры кубового остатка колонны (Wр2(p)), объект 

управления с передаточными функциями W11(p) (по каналу «расход 

перегретого пара – температура куба» (см. главу 2.2)), W12(p) (по каналу 

«расход перегретого пара – концентрация целевого продукта»). Такие 
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каскадные системы, как правило, повышают точность регулирования выходных 

величин. 

Применение каскадной системы особенно эффективно, когда настройка 

главного регулятора производится в предположении малой инерционности 

вспомогательного канала объекта [67]. Для поддержания основной выходной 

координаты на заданном значении без статической ошибки закон 

регулирования основного регулятора включает в себя интегральную 

составляющую. 

 
 

Рисунок 3.9 – Структурная схема системы стабилизации  

температуры куба колонны 

 

Для регуляторов концентрации целевого продукта и температуры в кубе 

колонны выбраны ПИ-законы регулирования. 

Передаточная функция по каналу «расход перегретого пара – концентрация 

целевого продукта», согласно экспертным данным, имеет вид: 
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Поиск настроечных параметров регуляторов, применяемых в системе 

управления ректификационной колонной, производился с помощью численных 

методов с использованием эволюционного алгоритма многоэкстремальной 

оптимизации «Optim-MGA» [69]. Значения полученных настроечных 

коэффициентов приведены в таблице 3.2. 

Таблица 3.2 

Значения 
Регулятор концентрации 

целевого продукта 

Регулятор температуры в 

кубе колонны 

k 1,15 0,25 

Tи 23 1,67 

 W11(р) 

W12(р) Y1(t) 

Wр2(p) 

 
- 

+ + 

- 
Wр1(p) 

 

ΔY1(t) Z6(t) 
Z6

зад
(t) 
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Графики амплитудно-частотной характеристики замкнутой системы 

регулирования и переходного процесса показаны на рисунке 3.10 (а и б 

соответственно). 

Из рисунка 3.10а видно, что АЧХ внешнего контура удовлетворяет 

заданному запасу устойчивости М=1,55. Анализ графика на рисунке 3.8б 

показал, что время переходного процесса составляет 32,3 минуты, а 

относительная величина перерегулирования – 23,6 %. 

 

 

а б 

Рисунок 3.10 – Характеристики замкнутой САР: 

а – график АЧХ, б – график переходного процесса 

 

3.3 Имитационное моделирование системы управления температурным 

профилем ректификационной колонны 

 

В результате анализа технологического регламента [64] и с учетом 

предлагаемого способа управления [93] была составлена схема 

технологического процесса синтеза МТБЭ (рисунок 3.11). 

Для вычисления выражения (2.2) необходимо владеть измерительной 

информацией о концентрации изобутана в дистилляте, что предполагает 

наличие промышленного хроматографа по верху колонны. Однако устройство 

[93] реализует вычисление критерия управления без обозначенного аппарата, 

что позволяет значительно сократить затраты предприятия на техническое 

оснащение технологической площадки процесса. 
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В соответствии с рисунком 3.11 анализ состава проб производится только 

на тарелке питания и на линии отвода целевого продукта. 

На данном рисунке обозначены: 1 – ректификационная колонна, 2 – 

датчики температур, 3, 7, 8, 16 – теплообменники, 4 – регулятор расхода 

хладагента, 5 – регулятор температуры верха, 6 – контроллер, реализующий 

компенсатор и вычисляющий задание для блока 5, 9 – регулятор температуры 

куба, 10 – регулятор расхода перегретого пара, 11 – блок идентификации 

текущего значения квадрата невязки температурного профиля по высоте 

колонны, 12 – регулятор расхода греющего пара, 13 – химический реактор, 14 – 

регулятор соотношения расходов метанола и ИИФ, 15-1 и 15-2 – регуляторы 

расхода метанола и ИИФ, 17 – регулятор расхода парового конденсата, 18 – 

регулятор температуры на выходе реактора, 19 – регулятор расхода целевого 

продукта, 20 – регулятор уровня в кубе колонны, 21 – регулятор расхода 

дистиллята, 22 – регулятор расхода флегмы, 23 – контроллер, формирующий 

задание для регулятора температуры как отклонение прогнозируемой 

концентрации целевого продукта в нижней части колонны от текущего 

значения измеряемого хроматографом, 24 – регулятор расхода питающей 

смеси. 

Главным при создании управляющей системы является синтез алгоритма 

управления, призванный свести к минимуму все возмущения, приходящие на 

объект или формируемые внутри него. Упрощенная блок-схема имитации 

любого процесса управления показана на рисунке 3.12. 

В блоке 1 осуществляется моделирование входного параметра, после чего 

на сигнал накладывается помеха, формируемая в блоке 2. Полученный сигнал 

параметра поступает на вход блока 3, представляющего собой модель объекта 

управления. На этот же блок 3 поступает модель сигнала дрейфа, генерируемая 

блоком 4. На выходной сигнал блока 3 аддитивно накладывается сигнал 

помехи, моделируемый в блоке 6. Полученная модель выходного параметра по 

обратной связи поступает на вход блока 5, где описан алгоритм управления. 

После блока 5 сигнал возвращается на блок 3 через сумматор. 
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Рисунок 3.12 – Блок-схема имитации процесса управления 

 

Из рисунка видно, что для адекватного описания процесса необходимо 

учитывать влияние и помех, аддитивно приложенных к выходу объекта 

управления, и дрейфа, действующего на сам объект. Только при учете всех 

факторов становится возможным проверить работоспособность системы 

управления [40]. При всем этом должны осуществляться оптимизация 

параметров настройки измерительной системы, исследование переходного 

процесса на чувствительность к изменениям входных параметров (блок 

вычисления критерия качества управления). 

Для исследования объектов большой сложности, как правило, применяют 

имитационное моделирование, основанное на воспроизведении с помощью 

программных или инструментальных средств развернутого во времени 

функционирования объекта с учетом связей с внешней средой. 

Экспериментальные исследования путем натурных испытаний могут оказаться 

невозможными из-за больших затрат времени и средств. Особенно эффективно 

имитационное моделирование объектов, подверженных случайным внешним 

воздействиям, когда необходимы вероятностно-статистические исследования. 

Для имитации системы управления верхней точкой профиля температур 

ректификационной колонны тарельчатого типа по критерию качества 

управления (2.2) и для вычисления значений эффективности работы верхней 

(2.4) и нижней (2.5) частей объекта управления была разработана схема, 

представленная на рисунке 3.13. 
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На рисунке 3.13 приняты следующие обозначения: X1(i·TS), X2(i·TS), 

X3(i·TS), X4(i·TS) – расходы перегретого пара, хладагента, дистиллята и 

питающей смеси соответственно; Y1(i·TS), Y2(i·TS), Y3(i·TS), Y5(i·TS), Y7(i·TS), 

Y8(i·TS) – температуры низа колонны, 16-й, 22-й, 28-й (тарелки питания), 37-й 

тарелок и верха колонны соответственно; Y4(i·TS) – температура тарелки 

питания (со стороны исчерпывающей части); Y6(i·TS) – температура тарелки 

питания (со стороны укрепляющей части); Y9(i·TS) – температура питающей 

смеси со стороны химического реактора и блока идентификации; Y10(i·TS) – 

температура на выходе химического реактора; Y1зад.(i·TS) – заданная 

температура куба колонны; Y8зад.(i·TS) – заданная температура верха колонны; 

Z3(j·TS) – концентрация изобутана в питающей смеси; Z3зад(j·TS) – заданная 

концентрация изобутана в питающей смеси (по регламенту); Z4(j·TS) – 

концентрация МТБЭ в питающей смеси; Z7(j·TS) – концентрация изобутана на 

выходе компенсатора (прогноз по модели компенсатора); Z9(j·TS) – 

концентрация изобутана по модели колонны; Z8(j·TS) – концентрация МТБЭ по 

модели колонны; Z6(j·TS) – концентрация МТБЭ, измеренная хроматографом; 

ЭР1(j·TS), ЭР2(j·TS) – значения эффективности работы верхней и нижней 

частей ректификационной установки; ΔJв(j·TS) – критерий качества управления 

верхней частью колонны. 

На данной схеме продемонстрирована имитационная модель, состоящая из 

последовательного и параллельного соединения блоков, каждый из которых 

отвечает за функционирование соответствующего элемента системы. Блок-

схема включает в себя модели температурного профиля исчерпывающей (блоки 

1-3) и укрепляющей (блоки 4, 5) частей колонны (см. главу 2.2.1), модели 

колонны по каналам «концентрация изобутана в верхней части колонны – 

температура верха» (блок 14) и «концентрация МТБЭ в нижней части колонны 

– температура куба» (блок 9) (см. главу 2.2.2), модель температуры на выходе 

химического реактора (см. главу 2.2.3), блоков формирования температуры 

тарелки питания (блок 6), блока моделирования температуры питания от блока 

идентификации [57, 59], блока компенсации возмущений 12, блока вычисления 
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критерия качества управления верхней частью колонны 13, блоков вычисления 

эффективности работы (блоки 10, 16). К выходному сигналу температуры 

тарелки питания аддитивно приложены сигналы помехи и дрейфа (блоки 7 и 

15).Блок-схема содержит также блоки моделирования стационарных и 

нестационарных сигналов параметров, таких как: концентрации изобутана и 

МТБЭ в питающей смеси, концентрация изобутана в дистилляте, концентрация 

МТБЭ в целевом продукте, расходы перегретого пара, хладагента, дистиллята, 

питающей смеси (см. главу 2.3). 

В результате исследований на имитационной модели были получены 

графики, представленные на рисунках 3.1, 3.14–3.16. 

Согласно рисунку 3.1, по результатам моделирования можно сделать 

вывод, что при смещении объема выборки аппроксимирующая зависимость 

также смещается. При этом траектория движения критерия управления 

представляет собой параболу и перемещается вдоль оси абсцисс j·TS, т. е. 

«дрейфует». Таким образом, с течением времени полной реализации тренда 

потерь ΔJв(j·TS), частные реализации критерия управления перемещаются в 

сторону вершины главной параболы, которая соответствует минимуму потерь 

сырья при определенном расходе отбираемого дистиллята. Именно эта 

траектория перемещения графика зависимости ΔJв=f(X3(j·TS)) во времени и 

определяет свойства коэффициента дрейфа частных реализаций параболы 

Кдр(j·TS), который подлежит идентификации при адаптивном управлении. 

В ходе исследования было выявлено, что при прогнозе отрицательного 

значения коэффициента дрейфа следует уменьшить расход дистиллята, при 

положительном – увеличить, что продемонстрировано на рисунке 3.14. 

В результате «дрейфа» критерия качества управления в области 

управляющих параметров, возникает необходимость адаптивного управления 

верхней точкой температурного профиля посредством изменения расхода 

дистиллята, что позволяет на основе измерения текущих входных и выходных 

параметров процесса производить постоянную коррекцию значений основных 

управляющих воздействий. 
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Рисунок 3.14 – Частные реализации критерия управления ΔJв(j·TS) 

 

Блок-схема имитационного моделирования процессов управления в 

ректификационной колонне тарельчатого типа представлена на рисунке 3.15. 

Данная схема отличается от показанной на рисунке 3.13 наличием блоков 

управления: 17 – блок робастной стабилизации низа колонны (БРСНК), 18 – 

блок адаптивного управления верхней точкой температурного профиля 

(БАУВТТП), 19 – блок адаптивного управления верхней частью колонны 

(БАУВК). 

Имитация процесса управления производится следующим образом. БРСНК 

представляет собой схему, продемонстрированную на рисунке 3.9. По 

отклонению значения концентрации МТБЭ в целевом продукте от заданного 

значения формируется задание для регулятора температуры куба, который, в 

свою очередь, генерирует управляющее воздействие на регулятор расхода 

перегретого пара [10-17]. 

Сигнал от регулятора расхода перегретого пара поступает на блок 1 

(рисунок 3.15). Выходная величина Y1(j·TS) от блока 1 последовательно 

проходит через блоки 2, 3, 6, представляющие собой дифференциальные 

уравнения системы (2.7), и формирует температурный профиль 

исчерпывающей части колонны. 

 



 117 

 

Р
и

су
н

о
к
 3

.1
5

 –
 Б

л
о
к
-с

х
ем

а 
п

р
о

гр
ам

м
ы

 и
м

и
та

ц
и

о
н

н
о

го
 м

о
д

ел
и

р
о

в
ан

и
я
 п

р
о
ц

ес
со

в
 у

п
р

ав
л
ен

и
я
 



 118 

БАУВТТП есть не что иное, как реализация схемы, представленной на 

рисунке 3.5. Выходной сигнал БАУВТТП – температура верха колонны Y8(j·TS) 

– после блока 4 последовательно проходит через блоки 5, 6, представляющие 

собой дифференциальные уравнения системы (2.7), и определяет 

температурный профиль укрепляющей части колонны. 

В блоке 6 происходит формирование температуры тарелки питания 

Y5(j·TS) как среднего значения между температурой паров, поступающих на 

тарелку питания снизу Y4(j·TS), температурой жидкости, поступающей на 

тарелку питания сверху Y7 (j·TS), и температурой смеси, приходящей из 

химического реактора Y9(j·TS). 

Температура Y9(j·TS), помимо вклада химического реактора в 

формирование температуры тарелки питания, включает в себя также 

составляющую, образуемую блоком идентификации [57, 59]. 

Текущие значения концентраций изобутана в дистилляте Z5(j·TS)  и МТБЭ 

в целевом продукте Z6(j·TS) поступают на блоки вычисления эффективности 

работы верхней и нижней частей колонны. На эти же блоки 16 и 10 приходят 

моделируемые сигналы указанных параметров. В результате обработки 

полученных данных, на выходе блоков 16 и 10 формируются значения 

ЭР1(j·TS) и ЭР2(j·TS). Концентрация изобутана в питающей смеси Z3(j·TS) 

следует на блок компенсации возмущений 12, на выходе которого 

формируются два сигнала – температуры верха Y8зад(j·TS), поступающей на 

БАУВТТП, и концентрации изобутана в дистилляте Z7(j·TS), идущей на блок 

вычисления критерия качества управления 13. На блок 13 одновременно 

поступают сигналы расходов дистиллята Х3(j·TS) и питающей смеси Х4(j·TS). В 

результате обработки поступивших значений указанных выше параметров 

осуществляется прогноз потерь сырья ΔJв(j·TS) по формуле (2.2). 

Блок 19 (БАУВК) представляет собой локальную одноконтурную систему 

регулирования, представленную регулятором расхода дистиллята (расхода 

флегмы). На основе полученного в блоке 6 (см. рисунок 3.11) значения 

отклонения прогнозируемой концентрации изобутана в дистилляте Z7(j·TS) от 
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заданной, БАУВК формирует командное воздействие Х3зад(j·TS) для регулятора 

расхода дистиллята. Назначение данного блока – сведение к минимуму 

значение потерь сырья ΔJв(j·TS), т. е. оптимизация критерия качества. Движение 

в сторону достижения экстремума осуществляется по формуле (3.25) 

посредством метода градиентного поиска. 

На рисунке 3.16 показан переходный процесс на тарелке питания, 

найденный с применением методов статистического и имитационного 

моделирования. 

 

Рисунок 3.16 – Имитация текущих значений температуры тарелки питания 

 

Согласно рисунку 3.16, отклонение моделируемой последовательности от 

заданного по технологическому регламенту значения режимного параметра – 

температуры питающей смеси – не превышает 5 %. 

 

3.4 Выводы и обсуждение результатов 

 

В данной главе представлены разработанные алгоритмы управления 

температурным профилем колонны в фиксированных точках и адаптивного 

управления верхней частью колонны посредством изменения расхода 

дистиллята (флегмы) в зависимости от величины потерь сырья. Также описаны 

алгоритмы идентификации текущих значений коэффициента дрейфа и 

формирования прогноза потерь сырья по верху колонны, продемонстрирована 
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методика имитационного моделирования процессов управления 

температурным профилем ректификационной колонны [58, 82-86, 93]. 

Для управления процессом ректификации предложено устройство [58, 86, 

93, 94], функционирование которого основано на компенсации возмущения со 

стороны концентрации питающей смеси. В указанном устройстве 

предусмотрено адаптивное управление верхней точкой температурного 

профиля, реализуемое за счет применения трехконтурной каскадной системы 

регулирования, а также предполагается жесткая фиксация нижней точки 

температурного профиля посредством робастной стабилизации расхода 

перегретого пара, подаваемого в кипятильник куба колонны. Адаптивное 

управление средней точки профиля, соответствующей температуре тарелки 

питания, осуществляется за счёт изменения расхода греющего пара. 

В результате действия нестационарных сигналов на объект управления, 

критерий качества управления верхней части колонны перемещается в области 

определенных параметров. Траектория перемещения критерия ΔJв во времени и 

определяет свойства коэффициента дрейфа, который и подлежит 

идентификации при адаптивном управлении. 

На основе измерения текущих входных и выходных параметров процесса 

необходимо производить постоянную коррекцию значений основных 

управляющих воздействий. Формирование управляющего воздействия в 

системе управления верхней частью колонны производится по безмодельному 

алгоритму на основе метода градиентного поиска. Для реализации данного 

алгоритма требуется достаточно большое количество измерений. Но при 

большом объеме измерительной информации увеличивается и время ее 

накопления, и в результате чего оптимальный режим «уплывает». Поэтому 

существует компромисс между увеличением объема выборки и скоростью 

дрейфа. Данный компромисс и дает оптимальный режим функционирования 

алгоритма управления. 

 



 121 

4 РАБОТОСПОСОБНОСТЬ И ЭФФЕКТИВНОСТЬ АЛГОРИТМОВ 

УПРАВЛЕНИЯ 

 

Сегодня в промышленности наблюдается рост количества систем 

управления. В качестве критерия управления все чаще принимаются 

обобщенные технологические показатели. Так, для крупномасштабных 

объектов управления в качестве критерия управления применяется текущее 

значение эффективности работы объекта управления (технологический 

коэффициент полезного действия (КПД)), определяемый по текущим 

значениям параметров – измеряемых на самом объекте и вычисляемых по 

математической модели. Технологический КПД может выступать не только в 

качестве критерия оптимального управления, но и как критерий диагностики 

эффективности работы оборудования. Разработка таких интеллектуальных 

измерительных систем (ИИС) не возможна без создания имитационной 

экспериментальной установки. На ИИС проверяется адекватность 

математических моделей формирования погрешностей, в ходе имитационных 

исследований формируются требования к визуализации и мониторингу 

процессов измерения и управления, а также создается программное 

обеспечение функционирования всей управляющей системы. 

Главной особенностью проектирования ИИС служит представление 

управляющей системы как виртуального прибора, в состав которого входят 

контроллер, снабженный программами первичной обработки измерительной 

информации, и компьютер, реализующий программы визуализации 

информации, поступающей из контроллера. Концепция автоматизированного 

проектирования виртуальных приборов сформулирована в виде методики, 

охватывающей основные этапы создания управляющей системы [40, 89]. 

В качестве инструментальных средств для процесса моделирования 

используются либо специализированные аппаратные вычислительные средства, 

либо программные средства на персональной электронной вычислительной 

машине (ПЭВМ). Последний способ имеет ряд преимуществ, позволяющих 
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сделать выбор в его пользу, таких как: возможность создания библиотеки 

подпрограмм имитации различных подсистем и внешних воздействий, 

статистической обработки результатов моделирования, простота 

переконфигурирования моделей, возможность управления ходом эксперимента 

и реализации удобного интерфейса для представления результатов 

моделирования. Все это приводит к существенному расширению функционала 

управляющей системы при одновременном уменьшении ее стоимости [90]. 

Согласно источнику [89], первым действием робастной системы, т. е. 

самонастраивающейся системы адаптивного управления динамической 

системой с неточно известной (или вообще неизвестной) математической 

моделью объекта управления, работающей в условиях случайных 

нестационарных возмущений и стационарных помех измерения (виртуальный 

прибор), является текущая идентификация динамических характеристик 

объекта управления с целью определения положения рабочей точки на 

критерии управления, обеспечивая при этом устойчивость всех переходных 

процессов. Вторым действием является периодическая адаптация (настройка) 

всех алгоритмов управления, обеспечивающих движение к оптимальному 

положению рабочей точки и, тем самым, обеспечивающих максимальную 

эффективность функционирования объекта управления. Третье действие – 

управление непрерывным объектом в условиях внешнего стохастического 

воздействия, т. е. в условиях неполного, нечеткого и неточного знания 

характеристик объекта управления и характеристик окружающей среды, в 

которой функционирует этот объект. Неопределенность объекта управления 

отражается в неточности знания модели объекта, причем как параметрической, 

так и структурной. При этом все виды погрешностей измерения всех приборов 

участвующих в определении текущего положения рабочей точки 

технологического процесса, сосредоточены в показаниях виртуального 

прибора. Поэтому и все потери могут быть определены по показаниям 

виртуального прибора. 
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Синергетика робастных систем заключается в том, что все ресурсы 

системы (вычислительные, интеллектуальные, технические возможности и др.) 

направлены на достижение одной цели – обеспечения минимума потерь 

конкретного ресурса (или энергии). Достижение этой цели невозможно без 

системного анализа и создания алгоритмов по диагностике эффективности 

функционирования технических систем и автоматизированных рабочих мест 

для их реализации [90]. 

 

4.1 Оптимизация настроечных параметров алгоритма управления 

 

При адаптивном управлении качество и эффективность системы 

управления тесно связаны с обеспечением устойчивости переходного процесса 

и точностью попадания в оптимум на каждом шаге. Замена эксперимента на 

реальном технологическом объекте машинным экспериментом ставит проблему 

проверки адекватности построенных моделей [90]. 

Проверка адекватности математических моделей проводилась методом 

имитационного моделирования. Следовательно, их можно заложить в основу 

выбора оптимальных параметров функционирования измерительных каналов. 

Среди параметров математической модели есть параметры, являющиеся либо 

характеристиками сигнала, либо паспортными данными приборов, и поэтому не 

могут быть оптимизированы. Но в измерительном канале есть параметры, 

которые могут меняться в широких пределах и быть настроечными 

коэффициентами, а, следовательно, подлежат оптимизации. Решение задачи 

параметрического синтеза предполагает выбор оптимальных структурных 

составляющих ИИС [40, 89, 90]. 

Анализ свойств многих промышленных сигналов в условиях 

установившихся режимов технологических процессов показал, что они 

характеризуются небольшими колебаниями относительно математического 

ожидания (не более 10 %). Это позволяет применить полученные 

математические модели ошибок, возникающих в процессе линеаризации 
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уравнений измерения критериев управления, для проектных и научно-

исследовательских работ. 

Согласно источнику [40], эффективность функционирования робастной 

системы является функцией реального времени, т. е. является цифровой 

последовательностью и зависит только от настроек самой системы робастной 

стабилизации, настроек алгоритмов визуализации и настроек алгоритмов 

идентификации системы адаптивного управления. 

На погрешность обработки информации в ИИС влияют не только 

параметры самой системы, но и параметры объекта контроля и управления. При 

вычислении технико-экономического показателя необходимо учитывать 

динамическое рассогласование сигналов, измеряемых по различным 

измерительным каналам. Погрешность тем больше, чем больше временное 

рассогласование сигналов, измеряемых в различных точках объекта 

управления. В математических моделях это рассогласование учитывается 

посредством параметра 
с

T , что позволяет исключить из числа параметров 

настройки ИИС время измерения 
с

T , тем самым снизить размерность задач 

параметрического синтеза виртуальных приборов для измерения критерия 

управления. Алгоритм расчета оптимальных параметров цифровой обработки 

измерительной информации представлен в [89, 90]. 

На инструментальные составляющие погрешности повлиять нельзя, но 

методические составляющие погрешности можно существенно снизить за счёт 

оптимальной настройки программного обеспечения полевого изменяемого 

прибора. При этом настройками программного обеспечения являются 

скважность корреляционных функций (период опроса датчиков) 
s

T  и длина их 

массивов N. 

Не существует оптимального значения периода опроса датчика в системе 

(точнее оно равно 0). Однако в области малых 
s

T  погрешность обработки 

информации практически не зависит от уменьшения периода опроса, в связи с 

чем, оптимальным периодом опроса датчика в ИИС является такое его 
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значение, которое при обеспечении погрешности измерений, близкой к 

минимальной, позволят разгрузить вычислительные мощности ИИС. 

При имитационном моделировании алгоритмов управления 

температурным профилем ректификационной колонны тарельчатого типа 

скважность корреляционных функций 
s

T  была принята равной периоду опроса 

хроматографа (
s

T =5 мин). Таким образом, потери информации полностью 

определяются длиной реализации показаний виртуального прибора N. 

Следовательно, оптимизация настроечных параметров алгоритмов 

управления ректификационной установкой заключается в нахождении 

оптимального значения длины реализации показаний виртуального прибора N , 

т. е. объёма выборки для оценки потерь 
m

N . 

В результате исследования выявлено, что компромиссное время 

накопления информации для идентификации коэффициента дрейфа достигается 

при накоплении 63-х показаний хроматографа (Nm=63). Именно при данном 

значении времени накопления информации для текущей идентификации 

коэффициента дрейфа достигаются минимальные потери сырья. 

 

4.2 Исследование работоспособности и эффективности алгоритмов 

управления температурным профилем ректификационной колонны 

 

В связи с неуклонным ростом сложности и стоимости САУ возникает 

необходимость исследования проблем расчета и создания рациональных и 

эффективных ИИС. Поэтому обеспечение заданной точности измерения 

технико-экономического параметра путем выбора оптимальных параметров 

системы является приоритетным направлением в исследовании [40, 68]. 

Пусть )sTZ(i  – это текущее значение последовательности показаний 

виртуального прибора в i-тый момент времени [40, 88]. При усреднении по 

ансамблю реализаций случайная составляющая методической динамической 
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погрешности будет равна оценке дисперсии  






  2

zM)sTZ(iM)sT(i
z

D , 

при заданной длине реализации N. Пусть в результате параметрической 

оптимизации ИИС по измерению критерия управления был найден 

оптимальный темп обработки информации (период опроса датчиков) sT . 

Пусть критерий управления Y(t) дрейфует со скоростью αдр, а об объекте 

управления известно, что критерий управления описывается параболической 

зависимостью вида: 

 2
00
(t)XX(t)KY(t)  ,                                        (4.1) 

где X(t) – текущее значение управляющего воздействия, (t)X
0

 – задание 

регулятору управляющего воздействия на интервале времени идентификации 

модели объекта управления (
s

TN
и

T  ), 
0

K  – настроечный коэффициент 

модели объекта управления. 

Тогда качество жесткой стабилизации можно количественно оценить 

интегральным критерием качества: 

р
Т)

р
Y(T.Y(t)dt

р
T

(t)
p

G  50

0

,                                 (4.2) 

где 
р

Т  – время регулирования, Y(t) – показания эталонной измерительной 

системы. 

Если дисперсии последовательностей показаний эталонного и 

виртуального приборов записать через дисперсию истинного значения 

измеряемой величины, с учетом аддитивно накладываемой помехи (при 

необходимости), то потери качества такой стабилизации можно определить 

через показания виртуального прибора: 

)
s

TZ(i
др

α
s

T
N

i

Y(t)dt
р

T

(t)
p

G 




10

,                              (4.3) 
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где )
s

TZ(i  – текущее значение показаний виртуального прибора, N – длина 

реализации показаний виртуального прибора. 

В робастных системах управления присутствующие потери состоят из трех 

составляющих. Во-первых, это потери от остаточного дрейфа, тесно связанные 

с динамическими свойствами объекта управления и методом идентификации 

свойств объекта (см. рисунок 4.1): 

)
s

TZ(i
др

α
s

T
N

i

и
T

Y(t)dt(t)
у

G 




10
1

,                               (4.4) 

где 
и

T  – период идентификации. 

Во-вторых, потери от помех измерения, полностью определяемые 

метрологическими характеристиками виртуального прибора и зависящие 

только от периода опроса датчиков 
s

T , длины реализаций показаний 

виртуального прибора N и статической погрешности измерения )
s

T(i
z

M   (см. 

рисунок 4.1): 

 .
N

i
)sT(izM)sTZ(i(t)

у
G 




1
2

                                     (4.5) 

В-третьих, потери от ошибок текущей идентификации, связанные с 

особенностями реализации алгоритмов оптимального управления, алгоритмов 

визуализации текущего положения рабочей точки на критерии управления и 

режимами сбора и обработки измерительной информации в виртуальном 

приборе. Для алгоритма градиентного поиска экстремума эти потери могут 

быть вычислены по соотношению (см. рисунок 4.1) [89]: 

2
)(

3 


m

S
t

у
G ,                                                 (4.6) 

где S – уровень помехи измерения управляющего воздействия, m – количество 

некоррелированных измерений управляющего воздействия. 
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Рисунок 4.1 – Потери в системе адаптивного управления 

 

Общие потери качества робастных алгоритмов управления естественно 

оценивать суммой ранее описанных составляющих: 

(t)
у

G(t)
у

G(t)
у

G(t)
у

G
321

 . 

Эффективность алгоритма управления тогда полностью определяется 

показаниями виртуального прибора и его настроечными коэффициентами: 

 
3

0
2

1
1

1
1

S)
s

T(i
Z

M)
N

i
s

TZ(iS)
N

i
s

TZ(iS

N

i

)
s

TZ(iS

(t)
у

G

(t)
р

G
ψ(t)














 ,     (4.7) 

где 
дрs

TS 
1

 – настроечный коэффициент компенсации дрейфа 

характеристик объекта управления, 
2

S  – масштабный настроечный 

коэффициент адаптации управляющего воздействия к положению рабочей 
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точки, 
23 


m

S
S  – настроечный коэффициент условий идентификации, 

N – длина массивов, применяемых в алгоритме управления, 
др

  – скорость 

дрейфа свойств объекта управления. 

При этом потери при адаптивном управлении необходимо рассматривать 

при условии обеспечения оптимальных условий функционирования робастной 

системы, в основе которой лежит критерий управления. Это гарантирует 

экстремальность критерия оптимальности функционирования робастной 

системы [89-92]. 

Согласно выражению (4.7), скорость дрейфа критерия управления и 

уровень помехи являются главными параметрами, подлежащими компенсации 

в процессе жёсткого управления. Именно эти параметры определяют 

требования к алгоритмам идентификации и к длине измеряемых реализаций 

виртуального прибора. Уровень помехи можно считать константой, т. к. 

основная борьба с ней должна возлагаться на информационную подсистему 

АСУ ТП. 

Выражение (4.7) позволяет количественно оценить не только 

эффективность рассматриваемого алгоритма управления, но и сравнить 

значение этого показателя для множества алгоритмов. Таким образом, по 

рассчитанным значениям данного показателя можно выбрать алгоритм, 

наиболее эффективно работающий в тех условиях, на которые настроен 

виртуальный прибор. 

Посредством виртуального прибора для определения значения потерь 

сырья возможно достаточно успешно заниматься энерго- и 

ресурсосбережением с минимальными финансовыми затратами, т. к. подобные 

приборы представляют собой пакеты прикладных программ и не требуют 

капитальных вложений. 

Проверка работоспособности и эффективности предлагаемых алгоритмов 

управления температурным профилем проводилась методом имитационного 

моделирования, в условиях наличия помех измерения и дрейфа критерия 
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качества управления. Имитационное моделирование основано на 

представлении дифференциальных уравнений, описывающих как сам объект 

управления, так и систему управления, в виде рекуррентных выражений. 

В ходе исследования было выявлено, что каждому текущему значению 

коэффициента дрейфа )
s

T(j
др

К   соответствует определенный расход 

дистиллята )
s

T(jX 
3

 на соответствующем периоде управления. Значение 

текущего управляющего воздействия при робастной стабилизации 

определяется посредством метода градиентного поиска по формуле (3.25), при 

адаптивном же управлении – согласно формуле (3.10) (см. главу 3.1). 

Определенная величина управляющего воздействия подается в качестве 

задания регулятору расхода (см. рисунок 4.2). 

 

Рисунок 4.2 – Текущие значения управляющего воздействия 

 

Вследствие воздействия на ректификационную установку нестационарных 

сигналов (например, концентрации реагента в питающей смеси), критерий 

качества управления верхней частью колонны «дрейфует» в области 

управляющих параметров. В результате этого возникает необходимость 

адаптивного управления посредством изменения расхода дистиллята, что 

позволяет на основе измерения текущих входных и выходных параметров 

процесса производить постоянную коррекцию значений основных 

управляющих воздействий. 
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При этом текущие значения коэффициента дрейфа колеблются 

относительно выбранной стратегии изменения (см. рисунок 4.3). Прямая зад
др

К  

соответствует заданному значению коэффициента дрейфа (см. главу 2.3.2), 

зависимость м
др

К  определяет моделируемую последовательность. 

 

Рисунок 4.3 – Текущие значения коэффициента дрейфа 

 

Согласно уравнению (2.3), были определены общие потери сырья на 

интервалах управления. Для сравнительного анализа на рисунке 4.4 

представлены два тренда, характеризующие суммарные потери сырья при 

адаптивном управлении и при робастной стабилизации. 

Из рисунка 4.4 видно, что общие потери сырья при адаптивном управлении 

меньше, чем при робастной стабилизации, на каждом из 

продемонстрированных периодов управления. 

 

Рисунок 4.4 – Суммарные потери на периоде управления 

 

При этом надо заметить, что суммарные потери на первом периоде 

управления значительно больше, чем на втором. Это объясняется тем, что 
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объект уже находится под управлением и успел «отреагировать» на задание 

регулятора расхода. В результате этого на втором периоде управления общие 

потери сырья сократились приблизительно в 10 раз. Но тенденция к 

сокращению потерь сырья на последующем интервале управления не носит 

постоянный характер и может изменяться в зависимости от «колебаний» 

входных сигналов измеряемых параметров. 

На рисунке 4.5 продемонстрированы тренды текущих потерь сырья при 

имитации процессов управления в зависимости от текущего времени в рамках 

одного периода управления. 

 

Рисунок 4.5 – Имитация процессов управления 

 

В результате анализа графиков можно сделать вывод о том, что робастная 

стабилизация эффективна. Это подтверждается прохождением 

соответствующего тренда потерь сырья ниже тренда потерь сырья без 

управления. Однако, применение системы адаптивного управления 

целесообразнее, и это доказывает соответствующий тренд потерь сырья, 

лежащий ниже двух остальных трендов.  Так, например, при времени, равном 

тридцати хроматографическим циклам, потери сырья без управления 

превышают потери сырья при робастной стабилизации в 1,24 раза, а потери 

сырья при адаптивном управлении – в 1,56 раз. 

Однако, суммарные потери при обоих видах управления существенно 

меньше потерь сырья без управления (см. рисунок 4.4). 
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Количественно эффективность применения управления в рассматриваемом 

процессе характеризует отношение: 


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







m

N

j
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s
T(j

в
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m
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1 ,                                        (4.8) 

где )
s

T
m

(NM 1  – относительные потери на периоде управления 

(идентификации), )
s

T(j
в

ΔJ  , )sT(jр
вΔJ   – потери сырья без управления и при 

робастной стабилизации на периоде управления (идентификации), 

соответственно, 
s

Tm
m

N   – объём выборки для оценки потерь (период 

идентификации или период управления). 

Эффективность алгоритма текущей идентификации целесообразно 

определить как отношение потерь сырья при адаптивном управлении к потерям 

сырья при робастной стабилизации, что выражается зависимостью: 
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где )
s

T
m

(NM 2  – относительные потери на периоде управления 

(идентификации), )
s

T(jад
в

ΔJ  , )
s

T(j
р
в

ΔJ   – потери сырья при адаптивном 

управлении и робастной стабилизации на периоде управления 

(идентификации), соответственно. 

Значения показателей )
s

T
m

(NM 1  и )
s

T
m

(NM 2  определяются путем 

вычисления отношений (4.8), (4.9) при различных значениях объема выборки 

(см. таблицу 4.1). 
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Таблица 4.1 – Относительные потери 

m 
Показатель эффективности 

M1 M2 

5 2.842 1.354 

10 2.460 1.252 

15 2.151 1.211 

20 2.040 1.175 

25 1.788 0.993 

30 1.755 1.020 

35 1.478 1.011 

40 1.095 1.062 

45 1.047 1.014 

50 0.890 1.011 

55 0.490 0.870 

60 0.519 0.844 

65 0.520 0.868 

70 0.747 0.888 

75 0.811 0.897 

80 0.872 0.894 

85 0.978 0.911 

90 1.023 0.974 

95 1.151 1.092 

100 1.654 1.122 

63 0.728 0.859 
 

Данный показатель характеризует целесообразность применения 

управления вообще для данного объекта управления на всем периоде 

управления, а также обосновывает выбор рекомендуемого типа управления. 

Очевидно, что если М2>1, то текущее управление не эффективно и 

целесообразнее применять жёсткую стабилизацию. При М2<1 предлагаемый 

вид управления эффективнее стабилизации. В случае, когда M2=1, потери 

сырья при обоих видах управления одинаковы. 

На основе рассчитанных значений относительных потерь (см. таблицу 4.1) 

и в результате исследования на имитационной модели процесса управления по 

предлагаемому алгоритму были получены графики, представленные на 

рисунках 4.6 и 4.7. Из рисунка 4.6 видно, что компромиссное время накопления 

информации для идентификации коэффициента дрейфа достигается при 
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накоплении 63-х значений хроматографа (Nm=63). Именно при этом значении 

времени накопления информации для текущей идентификации коэффициента 

дрейфа достигаются минимальные потери сырья. В окрестности оптимума 

(Nm=63) математическая зависимость, определяемая по формуле (4.8), имеет 

экстремальный характер, что позволяет аппроксимировать её квадратичной 

формой. Аппроксимация заключается в минимизации суммы квадратов 

отклонений значений экспериментальных данных от моделируемой функции. 

 

Рисунок 4.6 – Эффективность работы алгоритма идентификации (4.8) и (4.10) 

 

Аппроксимирующая зависимость для показателя относительных потерь 

)
s

T
m

(NM 1  выглядит следующим образом: 

612309602000801 ,)sTm(N,)sTm(N,)sTm(NM  .       (4.10) 

Из рисунка 4.6 видно, что жесткая стабилизация приводит к сокращению 

потерь на 27 % в сравнении с этим же показателем без управления. 

Аналогично была получена аппроксимирующая зависимость для 

показателя относительных потерь )
s

T
m

(NM 2 (см. рисунок 4.7): 

2961013020001102 ,)sTm(N,)sTm(N,)sTm(NM  .     (4.11) 

Совпадение значений координат точек минимума для аппроксимирующих 

зависимостей (парабол) М1 и М2 доказывает правильность гипотезы о том, что 

в рассматриваемом процессе эффективно применение алгоритмов управления. 
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Рисунок 4.7 – Эффективность работы алгоритма идентификации (4.9) и (4.11) 

 

Надо заметить, что при компромиссном времени накопления информации 

потери сырья в системе с адаптивным управлением составляют 86 % потерь 

сырья в системе с робастной стабилизацией. Применение системы адаптивного 

управления является преимущественным, т. к. значение критерия управления 

при данном виде управления на 14 % меньше значения критерия управления 

при робастной стабилизации. В масштабах производства данная цифра вносит 

значительный вклад в ресурсосбережение и экономию финансовых средств на 

предприятии. 

На рисунках 4.8 и 4.9 представлены тренды модельных реализаций 

текущих значений эффективности работы верхней части колонны (см. (2.4)) и 

текущих значений эффективности работы всей колонны (см. (2.5)). Из рисунков 

видно, что отклонение значений текущих реализаций не превышает 2,5 % от их 

математического ожидания. 

 

Рисунок 4.8 – Эффективность работы верхней части колонны (2.4) [85, 86] 
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Рисунок 4.9 – Эффективность работы всей ректификационной  

установки (2.5) [85, 86] 

 

Анализ рисунков 4.6–4.9 показывает, что предлагаемые алгоритмы 

управления температурным профилем ректификационной колонны 

посредством адаптивного управления верхней точкой и робастной 

стабилизации нижней точки профиля обеспечивают заданное качество целевого 

продукта, отбираемого из куба колонны. При этом одновременно гарантируется 

минимум потерь сырья, проходящих по верху колонны. 

 

4.3 ППП «Адаптивное управление процессом ректификации» 

 

Мониторинг параметров эффективности функционирования технических 

систем должен проводиться с помощью автоматизированных рабочих мест 

(АРМ). Такие АРМы должны состоять из технического, программного и 

информационного блоков. Технический блок представляет собой 

информационную подсистему АСУ ТП для сбора и первичной обработки 

измерительной информации, генерируемой первичными преобразователями. В 

информационном блоке сосредоточена информация от измерительных 

преобразователей, хранящаяся в «базе данных», и информация по эталонным 

реализациям дефектов, хранящаяся в «базе знаний». В информационный блок 

вводятся параметры диагностируемого оборудования необходимые для работы 

системы и показатели эксплуатационных затрат. В программном блоке 
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реализуются алгоритмы расчета энергоэффективности, интеллектуального 

анализа данных и формируются отчетные формы. 

Информация от объектов диагностики через информационно-

измерительные системы поступает в базу знаний и экспертную систему, где 

обрабатывается и визуализируется на автоматизированном рабочем месте 

[72-74]. Если провести анализ информационных потоков в системах 

мониторинга, то эффективность функционирования АРМа определяется 

особенностями программного обеспечения, критериями оценки потерь 

эффективности технической системы и эффективностью программного 

обеспечения [90]. 

Симуляция процессов управления процессом ректификации, согласно 

выражениям (2.1), (2.4) и (2.5), проводилась с применением интегрированной 

информационной системы Trace Mode 6.0 в масштабе реального времени. 

Разработан ППП «Адаптивное управление процессом ректификации», 

представляющий собой АРМ оператора-технолога и созданный на основе 

эскизного проекта [54, 65, 76]. В состав эскизного проекта, представленного в 

Приложении А, входят: схема автоматизации, схема принципиальная, таблица 

характеристик оборудования контрольно-измерительных приборов и 

аппаратуры (КИПиА), ведомость оборудования ПЛК, ведомость оборудования 

КИПиА. 

На схеме автоматизации показано основное технологическое 

оборудование, коммуникации, вторичная аппаратура и технические средства 

автоматизации, а также функциональная связь между блоками. 

Принципиальная схема определяет полный состав приборов, аппаратов и 

устройств, а также связей между ними, действие которых обеспечивает 

решение задач управления, регулирования, измерения и сигнализации [54, 65]. 

В таблице характеристик оборудования КИПиА отражены 

метрологические характеристики технических средств. 

Ведомости оборудования содержат перечни используемых КИПиА и ПЛК. 
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ППП состоит из набора программ по визуализации как критериев 

управления, так и основных параметров управления и возмущения. Программа 

визуализации состоит из двух частей: программной (FBD-блоки) и 

графической. 

Основным исполнительным модулем данной программы является МРВ – 

монитор реального времени, реализующий такие основные функции, как: 

непрерывный сбор данных, их математическая обработка и визуализация. Для 

запуска проекта в контроллерах используются исполнительные модули 

МикроМРВ, различающиеся по типу контроллеров (разрядность процессора, 

операционная система, использование сетевого взаимодействия и др.). 

Конечным результатом работы инструментальной системы TRACE MODE 

является набор файлов, предназначенных для исполнения задач АСУ в 

мониторах реального времени на АРМах и в контроллерах. 

В FBD-программе реализованы модели алгоритмов управления верхней и 

нижней точек температурного профиля колонны. При этом сигналы расходов и 

концентраций моделировались как случайные величины (помехи, дребезг). 

Итоговой величиной, по которой необходимо судить об успешности 

визуализации алгоритма, являются температура питания, на которой должны 

«сходиться» температуры укрепляющей и исчерпывающей частей колонны, а 

также тренды эффективности работы нижней и верхней частей колонны. 

Графическая часть автоматизированного рабочего места представлена шестью 

экранами: «Окно главного оператора-технолога», «Концентрации», «Расходы», 

«Потери сырья», «Эффективность работы колонны» и «Профиль температур по 

всей высоте колонны». 

На рисунке 4.10 представлена мнемосхема процесса управления процессом 

ректификации. На экране «Окно главного оператора-технолога» показано 

наиболее важное технологическое оборудование с основными 

функциональными связями. Из рисунка видно, что также предусмотрен 

контроль основных режимных параметров процесса ректификации, 

реализованный посредством вывода текущих значений параметров в 
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специальные области («ячейки»). Представлены индикаторы световой 

сигнализации превышения уровня кубового остатка в колонне и выхода 

температуры за допустимые границы. В случае аварии клапаны перекрываются, 

и реагенты перестают поступать внутрь колонны. Предусмотрена возможность 

защиты от несанкционированного доступа. На экране предусмотрены кнопки 

перехода на другие экраны. 

 
Рисунок 4.10 – Мнемосхема процесса управления ректификационной колонной 

 

На экране «Концентрации» (см. рисунок 4.11) показаны случайные 

сигналы концентраций изобутана и МТБЭ в шихте, в питающей смеси, 

изобутана в дистилляте и МТБЭ в товарном продукте. 

На экране «Потери сырья» (см. рисунок 4.12) представлены тренды 

зависимости потерь сырья от времени. 
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Рисунок 4.11 – Экран «Концентрации» 

 

 
Рисунок 4.12 – Экран «Потери сырья» 

 

На экране «Эффективность работы колонны» (см. рисунок 4.13) 

представлены тренды эффективности работы верхней и нижней частей 

ректификационной колонны. 
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Рисунок 4.13 – Экран «Эффективность работы колонны» 

 

 
Рисунок 4.14 – Экран «Профиль температур по всей высоте колоны» 

 

На экране «Профиль температур по всей высоте колонны»  

(см. рисунок 4.14) представлены тренды распределения температур по всей 

высоте колонны. 
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4.4 Выводы и обсуждение результатов 

 

Глава посвящена исследованию работоспособности и эффективности 

предлагаемых алгоритмов управления процессом ректификации. Проверка 

работоспособности проводилась методом имитационного моделирования в 

условиях наличия помех измерения и дрейфа. 

Количественно эффективность применения алгоритма текущей 

идентификации в рассматриваемой системе управления предлагается оценивать 

как отношение величины потерь сырья при адаптивном управлении к величине 

потерь сырья при робастной стабилизации. Очевидно, что если данный 

показатель меньше единицы, то адаптивное управление эффективно, в 

противном случае – целесообразнее применять стабилизацию. 

В результате исследования на имитационной модели были получены 

графики зависимости текущих и суммарных потерь сырья от времени при 

различных видах управления, графики относительных потерь сырья в 

зависимости от значения периода идентификации (объема выборки), а также 

значений количественных оценок эффективности алгоритмов управления. По 

получившимся графикам было определено компромиссное время накопления 

информации для идентификации коэффициента дрейфа, равное 63-м 

хроматографическим циклам. Именно при этом значении времени накопления 

информации гарантируются минимальные потери сырья [84-86, 93]. 

Следует также отметить, что при накоплении 63-х значений хроматографа 

потери сырья при адаптивном управлении составляют 86 % потерь сырья при 

робастной стабилизации. Сделан вывод о том, что в рассматриваемом процессе 

применение алгоритмов управления эффективно. 

Имитация процессов управления технологическим процессом проводилась 

также с применением программной платформы Trace Mode 6.0 в режиме 

реального времени. Разработан ППП «Адаптивное управление процессом 

ректификации». 
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 

 

Проблемы повышения энергетической, экономической и экологической 

эффективности ректификационных установок, применяемых для разделения 

жидкостей на чистые компоненты, постоянно заставляют искать все новые пути 

их решения. Чем чище получаемый товарный продукт (и по заданной 

концентрации, и по экологичности продукта) и чем с меньшими затратами и 

потерями сырья это достигается, тем более эффективным является 

производство. Этому способствует автоматизация данного производства. 

Анализ технологического процесса ректификации на примере синтеза 

метил-трет-бутилового эфира показал, что показатели качества работы 

ректификационной установки напрямую зависит от текущего значения потерь 

сырья (критерий качества управления). Общие же потери сырья (критерий 

управления) предлагается оценивать суммой разностей между поступающим на 

тарелку питания и отводимым в потоке дистиллята количеством сырья на 

интервале управления. При этом залогом оптимальной работы 

ректификационной колонны является сведение к минимуму суммарных потерь 

сырья [79, 84-86, 93]. 

Для обеспечения функционирования критерия управления было получено 

математическое описание профиля концентраций в фиксированных точках 

ректификационной колонны. Математические модели верхней и нижней частей 

колонны представляются уравнениями материального и теплового балансов. 

Для имитационной модели ректификационной установки также потребовалось 

получение математического описания изменения концентраций на питающую 

тарелку колонны, что было реализовано с помощью модели химического 

реактора [85]. Контроль адекватности математических моделей проводился 

методом имитационного моделирования. 

Ввиду однозначной зависимости температуры и концентрации, можно 

говорить о поддержании заданного температурного профиля колонны [9, 80, 81, 

95-97]. Модель температуры тарелки питания определяется как среднее 
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значение температуры паров, поступающих на тарелку питания снизу, 

температуры жидкости, поступающей на тарелку питания сверху, и 

температуры смеси, поступающей от химического реактора [57, 59, 95-97]. 

Все полученные посредством статистического моделирования модели 

измерительной информации адекватно описывают реальные процессы, 

происходящие в ректификационной установке. 

Ввиду действия на объект управления нестационарных сигналов, критерий 

управления верхней частью колонны «дрейфует» в поле определенных 

параметров. В результате этого, возникает необходимость адаптивного 

управления верхней частью колонны за счёт изменения расхода дистиллята и 

адаптивного управления верхней точкой температурного профиля путем 

изменения расхода хладагента. Это дает возможность на основе измерения 

текущих входных и выходных параметров процесса производить постоянную 

коррекцию значений основных управляющих воздействий. 

Для адаптивного управления верхней точкой температурного профиля 

колонны предложено устройство [58, 93], предназначенное для поддержания 

заданного профиля температур по всей высоте колонны путем компенсации 

возмущения со стороны концентрации питающей смеси. При этом нижняя 

точка профиля температур подвергается жесткой стабилизации посредством 

изменения расхода перегретого пара, а средняя точка, соответствующая 

температуре тарелки питания, – адаптивному управлению путем изменения 

расхода греющего пара [57, 59]. 

Адаптивное управление верхней точкой температурного профиля 

реализуется за счет применения каскадно-комбинированной системы 

регулирования. Также в устройстве предусмотрена локальная адаптивная 

одноконтурная система регулирования, управляющим воздействием в которой 

является расход дистиллята, изменяющийся в зависимости от текущего 

значения потерь сырья. 
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Влияние дрейфа определяется величиной коэффициента дрейфа, поиск 

которого осуществляется на основе метода наименьших квадратов, на периоде 

управления. 

Формирование управляющего воздействия (расхода дистиллята) в системе 

управления верхней частью колонны производится по безмодельному 

алгоритму методом градиентного поиска. 

С течением времени накопления информации, необходимой для 

идентификации, в результате воздействия дрейфа, оптимальный режим 

«уплывает», при этом потери при управлении возрастают. Таким образом, 

необходим компромисс между увеличением объема выборки и скоростью 

дрейфа. Искомый компромисс и обеспечивает оптимальный режим 

функционирования алгоритма управления, при котором достигаются 

минимальные потери сырья. Компромиссное время накопления информации 

для рассматриваемого объекта управления достигается при накоплении 63-х 

значений хроматографа. 

Работоспособность и эффективность разработанных алгоритмов 

управления температурным профилем в условиях, наиболее приближенных к 

реальным, проверялись методом имитационного моделирования. 

Эффективность алгоритма текущей идентификации следует определять как 

отношение потерь сырья при адаптивном управлении к потерям сырья при 

робастной стабилизации [84-86, 93]. В результате исследования на 

имитационной модели было выявлено, что потери при адаптивном управлении 

меньше, чем при робастной стабилизации. Таким образом, предложенное 

устройство позволяет гарантировать заданное качество и целевого продукта, 

отбираемого по низу колонны, и дистиллята. 

Применение системы адаптивного управления позволяет повысить уровень 

интеллекта всей системы управления, что приведет к повышению надежности и 

работоспособности за счет исключения человеческого фактора. 

Имитация процессов управления технологическим процессом проводилась 

с помощью платформы Trace Mode 6.0, на базе которой был разработан ППП 
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«Адаптивное управление процессом ректификации» для визуализации 

основных параметров технологического процесса и критериев управления. 

Данный ППП создан на основе эскизного проекта, положенного в основу 

стенда для проведения лабораторных работ по дисциплине «Автоматизация 

технологических процессов и производств». 

Применение современных, отвечающих всем техническим требованиям и 

стандартам, средств автоматизации, а также повышение качества получаемого 

продукта дает право выхода на международный рынок. Это означает развитие 

предприятия, улучшение материального и социального положения 

обслуживающего персонала. 

Поставленная цель разработки АСУ для повышения качества управления 

ректификационной колонной, а, значит, и повышение качества продукции и 

производительности, при оптимальных материальных и энергетических 

затратах на процесс, можно считать достигнутой. 

Таким образом, на защиту выносятся: 

1. Критерий качества управления верхней точкой температурного профиля 

колонны по отклонению текущей концентрации сырья в питающей смеси от 

прогнозируемой в потоке дистиллята [9, 59, 84-86]. 

2. Критерий управления эффективностью работы ректификационной установки 

путем минимизации потерь сырья на периоде управления [59, 84-86]. 

3. Математическая модель химического реактора, адаптированная к задаче 

имитации сигналов концентрации питающей смеси [85]. 

4. Методика обработки широкополосных цифровых последовательностей 

измерительной информации [59, 80-86]. 

5. Алгоритм формирования прогноза потерь сырья по верху колонны [58, 80-86, 

93]. 

6. Алгоритм адаптивного управления верхней частью колонны путем 

изменения расхода дистиллята [58, 85, 93]. 
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7. Алгоритм адаптивного управления температурой верха ректификационной 

колонны с компенсацией возмущения по концентрации сырья в питающей 

смеси [57-59, 93]. 

8. Алгоритм идентификации коэффициента дрейфа у критерия качества 

управления верхней точкой температурного профиля колонны [85, 93]. 

9. Методика имитационного моделирования процессов управления 

температурным профилем ректификационной колонны тарельчатого типа. 

10. ППП для визуализации процесса управления ректификационной 

установкой. 
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Эскизный проект 
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