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ZASADY TWORZENIA UPROSZCZONEGO FIZYKALNEGO MODELU
PROCESU DLA POTRZEB STEROWANIA ADAPTACYJNEGO

Jacek CZECZOT

Politechnika Slaska, Instytut Automatyki
ul. Akademicka 16, 44-100 Gliwice, e-mail: jacek.czeczot@polsl.pl

Streszczenie: W referacie przedstawia si¢ zasady two-
rzenia uproszczonego i ogélnego modelu dynamicznego dla
szerokiej klasy proceséw przemyslowych, ktéry nastgpnie
moze by¢ wykorzystywany do wyprowadzenia prawa stero-
wania przy pomocy jednej z technik, bazujacych na fizykal-
nym modelu procesu. Model ten moze by¢é wyprowadzony w
oparciu o najogélniejsze prawa zachowania masy i/lub energii,
a wszystkie nieznane nieliniowos$ci oraz niedoktadno$ci mode-
lowania zastgpuj¢ si¢ jednym, zmiennym w czasie parame-
trem, co stanowi o niestacjonarnosci modelu. Warto$é tego
parametru jest nast¢pnie estymowana na biezaco, co pozwala
na wykorzystanie techniki adaptacji w wynikowym prawie
sterowania. .

Stowa kluczowe: Sterowanie adaptacyjne typu model-based,
estymacja, rekurencvjna metoda najmniejszych kwadratéw.

1. WPROWADZENIE

Fizykalne modele proceséw technologicznych mozna w

ogdlny spos6b podzieli€ na dwie grupy:

¢ Modele budowane dla celéw poznawczych. Podczas
budowania tych modeli priorytetem jest dokladne
odwzorowanie wszystkich zjawisk zachodzacych w
procesie. Z reguly sa one bardzo zlozone i nielinio-
we, posiadaja duza ilo$¢ parametréw, ktére musza
by€ starannie wyznaczone podczas strojenia modelu.
Modele te wykorzystuje si¢ podczas badan nad za-
chowaniem si¢ zjawiska lub procesu przy wykorzy-
staniu eksperymentu symulacyjnego, a takze do sy-
mulacyjnej weryfikacji proponowanego algorytmu
sterowania procesem.

® Modele uproszczone. Modele te wykorzystuje sie
jako podstawg do konstruowania réznego rodzaju al-
gorytméw sterowania typu model-based. Algorytmy
te pozwalaja zazwyczaj na poprawe jakosci sterowa-
nia poprzez uwzglednienie nieliniowej natury proce-
su. Cecha ta wynika z zastosowania uproszczonego
modelu procesu, ktéry powinien z ustalong doklad-
no$cia odwzorowywaé najwazniejsze wlasnosci pro-
cesu i mie€ na tyle prosta posta¢, aby méc stanowié
baze dla wyprowadzenia algorytmu sterowania.

Dazac do zaprojektowania zaawansowanego algorytmu
sterowania w oparciu o fizykalny model procesu, pro-
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blem najczgéciej formuluje si¢ w nastgpujacy sposéb:
dla obiektu, opisanego réwnaniami stanu i réwnaniem
wyjscia ¥:

Ht)=flae)u(t)p,.di1))

1

Y(t)=g(£(t),£(t),gz,4(t)) B
konieczne jest zapewnienie §ledzenia wielkosci stero-
wanej Y za wartodcia zadang Y, Wielko$¢ sterujaca
wybiera si¢ wéréd element6w wektora u. Dodatkowo w
modelu (1) mozna wyrézni¢ wektory statych parame-
tréw p; i p, oraz wektor niemierzalnych zakiécen d.
Nietrudno zauwazy¢, iz takie sformulowanie problemu
zaklada bardzo doktadna znajomo$¢ peinej postaci nie-
liniowego modelu procesu. Zaklada si¢ nie tylko znajo-
mo$¢ postaci funkcji nieliniowych f{.) i g(.), ale takze
znajomo$¢ wartosci parametréw p; i p,, charakteryzuja-
cych proces. W praktyce spelnienie tych warunkéw jest
w zasadzie niemozliwe, co sprawia, iz konieczne jest
upraszczanie modelu (1) tak, aby pozwalat on na osia-
gnigcie dwdch sprzecznych celéw: wysokiej doktadno-
$ci odwzorowania podstawowych whasciwosci procesu
oraz bardzo niewielkiej komplikacji samego modelu.
Pierwszy cel jest oczywisty i nie wymaga komentarza,
natomiast drugi cel wynika z faktu, iz tylko mozliwie
prosta posta¢ modelu moze by¢ pézniej wykorzystana
do wyprowadzenia prawa sterowania.

W literaturze spotyka si¢ kilka metod upraszczania
postaci nieliniowego modelu procesu (1). Wéréd nich
wyrézni¢ mozna linearyzacj¢ modelu (1) w celu wyzna-
czenia funkcji przejécia w postaci ciaglej lub dyskretnej,
redukowanie jego rz¢du [10] oraz pomijanie niektérych
czlonéw w modelu (1) jako malo znaczacych w stosun-
ku do pozostatych czlon6éw [2]. Ogélnie znana jest takze
zasada, iz upraszczanie nieliniowego i ztozonego mode-
lu stacjonarnego (1) wymaga stopniowego przeobraza-
nia go w model niestacjonarny. Oznacza to, iz zaktada
si¢ zmienno$¢ parametréw modelu p,(1) i po(t) w czasie.
Aby model w kazdej chwili odzwierciedlal aktualny
stan procesu, konieczne jest uaktualnianie tych parame-
tréw na biezaco. Moze si¢ to odbywaé poprzez pomiary
mierzalnych parametr6w lub poprzez estymacjg¢ para-
metréw niemierzalnych [2, 8]. Ta druga metoda prowa-



dzi zawsze do adaptacyjnego prawa sterowania,
co zazwyczaj pozwala na znaczace polepszenie jakosci
sterowania [1, 11].

Wada tych wszystkich metod jest konieczno$¢ znajomo-
$ci postaci modelu (1) wraz z warto$ciami jego parame-
tréw. Celem tej pracy jest zaproponowanie metodyki
budowania uproszczonego fizykalnego modelu dla
pewnej, szerokiej klasy proceséw, bez koniecznosci
znajomosci nawet uproszczonego, nieliniowego opisu
tego procesu.

2. OGOLNA POSTAC UPROSZCZONEGO
MODELU FIZYKALNEGO

Dla wyprowadzenia prawa sterowania wygodne jest
zapisanie uproszczonego fizykalnego modelu procesu w
formie ré6wnania, bazujacego na bilansie masowym lub
energetycznym i opisujacego dynamike zmian wielkosci
sterowanej Y(t) [5]. Wielko$¢€ ta moze by¢ wybrana jako
zmienna stanu (st¢zenie okre§lonego sktadnika lub tem-
peratura) lub moze stanowi¢ kombinacj¢ kilku zmien-
nych stanu. W hipotetycznym procesie mozna wyrézni¢
nieznang ilo$¢ nieokre$lonych izotermicznych lub nie-
izotermicznych reakcji biochemicznych, a takze do-
puszcza si¢ wystgpowanie zjawiska wymiany ciepta o
nieznanym opisie matematycznym. Caly proces prze-
biega w komorze reaktora o zmiennej objetosci zajmo-
wanej przez ciecz V(t) [m’].

dr(e) __1

7 FT(t)Yp(t)-Ry(t)

2
Vit)— ®
Iloczyn wektoré6w Er( t)Y (t) reprezentuje strumienie
masowe lub energetyczne, dochodzace lub wychodzace
z komory reaktora. Elementy wektora F(t) stanowia
kombinacje przeplywéw objetosciowych, natomiast
wektor Y .(r) jest wektorem, na ktéry sktadaja si¢
kombinacje wlotowych wartosci wielko§ci Y(t) oraz
samej wielkosci Y(f). Ry(t) jest zmiennym w czasie
parametrem o nieznanej formie opisu matematycznego,
mogacym przyjmowaé wartoSci dodatnie i ujemne.
Reprezentuje on wszystkie nieliniowosci procesu, wy-
nikajace z zachodzacych w nim odwracalnych i/lub
nieodwracalnych reakcji biochemicznych lub procesu
wymiany lub wytwarzania ciepta.

Posta¢ modelu (2) stanowi szczeg6lny przypadek og6l-
nego nieliniowego modelu procesu (1). Uzasadnienie
prawdziwoéci modelu (2) mozna przedstawi¢ w naste-
pujacy spos6b: réwnanie (2) moze by¢ zawsze spelnio-
ne, gdyz w kazdej chwili czasu mozliwe jest takie do-
branie warto$ci Ry(t), aby réwnanie to bylo spehione.
JeSli dodatkowo przyjmujemy, ze warto$¢ Ry{t) moze
zmieniaé si¢ w czasie, oczywistym staje si¢, Ze réwna-
nie (2) moze by¢ zawsze spelnione dzigki wlasciwemu
doborowi tej warto$ci w poszczegSlnych chwilach cza-
su. Dowodzi to, iz uproszczony model matematyczny w
postaci réwnania (2) opisuje dynamike zmian wielko$ci
sterowanej Y(z) z duza dokladnoécia. Z uzasadnienia
tego wynika jeszcze jedna bardzo wazna wlasciwosé
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modelu (2) — niezwykle duza odporno$¢ na jakiekol-
wiek niedoktadnoéci modelowania i bigdy pomiarowe
wielkosci, wchodzacych w sklad wektoréw F(t)
i Yp(t). Méwiac o niedoktadnosciach modelowania
nie chodzi tutaj jedynie o zastapienie nieznanej nieli-
niowoséci jednym niestacjonarnym parametrem. Warto
zwrécié uwage na fakt, iz wszystkie cziony bilansu,
ktére na skutek niewiedzy lub nieznajomosci warunk6w
pracy procesu nie zostaly zawarte w iloczynie wektoréw

Er( t )Y (t), zostaja natychmiast zréwnowazone przez
zmiang¢ warto$ci parametru Ry(z), co pozwala na zréw-
nowazenie bilansu (2) w przypadku, gdy niektére ele-
menty wektoréw F(t) i Y.(t) obarczone sg bledami
pomiarowymi.

Jesli juz udalo si¢ uzyskaé réwnanie w postaci réwnania
(2), mozna w oparciu o nie wyprowadzaé prawo stero-
wania przy nastgpujacych zalozeniach:

e wiclko$€ sterujaca musi by¢é wybrana jako jeden z
elementéw wektoréw F(t) lub Y (1),

pozostale elementy wektoréw F(t) i Y (t) oraz
warto$¢ wielkosci sterowanej Y(¢) musza by¢ dostep-
ne pomiarowo na biezgco przynajmniej w dyskret-
nych chwilach czasu lub musza by¢ stale i znane,
objeto$¢ robocza komory reaktora V(t) musi byé
mierzalna na biezaco lub musi by¢ znana i stata.
Powyisze ograniczenia sa bardzo realistyczne i moga
by¢ w latwy sposéb spelnione w praktyce, gdyz nie
bazuja na znajomosci pelnej postaci nieliniowego fizy-
kalnego modelu procesu. Konieczne jest jedynie opra-
cowanie metody wyznaczania kolejnych warto$ci wiel-
ko$ci Ry(t) i zastosowanie jej w prawie sterowania dla
zapewnienia wlasno$ci adaptacyjnych.

3. PROCEDURA ESTYMACJI RMNK

Okazuje si¢, iz rekurencyjna metoda najmniejszych
kwadratéw (RMNK) doskonale sprawdza si¢ podczas
estymacji parametru Ry(t) [4]. Wynika to z faktu, iz
zawsze mamy tylko jeden parametr do estymacji, a w
takich przypadkach RMNK sprawdza si¢ znakomicie.
Pozwala ona na estymacj¢ warto$ci nieznanego parame-
tru z bardzo mata wartoscia wspétczynnika zapominania
a (szybka zbiezno$€), a takze nie wymaga stosowania
wejsciowych sygnatléw nieustannie pobudzajacych. Co
wiecej, mozliwe jest estymowanie wartoSci parametru
Ry(1) nawet wtedy, gdy obiekt jest w stanie ustalonym,
bez zadnych zewnetrznych wymuszen. Te cechy spra-
wiaja, iz procedura estymacji jest niezawodna i daje
bardzo dobre wyniki.

Sama procedura estymacji bazuje na dyskretnej postaci
réwnania (2) z aproksymacjg czasowej pochodnej wiel-
kosci sterowanej Y(t) przy pomocy réznicy wstecznej
pierwszego stopnia:

Vil -¥)=T,F Y, -V'T,R. (3



gdzie i oznacza indeks dyskretnego czasu a T [min] jest
okresem dyskretyzacji. Dla powyZzszego réwnania moz-
na wprowadzi¢ zmienna pomocnicza y'":

y =vi{y' -y )-T,E"Y, @
Warto$€¢ zmiennej yi jest funkcja jedynie mierzalnych
lub znanych parametré6w, co pozostaje w zgodzie
z poczynionymi wczeéniej zalozeniami. Dzigki temu
wielko$é ta moze byé w latwy sposéb wyznaczana w
kazdej dyskretnej chwili czasu. Po polaczeniu réwnan
(3) i (4) uzyskuje si¢ nastgpujaca zaleznos¢:

y =-V'T,R, o)

Poniewaz powyZsze réwnanie jest liniowe wzglgdem
parametru R!, ktéry jest jedynym estymowanym para-
metrem, mozliwe jest bezpoérednie zastosowanie reku-
rencyjnej metody najmniejszych kwadratéw do estyma-

cji wartodci tego parametru. W efekcie uzyskuje sig
skalarne réwnania, pozwalajace na wyznaczenie warto-

sci RY, bedacej estymata parametru Ry(t):

A

R, = R v Py + VT, REY) (6a)

Pl—l ( VIZTZPi-I
s a kl— PR oo
R .

gdzie a jest wspéiczynnikiem zapominania:

4. PRZYKLADY WYPROWADZENIA
UPROSZCZONEGO MODELU PROCESU

W rozdziale tym przedstawiamy dwa przyklady wypro-

wadzenia uproszczonego fizykalnego modelu dla proce-

su neufralizacji oraz dla nieizotermicznego reaktora

chemicznego. Wyprowadzenie to odbywa si¢ przy zato-

Zeniu absolutnego minimum wiedzy o procesie, a w

- wyniku otrzymuje si¢ uproszczony model zapisany w

postaci réwnania (2).

4.1. Proces neutralizacji
Sposéb wyprowadzenia uproszczonego modelu dla
procesu neutralizacji z rys. 1 przedstawiono w pracy [7].
Komora mieszalnika zaopatrzona jest w dwa wioty,
pozwalajace na dozowanie cieczy: wlot kwasu z prze-
ptywem obj¢tosciowym F; [L/min] i z wlotowym steze-
niem kwasu c¢; [mole/L] oraz wlot zasady z przeptywem
objetosciowym F, [L/min] i z wlotowym stezeniem
zasady c, [mole/L]. Wartosci pH; i pH, oznaczaja ko-
lejno wartosci pH-dla wlotéw kwasu i zasady. Proces
neutralizacji przebiega w mieszalniku o stalej objetosci
V[L]i w jego wyniku na wylocie z komory mieszalnika
wyr6zni¢ mozna stgzenie kwasu x; [mole/L] i stezenie
zasady x, [mole/L], co z kolei daje warto$¢ pH cieczy
na wylocie z komory mieszalnika.
Zakladamy, iz nasza wiedza na temat zachodzacego
procesu jest bardzo ograniczona:

_® nie znamy nieliniowego opisu matematycznego dla

zachodzacej reakcji neutralizacji,
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nie mozemy mierzy¢ bezposrednio st¢zefi kwasu i

zasady - dotyczy to zar6wno stezen wlotowych jak i

wylotowych,

nic nie wiemy na temat ewentualnego wplywu wa-

runkéw zewnetrznych (np. temperatury) na przebieg

reakcji neutralizacji.

Zakladamy takze, iz nasza praktyczng wiedze na temat

procesu mozna podsumowaé w nast¢pujacy sposéb:

o zakladamy idealne mieszanie zawartosci komory
reaktora, )

wartosci wlotowe pH;, pH,, warto$¢ pH na wylocie,

oraz przeplywy objetosciowe F;, F, sa dostgpne po-

miarowo na biezaco.

wlot zasad

F, ¢z

wlot kwasu

B, i pH,

0

V = const

"R +F
pH R +F

Rys. 1. Uprosiczony schemat technologiczny procesu
neutralizacji.

Przyjmujac za wielkos¢ sterowang warto$€ pH na wylo-
cie z komory mieszalnika, bedziemy dazy¢ do zapisania
modelu opisujacego dynamik¢ zmian tej wartosci i
zawierajacego wielko$¢ sterujaca F,. Model ten musi
mie¢ posta¢ réwnania (2). Nalezy podkresli¢, iz w przy-
padku procesu neutralizacji stworzenie takiego modelu
w oparciu o zasad¢ zachowania masy nie zdaje egzami-
nu. Wynika to z faktu, iz zasada zachowania masy po-
zwala na uzyskanie modelu, w ktérym zmiennymi stanu
sa st¢zenia skladnikéw, a te, w przypadku procesu neu-
tralizacji, z zalozenia nie s3 mierzalne. Ponadto w takim
modelu nie istnieje- mozliwo$¢ opisania nieliniowosci
przy pomocy jednego, zmiennego w'czasie parametru,
ktéry bylby jednym ze skladnikéw prawej strony réw-
naf stanu. W zwigzku z tym, jedynym rozwiazaniem
wydaje ' si¢ zaproponowanie modelu wejsciowo-
wyjsciowego, w ktérym warto$¢-pH traktowana bylaby
jak zmienna stanu. Reprezentuje ono co§ na ksztatt
wbilansu wartosci pH” i przyjmuje nastepujaca postaé:

d F,
pz(f)= l‘i‘)(pH,(t)-pH(t))f

+%’—)(pH,(:)—pH(r))—R,(t)

)

Przyjmujac stala objetos$é komory reaktora V = const.
oraz deﬂniujé‘c wektory F(t)= [F ) F ]T
i Ye(t)= [(pH, —pH) (pH, —pH)]T, mozna ostatecz-

nie zapisa¢ réwnanie (7) w postaci réwnania (2). R6w-
nanie (7) nie ma zadnego sensu fizykalnego. Jest ono




jednak zapisane w postaci réwnania (2) i spelnia
wszystkie wymagania stawiane uproszczonemu mode-
lowi procesu w rozdziale 2. W szczeg6lnosci wystgpuje
w nim wielko$¢ sterujaca F, oraz pozwala ono na wyko-
rzystanie procedury estymacji parametru Ry?) (6a-b),
reprezentujacego w tym przypadku nie tylko nieznane
nieliniowo$ci procesu, ale takze niedokladno$¢ mode-
lowania, wynikajaca z zastosowania réwnania (7) dla
opisu rozpatrywanego procesu neutralizacji. Wtasciwy
dob6r wartoSci parametru Ry{t) zapewnia, iz ,bilans
warto$ci pH” moze byé spetniony dla dowolnej chwili
czasu.
4.2. Nieizotermiczny reaktor chemiczny
Przyktadowy nieizotermiczny reaktor chemiczny
z plaszczem chlodzacym przedstawia rys. 2. Sposéb
wyprowadzenia uproszczonego fizykalnego modelu
matematycznego w postaci réwnania (2) dla tego proce-
su znaleZ¢ mozna w pracy [6].

Qin

Qout

V = const

m

Rys. 2. Uproszczony schemat technologiczny nieizo-
termicznego reaktora chemicznego.

Podobnie, jak w poprzednim przypadku, zaklada sig, iz
posta¢ pelnego modelu matematycznego dla reaktora
pozostaje nieznana. Co wigcej, nieznane pozostajg
komponenty, wchodzace ze soba w reakcje chemiczne,
oraz rodzaj i nieliniowy opis matematyczny tych reak-
cji, zjawiska wytwarzania ciepla oraz zjawiska wymia-
ny ciepta pomigdzy komorg reaktora a plaszczem chlo-
dzacym. Dla rozpatrywanego procesu wiemy, iz:
e zachodzi on w komorze reaktora o stalej i znanej
objetosci V [m® 1,
~objeto$¢ plaszcza chlodzacego V, [m®] jest takze
stala i znana,
we wnetrzu komory reaktora zachodzi szereg reakcji

nieizotermicznych, co sprawia, iz podczas jego pracy

produkowane jest cieplo, powodujac tym samym
wzrost temperatury we wnetrzu komory reaktora,
przez komoreg reaktora przeptywa medium o mierzal-
nej temperaturze wlotowej T;, [K] ze znanym lub
mierzalnym przeplywem objgtosciowym F [m */min],
przez plaszcz chtodzacy przeptywa ciecz chlodzaca o
mierzalnej temperaturze wlotowej T ;, [K] ze zna-
nym (nastawianym) przeplywem objetoSciowym g,
[m /min],
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e temperatury na wylocie z komory reaktora T [K] oraz
na wylocie z plaszcza chlodzacego T, [K], sa mie-
rzalne.

W praktyce, dla rozpatrywanego reaktora chemicznego

z plaszczem chlodzacym za wielko$¢ sterowang przyj-

muje si¢ temperatur¢ T na wylocie z komory reaktora a

za wielko$¢ sterujaca — przeptyw objetosciowy cieczy

przez plaszcz chlodzacy gq.. Bedziemy wigc dazy¢ do

zapisania uproszczonego fizykalnego modelu procesu w

postaci r6wnania, opisujacego dynamike¢ zmian tempe-

ratury. W tym celu postugujemy si¢ prawem zachowa-
nia energii i proponujemy dwa réwnania, bilansujace
kolejno cieplo zgromadzone we wnetrzu komory reakto-
ra Q [J] oraz cieplo zgromadzone we wnetrzu plaszcza
chtodzacego Q. [J].

dQ(t)

—=—==0,(1)- Qo (t)+0;(1)-Q(t) (8a)

do.(1)
dt

=0 ,.(1)-0.,.,(t)+Q0.(1) (8b)

W réwnaniach tych wykorzystano nastgpujace strumie-
nie cieplne, zaznaczone na rys. 2:

Q,:, [J/min] — wlotowy strumien ciepla, wynikajacy
z temperatury wlotowej T, i z przeptywu obj¢to-

$ciowego F medium, przeplywajacego przez komo-
r¢ reaktora,

Q.. [J/min] — wylotowy strumien cieplta, wynika-
jacy z temperatury T i z przeptywu obj¢tosciowego
F medium, przeplywajacego przez komorg reaktora,

0;,, [J/min] — wlotowy strumien ciepla, wynikaja-
cy z temperatury wlotowej T, i z przeplywu obje-
toSciowego ¢. cieczy chlodzacej, przeplywajacej
przez plaszcz chlodzacy,

Q. » [J/min] — wylotowy strumiefi ciepta, wynika-
jacy z temperatury T, i z przeplywu objetosciowego
.cieczy q. chlodzacej, przeptywajacej przez plaszcz
chlodzacy,

Q. [J/min] — strumien ciepla, reprezentujacy wy-

miane ciepla miedzy komora reaktora a plaszczem
chlodzacym,

Q" [J/min] - strumieri ciepla, powstajacy w wyni-
ku blizej nieokre§lonych nieizotermicznych reakcji
chemicznych, zachodzacych w komorze reaktora.

W obu réwnaniach (8a) i (8b) wystepuje czion Q.
Mozna wigc wyznaczy¢ go z réwnania (8b) i wstawié
do réwnania (8a). Nastgpnie, po rozpisaniu znanych
zalezno$ci i zastgpieniu tych nieznanych jednym,
zmiennym w czasie parametrem, otrzymuje si¢ osta-
teczna posta¢ uproszczonego modelu dla rozpatrywane-
£0 procesu.

aT0s)_ gt alt)r

= T..(t)=T.(t))-Ry(1)

®



Przyjmujac stala objeto$é komory reaktora V = const.
E(t)=lg.(0)]
iYp(t)= [k(Tc',,,( t)-T.(t ))]T , mozna ostatecznie zapi-

sa¢ r6wnanie (9) w postaci réwnania (2). Réwnanie to
spelnia wszystkie wymagania stawiane uproszczonemu
modelowi procesu w rozdziale 2. Opisuje ono dynamike
zmian wielko$ci sterowanej T i zawiera po prawej stro-
nie wielko$¢ sterujaca g.. Nieznane nieliniowosci proce-
su oraz wszelkie niedokladno$ci modelowania (zmniej-
szenie rz¢du procesu, pominigcie strat ciepta do otocze-
nia, itp.) zastapiono tu jednym zmiennym w czasie pa-
rametrem Ry(t). Warto$¢ tego parametru moze by¢ es-
tymowana na biezgco przy pomocy procedury estymacji
(6a-b).

oraz definiujac wektory

Parametr k, wystepujacy w réwnaniu (9), mozna wy-
znaczy¢ w oparciu o znajomo$é ciepta wilasciwego
i gestosci cieczy we wnetrzu komory reaktora oraz cie-
czy chlodzacej. Jednak, dzigki kompensacyjnym wia-
$ciwoSciom procedury estymacji, tak wyznaczona war-
to$¢ k moze by€ obarczona duzym btedem i nie wptynie
to na jako$¢ sterowania procesem w oparciu o jego
uproszczony model (9) [6].

5. PRZYKLADY ZASTOSOWANIA
UPROSZCZONEGO MODELU DLA
WYPROWADZENIA PRAWA STEROWANIA

Zgodnie z zalozeniami, oméwionymi w rozdziale 2,
uproszczony model procesu (2) jest modelem afinicz-
nym. Uzupetniony o procedure estymacji (6a-b) moze
on stanowi¢ podstawg dla wyprowadzenia algorytmu
sterowania w oparciu o jedna z wymienionych ponizej
metod. Celem sterowania bedzie zawsze utrzymanie
wartoSci wielkosci sterowanej na zadanym poziomie
t) =Yy,

5.1. Process Model-Based Control (PMBC) [12]
Metodologia ta w swojej podstawowej postaci wykorzy-
stuje nieliniowy model procesu w postaci (1). Nic nie
stoi wigc na przeszkodzie, aby wykorzysta¢ ja do wy-
prowadzenia prawa sterowania w oparciu o uproszczony
model procesu (2), uzupelniony o estymowany na bie-

23C0 parametr ﬁy . Po dyskretyzacji z okresem prébko-
wania T mozna wtedy zapisaé:

i
Ym_Y :___L.FTiyi
Ty v

v LF —R;

(10)

W przypadku konkretnego procesu wystarczy z réwna-
nia (10) wyznaczyé wielko$¢ sterujaca, ktéra, zgodnie
z zalozeniami, przyjetymi dla modelu (2), jest jednym
z elementéw wektora F lub Y .. Doprowadzi to do

jawnej postaci prawa sterowania PMBC.
5.2. Regulacja predykcyjna

Uproszczony model procesu w postaci ré@nania )
bardzo dobrze nadaje si¢ do wykorzystania przy wyzna-
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czaniu jednokrokowego regulatora predykcyjnego.
W pracy [4] autor zaproponowal postaé takiego regula-
tora dla sterowania bioreaktorem przy wykorzystaniu
uproszczonego modelu procesu ze wskaZnikiem po-
chianiania substratu. Praca [3] pokazuje, ze idea jedno-
krokowego regulatora predykcyjnego moze by¢ wyko-
rzystana takze do sterowania temperatura we wnetrzu
komory nieizotermicznego reaktora chemicznego bez
uwzgledniania dynamiki ptaszcze chtodzacego.

Posta¢ jednokrokowego regulatora predykcyjnego wy-
prowadza si¢ w oparciu o zdyskretyzowana postaé
uproszczonego modelu procesu (2), uzupelnionego

o estymowany na biezaco parametr ﬁy. Dyskretyzacji
dokonuje si¢ z krokiem prébkowania Tg:

pi+l _ pi
y© -r (11)

TR
W modelu tym warto§¢ P! oznacza jednokrokows

predykcje wartosci wielko$ci sterowanej Y, przeprowa-
dzong przy zalozeniu stato$ci warto$ci mierzalnych
zakl6cen oraz estymowanego parametru f!y w jednym
kroku dyskretyzacji. Przyjmujac, iz chcemy przeprowa-
dzi¢ nasz obiekt w tym kroku dyskretyzacji do nowej
wartosci wielkosci sterowanej Y,,, wystarczy podstawié
Y*! = v, do réwnania (11) ¢ -wyznaczyé z niego wiel-
ko$¢ sterujaca. Warto$¢ Y, moze by¢ bezposrednio
réwna nowej warto$ci zadanej Y,, = Y, lub tez moze ona
stanowi¢ jeden z punktéw trajektorii odniesienia, po
ktérej chcemy przeprowadzi¢ nasz obiekt do nowej
warto$ci zadanej w wigkszej liczbie krokéw dyskretyza-
cji. Wtedy warto$é Y, = yY,,, a warto$¢ wspélczynnika
przyjmujemy jako y < 1.

Wykorzystanie modelu (2) dla celéw klasycznej wielo-
krokowej regulacji predykcyjnej wymagaloby estymaciji
przysztych wartosci parametru R G=i+1..

i+H) przez ilo§¢ krokéw predykcji H w oparciu o zato-
zone state warto$ci mierzalnych zaki6cefi.

5.3. Sterowanie linearyzujace [2, 9]

Wykorzystanie uproszczonej postaci modelu (2) do
wyprowadzenia prawa sterowania w oparciu o idee
regulacji linearyzujacej dla obiektéw pierwszego rzedu
przedstawiono po raz pierwszy w pracy [5], proponujac
algorytm sterowania B-BAC (ang. Balance-Based Ad-
aptive Control). W podejsciu tym wymusza si¢ wyklad-
niczg zmiang uchybu w petli zamknietej przy zatozeniu
stalo$ci warto$ci zadanej Y, = const:

dy(s) _
dt

Aly, -v(1)). 12
Wspblczynnik 4 > 0 jest wsp6lczynnikiem strojenia
regulatora. £aczac réwnanie (12) z réwnaniem modelu
(2), uzupelnionym o estymowana na biezaco warto$é

parametru f!y , po dyskretyzacji z okresem prébkowania
Ty uzyskuje sie ogblna postaé regulatora B-BAC:



iy, -v')=FMy. -V'R, (13)
Z powyzszego réwnania wystarczy wyznaczy¢é warto$¢
wielkosci sterujacej, aby otrzymac jawna postaé prawa
sterowania B-BAC.

6. PODSUMOWANIE

W pracy zaproponowano zunifikowana postaé uprosz-
czonego fizykalnego modelu procesu. Model ten ma
posta¢ réwnania bilansowego pierwszego rzedu, opisu-
jacego dynamike¢ wielkosci sterowanej. Wszystkie nie-
znane nieliniowo$ci procesu oraz ewentualne niedo-
kladno$ci modelowania zostaly zastgpione jednym,
zmiennym w czasie parametrem, co sprawia, iz model
ten jest modelem niestacjonarnym. Warto$¢ tego para-
metru musi byé estymowana na biezaco, aby zapewnié
zgodno$¢ migdzy aktualnym stanem procesu a wyjsciem
modelu. Poniewaz jednak zawsze estymacji wymaga
tylko ten jeden parametr, klasyczna metoda najmniej-
szych kwadratéw, zapisana w postaci skalarnej, pozwala
na uzyskanie bardzo dobrej dokiadno$ci estymacji bez
koniecznos$ci wykorzystywania jakichkolwiek ze-
wngtrznych sygnaléw pobudzajacych.

Niestacjonarno§¢ proponowanego modelu sprawia, iz
moze on by¢ z powodzeniem wykorzystywany do opisu
proceséw wyzszych rz¢déw niz wskazywalaby na to
postaé réwnania (2). Jednakze nalezy zwréci¢ uwage na
fakt, iz model ten zupelnie nie nadaje si¢ do badaf po-
znawczych. Jedynym jego zastosowaniem jest wykorzy-
stanie go do syntezy prawa’ sterowania w oparciu o
metodologi¢ bazujaca na fizykalnym modelu procesu.
W pracy pokazano przykiady wyprowadzenia uprosz-
czonego modelu procesu w postaci réwnania (2) dla
dwdch przykladowych proces6w: procesu neutralizaciji
oraz nieizotermicznego reaktora chemicznego. Wypro-
wadzenie to odbywa si¢ zawsze przy zalozeniu mozli-
wie minimalnej wiedzy na temat procesu, a w szczeg6l-
nosci na temat charakteru jego nieliniowosci. Wykorzy-
stuje si¢ jedynie og6lnie znane prawa zachowania masy
i/lub energii. Cecha ta pozwala traktowa¢ model (2)
jako uniwersalny i praktycznie akceptowalny opis pro-
cesu.

Proponowany uproszczony model procesu (2) moze
stanowi¢ punkt wyjscia dla wyprowadzenia prawa ste-
rowania, uwzgledniajacego nieliniowy charakter same-
go procesu. W pracy pokazano to na przykladzie trzech
metodologii: Process Model-Based Control, regulacji
predykcyjnej i sterowania linearyzujacego.

METHODOLOGY FOR DERIVING THE SIMPLIFIED
PHYSICAL MODEL OF A PROCESS
FOR THE ADAPTIVE CONTROL

Abstract: In this paper, we present the methodology for
deriving the simplified and general physical model for a wide
range of processes, which can be a basis for a number of
model-based control strategies. This model is derived basing
on the general mass and/or energy conservation laws and all
unknown nonlinearities of a process, together with modeling
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uncertainties, are replaced by the only one time-varying pa-
rameter. Its value can be easily estimated on-line, which en-
sures the adaptability of the resulting control law,
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