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1 Einleitung

Die Produktion von Kunststoffen ist sowohl aus technischer als auch 6konomischer Sicht ein
bedeutendes Gebiet in der chemischen Industrie. Im starken wirtschaftlichen Wettbewerb
besteht die permanente Forderung, dass bel steigenden Rohstoff- und Energiepreisen
einerseits die Anforderungen an eine hohe Produktqualitdt sowie an niedrige Produktions-
kosten zu erflllen sind, und dass andererseits die strikte Einhaltung gesetzlicher Vorgaben

beztiglich Sicherheit und Umweltvertréglichkeit von Chemie-Anlagen zu gewahrleisten ist.

Die bel der Polymerisationsreaktion auftretende starke stoffliche und energetische Kopplung
sowie die bei der messtechnischen Erfassung von Qualitdtseigenschaften zu bewéltigenden
Schwierigkeiten erfordern eine systematische, rechnergestiitzte Online-Prozessfihrung, die
auf moglichst umfassende Informationen tiber das dynamische Prozessverhalten zurtickgreifen
muss. Dazu wird eine Online-Uberwachungseinrichtung, auch Zustandsschitzer genannt, so
eingesetzt, dass eine kontinuierliche Beziehung zwischen den online geschatzten Messgréfien
und den Produkteigenschaften zur Verfuigung steht. Fur diese Online-Uberwachung ist es eine
wichtige Voraussetzung, dass die Zeit fir die Ermittlung, Verarbeitung und Ubertragung der
Prozessinformationen kirzer ist as die Zeit, in der sich die Produkteigenschaften andern.
Auch mit dieser Vorgabe sollte die Online-Uberwachungseinrichtung jedoch so einfach wie

maoglich sein.

Neben der Mess- und Regelungstechnik ist das verfahrenstechnische und chemische Prozess-
verstandnis von besonderer Bedeutung. Da die experimentelle Ausarbeitung von Prozess-
fuhrungskonzepten zum Betrieb von Polymerisationsreaktoren in der Regel zu schwierig und
aufwendig ist, werden die neuen Prozessfihrungsverfahren der Polymerisationsreaktoren mit
Hilfe von umfangreichen Computer-Simulationen entwickelt, wobei ein Prozessmodell
verwendet wird, das aus komplexen nichtlinearen Differentialgleichungen zur Beschreibung
des Prozessverhaltens von Polymerisationsreaktoren besteht. Dank der stetig fortschreitenden
Entwicklung der Computerleistung kann die Prozessfihrung der Polymerisationsreaktoren
heute fast ausschliefdlich durch moderne Prozess-Leit-Systeme (PLS) durchgefiihrt werden
(Amrehn 1977, Olsson-Piani 1992). Diese besitzen ein grol3es Effizienz-Erhéhungspotential,
da sie sowohl die konventionelle Fahrweise des Prozesses ermdglichen, und andererseits auch
durch die Erfassung umfangreicher Informationen Uber das dynamische Prozessverhalten die
Umsetzung von Online-Prozessfiuhrungskonzepten zulassen. Daher konzentriert sich das

wissenschaftliche und wirtschaftliche Interesse immer mehr darauf, mit Hilfe von Computer-
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simulationen ein finanziell ginstiges und gerade auch qualitétsorientiertes Online-

Prozessfuhrungskonzept fur Polymerisationsreaktoren zu erarbeiten.

Die folgende Arbeit beinhaltet Entwicklung und Test eines modellgestiitzten Prozessfihrungs-
konzeptes fur die Losungs-Polymerisation, wobei der Schwerpunkt der Untersuchungen auf

die Modellbildung und die Optimierung gelegt wird.

1.1 Stand der Technik

Allgemein: In der Online-Prozessfihrung von Polymerisationsreaktoren ergibt sich eine Folge
von Teilaufgaben wie Modellierung, Optimierung, Online-Uberwachung und Steuerung,
wozu es in den letzten zwanzig Jahren zahlreiche Verdffentlichungen gab. Uber die
wichtigsten Publikationen zu der in dieser Arbeit behandelten Thematik folgt ein knapper
Uberblick: MacGregor et al. (1984) und MacGregor (1986) veroffentlichten Ubersichtsartikel,
die sich speziell mit der Steuerung von Polymerisationsreaktoren beschaftigen. Aul3erdem
wurden von Amrehn (1977), Penlidiset a. (1985) und Elicabe-Meira(1988) verschiedene
Aspekte des Steuerungsproblems von Polymerisationsreaktoren beschrieben. Eine allgemeine
Ubersicht (ber die Online-Prozessfilnrung von Polymerisationsreaktoren wurde von
Ray (1972) vorgelegt. Diese Verdffentlichung ist sehr umfangreich konzipiert und behandelt
Fragen der Modellierung, der Online-Uberwachung und des Reglerentwurfs. Einen
praxisnahen Artikel haben Kiparissides et al. (1993) fur dieOnline-Prozessfiihrung, d. h. die
Modellierung, die Optimierung und die Steuerung des fur die Polymerisationsreaktion von
Ethylen verwendeten Hochdruck-Reaktors verdffentlicht, und Schork et al. (1993) erarbeiteten
ein Grundlagenbuch fir die Ubersicht der Steuerung von Polymerisationsreaktoren. In diesem
Buch werden sowohl verschiedene Theorien der Polymerisationsreaktionen und der
Regelungstechnik dargestellt, als auch ihre Anwendungen fir Polymerisationsreaktoren
beschrieben. In jlingster Zeit haben Embirucu et al. (1996) zahlreiche Verdffentlichungen Gber
fortgeschrittene Steuerungsverfahren von Polymerisationsreaktoren gesichtet und ausgewertet,
wobei sie nichtlineare, optimale, adaptive und pradikative Steuerungen in den Vordergrund

stellten.
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Produktqualitat: Eine Kunststoff-Eigenschaft kann allgemein durch ihre mittlere Molmasse
und die Molekulargewichtsverteilung dargestellt werden. Die Untersuchung von Martin et al.
(1972), Graessley (1974), Nuneset a. (1982), Tirrell (1984), Seitz (1993) und Tirrell (1995)
uber die Zusammenhang zwischen thermischen bzw. mechanischen Stoffeigenschaften und
dem Molekulargewicht bzw. der Molekulargewichtsverteilung eines Kunststoffs ergab, dass
die Polymerqualitdt, wie die thermischen bzw. mechanischen Stoffeigenschaften, durch
Erhéhung der mittleren Molmasse und die Verkleinerung der Molmassenverteilung verbessert
werden kann. Da die Molmassenverteilung des Kunststoffs schon in dem Reaktionsschritt der
Polymerherstellung bestimmt wird, ist es erforderlich, ein exaktes Simulationsmodell fir die

Polymerisationsreaktion zu entwickeln.

Modellierung: Ray (1972), Gerrens (1980), Hamielec-MacGregor (1989) und Kiparissides
(1996) diskutierten die Moglichkeiten, Polymerisationsreaktoren zu modellieren. Erstmalig
wurde der Reaktionsmechanismus der Radikal-Polymerisation von Ray (1972) vorgestellt.

Spéter folgten zahlreiche Wissenschaftler, unter ihnen Baillagou-Soong (1985), Hamielec-
MacGregor (1989), Kiparissideset al. (1993), Bo6hm-Rdck (1994), Guiochon et al. (1995),

Mosebach-Reichert (1995) und Weickert (1997), die das dynamische Prozessverhalten von
Polymerisationsreaktoren entsprechend dem jeweiligen Anwendungszweck modellierten. Im
Bereich des hohen Umsatzes der Polymerisationsreaktion wird eine Beschleunigung der
Reaktionsgeschwindigkeit beobachtet, und die kinetische Abbruchkonstante der Polymeri-

sationsreaktion verringert sich hier besonders stark bei steigendem Umsatz. Dieses Phdnomen
wird Gel- oder Trommsdorff-Effekt genannt und l&sst sich durch die Korrektur der

kinetischen Konstanten kompensieren. Es ist zu beobachten, dass einige Monomere wie
Methylmethacrylat (MMA) und Styrol sehr héufig in Experimenten verwendet wurden, so
dass eine Fllle von Grundlagenuntersuchungen existieren, auf die in dieser Arbeit zurtick-

gegriffen werden kann, ebenso auf die kinetischen Parameter der Stoffsysteme, die aus der
Literatur Ubernommen werden (Schuler-Suzhen 1985, Baillagou-Soong 1985, Papadopoulou

1988, Carloff 1993, Bohm 1997, Weikert 1997).

Betriebsweise: Unter den Gesichtspunkten der chemischen Verfahrenstechnik lasst sich die
auf diesem Gebiet verdffentlichte Literatur in Abhangigkeit von der Betriebsweise as

diskontinuierlich, halbkontinuierlich und kontinuierlich betriebene Prozesse, sowie vom
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Reaktionsverfahren als Massen-, Lésungs-, Emulsions- und Suspensions-Polymerisation,
klassifizieren. Jeder Betriebsweise eines Reaktionsverfahrens ist eine eigene Aufgaben-
stellung vorzugeben. Die Betriebsweise und das Ziel der jeweiligen Steuerung sind eng
miteinander verknlpft. Das typische Ziel beim Betrieb eines Polymerisationsreaktors ist die
Minimierung der Molekulargewichtsverteilung und die Erhéhung der mittleren Molmasse bis
zum Wert 4,0x10*[g/lgmol], wodurch ein mechanisch ausgezeichnetes Polymerprodukt
hergestellt werden kann (Nunes et al. 1982, Chang-Lai 1992, Soroush-Kravaris 1993). Beim
Betrieb des Polymerisationsreaktors sind die Warmeabfuhr und die Entfernung von Rest-
monomeren bzw. Loésungsmittel sowie ganz allgemein die Handhabung der hoch zéhfliissigen
Ldsungen als wichtigste Ziele der chemischen Verfahrenstechnik zu nennen (Gerrens 1992).
Esist auch sinnvoll, nach der Betriebsweise die Steuerung des Polymerisationsreaktorsin vier
Teilbereiche einzuteilen. Im diskontinuierlich oder halbkontinuierlich betriebenen Reaktor
lasst sich die gewiinschte Produkteigenschaft entlang eines speziellen zeitlichen Temperatur-
verlaufs erzielen (Tirrell-Gromley 1981, Chylla-Haase 1990, Arnemann et al. 1991). Haufig
entstehen bei diskontinuierlich oder kontinuierlich betriebenen Reaktoren thermische
Stabilitétsprobleme. Bel halbkontinuierlich oder kontinuierlich betriebenen Reaktoren steht
die Regelung einzelner Produkteigenschaften im Vordergrund. Bei kontinuierlich betriebenen
Reaktoren sind besonders die Anfahr- und Produktwechsel-Vorgdnge von Interesse
(Hamer et al. 1981, Schmidt-Ray 1981, Schmidt et al. 1989, Pinto-Ray 1995, Pinto-Ray
1996), wozu Carloff (1993) in seiner Dissertation diese Problemstellung erlautert hat.

Optimierung: Ein grundlegendes Buch, welches die Optimierungsprobleme der chemischen
Verfahrenstechnik behandelt, wurde von Edgar-Himmelblau (1988) verfasst. Keil (1996)
verdffentlichte einen Uberblicksartikel, der sowohl lineare Optimierungsverfahren als auch
nichtlineare Optimierungsverfahren ausfihrlich beschreibt. Polymerisationsreaktionen sollen
von einem Anfangszustand so zu einem Endzustand gefiihrt werden, dass sich die gewtinschte
Produktqualitdt erreichen lésst. Dieser angemessene ZustandsgroRenverlauf wird meistens
empirisch an der Versuchsanlage oder numerisch mit dem Prozessmodell ermittelt. Danach
wird der ZustandsgrofRenverlauf durch optimale Rickfihrungen der Messgrofien verbessert. In
bezug auf die Produktqualitét sind die Betriebsbedingungen des Batch-Polymerisations-
reaktors von Soroush-Kravaris (1993) optimiert worden. Dazu ist ein neuer LOsungs
algorithmus, der aus dem ,, Schief3-Verfahren® (Cuthrell-Biegler 1989, Riggs 1994) und dem
» Gradient-Verfahren" (Papageorgiou 1991, Schwetlick-Kretzschmar 1991) besteht, verwendet
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worden. Unter Zuhilfenahme des Pontryagin’ schen Maximum-Prinzips sind die optimalen
Steuergrof3en von Carloff (1993) bestimmt worden. Die Steuergréf3en sind so nach oben und
unten beschrankt worden, so dass die aus der Optimierung hervorgehenden Steuergrof3en
moglichst einfach sind. Zur Minimierung der Anfahr- und Ubergangszeiten eines
kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors sind das Anfahren eines leeren Reaktors
und das Anfahren eines mit den Edukten sowie dem Ldsungsmittel gefillten Reaktors

untersucht worden.

Online-Uberwachung: Das Erarbeiten von neuen Entwirfen zur Online-Uberwachung der
Zustandsgroéfen wird bei den Polymerisationsreaktoren als wichtige Aufgabenstellung
angesehen. Die Uberwachung von Polymerisationsreaktoren ist jedoch aufgrund des Mangels
an geeigneter Online-Messtechnik fur die Produktqualitét sehr schwierig (MacGregor et al.
1984, Kozub-MacGregor 1992, Seitz 1993). In seiner Habilitationsschrift verdffentlichte
Zeitz (1977) eine grundlegende Arbeit Uber die Beobachtbarkeit von chemischen Reaktoren
und den Entwurf nichtlinearer Zustandsschétzer, wobei nichtlineare Zustandsschétzer zur
Bestimmung der Zustandsgréf3en bei chemischen Reaktoren entwickelt wurden. Polymeri-
sationsreaktionen werden hierbei nicht speziell behandelt. Bei der Prozessfihrung der
Polymerisationsreaktoren ist es notwendig, dass die vollstandigen Zustandsgrofien, mit denen
die Produktqualitét ausgedrtickt wird, online ermittelt werden. Jedoch sind diese Zustands-
grofen oft nicht online-messbar, so dass diese Zustandsgrof3en aus online zuganglichen
MessgrofRen mit Hilfe eines Zustandsschétzers rekonstruiert werden missen. Um die nicht
messbaren oder nicht online-messbaren Zustandsgrofien zu erfassen, wird haufig ein EKF
(Erweitertes Kalman-Filter) verwendet (siehe Abb. 1.1.1).

u y

u » Prozess > Y T R CEEE LR |
; K jeg |
| b |
»| EKF || ax/dit = f(x,t) " [odt y=h(x) |!
— l |

A A

X X

€Y (b)

Abb. 1.1.1: Zustandsschatzung mit dem EKF (a) und Ubersichtliches Filterungsprinzip (b)
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Das Kalman-Filter wurde von Kalman (1960) entwickelt undfir nichtlineare Systeme von
Jazwinski (1970) erweitert. Danach fand das EKF bel Schuler (1980), Schuler-Suzhen (1985),
Schuler-Papadopoulou (1986) und Papadopoulou (1988) zur Schétzung der Zustandsgrofien
eines diskontinuierlichen Polymerisationsreaktors Verwendung. Sie bestimmten die Tempera-
tur, die Konzentrationen und die Molmassenverteilung durch eine Temperatur-Messung, eine
Brechungsindexmessung und eine GPC (Gel Permeation Chromatography). Die Zustands-
schétzung von Polymerisationsreaktoren wurde von MacGregor et al. (1986) behandelt, der zu
dem Schluss kam, dass es wegen Mangel an guten Online-Sensoren notwendig ist, bei der
Uberwachung von Polymerisationsreaktoren Zustandsschitzer einzusetzen. Neben dem
Einsatz dieser Beobachter wird das Prozessmodell auf die Beriicksichtigung von Verun-
reinigungen erweitert, und dieses wird am Beispiel einer Emulsions-Polymerisation
angewendet. Zur Online-Uberwachung einer diskontinuierlichen Lésungs-Polymerisation von
Methylmethacrylat haben Elliset al. (1988) ein Erweitertes Kalman-Filter (EKF) verwendet.
In seinem Artikel fanden sich die durch Dichtemessung des Bypasses erhaltenen Stoff-
konzentrationen im Reaktor und die durch GPC-(Gel Permeation Chromatography)-
Auswertung der zeitlich diskreten Entnahmeproben rekonstruierten Molekulargewichts-
verteilung. Schuler-Schmidt (1991) haben Uber modellgestiitzte Messungen in chemischen
Resktoren einen allgemein gehaltenen Ubersichtsartikel verfasst. Die modellgestiitzte
Messung wird hier mit Hilfe der Kalman-Filter- und Uberwachungstechnik durchgefiinrt,
wobei Bio- und Polymerisationsreaktoren hierbel als Anwendungsbeispiele verwendet worden
sind. Gagnon-MacGregor (1991) haben auf die Styrol-Butadien-Copolymerisation ein
Erweitertes Kalman-Filter angewendet. Seine Verdffentlichung behandelt die Modellierung
von ZustandsgrofRen zur Beriicksichtigung von Verunreinigungen, die Zustandsschatzung
einer kontinuierlichen Emulsions-Polymerisation und die Auswahl eines optimalen Satzes von
Sensoren. Drei nichtlineare Zustandsschétzer sind bei der Emulsions-Polymerisation von
SBR (Styrol-Butadien-Kautschuk) von Kozub-MacGregor (1992) untersucht und verglichen
worden. Zur Verbesserung der Konvergenz ist ein rekursiv vorhersagender Fehlerbeobachter
vorgestellt worden. Fur die diskontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktoren sind der
auf dem EKF basierende Ein-/Ausgangs-Linearisierungsregler von Wang et al. (1995) und der
auf dem EKF basierende PID-Regler von Elliset al. (1994) entwickelt worden, das NN-
(Neura Network)-Modell wurde fir das EKF von Guiochon et al. (1995) eingesetzt.
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Steuerung: Die Regelung von Polymerisationsreaktoren ist wegen ihrer stark nichtlinearen
Dynamik ein schwieriges und kompliziertes Problem. Daher besteht besonderes Interesse
daran, bei Polymerisationsreaktoren nichtlineare Steuerungsverfahren einzusetzen. Die nicht-
linearen Steuerungsstrategien lassen sich allgemein in zwei Gruppen einteilen, d. h. diese
nichtlinearen Steuerungsstrategien basieren entweder auf den Optimierungsverfahren oder auf
der Theorie von Differentialgeometrie (Daoutidis et al. 1991, Daoutidis-Kravaris 1992,
Schork et al. 1993, Embirucu et al. 1996). Nichtlineare MPC-(Model Predictive Control)-
Regler gehdren zur ersten Gruppe (Bejger et al. 1981, Ponnuswamy et a. 1987). Der DMC-
(Differential Matrix Control)-Regler ist der bekannteste der modellgestitzten Algorithmen
und wurde haufig in der Industrie verwendet. Seine Grundidee besteht darin, dass en
Prozessmodell in Form von Sprungantwortkoeffizienten parallel mit dem Prozess verwendet
wird, um die kinftigen Ausgangsgrofen, die auf den vergangenen Eingangsgréf3en und
aktuellen Messgrofien basieren, vorherzusagen (Nakamoto-Watanabe 1991). Aul3erdem wird
eine Zielfunktion online minimiert, um die kinftigen Steuergréf3en zu berechnen. Garcia-
Morshedi (1986) haben erstem Ma den Algorithmus des DMC-Reglers fur die
Polymerisationsreaktoren  verwendet. Das Steuerungsverfahren wurde von Gattu-
Zafiriou (1992) erweitert, wobei das EKF fir die Zustandsschétzung des nichtlinearen
Prozesses eingesetzt wurde. In jungster Zeit wurde die Erweiterung des Prozessmodells von
Maner-Doylelll (1997) versucht, um die Beschreibung der Nichtlinearitét des Prozesses zu
verbessern. In den letzten zehn Jahren gab es ebenfalls eine Anzahl von Veréffentlichungen
Uber die auf Differentialgeometrie basierenden Steuerungsverfahren. Diese Algorithmen
suchen mit Hilfe des nichtlinearen Prozessmodells die Pseudosteuergréfen, die sich linear auf
die Ausgangsgrofien beziehen. Das Problem hierbei ist, die Inversion des nichtlinearen
Prozesses zu finden. Falls dieses Problem gelost wird, stellt diese Methode
verstandlicherweise das einfachste Steuerungsverfahren dar, da dann fir den nichtlinearen
Prozess ein linearer Regler eingesetzt wird. Die globale Lineariserung von Kravaris-
Chung (1987) ist ein solches Steuerungsverfahren. Fir die Linearisierung, die durch statische
Zustandsruckfuhrung zustande kommt, haben Kravaris-Soroush (1990) die notwendigen und
ausreichenden Bedingungen hergeleitet und die RuUckfuhrungsregel formuliert. Das
vorgeschlagene Steuerungsverfahren ist mit dem halbkontinuierlich  betriebenen
Copolymerisationsreaktor von VA/MMA (Methylmethacrylat und Vinylacetat) getestet und
um den offline optimierten Temperaturverlauf (Soroush-Kravaris 1993) einzustellen, ein

globaler Lineariserungsregler von Soroush-Kravaris (1992) eingesetzt worden. Fir die
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L 6sungs-Polymerisation im Batch-Polymerisationsreaktor wurden MMA (Methylmethacrylat)
as Monomer, AIBN (Azoisobutyronitril) as Initiator und Toluol als Lo&sungsmittel
verwendet. Als zwei SteuergrofBen sind der Warmestrom der Reaktorheizung und der
Kuhlwasserdurchfluss des Kihimantels verflgbar. Durch einen Beobachter reduzierter
Systemordnung werden sowohl die Initiatorkonzentration als auch die Monomerkonzentration
ermittelt. Im Vergleich mit einem konventionellen PID-Regler zeigt der globale
Linearisierungsregler mit dem aulReren Pl-Regler eine deutlich bessere Regelleistung, auch die

Einstellung der Reglerparameter ist einfacher.

1.2 Problemstellung

Bei der Produktion von Kunststoffen ist die hohe Produktqualitét eine absolute wirtschaftliche
Notwendigkeit, um die unterschiedlichen Anforderungen der Kunden zu erfullen. Den
Forderungen nach einem spezifizierten Polymer nachzukommen ist noch heute eine wichtige
und schwierige Aufgabe in der Kunststoffproduktion. Fir die Produktion eines spezifizierten
Polymers ist es vor allem unabdingbar, dass die Reaktionsbedingungen in dem Polymeri-
sationsreaktor zur bestimmten Produktqualitdt optimiert und geregelt werden. Beim
stationdren Betrieb kann die Prozessfihrung des Polymerisationsreaktors vollstandig durch
den Einsatz konventioneller Regler Ubernommen werden, wogegen bei der dynamischen
Fahrweise ein neues Prozessfihrungskonzept erforderlich ist, in dem das nichtlineare
Prozessverhalten des Polymerisationsreaktors berticksichtigt wird. Dazu ist eine modell-
gestiitzte Online-Prozessfiihrung des Polymerisationsreaktors nétig. Seit Ende der 80er Jahre
werden die modellgestitzten Online-Prozessfiihrungskonzepte und deren Anwendungen
diskutiert. Die Konzentrationen, die als Eingangsgréf3en des Reglers verwendet werden, oder
andere Zustandsgrofien, die nicht online-messbar sind, lassen sich durch einen nichtlinearen
Zustandsschatzer schatzen und zur Regelung heranziehen. Fir den Polymerisationsreaktor
sind die Entwicklung und die Anwendung von Online-Prozessfuhrungskonzepten, die sich auf
die komplizierten nichtlinearen Prozessmodelle stiitzen, jedoch kaum noch in der Literatur zu
finden. Fur den Entwurf dieser Online-Prozessfiuhrungskonzepte benttigt man vor alem
Wissen daruber:
» was wichtige, zweckméafdige Kunststoffeigenschaften sind,

» wie sich diese Kunststoffeigenschaften im Verlauf der Polymerisationsreaktion andern,
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 welche online messbaren Regel groRen verfugbar sind,

* wie andere Regelgrofien mit den erfassten Informationen berechnet werden kénnen,

» wie diese Regelgréfzen mit den Produktei genschaften korrespondieren,

» was verwendbare Stellgrofien sind,

» wiediese StellgrofRen das Prozessverhalten der Regel grof3en beeinflussen
sowie weitere Eigenschaften, die hier nicht genannt werden. Aulerdem gibt es die Forderung
nach Wirtschaftlichkeit und Flexibilitdt des Entwurfsvorgangs der neuen Online-Prozess-
fuhrungskonzepte. Aus dieser Forderung folgt, dass der gesamte Entwurfsvorgang auf
verschiedenen Simulationen im Rechner beruht. Bei der Modellierung sollte das stochastische
Prozessverhalten auch berticksichtigt werden und durch Simulation der Einfluss aufgezeigt
werden. Im Grunde genommen ist die Online-Prozessfiihrung, die das nichtlineare Verhaten
des Polymerisationsreaktors berticksichtigt, notwendig fur die Qualitétssicherung des her-
gestellten Kunststoffs.

1.3 Zielsetzung

Ziel dieser Arbeit ist, fir die Kunststoff-Herstellung ein geeignetes Online-Prozessfiihrungs-
konzept des Polymerisationsreaktors zu entwickeln. Das Online-Prozessfiihrungskonzept wird
durch verschiedene Simulationen entworfen. Dies erfordert zum einen ein exaktes
Prozessmodell, auf dessen Basis optimale Betriebsbedingungen sowie ein optimaler Verlauf
der Polymerisationsreaktion ermittelt werden. Weiter werden die Simulationsprozesse online
Uberwacht und gesteuert. Unter Berlcksichtigung des Reaktionsmechanismus wird die
Polymerisationsreaktion modelliert. Die Molekulargewichtsverteilung (MWD: Molecular
Weight Distribution) des hergestellten Kunststoffs, die ein Massstab der Kunststoffqualitét ist,
wird durch statistische Momente der Kettenlangenverteilung modelliert. Durch umfangreiche
Simulationen werden die optimale Betriebsbedingungen zur Herstellung des Kunststoffs mit
der spezifizierten Produktqualitdt ermittelt. In der vorliegenden Arbeit werden die zwel
idealen Fahrweisen, Batch- und CSTR-Polymerisationsreaktoren, nacheinander behandelt.
Beim diskontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktor handelt es sich um die Offline-
Optimierung der Betriebsbedingungen, wie des Reaktionstemperaturverlaufs und der
Konzentration der Edukte sowie des Losungsmittels, hingegen stehen beim kontinuierlich
betriebenen Polymerisationsreaktor die Online-Uberwachung und -Steuerung im Vorder-

grund. Von besonderem Interesse ist die Ermittlung des vollstdndigen Zustandsvektors in
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bezug auf das Prozessmodell des Polymerisationsreaktors. Somit ist eine leistungsfahige
Online-Zustandsschétzeinrichtung zu entwickeln. Um diese Forderung zu erfillen, wird ein
Erweitertes Kalman-Filter (EKF) entwickelt, das die nicht online-messbaren Zustandsgrofien
auf der Basis der gemessenen Messgrofien rekonstruieren kann. Folglich wird der vollsténdige
Zustandsvektor sowohl durch die Online-Messung der kontinuierlich verfigbaren physikali-
schen Grofden wie der Dichte, der Temperatur und der Viskositét, als auch durch die Onlie-
Schétzung des Erweiterten Kalman-Filters erhalten. Die Information zur Rekonstruktion der
MWD kommt im wesentlichen aus der Viskositdtsmessung, und die Bestimmung des
Monomerumsatzes wird groftenteils aus der Dichtemessung erhaten. Eine zusétzliche
Aufgabe des Erweiterten Kalman-Filters ist es, die Mess- und Modellfehler zu beseitigen.
Darlber hinaus ist die Entwicklung und Anwendung des nichtlinearen Zustandsreglers beim
Polymerisationsreaktor zum Gewinn des zweckmélligen Kunststoffs von besonderer
Bedeutung (siehe Abb. 1.3.1). Auf der Basis der rekonstruierten vollstandigen Zustandsgrof3en
kann der Einsatz des nichtlinearen Zustandsreglers zur Verbesserung der Produktqualitét und
Betriebssicherheit fuhren. Die Qualitétssicherung des hergestellten Kunststoffs kann deshalb
dadurch realisiert werden, dass man dem neuen Online-Prozessfiihrungskonzept Schritt fr
Schritt folgt, wie in Tab. 1.3.1 schematisch dargestellt wird.

4

w —>| Zustandsregler Prozess >y
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Abb. 1.3.1: Nichtlinearer Zustandsregler mit dem Erweiterten Kalman-Filter.

Tabelle 1.3.1: Ziel und Aufgabe des Online-Prozessfiihrungskonzepts

Zid Aufgabe Behandlung in
Prozess-Simulation beziiglich | Modellerweiterung zum praktischen Kapitel 2
der Produktqualitét Polymerisationsreaktor
Modellgenerierung und Parameterschétzung und Bestimmung der Kapitel 3
Prozessoptimierung Zielfunktion und Beschrankungen
Online-Uberwachung der Filterung und Pradiktion mit dem EKF Kapitel 4
Zustandsgrofien
Steuerung des Prozesses fur | Entwurf des nichtlinearen Zustandsreglers Kapitel 5
die Qualitétssicherung
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2 Modellierung der Polymerisationsreaktoren

Dieses Kapitel behandelt die Modellierung eines kontinuierlich betriebenen Rihrkessels
(CSTR: Continueous Stirred Tank Reactor) fur die Polymerisationsreaktion, der u. a. aus
einem durch einen Stickstoffdurchfluss einerseits druckgeregelten als auch mit Hilfe eines
Kuhlmantels temperaturgeregelten Ruhrkessel besteht sowie aus den Zulauf- und Produkt-
stromen (s. Abb. 2.0.1 (@)). Unter dem Begriff Prozessmodell wird ein abstraktes, durch
mathematische Beziehungen beschriebenes Abbild eines Prozesses verstanden (Wozny et al.
1983), es besteht hier aus einer Reihe verkoppelter Differential- und Algebragleichungen,
durch die sich physikalisch-chemische Prozessbeziehungen quantitativ abbilden lassen. Im
folgenden wird das Prozessmodell fir den CSTR-Reaktor von L&sungs-Polymerisationen
hergeleitet, wobei Voraussetzung ist, dass der Druck im Polymerisationsreaktor durch den
Stickstoffsstrom vollsténdig ideal geregelt und damit bel einem bar gehalten wird
(Abb. 2.0.1 (a)). Das Prozessmodell beruht prinzipiell auf dem Erhaltungsgesetz jeden Stoffs,
der Masse und der Energie, die mit der Polymerisationsreaktion in Beziehung stehen, und
besteht aus den Telmodellen Reaktionskinetik-, Hochumsatz-, Molekulargewichts-,
Energiebilanz- und Volumenmodell (Abb. 2.0.1 (b)). Das reaktionskinetische Modell wird in
Kapitel 2.1.1 beschrieben, das Hochumsatzmodell beim hohen Umsatzbereich in
Kapitel 2.2.2, in Kapitel 2.2.3 wird dann die Vertellung des Molekulargewichts der
hergestellten Polymermolekile mit Hilfe der ersten drei Momente der Kettenldnge der
deaktivierten Polymermolekiile dargestellt und die Energiebilanz wie auch die Volumen-
anderung bel der Polymerisationsreaktion in Kapitel 2.2.4.

Reaktionsmodell
r=kCn

Hochumsatzmodell Volumenmodell
k = gkoeERT V = Vy(1+eX,,)
/|\ \I/ Molmassenmodell
Energiebilanzmodell 1= (Ap(X)IAt)g
E=(-AH)rvV+Q

KihImantel-Modell CSTR-Modell
Quint = KWAAT X = 1(x)+Ax gV

€Y (b)

Abb. 2.0.1: Uberblick Uber die Anlagengestaltung (a) und des Prozessmodells (b) fiir den
CSTR-Polymerisationsreaktor.
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In Kapitel 2.2.5 wird das Prozessmodell im Hinblick auf die Stofflbertragung des
Losungsmittels zur Gasphase im Polymerisationsreaktor erweitert. Daraus wird in
Kapitel 2.2.6 das Prozessmodell des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors
abgeleitet. Es wird von einer Reihe gewohnlicher Differentialgleichungen dargestellt. Mit der
Standardfunktion ODE45 von MATLAB, die auf dem Runge-Kutta-Verfahren der hoheren
Ordnung und der automatischen Zeitintervallbestimmung basiert, werden die gewdhnlichen
Differentialgleichungen gel6st. Um das Prozessmodell zu validieren, werden die Simulations-
ergebnisse mit Messwerten, die der Literatur (Ellis1990) entnommen worden sind,

verglichen.

2.1 Reaktionskinetik der Radikal-Polymerisation

Die Radikal-Polymerisation ist ein wichtiges Verfahren zur Herstellung von Kunststoffen. Die
Polymerisationsreaktion erfolgt in der homogenen Flissigphase und ist fir niedrige Monomer-
umséize bekannt. In der vorliegenden Arbeit basiert die mathematische Beschreibung der
idealen Radikal-Polymerisation auf dem von Ray (1972) vorgeschlagenen Reaktionsschema.
Dieses wurde um die Ubertragungsreaktion des Polymerradikals von Carloff (1992) auf den
Kettenlangenregler erweitert (siehe Tab. 2.1.1). Hierbel bezeichnet | den Initiator, R das
Primérradikal, M das Monomer, P, das Polymerradikal mit einer Monomereinheit, P, das
Polymerradikal mit n Monomereinheiten, D, das nichtaktive Polymer mit n Monomer-
einheiten, X den Kettenldngenregler und S das Losungsmittel. Die acht Einzelreaktionen
konnen fur die Polymerisation eines einzelnen Polymermolekiils in drei Schritte unterteilt
werden. Diese sind der Start-, Wachstums- und Abbruch- bzw. Ubertragungsschritt. Der
Initiator zerfallt in zwei Primérradikale. Der Kettenstart erfolgt durch einen Angriff des
Primérradikals auf die Doppelbindung des Monomermolekiils. Die Doppelbindung wird dabei
aktiviert und eine Bindung mit dem Primarradikal gebildet. Das Monomermolekdl wird
dadurch selbst zum wachstumsfahigen Polymerradikal. An dem reaktionsfahigen Ende des
Polymerradikals lassen sich also weitere Monomeren anlagern. Auf solche Weise erfolgt dann
die wiederholte Anlagerung eines Monomermolekils an dem Radikal eines Polymerketten-
endes. Das Polymerkettenwachstum wird mit der Abbruchreaktion oder der Ketten-
Ubertragung zum Abschluss gebracht.
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Tabelle 2.1.1: Mechanismus und Reaktionskinetik der Radikal-Polymerisationsreaktion.

Reaktionsname Reaktionsgleichung Reaktionsrate
Initiatorzerfall | OM 2R | =k,
Kettenstart R+MO% PR R=-kMR
Kettenwachstum P+MOB P, M = ~k,MP
K ettenabbruch durch
Kombination P+P O D, P=-k P?
Disproportionierung P +P Of2 D_+D, P=-k 4P’

K ettentibertragung zum
Monomer P+MOM D, +P M = -k, ,PM
L 6sungsmittel P +SO D, +S S=0
Kettenlangenregler P+Xx0Ofm D +X X =-k, ,PX

S': Losemittelradikal, X : Kettenlangenreglerradikal

Der Kettenabbruch erfolgt durch Disproportionierung oder Kombination. Beispielsweise
uberwiegt bel der Polymerisationsreaktion von Methylmethacrylat (MMA) der Kettenabbruch
durch Disproportionierung. Beim K ombinationsabbruch erfolgt eine unmittelbare Verbindung
der Polymerradikale, hingegen wird beim Kettenabbruch durch die Disproportionierung das
Wasserstoffatom von einem Polymermolekil zum anderen Ubertragen. Bel der Ketten-
Ubertragung wird angenommen, dass das Radikal des Polymermolekiils auf das Monomer, das
Losungsmittel und den Kettenlangenregler Ubergeht. Die Kettentbertragung auf einen Regler
ist als Erweiterung betrachtet worden, da sich die mittlere Kettenlange der Polymermolekiile
damit gezielt lenken lasst (Carloff 1992, Shork et al. 1993). Falls fur die Polymerisation
Methylmethacrylat (MMA) als Monomer mit dem Azoinitiator Azobisisobutyronitril (AIBN)
im Losungsmittel Essigsdureethylester (Ethylacetat) verwendet wird sowie 1-Dodecanthiol
(Dodecylmercaptan) als Kettenlangenregler zur Steuerung der mittleren Kettenlange, kdnnen

die folgenden Strukturformeln angegeben werden (Bohm 1997):

Initiatorzerfall von AIBN.

cr,  GH G
CHyC-N=N-C-CH, —> 2CH;C  + N,
CN CN CN

AIBN
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Polymerisationsstart von MMA.

CH, G, CH O,
CHyC' +CH,=C  — CHyG-CHy C
CN COOCH, CN  COOCH,
MMA

K ettenwachstum von MMA.

G G G o
RCHyC' +CH7C  —— R-CH;7C-CH, C
COOCH, COOCH, COOCH, COOCH,
MMA

K ettentibertragung zum Kettenléngenregler.

GHs K GHs
R-CHyC' 4 CpHpSH —> RCHyCH + CypHys S
COOCH, COOCH,

Dodecylmercaptan

K ettenabbruch durch die Kombination oder Disproportionierung.

GHa G
. Rz CHzC— C-CHzRy,,
CHs CHs %" ch00c CoocH,
RizCHyC + RyiCHC .

COOCH, COOCHN

G G

anCH:CII + RmTlCHz—Cl:H
COOCH, COOCH,

Bel Bilanzierungen in der Idealkinetik aus dem Reaktionsschema wird allgemein

angenommen, dass die kinetischen Konstanten des Kettenwachstums k, und des Ketten-

abbruchs k;c bzw. k.4 und der Kettenibertragung ki s, kirm, kirx konstant sind und dass das

»Bodenstein’sche Stationaritéatsprinzip® fur die Konzentration der Polymer- und Primar-

radikale gilt. Aus dem Reaktionsschema ergeben sich die Bilanzgleichungen fur die Primér-

und Polymerradikalkonzentrationen. Alle Teilreaktionen im Reaktionsschema miissen hierbei

berticksichtigt werden. Das Vorzeichen zeigt, ob durch die Teilreaktion die Konzentration

einer Komponente im Polymerisationsreaktor erhéht oder erniedrigt wird.

dR
—=2fk,1 -k RM
dt d i

(2.1.1)
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% =k RM = (k. +k 4)P? (21.2

Der in Gl. (2.1.1) eingefuihrte Radikalausbeutefaktor f gibt den Anteil der beim Initiatorzerfall
entstandenen Priméarradikale an, mit denen die Polymerisationsreaktion beginnt. Die Ubrigen
Radikale werden wiederkombiniert und spielen damit keine Rolle fur die weitere
Polymerisation. Das Bodenstein'sche Stationaritétsprinzip liefert hierbei, dass ales was als R
gebildet wird, sofort zur Bildung von P verbraucht wird. Somit konnen die beiden
Zeitableitungen in den GI.(2.1.1) und (2.1.2) gleich Null gesetzt werden. Aus den
Gleichungen Gl. (2.1.1) und (2.1.2) folgt Gl. (2.1.3) fur die Polymerradikalkonzentration P,
die damit nur von der Initiatorkonzentration abhangig ist (Billmeyer 1984, Carloff 1992,
Shork et al. 1993).

p= /katﬂ , mit k =k, +k,, (2.1.3)

Aus dem Reaktionsschema konnen die Differentialgleichungen Gl. (2.1.4) und (2.1.5) fur die
zeitabhangigen Konzentrationen von Initiator 1, Monomer M, Lésungsmittel S und Regler X
abgeleitet werden. Hierbel wird vorausgesetzt, dass der Initiatorzerfall nach erster Ordnung
erfolgt und dass sich der Monomerverbrauch sowohl durch das Polymerwachstum als auch
durch das Radikaltibertragung zum Monomer ergibt. Die Anderung der Konzentration des
Losungsmittels 18sst sich allgemein vernachl éssigen, wohingegen die K onzentrationsénderung

des Kettenlangenreglers berticksichtigt werden muss.

% =k, | (2.1.4)
%—'\t/' = ~(k, +k, ,)MP (2.1.5)
% =0 (2.1.6)
‘i'j_f = -k, XP (2.1.7)

Diese Differentialgleichungen Uber die Reaktionskinetik der LAsungs-Polymerisation wurden
in dem funktionellen Unterprogramm MODEL_KINET im Rahmen des Programmpakets
MATLAB implementiert. Im MODEL_KINET befinden sich vier unabhéngige Gleichungen
(2.1.4) bis (2.1.7) fur vier unabhangige Variablen I, M, Sund X. So ist der Freiheitsgrad F, der
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ads die Differenz zwischen der Anzahl Ny von

Variablen und der Anzahl Ng von Gleichungen POLYSIM_KINET
definiert wird, der Wert von Null. Daraus folgt, Xo X
dass der Prozess exakt spezifiziert ist. Fir die XINTEG—ODE‘;’(S
simultane Losung der gewohnlichen Differential-

MODEL_KINET

gleichungen wird das Integrationsprogramm
INTEG_ODE45 benutzt, das auf der Standard-
funktion ODE45 im MATLAB baset. Das
Hauptprogramm POLYSIM_KINET arbeitet mit
den Unterprogrammen MODEL_KINET und
INTEG_ODEA45 (Abb. 2.1.1). POLYSIM_KINET liefert INTEG_ODEA45 die Anfangsgroien,
dementsprechend gibt INTEG ODE45 die berechneten  Zustandsgrofen an
POLYSIM_KINET zurtick. Das Unterprogramm INTEG_ODEA45 ruft das Unterprogramm
MODEL_KINET auf. Dann liefert INTEG_ODE45 die Anfangsgrof3en an MODEL_KINET,
dementsprechend gibt das MODEL_KINET die zeitlichen Ableitungen der Zustandsgrofien an
INTEG_ODEA45 zuriick. Fir die unterschiedlichen Reaktionsbedingungen lassen die LGsungs-

Abb. 2.1.1: Fliessdiagramm fur die
Beziehung zwischen den Programmen
POLYSIM_KINET, MODEL_KINET
und INTEG_ODEA45.

Polymerisation sich mit dem Hauptprogramm POLY SIM_KINET sowie den Unterprogramme
MODEL_KINET und INTEG_ODE45 simulieren. Am Anfang der Polymerisationsreaktion
ergeben sich z. B. 25 Gewichtsprozent MMA (Methylmethacrylat), 0,05 mol AIBN (Aso-bis-
isobutironitril) und 2.842 cm® Ethylacetat im diskontinuierlich betriebenen isothermen
Polymerisationsreaktor. In Tab. 2.1.2 sind die ausfuhrlichen Rezepte der Polymerisations-
reaktion fur die unterschiedlichen Temperaturen dargestellt worden. Die Simulations-
ergebnisse werden graphisch in Abb. 2.1.2 dargestellt. Diese Abbildung weist relativ grofie
Abweichungen dieser Simulationsdaten im Vergleich zu den experimentellen Daten, die von
Elliset al. (1994) entnommen wurden, auf (vgl. Anhang 9.4). In den folgenden Abschnitten

wird gezeigt, wie diese Abweichungen verkleinert werden kénnen.

Tabelle2.1.2: Zusammensetzungen der Edukte sowie des Ldsungsmittels am Anfang der

Reaktion im diskontinuierlich betriebenen isothermen Polymerisationsreaktor.

bei 50 °C bei 60 °C bei 70 °C
Initiator (AIBN) 0,05 moal 0,05 moal 0,05 moal
Monomer (MMA) 8,2002 mol 8,0783 mol 7,9542 mol
Losemittel (Ethylacetat) 27,8638 mol 27,4484 mol 27,0250 mol
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Abb. 2.1.2: Simulation mit dem kinetischen Modell Uber die Ldsungs-Polymerisation. Der
Monomerumsatz wird hier als (1 — M / Mg) x 100 % definiert.

2.2 Statistische Beschreibung der Molekulargewichtsverteilung

Bel der Losungs-Polymerisation weist das Molekulargewicht der hergestellten Polymer-
molekile eine Verteilung auf, die von der Reaktionskinetik und -fihrung bestimmt wird. Die
Molekulargewichtsverteilung lasst sich durch die statistischen Kennzahlen wie Mittelwert und
Streuung charakterisieren. Es gibt hierbei verschiedene Mittelwerte. Die Mittelwerte lassen

sich auch mit den Momenten der Verteilungsfunktion der Polymerkettenlange darstellen.

M, =M F 2.2.1)
Hy

M, =M (2.2.2)
1

Das Symbolzeichen My, bedeutet hierbei das Molekulargewicht des Polymergrundbausteins,
und g, das j-te Moment der Polymerkettenlangenverteilung. Das Zahlenmittel M, und das

Massenmittel M,, kdnnen auch mit Hilfe der Anzahl N; und der Gesamtmasse m der Polymer-

molekule in der Entnahmeprobe berechnet werden. Das j-te Moment u; der Kettenldngen-
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verteilung der Polymermolekile ist mittels des Molenbruchs x; und des Polymerisationsgrads
P; definiert:

k

n =inpﬂ mitj=0,1,2, (22.3)

Der Polymerisationsgrad P; ist als das Verhdtnis zwischen dem Molekulargewicht M; des
Polymermol ekiils und dem Mol ekulargewicht My, des Grundbausteins definiert.

R=M;/M_, (2.2.4)

Mittels der Verteilungsmomente (o, (1 und w, lassen sich einige Stoffeigenschaften der
auftretenden Polymermolekile beschreiben. Fir die Reaktionsschritte dieser Polymerradikale
konnen drel Mdglichkeiten berticksichtigt werden, d. h. (1) Wachstum durch Anlagerung eines
Monomers, (2) Abbruch durch Kombination oder Disproportionierung mit einem weiteren
Polymerradikal und (3) Radikallbertragung auf den Monomer, das Losungsmittel oder den
Kettenlangenregler. Die Wachstumswahrscheinlichkeit «a, die aus dem Quotienten von
Wachstumsgeschwindigkeit und der Summe aler moglichen Reaktionsgeschwindigkeit
resultiert, kann damit wie folgt definiert werden:
_ k,M

KoM +k oM +k, S+k, X +(k ;. +k; ;)P

a (2.2.5)

Die Differentialgleichungen fur die Polymerradikalkonzentration P; und P, mit n > 1 werden
unmittelbar aus dem Reaktionsschema hergeleitet. Jede elementare Teilreaktion wird

vorzeichenbehaftet fur die zugehorige Bilanzgleichung berticksichtigt.

%:ki RM =k, RM +(k; oM +k; Sk (X)NP-R) — (ko +k )PR (2.26)

dFt)n = kPM (Pn—l - Pn) _(ktr,mM + ktr,sS+ ktr,xX)Pn_ (kTC + ka)PP” (227)

Das Bodenstein’ sche Stationaritétsprinzip (damit z.B. dR/dt=0in Gl. (2.1.1)) gilt nicht nur
fir die Summenkonzentration P der Polymerradikale, sondern auch fir die einzelnen
Konzentrationen P, bzw. P, der Polymerradikale. Somit lassen sich die beiden Differential-
gleichungen GlI. (2.2.6) und (2.2.7) nach P; bzw. P, auflésen und durch die Wachstums-
wahrscheinlichkeit a nach Gl. (2.2.5) ersetzen.

R=@1-a)P (2.2.8)
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P =aP (2.2.9)

n

Die Polymerradikalkonzentration P,.1 in Gl. (2.2.9) lasst sich durch aP,., ersetzen, diese
wiederum durch aP,.3 und so weliter, bis schliefflich P, erreicht ist. Jetzt lasst sich P; durch
Gl. (2.2.8) ersetzen und schliefdlich kann die Polymerradikalkonzentration P, erhalten werden:

P =(1-a)Pa™ (2.2.10)

Aus dem Reaktionsschema lasst sich ebenso die Differentialgleichung fur die Konzentration
der deaktivierten Polymermolekile D, mit n> 1 herleiten. Bei der Radikal-Polymerisation
endet die Wachstumsreaktion entweder durch Kettenlbertragungen oder durch Kombinations-

bzw. Proportionierungsabbruch.

dD <
o= (KM +k, Stk X +k PP, +05K Y PR, (2210)

m=1

Der Vorfaktor 0,5 wird entweder vor die Geschwindigkeitskonstante k;. geschrieben oder
verbleibt bel der experimentellen Bestimmung in der Konstanten. Diese Entscheidung kann
willkirlich festlegt werden. Zur Ubereingtimmung mit der Mehrzahl der Beschreibungen in
anderen Literaturangaben wurde hier der Vorfaktor 0,5 beibehaten. Setzt man Gl. (2.2.10) in
Gl. (2.2.11) ein, dann wird die Summe der Polymerradikale bei der Beschreibung des
Kombinationsabbruchs aufgelost. Damit ist die diskrete Verteilung der deaktivierten
Polymermolekiile mittels einzelner Kettenlangen zu beschreiben, wobel fir jede Kettenldnge
an der Lange n eine Gleichung bendtigt wird (Schork et al. 1993).

dD,
dt

= (KM +K, S+k, X +k ,P)(1-a)Pa™ (2.2.12)

+0,5k P*(1-a)?a"*(n-1)
Aus Gl. (2.2.12) werden die ersten drei Momente (o, (1 und L, der Kettenléngenverteilung
der deaktivierten Polymermolekile hergeleitet, und damit wird die Molekulargewichts-
verteilung beschrieben. Dafir wird eine diskrete Polynomfunktion P(s, t) der Kettenlangen-

verteilung der deaktivierten Polymermolekile Do, Ds,---, D, eingefihrt.

F(st)=s’D, +s°D, +---+s"D (2.2.13)

n

Diese diskrete Polynomfunktion F(s, t) folgt aus der Transformation der Verteilungsfunktion

in eine diskrete Folge, die fir s< 1 konvergiert und das Rechnen mit der diskreten Verteilung
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vereinfacht, verstehen (Bohm 1997). Das ,n-te faktorielle Moment* F, stellt die n-fache
Ableitung der Polynomfunktion bel s=1 dar.

(2.2.14)

s=1

Das k-te Moment p der Polymerkettenlangenverteilung ist schon mit Gl. (2.2.3) definiert. Die
ersten drei Momente Lo, 141 und L lassen sich in der Langform aus Gl. (2.2.3) herleiten und

durch die faktoriellen Momente Fo, F1 und F, der diskreten Polynomfunktion ersetzen.

U, =D,+D,+D, +---+D, =F, (2.2.15)
i, =2D,+3D,+4D, +---+nD, = F, (2.2.16)
U, =4D, +9D, +16D, +---+n°D, =F, +F, (2.2.17)

Zur Berechnung der Kettenlangenverteilung der deaktivierten Polymermolekile sind die
faktoriellen Momente Fo, F; und F, zu verwenden. Das Differential der Gl. (2.2.13) wird
durch die Gl. (2.2.12) ersetzt. Das Ergebnis beinhaltet die zwei Summenterme. Nach den
entsprechenden Berechnungen zur Beseitigung der beiden Summenterme ist die Funktion wie
Gl. (2.2.18) umzuformen. Die Herleitung der Gl. (2.2.18) wurde von Béhm (1997) ausfihrlich

beschrieben.
dF(S’t) :(ktrmM +ktrsS+ktr xx +k ) Zap
dt ’ ’ ’ 1-sa (22.18)
+05k, P29 a-a)’ B
(1-as)?

Aus Gl. (2.2.18) lassen sich die ersten drel faktoriellen Differentialmomente herleiten. Mittels
der ersten drei faktoriellen Differentialmomente kénnen die ersten drei Differentialmomente
der Kettenlangenverteilung hergeleitet werden, daes, wiein Gl. (2.2.15), (2.2.16) und (2.2.17)
gezeigt wurde, Beziehungen zwischen den faktoriellen Momenten und den Momenten der
Kettenldngenverteilung gibt. Auf Grund der Beziehungen werden die Differentialmomente der
K ettenlangenverteilung folgendermalien erhaten:

dﬂo — (k

dt '[me+k

S+k

X +k, ,P)aP + 05k, ,P? (2.2.19)

tr,s tr,x

B = M+ S+ X1 P PIE Dy P

2.2.20
dt -a -a ( )
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Pa(a? -3a

+4)
(1-a)? e

Do = (kM 4K S+ X 4K P)

PT2+a) (2.2.21)

(1-a)®
Durch Integration dieser Differentialmomente werden die Momente (o, 4 und 1 der Ketten-
langenverteilung berechnet. Mittels dieser Momente lassen sich die statistischen Kennzahlen
wie der Mittelwert X und die Varianz o der Kettenlangenverteilung berechnen. Da diese
Momente nicht mit den Wahrscheinlichkeiten p;, sondern mit den Polymerkonzentrationen D;
berechnet werden, sind die hoheren Momente (; und g, durch Divison mit dem O-ten

Moment Lo, dasi. a. ungleich Einsist, zu normieren.

x =+ und g7 =H2 - ’ulé
:uO luo 0
In der Praxis werden das Zahlen- und Massenmittel und der Polydispersionsindex Ipp, der wie

folgt definiert ist, noch deutlich 6fter verwendet, um eine Polymerproduktqualitét zu bewerten
(Ray 1972, Baillagou-Soong 1985 b, Carloff 1993, Bohm 1997).

e '\l\jw = ”Z?Z (2.2.22)
Unter dem Zahlenmittel M, versteht man den mit dem Molekulargewicht ener
Monomereinheit multiplizierten arithmetischen Mittelwert der Polymerverteilung. Das
Massenmittel My, ist hingegen der Mittelwert, der nicht auf der Haufigkeitsverteilung, sondern
auf der Gewichtsverteilung basiert. Die Breite einer Molekulargewichtsverteilung wird haufig
als der Polydispersionsindex |pp bezeichnet. Ein Polydispersionsindex einer Polymerprobe,
die nur Polymermolekile einheitlicher Lange enthdlt, ist gleich 1,0. Ein groferer
Polydispersionsindex bedeutet eine breitere Molekulargewichtsverteilung eines Polymers. Ein
homogenes Polymer wird durch einen kleinen Polydispersionsindex ausgedriickt. Besonders
bei ener Radikal-Polymerisation betrégt der kleine Dispersionsindex 1,5 bis 2,0
(Schork et a. 1993). Das Unterprogramm MODEL_MOMNT stellt eine Erweiterung des
Unterprogramms MODEL_KINET zur Berechnung der Molekulargewichtsverteilung dar und
enthalt die in diesem Kapitel hergeleiteten Differentialmomente Gl. (2.2.19), (2.2.20) und
(2.2.21). MODEL_MOMNT bezieht sich unmittelbar auf das Hauptprogramm
POLYSIM_MOMNT. Durch Simulation mit dem POLYSIM_MOMNT kdnnen sowohl der
Monomerumsatz als auch die Produktqualitétsgrofen wie das Zahlen- und Massenmittel und
der Polydispersionsindex ausfuhrlicher untersucht werden. Die in Tab. 2.1.2 zusammen-

gestellten Reaktionsbedingungen der Losungs-Polymerisation werden zur Simulation



2 Modedllierung der Polymerisationsreaktoren Seite: 22

verwendet. Die Simulationsergebnisse werden graphisch in Abb. 2.2.1 dargestellt. Diese
Abbildungen weisen kleine Abweichungen dieser Simulationsdaten im Vergleich zu den

experimentellen Daten, die von Ellis et al. (1994) entnommen wurden, auf.

ZAHLENMITTEL / (g/gmol)
MASSENMITTEL / (g/gmol)

ZEIT/h ZEIT/h

@ (b)

Abb. 2.21: Simulation der Losungs-Polymerisation mit POLYSIM_MOMNT fir das
Zahlenmittel (a) und das Massenmittel (b) der hergestellten Polymermolekiile.

2.3 Gel-Effekt der kinetischen Konstanten

Waéhrend der Polymerisationsreaktion andert sich die Viskositdt des Reaktionsgemisches,
wodurch die Reaktionsgeschwindigkeit beschleunigt wird. Dieses Phanomen wird als Gel-
Effekt bezeichnet. Die Analyse und Modellierung dieser Effekte ist von grof3er technischer
Bedeutung. Da der Gel-Effekt einen wichtigen Einfluss auf den Reaktionsverlauf hat, werden
die Modelle der Polymerisationsreaktion mit Hilfe des Gel-Effekts-Ansatzes erweitet, um
sowohl die Produktivitdt der Polymerherstellung als auch die Produktqualitét und die
Betriebssicherheit zu verbessern (Chiu et al. 1983, Baillagou-Soong 1985 a, Carloff 1993).
Zum Gel-Effekt gibt esin der Literatur eine grof3e Anzahl von empirischen und theoretischen
Ansétze. Die empirischen Modelle beruhen auf der Tatsache, dass die Kinetikkonstanten zum
Umsatz herangezogen werden (Gerrens 1988, Hamielec-Tobita 1992). Da die Anpassung an
einem bestimmten Betriebspunkt erfolgt, beschrelben diese Ansdtze die stationdren
Betriebspunkte recht gut. Allerdings erfordern sie bei Anderungen des Arbeitspunktes oder

der Fahrweise eine neue Anpassung des Parametersatzes.
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Tabelle 2.3.1: Empirische Modelle fir den Gel-Effekt gi(X) = ki / ki (Gerrens 1988).

M onomer Empirische Gleichung Gultiger Temperaturbereich
01 0
Methylmethacrylat 0 = EEXP(DX*LCX )E 40-90 °C

b= -41,54 +01082T [K]
c=2346-0,0785T [K]

g = [exp(—(bx +Cx? +dx3))]2

Styrol 50-200 °C
b= -2,57 +5,05x10° T [K]
€c=9,56-176 x107 T [K]
d =-303-7,85 x10 T [K]
g = exp(bx +cx° +dx3)

Vinylacetat b= —0.4407 s50°C
c=-6,7530
d = -0,3495

Die theoretischen Modelle basieren auf der Modellvorstellung, dass die Kinetikkonstanten der
Abbruchgeschwindigkeit durch die Einschrankung der Beweglichkeit der Polymermolekile
verringert werden. Das Modell von Marten-Hammielec (1979) zieht das freie Volumen, in
dem die Polymermolekile ungehindert diffundieren kénnen, zu dem Massenmittel des
Polymers mit der Abbruchkonstante heran. Ein kritischer Diffusionskoeffizient Dy wird mit
Hilfe des freien Volumens eingefiihrt, um die Polymermolekile in der Beweglichkeit
einzuschranken. Der kritische Diffusionskoeffizient legt den Beginn der Kettenverwicklung
der Polymermolekile fest. Lauft die Polymerisationsreaktion unterhalb der sogenannten Glas-
Ubergangstemperatur ab, dann wird die Polymerisation bel einem Umsatz < 1 zum Stillstand
kommen. Dieser Effekt wird den Glas-Effekt genannt. Dieses Phdnomen ist von Marten-
Hammielec (1979) durch einen zweiten kritischen Diffusionskoeffizienten D, beschrieben
worden. Die Wachstumskonstante k, wird im hohen Umsatzbereich geringer, weil die
Monomermolekile auch in der Beweglichkeit beschrankt sind. Das Gel-Effekt-Modell fur den
diskontinuierlich betriebenen Reaktor ist infolge der grof3en Abweichungen zwischen Mess-
und Simulationsergebnissen des Prozessverlaufs nicht unmittelbar fir den kontinuierlich
betriebenen Reaktor anwendbar. Einen Uberblick Uber das Verhalten verschiedener Gel-
Effekt-Modelle bel Anwendung der kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktoren
wurde von Carloff (1992) gegeben. Hier zeigt ein Gel-Effekt-Modell, das von Marten-
Hammielec (1979) entwickelt und von Panke (1986) vereinfacht wurde, die beste Uberein-
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stimmung zwischen Mess- und Simulationsergebnissen des Prozessverlaufs. Weickert (1997)
hat anstelle des kritischen freien Volumens V; ., des Gel-Effekt-Modells die kinetische Beweg-
lichkeit B verwendet. In dieser Arbeit wird das auf dem Gel-Effekt-Modell von Panke (1986)
beruhende Programm MODEL_PANKE fur die Polymerisationsreaktion benutzt.

2.3.1 Gal-Effekt-Modell der Abbruchkonstante

Nach der Diffusionsbeschrénkung der Abbruchreaktion ist die kinetische Abbruchkonstante
fur die nichtverwickelten Polymermolekiile proportional zum Diffusionskoeffizienten D, Uber

den kritischen Umsatz:
kt = ¢0Dp

Das Symbolzeichen ¢, bedeutet hierbei die Proportionalkonstante. Zur Berechnung des
Diffusionskoeffizienten soll der Mittelwert der statistisch verteilten Polymerkettenlangen
eingesetzt werden. Anstatt des einheitlichen Molekulargewichts kann das Massenmittel der
Polymermolekiile verwendet werden, weil der Diffusionskoeffizient ebenfalls sehr gut mit
dem Gewichtsmittel M, korreliert. Darliber hinaus wird der Diffusionskoeffizient mit dem
freien Volumen Vs herangezogen (Sticker et al. 1984, Panke 1986):

k =@M "exp(- k, V¢ ) (2.3.1)

Die Konstante ¢; ist proportional zur Sprungfrequenz und der Sprungweitequadrat (Marten-
Hamielec 1979, Béhm 1997). k; und m sind hierbel die Modellparameter. Am Anfang der
Diffusionsbeschrankung ist anzunehmen, dass ki ¢, Mwcr1 und Vi gultig for ke , My, und Vi
sind. Folglich ist die kinetische Abbruchkonstante am kritischen Punkt:

kt,cr = ¢1M vT/,Trl exp(_ kl/vf ,crl)
Der Quotient von ¢; und k; ., wird der Einfachheit halber mit dem neuen Symbol ¢4 ersetzt:
¢, =M expll Ve o) (232)

Mit dem Ersatzsymbol ¢4 konnen die zwei kritischen Werte My g1 und Vi verknipft
werden. Analog zu Gl. (2.3.1) ist die kinetische Abbruchkonstante fir die verwickelten

Polymermolekiile:
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k =¢,M," expl- k, V¢ ) (2.3.3)

Die Polymermolekile verwickeln sich gleich nach dem kritischen Punkt. Unter dem Kritischen
Punkt, wobei die Abbruchreaktion noch nicht durch den Diffusionsvorgang beschrankt wird,
ist die kinetische Abbruchkonstante k; identisch mit der Anfangskonstante kio:

ko =¢,M wcrlexp( 1/Vf ,crl) (234)

Aus Gleichungen (2.3.2), (2.2.3) und (2.2.4) ergibt sich das Gel-Effekt-Modell mit der

herangezogenen Abbruchkonstanten:

L W, W”lepo_ ] (2.3.5)

o Vi B
Die empirischen Konstanten m= 0,5 und n = 1,75 und der einstellbare Parameter ¢4 werden
hierbei verwendet, um entsprechend der Erhéhung des Umsatzes die Abnahme der Abbruch-
konstanten zu beschreiben. Thermodynamisch bedingt gibt es einen Grenzumsatz fur die
Polymerisationsreaktion, die unterhalb des Glaspunktes der Reaktionsmasse bis zu freien
Volumina gefihrt werden, die an das kritische freie Volumen heranreichen. Das freie
Volumen bedeutet hierbel das Volumen, in dem die Polymermolekile ohne Hinderung
diffundieren konnen. Es ist as eine Funktion des Volumenbruchs ¢, @, und ¢, der
Glastibergangstemperatur Tgp, Tgm und Tys und der Differenz zwischen den Ausdehnungs-
koeffizienten der Glas- und Flissigphase Aap, Aam und Aas von Monomer, Polymer und
Losungsmittel zu bezeichnen. Nur die Differenz zwischen dem aktuellen und kritischen freien
Volumen steht kinetisch zur Verfugung. Diese Volumendifferenz wird as , kinetische
Beweglichkeit” B bezeichnet. Mit dem kritischen kinetischen Volumen kann das Verhaten
des Grenzumsatzes auch gut bei der Radikal-Polymerisation beschrieben werden. Aus
numerischen Studien mit V; ¢ = 0,025 ergibt sich, dass das kritische kinetische Volumen halb
so grof wie das thermodynamische ist (Weickert 1997). Die kinetische Beweglichkeit wird

somit wie folgt beschrieben:

=(00125+ Aa (T -T, )¢, +(0,0125+ Aa,, (T =T, .) Jt

(2.36)
+(0,0125+ 4a (T -T, )

Nicht vom frelen Volumen, sondern von ihr sind die diffusionsbeschrénkte Reaktionen
abhangig. Der erste Polymerterm von Gl. (2.3.6) tragt negativ zum freien Volumen unterhalb

der Glaslibergangstemperatur Ty, des Polymers bei, und bei Erreichen des kritischen
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Volumens wird die Polymerisationsreaktion abgeschlossen. Die Glasiibergangstemperatur Tgp
des Polymers ist von dem Zahlenmittel M,, der Molekulargewichtsverteilung abhangig und
folgendermal3en beschrieben:

Top =Tgo _l\ijl_z (2.3.7)

Dabel ist Ty die Glaslibergangstemperatur des Polymers mit einer unendlichen Kettenlange
und ko eine temperaturabhéngige Konstante vom Wert 2,208 x 10° [K g/ mol]. Wenn die
kinetische Beweglichkeit gegen den Wert Null geht, kommen ale Reaktionen praktisch zum
Stillstand. Folglich lasst sich mit der kinetischen Beweglichkeit die Gl. (2.3.5) umstellen:

M ot

k% =L M expE_;l Q (2.3.8)

2.3.2 Glas-Effekt-Modell der Wachstumskonstante

Beim weiteren Polymerisationsfortschritt im Gel-Effekt ergibt sich ein anderer kritischer
Umsatz, nach dem die Wachstumsreaktion auch durch den Diffusionsvorgang des Monomers
beschrankt ist. Obwohl die kinetische Beweglichkeit der Makromolekile gegen Null geht,
wird die Diffusion des Monomers noch nicht beendet, wobei eine Verkleinerung der
Wachstumskonstante durch Diffusionsbeschrankung erst bei grof3er Polymerkonzentration zu
erwarten ist. Damit wird die Polymerisationsreaktion immer weiter gebremst. Dieser Effekt
wird als Glas-Effekt bezeichnet. Analog wie bei der obigen Modellierung des Gel-Effekts
lésst sich der Glas-Effekt mit der Verringerung der kinetischen Wachstumskonstante k,

beschreiben:

K, =¢sD, (2.3.9)
Hierbel ist ¢; eine temperaturabhéngige Konstante. Die Diffusion des Monomers hangt auch
von der kinetischen Beweglichkeit B ab. Der Diffusionskoeffizient D, des Monomersin einer

Polymerldsung ist hierbel unabhéngig vom Molekulargewicht des Polymers und &8sst sich
damit durch GlI. (2.3.10) darstellen:

k, =9, expBﬁH (2.3.10)
OB O
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wobei ¢, eine Proportionalkonstante und B die kinetische Beweglichkeit ist. Zu Beginn des
Glas-Effekts oder am zweiten kritischen Punkt ist die kritische Wachstumskonstante Kp ¢
proportional zum kritischen Diffusionskoeffizienten Dp des Monomers. Analog zu

Gl. (2.3.10) wird die kritische Wachstumskonstante k, - des Monomers beschrieben:

Kpor =9, expgjﬁa (2.3.112)
f.er2

Wird angenommen, dass die kinetische Wachstumsreaktion des Polymers Uber den niedrigen
Umsatzbereich durch den Diffusionsvorgang des Monomers beschrankt ist, so andert sich die
Konstante k, der Wachstumsreaktion wahrend des Reaktionsverlaufs im hohen Umsatz-
bereich. Hierbel befindet die Polymerisationsreaktion also im Glas-Effekt stait. Da die
kritische Wachstumskonstante k, - identisch mit der anfanglichen Wachstumskonstante kpo
ist, lasst sich das Glas-Effekt-Modell durch Quotientenbildung von k, und ks, wie folgt

formulieren,

% - expi kL -1 [
k—po—epo kSHB Vf,crzEH (2.3.12)

wobei kyo die anfangliche Wachstumskonstante vor Erreichen des kritischen Umsatzes, B die

kinetische Beweglichkeit, V; > den Diffusionskoeffizienten beim zweiten kritischen Umsatz
und ks einen Modellparameter beschreibt. Das Erreichen des Glas-Effekts wird durch das
Unterschreiten des zweiten kritischen VVolumens V; o, festgelegt, nach Bueche (1962) wird fr
die Konstante ks der Wert 1,0 eingesetzt.

2.3.3 Modellvereinfachung und Parameterermittiung

Bei der Abwesenheit von Vorpolymer, z. B. bei einer kontinuierlichen Fahrweise, zeigt das
abgeleitete Gel-Effekt-Modell, dass der Umsatz bel niedrigen Mittelkettenlangen schneller
ansteigt as be hoheren Mittelkettenlangen. Dieses Verhaten stimmt nicht mit
experimentellen Daten Uberein. Da die Verwicklung der Polymermolekile direkt nach dem
kritischen Punkt angenommen wird, ist es nicht nétig, die Diffusionsbeschrénkung der
Abbruchreaktion zu berticksichtigen. Folglich wird das Gel-Effekt-Modell Gl. (2.3.5)
vereinfacht, wobei m mit dem Wert 0,5 beibehalten wird. Durch Umformung von Gl. (2.3.2)
wird Gl. (2.3.13) erhalten:



2 Modedllierung der Polymerisationsreaktoren Seite: 28

Y, =My expEJLE (2.3.13)
f.orl

Jetzt 18sst sich der Beginn der Diffusionsheschrankung der Polymermolekille mittels der aus

Gl. (2.3.13) ermittelten Konstanten ¢4(T) beschreiben. Hierbel sind die kritischen Werte des
Gewichtsmittels My, ¢1 und des freien Volumens Vo1 abhéngig von der Konzentration des
Initiators, des Losungsmittels und des Kettenléngenreglers. Aus Gl. (2.3.4) kann die Abbruch-
konstante ki am Anfang der Diffusionsbeschrankung erhalten werden. Durch Einsetzen der
Gl. (2.3.13) in Gl. (2.3.4) wird das Gel-Effekt-Modell vereinfacht:

k_% Ky
RV, exp%@ (2.3.14)

Somit kann die Polymerisationsreaktion bei Abwesenheit von Vorpolymermolekilen richtig
beschrieben werden. Durch Anpassung von ¢ und Vi, lasst sich eine sehr gute Uberein-
stimmung mit den experimentellen Daten erhalten. Die Beschreibungen fur ¢ und Vo> sind
von Panke (1986) ermittelt worden:

4205

log¥, =0,210+ T (2.3.15)

logV ., = —O,839—? (2.3.16)
Obwohl sich Gl. (2.3.15) und (2.3.16) prinzipiell auf andere Systeme Ubertragen lassen, gelten
diese Parameter nur fur die Polymerisation von MMA (B6hm 1997). Mittels der in diesem
Kapitel abgeleiteten Gleichungen lassen sich die Modellfehler, die sich beim hohen Umsatz-
bereich ergeben, korrigieren. Dieses Problem wird nicht nur bei der Modellvereinfachung,
sondern auch bei der Parameterbestimmung fur k; und ks berticksichtigt. Durch die
dynamische Optimierung kénnen die Parameter geschétzt werden. Im nachsten Kapitel wird
dieses Thema weiter behandelt. Die Programme nach Gerrens (1988), MODEL_GERRENS,
und nach Panke (1986), MODEL_PANKE, werden durch Simulation des Monomerumsatzes
und des Molekulargewichts in den Abbildungen 2.3.1 (a) und (b) verglichen. Es ergeben sich
nur geringe Abweichungen zwischen den beiden Modellansétzen. Weiterhin ist festzuhalten,
dass durch die Beriicksichtigung von Gel-Effekten eine wesentliche Verbesserung der
Wiedergabe der Experimente erzielt wird (vgl. hierzu auch Abb. 2.1.1).
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Abb. 2.3.1: Vergleich zwischen dem MODEL_GERRENS und MODEL_PANKE fiur den

Monomerumsatz (a) und das Molekulargewicht (b).

2.4 Energiebilanz und Volumenanderung

Eine Energiebilanz beschreibt die zeitliche Energiednderung in einem Bilanzraum mit dem
Volumen V und der Oberflache A. Dabei treten die drei V organge Speicherung, Wandlung und

Transport auf. Die Energiebilanzgleichung lautet in integraler Form:
d sdVvV = wdV -§f@pdA
aJo sV WM -fo

Mit dem Symbolzeichen s, w und @ werden die ortlich verteilten Felder der drei Grolden
Speicherung, Wandlung und Transport bezeichnet. Aus der Summe der zu- und abgefihrten
Energiestrome und der im Bilanzraum gewandelten Energiemenge ergibt sich die zeitliche
Anderung der im Volumen gespeicherten Energie. Ist die Energie im Bilanzraum gleichmaiig
vertellt, so folgt die Energiebilanzgleichung mit sogenannten konzentrierten Parametern
(Broll 1993),

v$:vW+ o, -, (2.4.2)
wobei die zu- bzw. abgefihrten Energiestrome mit dem Symbolzeichen @&, bzw. @y,
gekennzeichnet sind. Fur den stationdren Fall 1&sst sich diese Gleichung erhalten, indem die

zeitliche Ableitung von s gleich Null gesetzt wird. Bei einer Energiebilanz missen alle
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Energien wie thermische, kinetische, chemische Energie usw. miterfasst werden. Im
algemeinen wird jedoch nur eine Energieart bilanziert. Die Anderung einer anderen
Energieart tritt hierbel als Energiequelle oder -senke fur die betrachtete Energieart auf. Es
wird angenommen, dass keine Umwandlung von thermischer Energie in andere Energiearten
oder umgekehrt erfolgt. Damit reduziert sich die Energiebilanz auf eine Enthalpiebilanz
(Fritz 1989, Mosebach-Reichert 1995). Wie erwahnt wurde, gilt die algemeine Formel
Gl. (24.1) auch fur eine Enthalpiebilanz eines idedlen Satzreaktors. Hierbei ist die

volumenbezogene Enthalpie:

s=p[C, 0T, (2.4.2)

wobei p die mittlere Dichte, C, die mittlere spezifische Warmekapazitdt bei konstantem
Druck und T die Temperatur der Reaktionsmasse ist. Die Umwandlungsgeschwindigkeit ist
als die durch die Polymerisationsreaktion erzeugte Warmemenge pro Zeiteinheit zu verstehen,

die proportional zur Reaktionsgeschwindigkeit der Polymerisationsreaktion ist:

w=(-AH, )k, +k, ) MP (2.4.3)

Das Symbolzeichen (-4H;) kennzeichnet hierbel die Reaktionswarme. Der Warmetransport @
lasst sich mit der konvektiven Strémung und mit den intermolekularen konduktiven
Ausgleichsvorgangen beschreiben. Diese Verfahren

konnen jedoch bei der Enthalpiebilanz des I
diskontinuierlichen  RUhrkessels  mit  idealer T—E\
Durchmischung der Reaktionsmasse vernachlassigt
werden. Die Wéarmemenge kann auch durch eine
Waérmeaustauschflache aus der Reaktionsmasse

abgefuhrt bzw. zur Reaktionsmasse zugefihrt

| w
S, / S, |
I

Abb. 2.4.1: Stationdrer Warmetransport

!
!
!
!
!
!
|
werden. Dieser Warmestrom wird in Gl. (2.4.1) in :<
den Randbedingungen bericksichtigt. Fur die l
Enthalpiebilanz des idealen Satzreaktors, der ein

System mit konzentrierten Parametern ist, muss ein
_ . durch eine ebene Wand.
zusétzlicher Term fur den Warmedurchgang Q,, in

der Bilanzgleichung addiert werden. Die Warmemenge, die durch die Wéarmeaustauschflache
A, inder Zeiteinheit ab- bzw. zugefihrt wird, ist:

Q, =k,A,(T,~T), (2.4.4)
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2
wobei k A =— T3 4 2rr +d)h,

L,d, 11 gpedp (red)gredp,
a. O 0

r g A 0or

1
aw
ky der gesamte Warmelbertragungskoeffizient, T,, die mittlere Temperatur des Warmetragers,
T die Temperatur des Reaktionsgemischs, r der innere Reaktorradius, hy die Hohe des
Reaktionsgemisches, ay, = Aw/dy bzw. a; = Ai/d der Wéarmelbergangskoeffizient des Warme-
tragers bzw. des Reaktionsgemischs, d die Wanddicke und A die Warmeleitfahigkeit des
Wandmaterials ist. Diese Koeffizienten ai und ay, lassen sich aus den charakteristischen
Gleichungen berechnen, die in der experimentellen Formel dimensionsloser Kennzahlen wie
der Nusselt-Zahl Nu, der Prandtl-Zahl Pr, der Reynolds-Zahl Re und dem geometrischen
Bemessungsverhdltnis 14 nsy folgendermallen zusammengefasst sind (Kiparisides et a. 1993):

0,14

Nu = 0027 Re’® Pr°®(n./n.,)

Ferner wird der Warmedurchgangskoeffizient k, aus den beiden Koeffizienten a und A
erhalten. Schliefdlich lasst sich eine Energiebilanz fur den idealen diskontinuierlichen
Ruhrkessal mittels Gl. (2.4.2), (2.4.3) und (2.4.4) beschreiben:

Ve, ‘Z—I = (~2H, )k, +k, JMPV +k,A,(T, -T) (2.45)

Das Symbolzeichen p kennzeichnet hierbel die mittlere Dichte des Reaktionsgemisches und
C, die mittlere Warmekapazitét des Reaktionsgemisches. Mit Hilfe dieser Energiebilanz und
der bisher hergeleiteten Gleichungen fur die ZustandsgrofRen I, M, S, X, o, (1 und p, folgt
ein gewohnliches Differentialgleichungssystem fur den CSTR-Polymerisationsreaktor. Diese
gewohnlichen Differentialgleichungen werden zweckmalligerweise simultan gelGst. Aul3er-
dem ist die durch Umwandlung des Monomers zum Polymer auftretende V olumenanderung
des Reaktionsgemisches so erheblich, dass dieses Phdnomen fir die Modellierung
berticksichtigt werden muss. Der Effekt der Volumenschrumpfung héngt linear vom Umsatz

ab und |&sst sich folgendermalien beschreiben:

V=V, ([1+eX,) (2.4.6)

Das Symbolzeichen ¢ wird der Volumenausdehnungsfaktor genannt und folgendermal3en
definiert:

e=-Mofdv g
V dM [
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Mo bedeutet hier die Monomerkonzentration am Reaktionsbeginn. Das Symbolzeichen X, ist
der Monomerumsatz und wird wie folgt beschrieben.
_ M,-M
"M, +eM
Um die zeitliche Anderung des Warmeiibergangswiderstandes zu beriicksichtigen, I&sst der
Warmedurchgangskoeffizient k,, sich als eine Funktion des Monomerumsatzes beschreiben.

Weiterhin wird angenommen, dass der folgende Zusammenhang algemein gultig ist
(Soroush-Kravaris 1992):

K, = K,o|0,2+08xp(-0,7 X 3)| (2.4.7)

Die Beziehung in Gl.(24.7) zeigt, dass der gesamte Warmedurchgangskoeffizient
exponentiell mit hoherem Umsatz abnimmt. Darliber hinaus wird die effektive Warme-
austauschflache A, bel der Fortsetzung der Polymerisationsreaktion geringer, da hierbel das
Volumen der Reaktionsmischung nach Gl. (2.4.6) abnimmt. Durch die Beriicksichtigung der
zylindrischen Gestalt des Reaktors kann die lineare Beziehung erhalten werden, wobei Ay die

Warmeaustauschflache beim Umsatz Null ist.
A, = A,(l+eX,) (2.4.8)

Schliefdlich lassen sich die Modellgleichungen durch Beriicksichtigung der Volumenénderung

folgendermal3en erweitern.

dl

—=—k I -1 —I(k, + 249

& TR (249)
M _ % M—Ek +k, M (2.4.10)
dt

ﬁ_—s—(k +k, P (2.4.11)
dt M,

dX

—=-k, XP—-X—1I\k, + 2412
AR vl AL U (24.12)

Do — i, M +k, 4k, X +K PP +0SK P
i (2.4.13)
~ Hy M_(kp + ktrm)MP

0
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d Pa(2- p?
9, kS X ok PRI ) P
24.14
-U i(k +k, )MP ( )
1|vIO p r,m
d P -3a +4
1=l oM Stk X vk, P) “(?’1 o7 )
24.15
ok ) € (ke o
" (-af Mo " T
ar _H-aH,) e Ekp+kﬂm)MP+—kWA’V (r,-T) (2.4.16)
dt H pC, M, | pC.V

Das Volumen V, der Warmelbertragungskoeffizient k,, und die Warmeaustauschflache A, in
Gl. (2.4.16) lassen sich bei einem bestimmten Monomerumsatz X, aus Gl. (2.4.6), Gl. (2.4.7)
und (2.4.8) erhalten. Das Programm MODEL_POLTH enthélt diese Differentialgleichungen
Gl. (2.4.9) bis (2.4.16) und ermoglicht es, den adiabatischen Polymerisationsreaktor zu

simulieren. Die acht Zustandsvariablen |, M, S X, o, 1, 42 und T werden hier mit den acht
Gleichungen GlI. (2.4.9) bis (2.4.16) beschrieben, und damit ist der Freiheitsgrad gleich Null.

Die 5-stindigen Polymerisationsreaktionen werden mit den Stoffen von 0,0005 mol bis
0,0025 mol AIBN, 10 mol MMA und 30 mol Ethylacetat bei der Reaktionstemperatur von

60 °C durchgefiihrt. Diese Simul ationsergebnisse werden in den Abb. 2.4.2 gezeigt.

50

@w N
=) S

'MONOMERUMSATZ / %
N
=]
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T 110 T

I
| | |
[ |
! 1

|
10 mol Monomer ‘L/ I 10 mol Monomer
[~ 30molLgsungsmittel~ ~ — — — ~ 7/ /T T T L= = 100~ — — 30mol ',‘osuﬁgsm‘néi
bei 60 °C, | bei 60 °C
0,0025/mo | A
/S ]

FREAKTIONSTEMPERATUR / °C

ZEIT/h

@

ZEIT/h
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Abb. 2.4.2: Simulation der adiabatischen Polymerisationsreaktion mit MODEL_POLTH.

Nach der Initiatormenge 0,0005 mol bis 0,0025 mol &ndern sich der Monomerumsatz (&) und
die Reaktionstemperatur (b) unter adiabatischen Bedingungen.
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Anlasdich der starken Kihleffekt des Kihimantels wird die Temperaturabweichung bel der
Polymerisationsreaktion mit der Volumenénderung innerhalb der Temperatur von 1°C
erhalten. In Tab. 2.4.1 sind die geometrischen GrofRen des vereinfachten Polymerisations-
reaktors dargestellt. Die zur Simulation verwendeten Anfangs- und Reaktionsbedingungen
sind in Tab. 2.4.2 zusammengestelIt.

Tabelle 2.4.1: Geometrische GrofRen und Schema des vereinfachten Polymerisationsreaktors.

Grole Einheit Schema
Reaktorvolumen V 5,0213 dm’
Volumen der Flissigphase Vo 3,7660 dm’
Volumen der Gasphase V, 1,2553 dm’ h
Reaktorradiusr 0,8107 dm W
Hohe des Reaktors h 2,4319 dm
Héhe der Fliissigphase hg 1,8239 dm r

In den Abbildungen 2.4.3, 2.4.4 und 2.4.5 werden die Effekte der Initiator-, Monomer- und
Kettenldngenreglerkonzentration auf den Monomerumsatz X, das Zahlenmittel M,, das
Massenmittel My, und den Polydispersionsindex Ipp gezeigt. Analog dazu wird der Effekt der
Reaktionstemperatur auf den Monomerumsatz X, das Zahlenmittel M,, das Massenmittel M,,
und den Polydispersionsindex Ipp in Abb. 2.4.6 dargestellt. In den Abbildungen 2.4.3 (a) bzw.
246 (a) ist esichtlich, dass die Polymerisationsreaktion mit der hoheren Initiator-
konzentration bzw. Reaktionstemperatur schneller wird, und damit der héhere Monomer-

umsatz in finf Stunden erreicht wird.

Tabelle 2.4.2: Anfangs- und Reaktionsbedingungen der L6sungs-Polymerisation.

Fal | Fal Il Fall 11l Fal IV
AIBN 0,05 bis0,13 mol | 0,05 mol 0,05 mol 0,05 mol
MMA 7,9542 mol 5 bis 25 mol 7,9542 mol 7,9542 mol
Ethylacetat 27,0250 mol 27,0250 mol 27,0250 mol 27,0250 mol
Dodecantiol | 0,01 mol 0,01 mol 0,01 bis 0,1 mol 0,01 mol
Temperatur | 70 °C 70°C 70°C 55 bis 75 °C
Druck 1 bar 1 bar 1 bar 1 bar
Zeit 50h 50h 50h 50h
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Abb. 2.4.3: Effekte der unterschiedlichen Initiatormengen auf den Monomerumsatz (a), das
Zahlenmittel (b), das Massenmittel (c) und den Polydispersionsindex (d).

Dementsprechend wird die langsamere Polymerisationsreaktion mit der héheren Monomer-
bzw. Kettenlangenreglerkonzentration in den Abbildungen 2.4.4 (a) bzw. 2.4.5 (a) gezeigt.
Damit wird der niedrigere Monomerumsatz in funf Stunden erzielt. In den Abbildungen
2.4.3 (b) und 2.4.3 (c) bzw. 2.4.6 (b) und 2.4.6 (c) werden das Zahlen- und Massenmittel der
hoheren Initiatorkonzentration bzw. Reaktionstemperatur kleiner. Dagegen nimmt der
Polydispersionsindex bel der hoheren Initiatorkonzentration bzw. Reaktionstemperatur in den
Abbildungen 2.4.3 (d) bzw. 2.4.6 (d) zu. Vergleichbar dazu werden Zahlen- und Massenmittel

grof3er mit der sinkenden Monomerkonzentration in den Abbildungen 2.4.4 (b) und (c).
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Abb. 2.4.4: Effekte der unterschiedlichen Monomermengen auf den Monomerumsatz (a), das

Zahlenmittel (b), das Massenmittel (c) und den Polydispersionsindex (d).

Dementsprechend wird der Polydispersionsindex kleiner mit der hoheren Monomer-
konzentration in Abb. 2.4.4 (d). In Abb. 2.4.5 (b) werden diese komplizierteren Phanomene
gezeigt. Je hoher die Konzentration des Kettenlangenreglers ist, desto hoher ist innerhalb der
ersten halben Stunde das Zahlenmittel; spatestens nach einer weiteren halben Stunde jedoch
hat sich diese Relation umgekehrt — eine Erhdhung der Konzentration des K ettenlangenreglers
bewirkt nun eine Reduzierung des Zahlenmittels, die sich mit laufender Zeit immer weiter
verstarkt. Andererseits andert sich das Massenmittel sehr gering mit Erhdhung der
K ettenlangenreglerkonzentration, wie in Abb. 2.4.5 (c) gezeigt wird. Daraus folgt, dass der
Polydispersionsindex mit der hoheren Kettenlangenreglerkonzentration, wie Abb. 2.4.5 (d)

zeigt, abnimmt.
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Abb. 2.4.6: Effekte der unterschiedlichen Temperaturen auf den Monomerumsatz (a), das
Zahlenmittel (b), das Massenmittel (c) und den Polydispersionsindex (d).

2.5 Modéellerweiterung zum Phasengleichgewicht des Ldsungsmittels

Die sich aufgrund der Verdampfung ergebene Verlust des Losungsmittels konnte praktisch
eine wichtige Rolle fur die Polymerisationsreaktion spielen. Dazu wird das Prozessmodell
beziiglich folgender allgemeiner Annahmen erweitert. Die Ubertragung des Losungsmittels
ergibt sich zwischen der Fissig- und Gasphase zum Gleichgewichtszustand
(Bokiset al. 1999). Fir die Triebkraft der Stoffubertragung wird die Differenz zwischen der
Losungsmittelkonzentration im Gleichgewichtszustand und der in der Gasphase gehalten.
Nach dieser Annahme wird die Gl. (2.4.11) folgendermal3en erweitert:

ds B (o £

—=-=(S -S,)-S—1k, +k, ,JMP 25.1

dt V( g) MO( p tr,m) ( )
Das Symbolzeichen [ gekennzeichnet hierbei den Stofflbertragungskoeffizient, S die
Gleichgewichtskonzentration des Ldésungsmittels und §; die Gasphasenkonzentration des
Losungsmittels. Nach der Lewis-Gleichung bezieht der Stofflbertragungskoeffizient S sich
auf die Prandtl- und Schmidt-Zahl, das Molekulargewicht des Lo&sungsmittels, die

Waérmekapazitét C, und den Warmetibertragungskoeffizienten a.
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2
B__cHH
aM., ESYE
In der vorliegenden Arbeit nimmt das Verhaltnis zwischen der Prandtl- und Schmidt-Zahl
hierbei den Wert von 1 an. AulRerdem wird eine Differentialgleichung fir die Gasphasen-
konzentration §; des Lésungsmittels wie folgt formuliert:

ds * )
_9=£(5 _sg)_sg"_o+sgi(kp+ktrm)|v|F>i (25.2)
dt Vg Vg 0 ’ Vg

Das Gasphasenvolumen wird durch Vg in Gl. (2.5.2) gekennzeichnet. Das Symbol zeichnen v,

das den Volumenfluss des Abgases bedeutet, bezieht sich folgendermal3en auf den Volumen-

fluss v, des Zulaufgases:

v, =V + ‘If/l—v(kp £k, . JMP (2.5.3)

0

Beim Gas-Flussig-Gleichgewicht des Lésungsmittels sind alle Stréme, die den Reaktor
verlassen, im Gleichgewicht. Die Gleichheit der Temperatur zwischen der Gas- und FlUssig-
phase ist bereits in die Energiebilanz integriert. Dann gilt stets fur das Phasengleichgewicht
die Gleichheit des chemischen Potentials des Lésungsmittels bei konstantem Druck in beiden

Phasen:
IusGas: ,UsLiq
Fur die praktische Berechnung des Phasengleichgewichts ist diese abstrakte Beziehung

alerdings nicht geeignet. Hierzu existiert ein Standardansatz fir reale Reaktionsgemische. Fir

real e Reaktionsgemische gilt in Anlehnung an das Raoult'sche Gesetz:
¢S pS = ySXS fSO

Das Symbolzeichen ps bezeichnet den Partialdruck des Lésungsmittels in der Gasphase. Fur
das Losungsmittel in der Flissigphase kennzeichnet ); den Aktivitétskoeffizienten, Xs den
Molanteil und f die Bezugsfugazitét. Fir niedrige Drucke bzw. ein ideales Gas wird das
Verhdltnis zwischen der Bezugsfugazitat f und dem Fugazitétskoeffizienten ¢s des
Lésungsmittels mit dem Séttigungsdampfdruck P des Lésungsmittels ersetzt. Die in dieser
Arbeit untersuchten Reaktionsgemische kdnnen nicht als ideale Gemische betrachtet werden,
so dass der Aktivitatskoeffizient y des Losungsmittels zu berticksichtigen ist. Damit folgt fir

die verwendete Phasengl ei chgewi chtsbeziehung:
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- aS Pssat
RT

S (2.5.4)

Die Konzentration des Ldsungsmittels in der Gasphase wird aus der Stoffbilanz Gl. (2.5.2)
erhalten, und die Gleichgewichtskonzentration in der Gasphase, die mit der Konzentration des
Losungsmittels in der FlUssigphase im Gleichgewicht steht, wird aus dem Partialdruck des
Losungsmittels unter Phasengle chgewichtsbedingungen berechnet. Zur Bestimmung der
Gleichgewichtskonzentration des Lésungsmittels sind im Modell zwei Ansétze implementiert.
Mit der Antoine-Gleichung wird der Séttigungsdampfdruck P2 des Lésungsmittels als eine

Funktion von der Temperatur T bestimmt:

B
C+TQO

P = expELA— (2.5.5)
O

Die Parameterwerte A, B und C in Gl. (2.5.5) sind im Anhang 9.5 aufgefuhrt. Auf die
Polymerlésung, in der die Polymermolekile viel grofRer as die Molekiile des Losungsmittels
sind, kann das Gittermodell gut angewendet werden. Zur Bestimmung der Aktivitét as des
Losungsmittels wurde die Flory-Huggins-Gleichung, wodurch der Effekt der unterschied-
lichen Molekulargrof3e berticksichtigt wurde, eingefiihrt. Etwa 20 Jahre nach der Arbeit von
Flory-Huggins hat Wilson das Modell zur unterschiedlichen Intermolekularkraft erweitert
(Prausnitz et al. 1986). Im Grunde genommen besteht die freie Exzessenthalpie g aus dem
sich auf die Exzessentropie S bezogenen kombinatorischen Beitrag und dem mit der
Exzessenthalpie h® verkniipften Restbeitrag.

g—_T_:xslnqas+xmlnqam+xplnqop+()(pr5+)(mpxm)(op (2.5.6)
Mit den Flory-Huggins-Konstanten xs und Xmp ist die Auswirkung unterschiedlicher
MolekulargroRen zu kompensieren. Dartber hinaus lasst sich die relative chemische
Exzesspotentiale des Losungsmittels dadurch erhalten, indem partiell nach dem Molenbruch xs
des Losungsmittels die Gl. (2.5.6) differenziert wird.

s

= Ing, + (1— Pn‘l)(op +)(Sp¢§ + (/Ysp ~ Xop )¢m¢p (2.5.7)

Das Symbol P, kennzeichnet hier den Polymerisationsgrad. Im Anhang 9.6 wird die
Herleitung von Gl. (2.5.7) ausfuhrlich behandelt. Wird der Einfachheit halber angenommen,
dass der Unterschied zwischen der Flory-Huggins-Konstante s von Lésungsmittel und

Polymer und der xmp, von Monomer und Polymer vernachléssigbar klein ist, dann lasst die



2 Modedllierung der Polymerisationsreaktoren Seite: 41

Aktivitét as des Losungsmittels sich nur mit den Volumenbriichen ¢ und ¢ sowie der Flory-

Huggins-Konstanten x5, von Losungsmittel und Polymer berechnen.
a, = exp(ln(pS + (1— Pn‘l)qpp + )(Spgaf,) (2.5.8)

Das Programm MODEL_FLORYHUGGINS, das auf den o.a. Gleichungen beruht, wird in
dem MODEL_BATCH implementiert, um den Losungsmittelverlust abzuschézen. Der

Losungsmittel verlust nsyeruse Wird wie folgt formuliert.
Ny yerus = Vg Sy 1V, J’; S, dt (2.5.9)

Das Symbolzeichen v, kennzeichnet den konstant einstellbaren V olumenstrom des Abgases.

2.6 Modellierung des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors

Aufgrund der industriellen Bedeutung ist der kontinuierlich betriebene Polymerisationsreaktor
sehr intensiv untersucht und beschrieben worden. Eine grof3e Anzahl von Artikeln und
Bichern handelt von diesem Thema. Die Modellierung nimmt dabei einen breiten Raum ein.
Dem Erhaltungsgesetz nach werden die Bilanzgleichungen jeder Stoffmenge und der Energie
beschrieben. Mit Hilfe der chemischen Reaktionstechnik lasst sich der Polymerisationsreaktor
modellieren. Sowohl die aus den Reaktionsmechanismen abgeleitete Reaktions-
geschwindigkeit als auch der Stoff- und Energietransport missen in diesen Bilanzgleichungen
bertcksichtigt werden. Durch den Ruhrvorgang wird der Wame- und Stofftransport
verbessert. Es wir im folgenden vom Modell des idealen Rihrkessels ausgegangen. Die
zugefuhrten Komponenten werden somit schon am Eingang des Polymerisationsreaktors
vollstéandig vermischt. Auf Grund der wahrend der Polymerisationsreaktion entstehenden
Volumenverringerung (Schrumpfung) muss der Volumenstrom des Zulaufs nicht identisch mit
dem Ablaufstrom sein, um das Volumen des Reaktionsgemisches konstant einzuhalten. Aus
diesem Grund muss die Auswirkung der Volumendnderung auf den Volumenstrom des
Ablaufs berlicksichtigt werden. Aus dieser Uberlegung heraus kann der Zusammenhang

zwischen Ablaufstrom, Zulaufstrom und V olumenschrumpfung beschrieben werden:
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Der Volumenstrom des Zulaufs wird mit dem Index f (feed) gekennzeichnet, wohingegen der
Volumenstrom des Ablaufs keinen Index erhdlt. Da die Volumenanderung durch
Umwandlung vom Monomer zum Polymer entsteht, muss der Ablaufstrom bezlglich der
Monomerkonzentration M beschrieben werden. Folglich wird der Zusammenhang zwischen
dem Volumenstrom q; des Zulaufs und dem Volumenstrom g des Ablaufs als eine Funktion

der Stoffdaten und Konzentrationen analytisch beschrieben.

q, :q—vMi(kp +k, ,MP (2.6.1)

0

Aus Gl. (2.5.1) ist bereits bekannt, dass der Effekt der Volumenschrumpfung bei einem
konstanten Ablaufstrom g durch die Stromung des Stofftransports kompensiert wird. Danach
ist die Volumenschrumpfung des Reaktionsgemisches einfach mit dem Zulaufstrom g+ in dem
Modell des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors auszudrticken. Daraus sind die
folgenden Differentialgleichungen Gl. (2.6.2) bis (2.6.10) fur den kontinuierlich betriebenen
Polymerisationsreaktor hergeleitet worden:

dl d;
Do+ (1, 1) 2.6.2
a =l Hlo1G (262)
dM q
M ~(k, +k, MP+(M, ~M )Vf (26.3)
dS_ B q
== _V(S -5 )+(s - S)Vf (2.6.9)
ng ﬁ * VO
9 _B(g_s)-g5 Yo 2.6.
" (s'-s,)-s, v (2.6.5)
ax _ oF
P ok, xP+(x, -x)20 2.6.6
=k xR (X, - X (269)
dg:() = (ktr,mM +ktrsS+ktrxX +kt P)0P+05ktcP2 /'10 qf (267)
W, M +k, S+, X +k, P\Pa( )+K w268
dt tr,m tr,s 1 C V
2 —
dIUZ = (ktr,mM +ktr,sS+ktr,xX +kt,pp) Pa(a 3621,+4)
a 1-a) (2.6.9)
(2+a) oF

+ktc (1 O’) /'127
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dT _(-4H,) 9 KA
E_Tp(kp+k‘r‘m)MP+(Tf T)V+pV—Cp(T T) (2.6.10)

w

Das Programm MODEL_CSTR, das auf den Differentialgleichungen Gl. (2.6.2) bis (2.6.10)
beruht, wurde fir die Simulation des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors
geschrieben. Mit MODEL_CSTR l&sst sich das dynamische Prozessverhalten des CSTR-
Polymerisationsreaktors unter verschiedenen Reaktionsbedingungen simulieren. Zuerst wird
der CSTR-Polymerisationsreaktor mit dem Monomer, dem Loésungsmittel und dem
Kettenlangenregler ohne den Initiator bis zum stationdren Volumen erflllt. Beim Reaktions-
start wird der Initiator dem Reaktor schnell zudosiert. Danach werden der Initiator, das
Monomer, der Kettenlangenregler und das Losungsmittel unter den in Tab. 2.6.1
vorgegebenen Zulaufbedingungen in den Reaktor zugefihrt. Der Druck l&sst sich durch den
Stickstoffstrom 1 bar festhalten. Danach wird das dynamische Verhalten des Monomer-
umsatzes und des Massenmittels bel der Betriebstemperatur von 50 °C, 55 °C, 60 °C, 65 °C
und 70 °C ermittelt. Die Zulaufbedingungen werden in Tab. 2.6.1 zusammengefasst. Diese
Ergebnisse werden in Abb. 2.6.1 dargestellt.

10

I I I I
| | | |
| | | |
| | | |
gl - N__ _ [E, [E, Lo Lo
| | | |
=~ |\ | | | |
8 e \ | | |
N Eﬂ \ | | | 50°C |
2 ] e - [ e =
: 2\ N | o
o) ': \ .
& = \ - | | |
S N N — 1 55 °C |
o W A -N-—-r-—--==1- e o
=z [} \ N\,
o 9] \ N | | | |
s £ |\ 1 | N |
\ T 60 °c |
e o e
~_ — ] R R
I | 70 °C | |
| T T T
| | | |
0 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50
ZEIT/h ZEIT/h

Abb. 2.6.1: Dynamisches Verhalten des Monomerumsatzes (a) und des Massenmittels (b) bei
der Betriebstemperatur von 50 °C, 55 °C, 60 °C, 65 °C und 70 °C.
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Tabelle 2.6.1: Zulaufbedingungen fur die Simulation des CSTR-Polymerisationsreaktors.

Werte Einheit
Zulauftemperatur T; 50, 55, 60, 65 und 70 °C
AIBN 5,0485x107° gmol /'s
MMA 5,9485x107* gmol /s
Ethylacetat 1.7846x10° gmol /s
1-Dodecanthiol 5,0485x107°° gmol /s

Weliterhin lasst sich das Prozessmodell Gl. (2.6.2) bis (2.6.10) durch Normierungen der

Zustands- und Eingangsgrof3en folgendermal3en umformulieren:

dx(t) _
ekl (x,u,t) (2.6.12)

Das Symbolzeichen x kennzeichnet die normierten Zustandsgrofien, die direkt auf den
Konzentrationen |, M, S §; und X, den Momenten Lo, (1 und p, sowie der Reaktions-
temperatur T beruhen. Dementsprechend kennzeichnet u die normierten Eingangsgrofen, die
auf den Zulaufkonzentrationen | ¢, M, § und X; sowie der Zulauftemperatur T; basieren. Zur
Modellanalyse werden im folgenden die Anfangswerte aller Zustandsgrof3en x; bis xg um
+10 % vom stationdren Wert vergrofZert. Die Stellgrof3en u werden konstant vorgegeben. Die
Simulation liefert das dynamische Abklingverhalten und demonstriert die Robustheit des
Losungsverfahrens. Das Simulationsergebnis ist in Abb. 2.6.2 graphisch dargestellt, welcher

fr diesen Fall zu entnehmen ist, dass sich eine stationére L 6sung nach ca. 25 Stunden ergibt.

NORMINIERTE ZUSTANDSGROSSEN

ZEIT /'h

Abb. 2.6.2: Dynamisches Zustandsverhalten bei den 10-prozentig abwei chenden Erregungen.
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3 Festlegung des optimalen Polymerisationsverlaufs

Seit Ende der 50er Jahre werden eine Vielzahl von Optimierungsmethoden in der chemischen
Verfahrenstechnik verwendet; so kann die jeweils beste Lésung beziiglich eines Kriteriums
unter Berlicksichtigung von Nebenbedingungen ermittelt werden. Falls das Kriterium as eine
von den Prozessvariablen abhéngige Zielfunktion beschrieben werden kann, dann ist das
Optimierungsproblem immer als Aufgabe zum Auffinden der groften oder kleinsten Werte
der Zielfunktion mit mehreren Nebenbedingungen zu verstehen (Keil 1996). Fiur die Lésung
des Problems ist es sinnvoll, den Unterschied zwischen den linearen und nichtlinearen
Optimierungsproblemen zu betrachten. Wenn die lineare Zielfunktion und die linearen
Nebenbedingungen bekannt und nicht zu kompliziert sind, und damit die Anzahl der
unabhangigen Variablen klein ist, dann kann das Optimierungsproblem durch ein analytisches
Verfahren auf die Ldsung eines algebraischen Gleichungssystems reduziert werden. Falls die
Zielfunktion nicht in expliziter linearer Form zu beschreiben ist, treten besondere
Schwierigkeiten auf. Die Uberwiegenden Anzahl von Optimierungsproblemen gehéren zu
diesem Fall, da die Werte der Zielfunktion i.a. erhalten werden, indem die zu optimierende
Objektgleichung gel6st wird. Die unabhangigen Variablen stellen hierbel die Stellgrofzen dar.
Sind die Nebenbedingungen schwierig zu berechnen, so wird die Optimierungsaufgabe noch
komplizierter (Bojarinow-Kafarow 1972). Fur die L6sung des nichtlinearen Optimierungs-
problems muss ein spezieller Optimierungsalgorithmus angewandt werden. Damit wird es
auch erforderlich, den Rechner einzusetzen. Durch diese nichtlineare Optimierung lassen sich
eine beschrankte optimierte Fahrweise bzw. Steuergroflen fur den Polymerisationsreaktor
erhalten. Die dynamische nichtlineare Optimierung kann beispielsweise bei Batch-Prozessen
verwendet werden, um in minimaler Zeit eine gewiinschte Produktqualitdt zu gewahrleisten.
Damit ist es beim kontinuierlichen Betrieb mdglich, die Anfahr- und Ubergangszeit zu

minimieren (Carloff 1993).

3.1 Dynamische Optimierungsverfahren

Die Zielfunktion bei der dynamischen Optimierung enthdlt zeitabhangige Zustands- und
Steuervariablen. Diese Zielfunktion ist eine Funktion des Endzustands x(t) und des Integrals

der Systemdynamik von der Anfangszeit bis zur Endzeit.
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min 3 =6(x{t.).t,)+ [ “F(x,u,t)dt (3.1.1)

to

Hierbei darf die Endzeit unter Berticksichtigung der Nebenbedingungen wie Prozess-, End-

und Ungle chungsnebenbedingungen (UNB) frei oder fest sein.

NB:  x=f(x,u,t), x(0)=x, (3.1.2
g(x(t.).t.) =0, (3.1.3)
h(x,u,t)<0 (3.1.4)

Mit den UNB kann die Anwendungsméglichkeit der dynamischen Optimierung entscheidend
erweitert werden, da die Eingangsgrof3en u normalerwei se wegen vielféltiger technischer und
physikalischer Restriktionen beschrankt sind (Papageorgiou 1991, Carloff 1993). Falls die
Beschrankungen der UNB unabhédngig von Zustandsgréflen x sind, dann l&sst sich das
Optimierungsproblem vereinfachen. Gibt es keine Beschrankung beziiglich der Zustands- und
Eingangsgrofien, so ist das Optimierungsproblem durch die klassische Variationsrechnung zu
[6sen. Bei praktischen Anwendungen lassen sich diese Beschrénkungen mit konstanten

Bereichsgrenzen beschreiben.

Um die notwendigen Optimalitétsbedingungen abzuleiten, wird die Ungleichung Gl. (3.1.4)
mit y zu den Gleichungsnebenbedingungen (GNB) transformiert.

h(x,u,t)+y>=0 i=1,2,---,q (3.1.6)

Die Optimierung bezieht sich dann nur auf die GNB, so dass die Aufgabe als eine
Erweiterung der mit den GNB beschrankten Optimierung betrachtet werden kann. Diese

Problemstellung lasst sich dann durch eine erweiterte Lagrangefunktion behandeln.
[ = é(xe,is,te)+I;e F(x, %, u,@,4,4,,t)dt (3.1.7)

Fur diese erweiterte Lagrangefunktion lautet die dynamische Funktion:
F=F(xut)+a {f(xut)-% +z;{r( X, u,) +¢2} (3.1.8)
Neben den Multiplikatoren A, wurden zusétzliche Multiplikatoren A, zur Beriicksichtigung

von Gl. (3.1.6) eingefiihrt. Ferner wird ¢* = [yf yZ .. yj]T definiert. Die Endzeitfunktion

kann wie folgt beschrieben werden:
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~

G =G(X, t.) + 43 g% L) (3.1.9)

Fur die notwendigen Optimalitétsbedingungen wird der Steuervektor u durch einen
differentiellen Vektor ¢ ersetzt. Folglich hangen die notwendigen Optimalitatsbedingungen

mit den Ableitungen der Vektoren x, £ und ¢ zusammen.

3.1.1 Pontryagin’ sches Maximum-Prinzip

Aufgrund des Pontryagin’schen Maximum-Prinzips lésst sich die Zielfunktion durch eine
angemessene Wahl von Steuergrof3en in jedem Zeitpunkt maximieren, wodurch die Hamilton-

funktion so grof? wie moglich gemacht wird (Ramirez 1994).
H=F(x,u,t)+4 f(xu,t)

Weiterhin  konnen die notwendigen Optimalitétsbedingungen durch Erweiterung der

Hamiltonfunktion zu den UNB umformuliert werden.

H=F(x,u,t)+4 f(x u,t)+ 2 h(x,u,t) (3.1.10)

Hierbei sind die Multiplikatoren A; O 0" und A, O 0% Der Multiplikator A; ist stetig fur alle
t [0, tg], und der A, ist stetig bis auf mdgliche Eckstellen von x. Durch Einfuhrung der
Variationen dx, 0%, A und Ot; fur die Inkrement AL werden die Euler-Lagrange-

Bedingungen und die Transversalitéatsbedingungen erhalten. Dartiber hinaus lassen sich diese
notwendigen Optimalitétsbedingungen wie folgt mit der erweiterten Hamiltonfunktion

interpretieren (Papageorgiou 1991).

x=H, (3.1.12)
J,=-H, (3.1.12)
Ayh =0, i=1,2,-,q (3.1.13)
i,20 (3.1.14)

H,=0 (3.1.15)
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Das Symbol I—~|u bedeutet die 1. Ableitung der erweiterten Hamiltonfunktion nach u. Ferner

lasst sich folgende notwendige Bedingung 2. Ordnung mit H~uu (2. Ableitung der Hamilton-

funktion nach u):

~

H, =0 (3.1.16)

unter der Beschrénkung R=1{u | hZ 6u =0} erfiillen. Der Vektor h* bezeichnet hierbei die

aktive Menge von UNB. Die Bedingungen GlI. (3.1.11) und Gl. (3.1.12) sind die erweiterten
kanonischen Differentialgleichungen. Die Gleichungen (3.1.13) bis (3.1.16) sind in der
globalen Minimumbedingung Gl. (3.1.17) einzuschlief3en.

H(X,A_,u,t):UDrJni(Xn’t)H(x,}.l,U,t) (3.1.17)

Diese Minimumbedingung bedeutet, dass die erweiterte Hamiltonfunktion fir gegebene Werte
von x und A; an den optimalen Steuergrdf3en u zu jedem Zeitpunkt t [ [0, tg] ein globales
Minimum bezlglich aler zuldssigen SteuergrofRen U [0 U(x, t) aufweisen soll. Somit kann
Gl. (3.1.17) als eine statische Optimierung fur jeden Zeitpunkt t (1[0, tg] aufgefasst werden.
Die Gleichungen (3.1.13) bis (3.1.16) mit h <0 geben dafur die notwendigen Optimalitéts-
bedingungen 1. und 2. Ordnung an. Die Multiplikatoren A, spielen hierbei die Rolle der
Kuhn-Tucker-Multiplikatoren der statischen Optimierung. Die Losung u der Minimierung
stellt eine Funktion der in Gl. (3.1.17) enthaltenen optimalen Fahrweisen x und A; dar. Die
Funktion kann deshalb aus GlI. (3.1.17) zusammen mit dem zugehérigen Multiplikatoren A,
ermittelt und in die kanonischen Differentialgleichungen eingesetzt werden. Dartiber hinaus

mussen die folgende Bedingungen erfllt werden.

(G, t.)+ 07 (t.)2, - 4t.)] " &%, =0 (3.118)
{HIx(t.) u(t.). 4 () ]+ 6e) + glt.) 4f ot =0 (3.1.19)
x(0) = Xo (3.1.20)
g(x..t)=0 (3.1.21)

Die Minimumbedingung stellt also die Koppelgleichungen in der dynamischen Optimierung
dar. Diese Optimierungsaufgabe mit den kanonischen Differentialgleichungen und den
Koppelgleichungen fuhrt somit auf ein Zwei-Punkt-Randwert-Problem, welches 2n

Randbedingungen fiur seine Losung erfordert. Die Rand- und Transversalitéatsbedingungen
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Gl. (3.1.18) bis (3.1.21) beinhalten insgesamt (2n + | + 1) Gleichungen. Die Ubrigen (I + 1)
Randbedingungen konnen zur Bestimmung der Multiplikatoren A; 0 0" und der Endzeit te

verwendet werden. Wenn die UNB unabhéangig von x sind, dann gilt I—~|X =H,, d. h die

Multiplikatoren A, sind nicht mehr in den kanonischen Differentialgleichungen enthalten,
wodurch sich die Auswertung der notwendigen Bedingungen erheblich vereinfachen lasst.
Dieser Sonderfall ist die erste Version des Maximum-Prinzips. Fals die UNB die Form
Gl. (3.1.5) aufweisen, dann sind die EingangsgroRen aus Gl. (3.1.12) bis (3.1.14) die
Maximumwerte bel den negativen H, und die Minimumwerte bei den positiven H,. Sie
mussen hingegen zwischen den beiden Extremwerten liegen, falls die H, gleich Null sind.
Gegebenenfalls kann das Optimierungsproblem dadurch leicht gelGst werden, dass diese
Beziehung die Gl. (3.1.17) ersetzt. Die hier betrachtete Problemstellung kann zur optimalen
Steuerung erweitert werden. Die beiden Extremwerte werden haufig as optimae
Steuergrofen verwendet, und eine solche Steuerung wird in der Literatur als ,, Bang-Bang-
Control* bezeichnet (Papageorgiou 1991, Flender 1999). Zur Optimierung der Betriebs-
bedingungen des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors hat Carloff (1993) das
Maximum-Prinzip verwendet. Die Ldsung des Optimierungsproblems mit dem Maximum-
Prinzip kann fir relativ einfachen Prozesse analytisch erfolgen. Hingegen fordert die
Anwendung des Maximum-Prinzips auf komplexere Prozesse, die durch die nichtlinearen
Differential- und Algebragleichungen beschrieben sind, i.a. sehr rechenaufwendige
numerische Berechnungen. Infolgedessen wird der Weg der dynamischen Optimierung hier
auf der Basis der dynamischen Simulation zu der nachfolgenden Nichtlinearen
Programmierung (NLP) beschritten (siehe Abb. 3.1.1).

3.1.2 Dynamische Nichtlineare Programmierung (DNLP)

Die Lineare Programmierung (LP), bei der sowohl die Zielfunktion as auch die
Nebenbedingungen linear sind, ist die am haufigsten angewandte Optimierungsmethode. Zur
Losung des mit vielen linearen Gleichungen beschriebenen LP-Problems wird der sogenannte
»Simplex-Algorithmus® verwendet (Dantzig 1963, Press et al. 1996, Keil 1996). Nach der
Losung des LP-Problems wird eine Sensitivitdtsanalyse durchgefuhrt, um durch die
Anderungen der Koeffizienten der Zielfunktion bzw. Nebenbedingungen die Losungs-

anderung zu untersuchen (Edgar-Himmelblau 1988, Papageorgiou 1991). Die linearen Ziel-
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funktionen sind nur grobe Anndherungen, und somit werden Zielfunktionen in quadratischen
oder anderen nichtlinearen Formen dargestellt. Die Ldsungsmethode der nichtlinearen
Zielfunktion mit nichtlinearen bzw. linearen Nebenbedingungen wird nichtlineare
Programmierung (NLP) genannt (Fan 1966). Fur diese nichtlineare Optimierung bezieht sich
die Lagrangefunktion L(x, A) nur auf die GNB.

L(x, A) = I(x) + AT g(x) (3.1.22)

Es wird angenommen, dass sich die Zielfunktion J(x) und die Nebenbedingungen g(x)
mindestens zweimal ableiten lassen. Die sequentielle quadratische Approximation der
Lagrangefunktion zahlt zum effektivsten Verfahren fir nichtlineare Optimierungsprobleme.
Diese numerische Optimierung lasst sich als Verallgemeinerung des Newtonverfahrens fir
beschrankte Problemstellungen betrachten. Bei der Ldsung dieses nichtlinearen Optimierungs-
problems gilt es, die , Kuhn-Tucker-Bedingungen®, die notwendige und hinreichende
Bedingungen fir ein lokales Minimum sind, zu erfullen (Edgar-Himmelblau 1988). Werden
nur die GNB in der nichtlinearen Optimierung betrachtet, dann werden folgende

Anforderungen fir die notwendigen Kuhn-Tucker-Bedingungen gestellt.

mJ(x)+4"Og(x)0_
7 ox) B

OL(x,4) =

le)

(3.1.23)

Das L(x, A) ist die Lagrangefunktion von der AusgangsgrofRen x und den Multiplikatoren A.
Zur Lésung der obigen Gleichung (3.1.23) wird die Newtoniteration des Vektors [x 4] "

verwendet. Fir die OL(x, A) wird eine Taylorentwicklung vorgenommen, und nur die zwel

niedrigsten Terme der Reithe werden in Gl. (3.1.24) betrachtet.

[M2L(x) Og(x)" Ox0_ DL(x)O

__ 3.1.24
Tex) o el Ho)E (3129

Das Symbolzeichen C%L(x, A) bedeutet die Hessematrix der Lagrangefunktion von x mit den
Multiplikatoren A. Sei Og(x) die Jacobimatrix der Nebenbedingungen g(x), dann kdnnen Ax
und A4A in der Iteration k aus Gl. (3.1.24) ermittelt werden. Erflllen Ax und 44 die
Gl. (3.1.24), dann erfullen sie auch die Anforderungen fur Optimalitét des folgenden QP-
(quadratischen  Programmierung)-Problems (Papageorgiou 1991). Durch Loésung dieses

Unterproblems lasst sich die zuléssige Richtung s erhalten.

min STDJ(X)+%STBS (3.1.25)
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NB: g(x)+s"0g(x)" =0 (3.1.26)
h(x)+s"0Oh(x)" =0 (3.1.27)

Hierbel sind sOO", gO00OP und hOOY. Das Symbolzeichen B kennzeichnet eine positiv-

definite Approximation der Hessematrix [J°L(x) der Lagrangefunktion. Da die Hessematrix
der Lagrangefunktion nicht immer positivdefinit in der Gl. (3.1.25) ist, muss B mit Hilfe der
angemessenen Beziehung wie der BFGS-(Broyden-Fletcher-Goldfarb-Shanno)-Formel
aktualisiert werden (Edgar-Himmelblau 1988). Die zuldssige Richtung s wird durch Lésung
des Unterproblems ermittelt. AuRerdem wird eine Schrittweite in die zuldssige Richtung
bestimmt. Die Zielfunktion ist quadratisch, die Nebenbedingungen sind hingegen linear.

Weliterhin wird die Straffunktion zur Verbesserung der Berechnungseffizienz verwendet,

wobei die erweiterte Zielfunktion J die Summe von der Ziel- und Straffunktion ist.

3(x,r)=J(x)+2—1rg(x)Tg(x) (3.1.28)

Das Symbolzeichen ¢(x) kennzeichnet den gesamten Ausdruck der ganzen GNB und der
aktiven UNB. Daraus folgt, dass die rechten Seiten der Nebenbedingungen in Gl. (3.1.26) und
Gl. (3.1.27) mit —r 4 zu ersetzen sind, wobei die geschétzten Multiplikatoren 200" sind

(Bartholomew-Biggs 1982). Schliefdlich werden die neuen Nebenbedingungen des Unter-
problemsin Gl. (3.1.29) formuliert:

9(x)+ As+ri=0 (3.1.29)

Das Symbolzeichen A beschreibt hier die Jacobimatrix der aktiven Nebenbedingungen. Die

geschétzten Multiplikatoren 4 werden durch die Ldsung der folgenden p + g Gleichungen der

aktiven Nebenbedingungen erhalten:

2=(r +ABAT)*(AB03(x) - §(x)) (3.1.30)
Die zulassige Richtung s kann dann explizit ermittelt werden.

s=BAT2-00(x)) (3.1.31)

Besonderes wichtig ist hier, dass die Multiplikatoren Z und die zuléssige Richtung sfurr >0
definiert werden, selbst dann, wenn lineare Abhangigkeit zwischen den Zeilen von A existiert.

Fur die erfolgreiche Suche mit dem rekursiven gquadratischen Optimierungsalgorithmus ist es
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erforderlich, dass r in jedem Schritt k folgende Ungleichung (3.1.32) erfiillt (Bartholomew-
Biggs 1982).

9(x)"As<0 (3.1.32)

Die zuldssige Richtung s erfolgt zu einer Verringerung des Verstol3es gegen die aktiven
Nebenbedingungen. Fir den vorgegebenen Umfang der Variablen und Nebenbedingungen
wird ein typischer quadratischer Optimierungsalgorithmus durch die folgenden Abschnitte
beschrieben (Edgar-Himmelblau 1988, Press et al. 1996).

Schritt 1. Initialisieren:

Setze den Iterationswahler k = 0, wahle Anfangswertex %, r°und B, i.a B°=1.
Schritt 2. Berechnen der aktiven Menge der Nebenbedingungen:

Berechne §(x*) der ganzen GNB und der aktiven UNB bei oder um x . Ist k der Wert

von Null, gehe zum Schritt 5. Sonst setze fort.
Schritt 3. Abbrechen bei der Abbruchbedingungen:

[ - %]

L T<g firg>0,und|g, (x*)<e, firg>0.
EE )< s
Halte an, wenn beide Kriterien erfiillt werden. Sonst setze fort.
Schritt 4. Aktualisieren Hessematrix;

Benutze das BFGS-Verfahren fur die Aktualisierung der Hessematrix. Aber verwende
Ag*=0,L(x*, 24) -0, L(x*, 2%) statt 4 g*= 03(x*)-03(x*) und ermittle s*
49> 0. DasZiel ist hier, eine positivdefinite Annaherung zu 0%L zu wahren.

Schritt 5. Schatzen der Multiplikatoren:

Benutze die Gl. (3.1.30) zur Schétzung der Multiplikatoren ik

Schritt 6. Berechnen einer neuen zul&ssigen Richtung:

Berechne aus Gl. (3.1.31) eine neue Richtung s um x¥. Kann keine zufriedenstellend
zuléssige Richtung aus der Losung des Unterproblems gefunden werden, dann
berechne ein neuesr ¥, das die Ungleichung (3.1.32) erfiillt, und wiederhole die Losung
des Unterproblems, d. h. Schritt 5 und 6.

Schritt 7. Schrittbewegung in die Richtung s*;

Berechne die Schrittweite 4 © entlang s* durch Minimierung von j(xk +A%sK r* ,ﬁ.k)

aus Gl. (3.1.28). Setze x ! = x+ 4 ¥ s¥und k = k + 1. Gehe zu Schritt 2.
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Dieser Optimierungsalgorithmus kann fur die Anwendung auf dynamische Prozesse erweitert
werden. Das bedeutet, dass in diesem Fall die Prozessoptimierung simultan mit der
dynamischen Prozess-Simulation durchgefuhrt wird. Der 0.a. Losungsansatz zur dynamischen
Optimierung wurde im Programmpaket MATLAB umgesetzt. Zum Beispid gibt das
Optimierungsprogranm POLYOPT_DNLP _CNT, das Funktionen fir die Eingabe, die

Prozess-Simulation und die graphische

Darstellung enthdlt, dem Unterprogramm Hauptprogramm
OPTIMI_NLP, das auf der Standardfunktion X guess Xopt
CONSTR im MATLAB beruht und das mit der Optimizer
Zielfunktion bezogenen OBJ_SQERR bendtigt, Xo X
die beliebigen ZustandsgroRen und gewinnt die Simulator
optimalen  ZustandsgrofRen  zurick. Das X X
Prozessmodell

OPTIMI_NLP gibt zum INTEG_ODE45 die

Anfangswerte der Zustandsgrofien und gewinnt Abb. 3.1.1: Dynamische Optimierung mit

die aiuellen Zustandsgrofien zurdck. Das . 0 b veraren.

INTEG_ODE45 gewinnt aus dem Unter-
progranm MODEL_BATCH die Ableitungswerte der Zustandsgréfien und gibt den aktuellen
Zustandsvektor zurlick. Ergebnisse sind im Abschnitt 3.3.3 beschrieben.

3.1.3 Heuristische Optimierungsmethode (HOM)

Anstatt der mathematischen Optimierungsverfahren lassen sich haufig auch verschiedene
heuristische Optimierungsmethoden zur Ermittlung des optimalen Betriebsbedingungen eines
dynamischen Prozesses verwenden. In der vorliegenden Arbeit wird eine heuristische
Optimierungsmethode (HOM) fir die Optimierung des Polymerisationsreaktors entwickelt.
Das Optimierungsproblem einer Prozessvariable kann normalerweise dadurch geldst werden,
dass man den mdglichen Bereich der Prozessvariablen iterativ reduziert. Bel der Optimierung
der komplexen Prozesse resultiert die Schwierigkeit daraus, dass die Prozess-Simulation
wegen des grof3en Prozessmodells sehr rechen- und zeitaufwendig ist. Folglich ist es bestimmt
erforderlich, die Simulationsanzahl in dem Optimierungsvorgang zu reduzieren. Eine Lsung
dieses Problems besteht darin, das Interpolationsverfahren bei der Prozessoptimierung

einzusetzen. Im Grunde genommen besteht die HOM aus den folgenden drel Schritten.
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Erstens wird die Simulation auf den finiten Werten

. . . .. . Iterative Sirmilationen
der Prozessvariable iterative durchgefihrt, und damit fir die finiten Pudde,
werden diese Simulationsergebnisse mit der Ziel- ‘
funktion bewertet. Zweitens werden die Bewertungs-

Intervallhalli ening durch
ergebnisse mit der kubischen Splinefunktion die kuhische Int erpolation.
interpoliert, und damit wird der Quasi minimumpunkt {
auf der interpolierten Linie gefunden. Danach kann Intervallverfeinerung it der
die mogliche Suchregion der Prozessvariable halbiert Golden-sektion-Methode.

werden. Am Ende wird die iterative Interval-

verfeinerung mit der  Golden-Section-Methode Abb.3.1.2: Optimierung mit dem

(Presseta. 1996) bis zur Toleranzgrenze durch- heuristischen Optimierungsmethode.
gefuhrt. Bel dieser Intervallverfeinerung werden der Quasiminimumpunkt und die beiden
benachbarten Bewertungspunkte verwendet. Fir die Prozessoptimierung ist der beschriebene
Losungsansatz HOM auf Grund ihrer theoretischen Einfachheit sehr gut geeignet. Im
folgenden wird das auf dieser Methode basierende Programm POLY OPT_HOM_CONC zur
Optimierung der Konzentrationen der Edukte sowie des Losungsmittels des CSTR-

Polymerisationsreaktors beschrieben. Ergebnisse sind im Abschnitt 3.3.2 dargestellt.

3.2 Parameterschatzung mit der Methode der kleinsten Fehlerquadrate

Im nachfolgenden Abschnitt werden die Parameterbestimmung zur Ermittlung der Parameter

des hier untersuchten Polymerisationsreaktors behandelt. In der Modellierung besteht eine

haufig wiederkehrendes Problem, die geeigneten [POLYOPT LM_PARA |
Modellparameter zu schétzen. Die Modellierung des Puess|, T Pon
Polymerisationsresktors ~ basiert auf  bekannten | oemMiim |

kinetischen Konstanten. Diese sind jedoch in der | C?BJ_lSQERR_l(:Q/;X)@' =
Regel nicht bekannt und sind aus geeigneten XO\|/ TX

Experimenten zu bestimmen. Auf der Basis | INTEG ODE4s |
abgesicherter Modellparameter ist die Simulations- X l T X

| MODEL_BATCH |

vorhersage und eine Optimierung méglich. Es sind
Abb. 3.2.1: Parameterschétzung

jedoch zuverlassige Kinetikdaten nur far die _
mit dem LM-Verfahren.

wenigsten Monomerarten in der Literatur verflgbar.
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Obwonhl die Herstellung von MMA (Methylmethacrylat) am h&ufigsten untersucht wurde, ist
das Prozessverhalten des Polymerisationsreaktors bisher nicht durch Simulation mit den von
der Literatur ausgewahlten Konstanten vorherzusagen (s. Kapitel 1.2). Folglich missen die
unbekannten bzw. nicht sicheren kinetischen Parameter aus den Messdaten geschétzt oder
korrigiert werden. Ein solches Problem wird auch als Parameterschétzung bezeichnet. Das
Problem der Schatzung wird hierbei durch die Minimierung der Summe der Fehlerquadrate
von Messgrofen und zugehdrigen Rechengrofen gelst. Polymerisationsreaktoren lassen sich
durch das Prozessmodell durch gewdhnliche Differentialgleichungen fir die Zustandsgrofien
beschreiben. Diese dynamischen Funktionen hangen dabei sowohl von der Zeit t und den

Zustandsgréfien x als auch von den unbekannten Parametern p ab. Also wird das Modell

folgendermal3en beschrieben.
dx
Z=f(x,pt 331
pm (x pt) (33.1)

Fals die Anfangswerte x(0) jeder Zustandsgrof3e gegeben sind, dann héngt die Losungs-
funktionen der Differentialgleichungen von der Zeit t und den unbekannten Parametern p;,
P2+, Pm a@b. Die fehlerbehafteten Messgrofzen vy, Yo, -+, Yo werden zu finit diskreten
Zeitpunkten ty, to,- -+, t, ermittelt, mit denen die Zustandsgrof3en xi, Xz, -+, Xn gefiltert werden
konnen. Fur die Ermittlung der unbekannten Parameter p wird die Summe der Differenz-

guadrate zwischen den gemessenen und berechneten Werten rekursiv minimiert:

n

min J(p)= > (v, - % (p))’ (332)

Das Symbol §,(p) bedeutet den zum Zeitpunkt t; geschatzten MessgroRenvektor. In der

vorliegenden Arbeit werden der Initiatorumsatz X;, der Monomerumsatz Xy, das Zahlenmittel
M, und das Massenmittel M,, as Messgrofen verwendet. Nach dem Levenberg-Margardit-
(LM)-Algorithmus (More 1977, Grace 1990, Presseta.1996) wird das Minimierungs-
problem iterativ berechnet. Wird eine Menge von Startwerten fir die bestimmten Parameter p

vorgegeben, ist die numerische Vorschrift des LM-Algorithmen wie folgt:
Schritt 1: Berechne J(p) von Gl. (3.3.2).
Schritt 2: Setze einen angemessenen Wert, z. B. 0,001, fUr den Erganzungsfaktor A.

Schritt 3: Lose die lineare Gleichung (3.3.3) fur dp, und bewerte J(p+9p).

A+BAP=0 (3.3.3)
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2 2

P04 2) 0J_H

: a3 . del ) op,0p,, B
Dapl 0 O aa; D Hépla
womitA:DasJuB:B P20P, 523 J4P=0i O
a2 L O 27 (L) 0 Bp.d

P 0 [l , Pma , B

O 04J 0 \2](1+/])D

H 9p,9p, apz - 'H

Schritt 4: Wenn J(p+9p) = J(p), nehme A zu, und gehe zum Schritt 3 zurtick.
Schritt 5: Andernfalls reduziere A.
Schritt 6: Aktualisiere p = p + dp, und gehe zum Schritt 3 zurick.

In Abb. 3.3.1 ist der vereinfachte Programmablaufplan zur Parameteroptimierung des Prozess-
modells dargestellt. Entsprechend dem dargestellten Diagramm wurde das Schema dieser
Parameterschdtzung im Programmpaket MATLAB programmiert. Das Hauptprogramm
POLYOPT_LM_PARA, das verschiedene Funktionen wie die Deklarierung, die Simulation
und die graphische Darstellung enthdt, gibt zum Unterprogramm OPTIMI_LM einen
beliebigen Parametervektor und gewinnt den optimalen Parametervektor zurlick. Das
Unterprogramm OPTIMI_LM gewinnt aus dem Unterprogramm OBJ SQERR_PARA die
Abweichung zwischen den Mess- und Schétzdaten und gibt den optimalen Parametervektor
zurlck. Das INTEG_ODEA45 gewinnt aus den Unterprogrammen OBJ SQERR _PARA und
MODEL_BATCH die Anfangs- und Ableitungswerte der Zustandsgréf3en und gibt den beiden
Unterprogrammen den aktuellen Zustandsvektor zuriick. Mit diesem POLYOPT_LM_PARA
werden die reaktionskinetischen Konstanten berechnet. Zuerst werden sowohl die Initiator-
zerfalls-, Wachstums- und Abbruchkonstanten as auch die kinetische Konstante fur die
K ettentbertragung zum Monomer mittels der Messdaten des Initiator- und Monomerumsatzes
geschétzt. Danach werden die kinetischen Konstanten fur die Kettenlibertragungen mit den
empirischen Molekulargewichtsmessdaten ermittelt. In Tab.3.2.1 sind die reaktions
kinetischen Konstanten, welche in dieser Arbeit geschatzt wurden, mit den von Literatur von
Bohm (1997) entnommenen kinetischen Konstanten verglichen. Die Hochumsatzabwei chung
wird hierbel mit dem MODEL_GERRENS kompensiert, das auf das empirische Gel-Effekt-
Modell von Gerrens (1988) zuriickgeht. Dartiber hinaus wird das MODEL _GERRENS durch
das MODEL_PANKE ersetzt, das auf dem schon in Kapitel 2 eingefihrten, von Panke (1986)
modifizierten Marten-Hamielec'schen Gel- und Glas-Effekt-Modell basiert. Aus den
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Messdaten des Monomerumsatzes werden die Modellparameter des theoretischen Gel- und
Glas-Effekt-Modells durch das Prinzip der kleinsten Fehlerquadrate und das LM-Verfahren

berechnet. Hierbel muss betont werden, dass das Gel- und Glas-Effekt-Modell sowohl fir den

Monomerumsatz beim hohen Umsatzbereich als auch fir das Molekulargewicht eine grof3e

Rolle spielen. Die mit den geschétzten reaktionskinetischen Konstanten berechneten

Simul ationsergebnisse werden in Abb. 3.3.2 gezeigt.

80
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Abb. 3.2.2: Modellgenerierungen fir das Gel- und Glas-Effekt-Modell mit den geschétzten
Parametern. (a) steht fur den Initiator- und Monomerumsatz, und (b) fur das Zahlen- und

M assemittel.

Tabelle 3.2.1: Vergleich zwischen den in dieser Arbeit verwendeten und den in der Literatur

von Bohm (1997) entnommenen kinetischen Parametern.

Konstante Eigene Werte Literaturwerte Einheit
ko Ea ko Ea

Ky 1,0553x10™ 1,2753%10° 7,0285x10"* | 1,17x10° 1/s

Ko 4,2602x10° 1,4420%10" 4,26x10° 1,82x10* dm?®/ (mol-s)
Kec 7,1300x10° 4,8173x10° 7,13x10° 2,93x10° dm?®/ (mol-s)
kd 3,9200x10° 4,8173x10° 3,92x10° 2,93x10° dm®*/ (mol -s)
kem | 7,1770x10° 7,5130x10* 7,177x10° 7,513x10" dm?®/ (mol-s)
ki s 4,6700x10° 5,3509x10* 4,67x10° 6,57x10* dm®/ (mol-s)
Ker x -3,9746x10°  [1,1700x10° -3,9746x10°  |1,1700x10°  |dm®/(mol-s)

k = ko-exp(-Ea/ (R'T)), womit T = 60 °C und R = 8,314 [J/ (gmol K)].
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3.3 Optimierung des Batch-Polymerisationsreaktors

Fur die Herstellung der gewtinschten Produktqualitét von Polymeren ist es unbedingt
notwendig, den diskontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktor nach dem optimalen
Betriebsverlauf zu fuhren. Die Optimierungen der Anfangs- sowie Betriebsbedingungen
stehen hierbei im Vordergrund. Fir die dynamische Optimierung des diskontinuierlich
betriebenen Polymerisationsreaktors ist es jedoch nicht einfach, das allgemeine Optimierungs-
verfahren unmittelbar einzusetzen, da die zugehdrigen Prozessvariablen miteinander
verkoppelt sind, und somit das Prozessverhalten eine sehr starke Nichtlinearitét zeigt. Folglich
wird eine praktische Optimierungsstrategie fir den Polymerisationsreaktor gefordert. Diese
Optimierungsstrategie wird zuerst mit der Sensitivitétsanalyse Uber das dynamische Verhalten
des diskontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors begonnen. Durch diese
Sensitivitdtsanalyse wird das Qualitdtsmodell des Polymerisationsreaktorverhaltens, welches
unbedingt fur die praktischen Anwendungen vorausgesetzt wird, aufgebaut und damit in
Tab. 3.3.1 zusammengefasst. Anschlief3end werden das heuristische Optimierungsverfahren
HOM und das mathematische Optimierungsverfahren DNLP sequentiell zur Ermittlung der
optimalen Anfangs- sowie Betriebsbedingungen des Polymerisationsreaktors verwendet.

3.3.1 Formulierung des Optimierungsproblems

Bei der Optimierung des diskontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors handelt es sich
um die Anfangskonzentrationen der vier Stoffe wie des Monomers, des Initiators, des
Kettenlangenreglers und des Losungsmittels, und um den Verlauf der Reaktionstemperatur.
Besonderes der Verlauf der Reaktionstemperatur wird fir die Optimierung in n Zeitintervalle
aufgeteilt. Wird also angenommen, dass das infinite Optimierungsproblem der vier Anfangs-
konzentrationen und des Reaktionstemperaturverlaufs in n+1 finite Minimierungen einer
nichtlinearen Zielfunktion mit 2x(4+n+1) Beschrankungen umgeformt werden kann, dann
miissen die gesamten Prozessvariablen x 0 0™, die aus 4+n+1 Zustandsgréfien bestehen,
simultan fur die Lésung des Optimierungsproblems berechnet werden. Auf3erdem kann das
Maximierungsproblem as ein inverses Minimierungsproblem formuliert werden. Das
Molekulargewicht des Polymeres bezieht sich unmittelbar auf den Schmelzpunkt und die
Losungsviskositédt; so besitzt z. B. das Polymer mit dem Molekulargewicht von 4,0x10"

[9/gmol] viele vorzigliche thermische sowie mechanische Stoffeigenschaften (Martin et al.
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1972, Elliset a. 1994). Die Molekulargewichtsverteilung beeinflusst auch sehr stark die
Produktqualitdt des Polymers. In der Praxis lasst sich die Breite der Molekulargewichts-
verteilung durch Einhaltung eines Molekulargewicht bei der Polymerisationsreaktion
minimieren. Eine enge Molekulargewichtsverteilung ist vorzuglich fur die thermischen und
mechanischen Stoffeigenschaften. Die theoretische Grenze des Polydispersionsindex liegt
zwischen 1,5 und 2,0 (Billmeyer 1984). Folglich ist das Betriebsziel des Polymerisations-
reaktors sowohl der vollsténdige Umsatz a's auch das bestimmte Molekulargewicht bzw. die
Molekulargewichtsverteilung des Produktpolymers. Falls | Messdaten verfugbar sind, dann
kann die Zielfunktion, welche drei Fehlerquadratterme fir den mittleren Molekulargewicht
My, den Monomerumsatz X, und den Polydispersionsindex Ipp enthdlt, wie folgt beschrieben

werden.

minJ(x) = lZ[wl(M = A40x104f +w, (1= X P+ w10, —1,7)2] (3.3.3)

mit (xi]maX —xi) >0 und (xi —xi’mm) 20 =12, 4+ntl

Die Zahlen w;, w, und w; lauten die Gewichtsfaktoren, die praktisch auf den Marktpreis
beziehen. Fir die Zielfunktion von Gl. (3.3.3) sind in der vorliegenden Arbeit die beliebigen

Gewichtsfaktoren wy = 10, w, = 100 und ws = 200 verwendet worden.

3.3.2 Optimale Anfangskonzentrationen der Edukte sowie des Losungsmittels

Die Produktqualitét des mit dem diskontinuierlich betriebenen Rihrkessel hergestellten
Polymers hangt vor allem von den Anfangskonzentrationen der vier Einsatzstoffe (Edukte
sowie Loésungsmittel) ab. Infolgedessen konzentriert sich das Interesse zuerst darauf, unter
bestimmten Beschrankungen diese vier Konzentrationen zu optimieren, wobei die Ubrigen
Betriebsbedingungen zur Vereinfachung des Optimierungsproblems vernachlassigt werden.
Zur Ermittlung der optimalen Konzentrationen der Edukte sowie des Lésungsmittels wird das
heuristische Optimierungsverfahren HOM weitgehend verwendet. In Abb. 3.3.1 ist das
Flussdiagramm des Optimierungsprogramms POLY OPT_HOM_CONC fur die dynamische
Optimierung dargestellt. Es werden die Stoffdaten, die Parameter und die anfanglichen
Betriebsbedingungen fir den diskontinuierlich  betriebenen  Polymerisationsreaktor

vorgegeben. Bei den unterschiedlichen Konzentrationen der Edukte sowie des Ldsungsmittels
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wird das dynamische Verhalten des Batch-Polymerisationsreaktors mit dem Modell
MODEL_ISOTH simuliert; damit wird die Produktqualitét des Polymers durch das

Molekulargewicht M,, sowie den Polydispersions-

index Ipp beschrieben. Diese Simulations-

ergebnisse werden mittels der Zielfunktion iterativ Estistisbedaungen

bewertet. Da die zeitliche Dauer der Prozess- Simlmm
Simulation grof3er als die der Interpolation ist, ist E”%NDCE_LEIRSR‘%RH i varae]
die auf der Interpolation basierende Halbierung e s

des Suchbereichs gunstig. Dafir wird das !;‘;,;"sg“:iggifgg%

Programm SEARCH_SPLINE verwendet, wobei T

die bewerteten Punkte mit der , kubischen Spline- B
funktion® interpoliert werden; der Quasi minimum- Gpimalkenzenisionen

wert auf dem interpolierten Bewertungsverlauf

wird derart ermittelt. Mit dem Quasi minimumwert
Abb. 3.3.1: Flussdiagramm Uber das

Programm POLY OPT_HOM_CONC.

und den beiden benachbarten Bewertungswerte
wird die iterative Intervallverfeinerung bis zur
Toleranzgrenze durchgefuhrt. Fur diese iterative Intervallverfeinerung wird das Programm
SEARCH_GOLSEC eingesetzt, das auf das ,Golden-Section-Verfahren“ zurlickgeht
(Presset a. 1996). Auf gleicher Weise wird die Optimierung jeder Konzentration wiederholt
durchgefiihrt. Unter den folgenden Beschrankungen werden die Optimierungen der vier
Anfangskonzentrationen des Edukte sowie Lésungsmittels bel der konstanten Temperatur von
70 °C durchgefuihrt. Die unteren und oberen Grenzwerte sowie die Mittelwerte der
Anfangskonzentrationen werden in Tab. 3.3.1 zusammengestellt. Fur die Startwerte der
Optimierung werden die unteren und oberen Grenzwerte sowie deren Mittelwerte verwendet.
Falls die oberen Grenzwerte als die Startwerte der Optimierung berticksichtigt werden, so
zeigt die Lestungsindexfolge den minimalen Leistungsindex von 70,5636. Ebenfalls rufen die
unteren Grenzwerte den minimalen Leistungsindex von 76,5727 hervor und die Mittelwerte
der beiden Grenzwerte den von73,3019. Das Optimierungsergebnis wird weiterhin in dem
Fall IV durch das Programm POLYOPT_DNLP_CONC verbessert. Die in dem Fall |
erhaltenen Anfangskonzentrationen werden hierbei fur die Startwerte des Falles |V verwendet.
Mit den Ergebnissen des Fales| als Startwert liefert diese mathematische Optimierungs-
methode DNLP den kleineren minimalen Leistungsindex von 68,5509 nach 443,4080 sec
CPU-Rechenzeit. Falls die Ergebnisse des Falesll oder Il as Startwerte des FalleslV
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vorgegeben wurden, konnten eine schlechtere optimale Ldsung von 442,4 oder 91,0348 erst
nach 386,4660 oder 428,9870 sec CPU-Rechenzeit erhalten werden. Diese Optimierungs-
ergebnisse sind ausfuhrlich in Tab. 3.3.2 zusammengefasst.

Tabelle 3.3.1: Zusammenfassung der unteren und oberen Grenzwerte sowie deren Mittelwerte

der Konzentrationen der Edukte sowie des Losungsmittels.

Initiator Monomer Losungsmittel | Regler
Untere Grenzwerte [mol] 0,001 10,00 20,00 0,00
Obere Grenzwerte [mol] 0,050 15,00 30,00 2,00
Mittelwerte [mol] 0,0255 12,50 25,00 1,00

Tabelle 3.3.2: Zusammenfassung Uber die Optimierungsversuche der Anfangskonzentrationen

der Edukte sowie des Losungsmittels bei konstanter Reaktionstemperatur von 70°C.

Fal | Fall Il Fall Il Fal IV
Optimierungsmethode HOM HOM HOM DNLP
Startwerte Obere Limit Untere Limit | Mittelwerte |Optimavon |
Initiator [gmol] 0,0203 0,0129 0,0163 0,0205
Monomer [gmol] 15,0000 10,0000 12,4747 15,0000
Ldsungsmittel [gmol] 29,8990 20,1010 25,0505 29,8390
Regler [gmol] 1,8586 0,2020 1,0909 2,0000
Monomerumsatz [ %] 75,94 76,17 75,70 76,01
Molekulargewicht [g/lgmol] | 4,0001x10* | 4,001x10" 4,0001x10"  |4,0000x10"
Polydispersionsindex 2,2533 2,2730 2,2510 2,2541
Minimaler Leistungsindex | 70,5636 76,5727 73,3019 68,5509
CPU Dauerzeit [sec] 87,8070 75,9190 76,59 443,4080

3.3.3 Ermittlung der optimalen Betriebstemperatur.

Die Reaktionswarme, die infolge der Polymerisationsreaktion im Reaktor entsteht, wird aus
dem Reaktionsgemisch Uber die Reaktorwand an das im Kuhlmantel flieffende Kihlwasser
Ubertragen und abgefihrt. Infolgedessen éndert sich die Reaktionstemperatur dynamisch, und
deren dynamisches Verhalten wirkt sich sehr stark auf die Produktqualitét aus. Die Abb. 3.3.2
zeigt, wie die Abweichung vom gezielten Temperaturverlauf unerwinschte Wirkungen

hervorruft.
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Abb. 3.3.2: Effekt des spezifischen Warmedurchgangskoeffizienten k.o auf (a) den
Temperaturverlauf, (b) den Monomerumsatz, (c) das Molekulargewicht und (d) den
Polydispersionsindex fur den diskontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktor mit der
Bang-bang Temperaturregelung. Die Zahlen beschreiben die Werte des spezifischen Warme-
durchgangskoeffizienten kyo.

Die Uberhitzung erhtht den Monomerumsatz und den Polydispersionsindex; das
Molekulargewicht wird verringert. Folglich muss die Reaktionstemperatur auch als eine
Optimierungsvariable bertcksichtigt werden, um die gezielte Produktqualitét zu
gewéhrleisten, und damit ermittelt das Programm POLYOPT_DNLP_CNT nicht nur die
optimalen Konzentrationen, sondern auch den optimalen Reaktionstemperaturverlauf. Hierbei
bedeutet der optimale Temperaturverlauf die Summe der optimalen Temperaturwerte, die den
minimalen Leistungsindex zu jedem diskreten Zeitpunkt aufweisen. Der Temperaturverlauf

wird auf einen Bereich beschrankt, der zwischen dem Siedepunkt des Lésungsmittels und der
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Kuhlwassertemperatur liegt, und die Beschrankung wird zum Zeitpunkt tx mit Hilfe der

linearen Ungleichungen beschrieben.

(T

max

~T,) 20 und (T, - T,

)20

Unter diesen Temperaturbeschrénkungen missen sowohl die n+1 Temperaturwerte To, Ty, ---,

Ty, Tn ds auch die Verknupfungsfunktion T(t) zwischen den diskreten Temperaturwerten
bestimmt werden. Auf den n+ 1 diskreten Zeitpunkten wird eine Reihe von Temperaturwerten
beliebig gegeben. Nach dem Kriterium GlI. (3.3.3) mit den Temperaturbeschrankungen werden
diese gegebenen Temperaturwerte optimiert. Zur Losung dieses Optimierungsproblems mit
den Beschrankungen wird die Optimierungsmethode DNLP in dieser Arbeit verwendet. Wie
schon im vorherigen Abschnitt erwahnt wurde, beruht das POLY OPT_DNLP_CNT auf dem
OPTIMI_NLP, dem OBJ SQERR sowie dem MODEL_BATCH. Der Temperaturverlauf
zwischen den diskreten Zeitpunkten l&sst sich einfach durch Einhalten der diskreten
Temperaturwerte ermitteln (Press et al. 1996, Uhlemann et al. 1994).

T(t) = T« (3.3.4)

Mittels der oben erwdhnten Zielfunktion Gl. (3.3.3) wird der diskontinuierlich betriebene
Polymerisationsreaktor im Temperaturbereich von 50 °C bis 80 °C optimiert. Statt des
Isothermenbetriebs wird ene praktische Bang-Bang-Temperaturregelung fir das
Optimierungsproblem benutzt. Falls die Reaktortemperatur unter 70 °C falt, stellt man die
Kuhlwassertemperatur auf 70 °C ein. Steigt die Reaktionstemperatur hingegen Uber 70 °C an,
stellt man die Kuhlwassertemperatur auf 25°C ein. Die beiden Abbruchtoleranzen der
Optimierungsvariablen sowie der Zielfunktion besitzen den Wert von 1,0x10™, das Abbruch-
kriterium der Beschrankungen besitzt ebenfalls den Wert von 1,0x10™. Die maximale Anzahl
der Iterationen wurde auf die hundertfache Anzahl der Optimierungsvariablen festgelegt. Mit
dem Programm POLYOPT_DNLP_CNT werden diese Optimierungen fur den optimierten
Intervallen durchgefihrt, und diese Ergebnisse sind in Tab. 3.3.3 und in Abb. 3.3.5 dargestellt.
Je mehr Intervalle fur die Optimierung der Anfangskonzentrationen und der Reaktions-
temperatur benutzt werden, desto besser wird der mit diesem grofReren Rechenaufwand
ermittelte Leistungsindex sein. Bei den optimierten Zusténden kann das gewtinschte Polymer
mit dem mittleren Molekulargewichts von 4,0x10* [g/gmol] vom Batch-Polymerisations-
reaktor erhalten werden. Der Monomerumsatz und der Polydispersionsindex verminderten
sich mit der Vermehrung der Anzahl der zeitdiskreten Intervalle. Schliefdlich muss der
Polymerisationsreaktor an dem in Abb. 3.3.3 dargestellten optimalen Temperaturverlauf unter
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den in Tab. 3.3.3 zusammengefassten optimalen Anfangsbedingungen betrieben werden, um
die beste Polymerqualitét zu erhalten.

Tabelle 3.3.3: Zusammenfassung der Optimierungsversuche der Reaktionstemperatur und der

Konzentrationen der Edukte sowie des LOosungsmittels.

Fal Vv Fal VI Fal VIl Fall VIII
Intervallzahl 1 2 5 10
Optimierungsmethode DNLP DNLP DNLP DNLP
Startwerte Optimavon IV | Optimavon IV | Optimavon IV | Optimavon IV
Initiator [gmol] 0,0169 0,0209 0,0204 0,0250
Monomer [gmol] 13,7949 14,6350 14,3997 13,8297
L6sungsmittel [gmol] 29,2262 29,9995 30,0000 29,4042
Regler [gmoal] 1,6656 2,0000 2,0000 2,0000
Monomerumsatz [ %] 72,62 74,74 73,72 73,80
Molekulargewicht [g/lgmol] | 4,0000x10*  |4,0000x10*  |4,0000x10* | 4,0000x10
Polydispersionsindex 2,2096 2,2091 2,1821 2,1289
Minimaler Leistungsindex |59,4399 58,2236 53,6630 43,7254
CPU Dauerzeit [sec] 496,1530 587,9550 884,4020 1,3867x10°
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Abb. 3.3.3: Optimierung des Temperaturverlaufs. Die Zahlen bezeichnen die Anzahl der

diskreten Zeitintervalle, die fur die Optimierung des Temperaturverlaufs verwendet wurde.
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4 Online-Uberwachung des Polymerisationsreaktors

Das Prozessfuhrungskonzept des Polymerisationsreaktors fordert moglichst genaue, aktuelle
Informationen Uber ale Zustandswerte. Die Zustandswerte des Polymerisationsprozesses
stehen jedoch nicht immer als kontinuierliche, online-messbare Messwerte zur Verfligung.
Zum Beispiel kann das Molekulargewicht bzw. die Molekulargewichtsverteilung des
hergestellten Polymers mit Hilfe der GPC (Gel Permeation Chromatography) nur mit
erheblichem Aufwand und mit Zeitverzbgerung periodisch gemessen werden. Da diese
Messperioden i. a. Uber 20 Minuten dauern (Guiochon et al. 1995), fihrt eine Probeentnahme
zu weiteren Schwierigkeiten. Wegen dieses derart grof3en Zeitintervalls wird as Bedingung
vorausgesetzt, dass jede entnommene Probe exakt das Reaktionsgemisch vertritt. Fir
verdinnte Polymerlésungen hangt die Losungsviskositét stark von dem mittleren
Molekulargewicht und der Konzentration des Polymers ab, und somit kann das mittlere
Molekulargewicht des Polymers durch Online-Viskositatsmessung bestimmt werden. Da die
Polymerdichte grof3er als die Monomerdichte fur die Polymerisationsreaktion ist, steigt die
Dichte des Reaktionsgemisches immer bei der Polymerisationsreaktion an. Bel  der
Polymerisationsreaktion kann der Monomerumsatz daher mit der Online-Dichtemessung
bestimmt werden. Dartber hinaus wird durch die Online-Temperaturmessung die
Reaktionstemperatur ermittelt. Die Werte fur Temperatur, Dichte und Viskositét kodnnen
einfach, kostenginstig und ohne Zeitverzogerungen gemessen werden. Die Ubrigen
Zustandswerte, welche nicht online-messbar sind, werden durch die Zustandsschétz-
einrichtung rekonstruiert, die auf den stochastischen Prozess- und Messgleichungen fir den
Polymerisationsreaktor basiert (siehe Gl. (4.1.6 @) und (4.1.6 b)). Schliefdlich lassen sich diese
aktualisierten Zustandswerte fur die Berechnung der Steuergréf3en des Polymerisations-

reaktors verwenden.

4.1 Prozess- und Messmodell mit Ungenauigkeit

Die Online-Uberwachung des Polymerisationsreaktors wird in erster Linie durch die
Zustandsschétzeinrichtung, die auf den stochastischen Prozess- und Messgleichungen beruht,
durchgefuihrt. Die stochastischen Modelle, die hier vorgestellt werden, bestehen aus
deterministischen und nicht-deterministischen Teilen. Die deterministischen Prozess-

gleichungen sind bereits in Kapitel 2 dargestellt worden. Darauf basiert das stochastische
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Prozessmodell. Daneben werden die Messgleichungen fir die Online-Uberwachung des
Polymerisationsreaktors erforderlich. Um das Prozessverhaten des Polymerisationsreaktors
zu erfassen, werden die vier Werte Reaktionstemperatur T, Monomerumsatz X,,, Molekular-

gewicht M, und Polydispersionsindex |pp gemessen.

Da die Polymerdichte hoher ist als die Monomerdichte, steigt die Dichte des Reaktions-
gemisches bei der Polymerisationsreaktion; somit kann der Monomerumsatz durch die
Dichtemessung des Reaktionsgemisches bestimmt werden. Zur Umsatzberechnung mit den
gemessenen Dichten wurde die Massenbilanz Gl. (4.1.1) eingesetzt (Schork-Ray 1983).

w LW, W WXE
- - +- M4 S 4 X
Xm - p i pm ps px (411)
W _ W
Py Pa

Das Symbolzeichen p bedeutet hierbei die Dichte des Reaktionsgemisches, und w
kennzeichnet das gesamte Gewicht der Komponenten, aus denen der Zulaufstrom besteht. Die
tiefgestellten Indizesi, m, s, x und p stehen fUr den Initiator, das Monomer, das Lésungsmittel,
den Kettenlangenregler und das Polymer. Aus der Temperaturabhéngigkeit der Dichte werden
die Initiator-, Monomer-, Ldsungsmittel-, Kettenlangenregler- und Polymerdichte bel der
Reaktionstemperatur berechnet. So ist z. B. die Dichte des im Losungsmittel Ethylacetat
gelosten Initiators AIBN bei 60 °C etwa 1,14 g/cm®. Mit Hilfe der Gl. (4.1.1) kénnen die
Online-Dichtemessungen sehr korrekte Hinweise fur die Schéatzung des Monomerumsatzes
liefern. Beispielsweise hat Elliset al. (1994) gezeigt, dass die auf der Dichtemessung
basierenden Umsatzberechnungen sehr vertraglich mit den Ergebnissen der gravimetrischen

Auswertung sind.

Seit das Messverfahren von Staudinger bereits im Jahr 1930 vorgestellt wurde, wird die
Viskositatsmessung als eine allgemeine Schatzungsmethode des mittleren Polymermolekular-
gewichts verwendet (Billmeyer 1984). Da die Polymerlésungsviskositét stark von Polymer-
konzentration und -molekulargewicht abhangt, kann das mittlere Polymermolekulargewicht
durch die Viskositétsmessung der stark verdiinnten Polymerldsung geschétzt werden. Genauer
gesagt wird das Polymermolekulargewicht M,, auf den Staudingerindex [77] bezogen. Der
Staudingerindex, der die Loésungsviskositét bel einer gegen Null gehenden Polymer-
konzentration angibt, ist ein Mal3 fir den von der Polymermasse besetzten Raum und héngt

von der Losungsmittelart, aber nicht von der Konzentration ab. Die Berechnung des
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Staudingerindex erfolgt durch die mit der empirischen Beziehung zwischen Viskositéts- und
Molekulargewichtsmittel verkntipften Mark-Houwink-Gleichung (Grulke 1994, Béhm 1997).

[ =k, (DM, )% (4.1.2)

Die Mark-Houwink-Konstante k, hat hierbei den Wert 0,0175 (Grulke 1994), und der
Dispersionsindex D den Wert 1,1608 (Bohm 1997). Aus diesem Staudingerindex wird die
Viskositédt berechnet. Der Einfachheit halber kann die Losungsviskositét 77 von der
spezifischen Viskositét £, welche die von dem Polymer verursachte, fraktionelle Viskositéts-

zunahme beschreibt, ersetzt werden.
n=n, (’75p +1) (4.1.3)

Die Losungsviskositét ohne Polymer wird mit 7o bezeichnet. Die spezifische Viskositét 775,
beschreibt nichtlinear die Polymerkonzentration und |&sst sich analytisch durch eine Reihen-
entwicklung formulieren. Da es jedoch zu schwierig ist, die Reihenkoeffizienten der
analytischen Formel zu bestimmen, wird das Huggins sche empirische Modell haufig

verwendet,
Ne =[N1C +ky[7]°C? (4.1.4)

wobel die Huggins-Konstante ky den Wert 0,5085 (Grulke 1994) hat. Mit Hilfe der Gl. (4.1.2)
bis Gl. (4.1.4) lasst sich das Molekulargewicht durch die Viskositétsmessung berechnen.

Die Bestimmung der Molekulargewichtsverteilung des Polymers erfolgt mit Hilfe der GPC
(Gel Permeation Chromatography). Das GPC-Verfahren basiert auf einer mechanischen
Trennung, welche durch einen aufgegebenen Impuls auf eine Polymerl6sung, die durch eine
mit porésen Teilchen geflllte Trennsdule fliefdt, erfolgt. Da die kleinen Molekile in die
Tellchenporen diffundieren, wird ihr Durchfluss verzogert. Hingegen flief3en die grofien
Molekille ohne Retentionen durch die Trennsaule. Folglich kdnnen wir mittels des Verhdtnis-

volumens die Mol ekulargewichtsverteilung berechnen (Grulke 1994).

Schliefdlich lassen sich die RegelgroRen Reaktionstemperatur T, Monomerumsatz X,
Molekulargewicht M,, und Polydispersionsindex Ipp mit Hilfe der Messwerte der Temperatur
T, der Dichte p, der Viskositét 7 und des Verhdtnisvolumens fir den Polymerisationsreaktor
bestimmen. Aus der Prozess-Simulation mit jenen Modellen, die sich auf die Mess- und
Zustandsgréfien beziehen, werden diese Regelgréf3en Temperatur T, Monomerumsatz X,

Molekulargewicht M,, und Polydispersionsindex |pp unmittelbar berechnet.



4 Online-Uberwachung des Polymerisationsreaktors Seite:68

ATgg  nhr

H
@%%SQ%MP”)S
w My oy vt
%\/ILD ﬁ @4(/‘0 My -y e ’t)ﬁ

Hierbei stimmt die Messgleichung h; Uber die Reaktionstemperatur T Uberein. Entsprechend

(4.1.5)

der Messgleichungen hp, hz und h, fir den Monomerumsatz X, das Molekulargewicht M,,
und den Polydispersionsindex Ipp werden die in Kapitel 2 eingefuhrten Gleichungen (2.2.2),
(2.2.22) und (2.4.7) verwendet. Die Simulationsergebnisse dieser Messungen werden in
Abb. (4.1.1) dargestellt. Dartber hinaus wird das nichtlineare Messmodell Gl. (4.1.5) mit den
stationdren Messwerten der Reaktionstemperatur T(c), des Monomerumsatzes Xqy(), des
Molekulargewichts My(c0) und des Polydispersionsindex Ipp(c0) normiert. Weiterhin werden
die stochastischen Modelle aus den deterministischen Gleichungen des Zustands- und
Messmodells entwickelt. Bei der Polymerisationsreaktion sind die Zustands- und Messwerte
innerhalb der bestimmten Toleranzbereiche unbekannt. Diese Zustands- und Messwerte sind
zwar nicht zum Zeitpunkt der Entscheidung bekannt, doch die Wahrscheinlichkeits-
verteilungen der Werte sind gegeben. Zum Entscheidungszeitpunkt lassen sich diese
gesuchten Zustands- und Messwerte nur im stochastischen Sinne bestimmen, und somit ist
ihre Funktion auch eine stochastische Funktion. In diesem Falle kbnnen die Erwartungswerte
dieser gesuchten Werte durch die Minimierung des Gutekriteriums unter der Berticksichtigung
des deterministischen Problems und der zufaligen Wahrscheinlichkeitsverteilung bestimmt
werden (Ramirez 1997). Wird eine Messung unter gleichen Bedingungen haufig genug
ausgefuhrt, so bilden diese Aufzeichnungen ein Ensemble von stochastischen Zeitfunktionen,
welches auch as stochastischer Prozess definiert wird. Deshalb werden diese ungewissen,
signifikanten Ereignisse und Entwicklungen mit Hilfe der Momente der statistischen
Verteilung beschrieben (Krebs1980). Die einwirkenden Storungen w(t) und das Mess-
rauschen v(t) beeinflussen additiv die Prozessdynamik und den Messvorgang. Fir den

Polymerisationsreaktor gilt allgemein der Ansatz:

d)(;—s[) = f(xut)+wlt) t=t (4.1.6 8

y = h(x,t)+v(t) (4.1.6 b)

Die Anfangsauslenkung X(to) der Zustandsvariablen wird as normalverteilte Zufallsvariable

mit bekanntem Mittelwert xo und bekannter Verteilungsdichtematrix Py berticksichtigt. Die
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als mittelwertfrei vorausgesetzten Storungen w(t) und v(t) werden als Weil3es Rauschen mit
bekannten Leistungsdichtematrizen Q und R aufgefasst. AulRerdem wird angenommen, dass
X(to), Q und R statistisch unabhéngig sind. Die Leistungsdichtematrix Q des Storvektors w(t)
wird wegen des Informationsmangels beliebig al's einheitliche Diagonalmatrix angenommen,
wogegen die Leistungsdichtematrix R des Messrauschens v(t) aus den Messdaten erhalten
werden kann. Bei der praktischen Anwendung kénnen diese Stérvektoren w(t) und v(t) mittels
statistischer Zufallsfunktionen simuliert werden. Fur den Polymerisationsreaktor ist die
bedingte ZustandsgroRenverteilung keine normalverteilte Funktion, obwohl die Stérungen
X(to), w(t) und v(t) GaulRverteilungen sind. Das bedeutet, dass unendlich viele Momente zur
Bestimmung der exakten Verteilungsfunktion gefordert werden, und dass diese Momente
miteinander gekoppelt sind. Wird der Stérterm w(t) in Gl. (4.1.6) vernachléssigt, so wird das
stochastische Modell auf die deterministische Beschreibung zuriickgefthrt.

Die Genauigkeit der Temperaturmessung wird mit dem sog. Weif3en Rauschen, das eine 1-
prozentige Standardabweichung enthélt, charakterisiert. Es ist jedoch die Dichtemessung fir
den Monomerumsatz M,, ungenauer as die Temperaturmessung. Fur den Monomerumsatz
wird die normalverteilte Messgenauigkeit, die eine 3-prozentige Standardabweichung
beinhaltet, dargestellt. Mit der viel geringeren Messgenauigkeit, deren Normalverteilung eine
10-prozentige Standardabweichung beinhaltet, werden sowohl das mittlere Molekulargewicht
M,, as auch der Polydispersionsindex Ipp gemessen (Ramirez 1997). Das Messrauschen der
Temperatur T, wie des Monomerumsatzes X, des Molekulargewichtes My, und des
Polydispersionsindex |pp werden mit der diagonalen Leistungsdichtematrix R dargestellt.
Analog lésst sich die Unsicherheit des Zustandsmodells mit der diagonalen Leistungsdichte-
matrix Q charakterisieren. Wenn der Modellfehler nicht mehr auf der Basis von Temperatur-
messungen ermittelbar ist, dann ist es schwierig das Modell zu verbessern. Infol gedessen wird
vorausgesetzt, dass jede Zustandsvariable eine 1-prozentige Standardabweichung, die
aquivalent dem Fehler der Temperaturmessung ist, fir die Unsicherheit des Zustandsmodells
beinhaltet. Daraus folgt, dass die diagonale Leistungsdichtematrix Q auf diese Prozess-
Stérungen bezogen wird. Schliefdlich lassen die Leistungsdichtematrizen Q und R sich wie

folgt beschreiben.
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Um die Prozessdynamik und die Messungen zu simulieren, sind das Hauptprogramm
POLYSIM_STOCH und das Unterprogramm MODEL _STOCH im Programmpaket
MATLAB geschrieben worden. Die Zulaufbedingungen werden in Tab. 4.1.1 zusammen-
gefasst. Die Zulaufgeschwindigkeit o hat hier den Wert von 2,5x10™ [dm®/sec]. Danach wird
das dynamische Verhalten des Monomerumsatzes und des Massenmittels bei der Betriebs-
temperatur von 70 °C ermittelt. Die Simulationsergebnisse werden graphisch in Abb. 4.1.1 (a)
und (b) dargestellt.

Tabelle4.1.1: Zulaufbedingungen fur die Simulation des CST R-Polymerisationsreaktors.

AIBN MMA Ethylacetat 1-Dodecanthiol
6,0797x10° [mol/s] | 6,0797x10*[mol/s] | 3,0x10°[mol/s] | 6,0797x107 [mol/s]
Zulauftemperatur: Ti=70[°C]

Zulaufgeschwindigkeit: o = 2,510 [dm?>/ 5]

Reaktionsenthalpie:  -AH, =5,55x10™ [J/mol] "*

Warmekapazitét: Cp = (ComM-Mym + CosSMus) / (M-Mym + SMys) [/ (gK)] *
"} Mosebach-Reichert (1995), "2 Anhang 9.3

Die Zustandsgrof3en zeigen Uber einen Zeitraum von ca. 5 Stunden grof3e Abweichungen.
Besonders bei den Zustandsgrofien xs, Xs und x; der Momente der Kettenlangenverteilung sind
grofe Abweichungen zu erkennen. Dieses dynamische Zustandsverhalten ist sehr bedeutsam
fur die Produktqualitét. Die Messgréfien enthalten sowohl die deterministischen Werte, die
aus dem nichtlinearen Zustands- und Messmodell berechnet werden, as auch die
unbestimmten Werte, die durch zuféllige Stérungen entstehen. Zur Erzeugung des Weil3en
Rauschens wird das Programm WNOISE_RAND, das auf der Zufallsfunktion RAND von
MATLAB beruht, verwendet. Entsprechend wird die Normaverteilung mit der
Zufallsfunktion RANDN von MATLAB ermittelt. Die Messgrof3en yi, Yo, Y3 und Y4, beginnen
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mit unterschiedlichen Anfangswerten, wie in Abb. 4.1.1 (b) gezeigt wird. Am stationéren
Wert Null treffen die normierten Messgrof3en nach einer gewissen Zeit zusammen. Die
Messgrofde y; der Reaktionstemperatur ndhert sich nach ca 2,5 Stunden dem stationdren
Endwert an. Die Messgrol3e y, des Monomerumsatzes erreicht erst nach 4 Stunden und die
Messgrofde y; des Molekulargewichts erst nach ca. 3,5 Stunden den stationdren Endwert.
Hingegen zeigt die Messgrofie vy, des Polydispersionsindizes sehr kleine Abweichungen vom
stationéren Verhalten.
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Abb. 4.1.1: Das dynamische Verhaten der ZustandsgrofRen(a) und der Messgrofien (b) nach
einer 10-prozentigen Erhdhung aler Anfangszustandsgrof3en bei 70 °C.

4.2 Lineare Prozessmodelle

Fiir die Online-Uberwachung und -prozessfilhrung des Polymerisationsreaktors eignet sich das
entwickelte nichtlineare Modell nicht, da es noch kein direktes Regel systementwurfsverfahren
fur nichtlineare Prozesse hoherer Ordnung gibt. Dieses ist in dieser komplizierten Form
schwer zu behandeln, und somit bleibt nur die Simulation fir den Polymerisationsprozess. Fur
die einfache Prozessbehandlung ist es notwendig, dass ein zeitinvariantes lineares Modell des
betrachteten Reaktionsprozesses zur Verfligung steht. Es muss der Zusammenhang zwischen
dem Ein- und Ausgangsverhalten des Polymerisationsreaktors gegeben werden. Es lasst sich
Uber unterschiedliche Wege erreichen. Zum einen kann ein lineares Modell durch eine

regressive Identifikation von Sprung- oder Impulsantworten ermittelt werden. Dazu kann das
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polynomische ARX-Modell verwendet werden, und die Parameter des Modells kdnnen durch
die Optimierung regressiv bestimmt werden (Ljung 1997, Pearson-Ogunnaike 1997). Zum
anderen kann es durch eine Linearisierung des nichtlinearen Modells an einem stationéren
Betriebspunkt gewonnen werden. Diese Lineariserung kann sowohl analytisch als auch
numerisch durchgefihrt werden. Unter Umstanden konnen diese linearisierten Prozessmodelle

zur Zustandsschétzung verwendet werden.

4.2.1 Mathematische Identifikation

Die mathematische Identifikation beruht auf experimentellen Daten oder Daten der
Simulation. Falls experimentelle Messdaten verwendbar, annehmbar und reproduzierbar sind,
sind diese experimentellen Daten den Daten der Simulation vorzuziehen, da die Messdaten
keinen Modellfehler enthalten. Falls das Prozessmodell schon anhand des realen
Polymerisationsreaktors validiert worden ist, sind die Simulationsdaten ebenfalls verwendbar.
MehrgroRensysteme lassen sich mit der sprungférmigen Anderung der EingangsgrofRen
anregen (Abb. 4.2.1 (a)). Im Versuch wurden ale Eingangsgrofien sprungformig um 5 %
gedndert. Mit diesen Sprungfunktionen wurde das dynamische Ein- und Ausgangsverhalten
des Polymerisationsreaktors im Zeitbereich ssimuliert (Abb. 4.2.1 (b)). Nach der dynamischen
Ubergangsphase erreichen die ZustandsgroRRen die neuen stationdren Werte. Die Zustands-
grofRen Xs, X4, Xg der Konzentration des Lésungsmittels, der Konzentration des Kettenlangen-
reglers und der Reaktionstemperatur zeigen eine relativ geringe Abweichung (ca. 5 %) von
den sationdaren Werten; die auf die statistischen Momente der Kettenléngenverteilung
bezogenen Zustandsgréfien xs, Xs und X7 zeigen grof3ere Erhdhungen. In Abb. 4.2.1 (b) sind die
auf die Kettenlangenregler- und Losungsmittelkonzentration bezogenen Zustandsgrofen Xs
und X4 SO voneinander Uberlagert, dass das dynamische Prozessverhalten dieser beiden
Zustandsgrofien xz und x4 schwer zu unterscheiden ist. Auf die Eingangsgrof3enerregungen
reagierten die auf die Initiator- und Monomerkonzentration bezogenen Zustandsgréfien x; und
X2 as Verzogerungsglieder zweiter Ordnung. Die auf die Momente der Kettenldngen-
verteilung bezogenen ZustandsgrofRen xs, Xs und x; beeinflussen nicht die anderen funf
Zustandsgrofden xi, Xz, X3, X4 und Xg. Dieses dynamische Zustandsverhalten wird far die
Identifikation mit dem polynomischen ARX-Modell verwendet. Der Polymerisationsreaktor
ist also hier mit dem Programm MODEL_ARX, welches aus Verzogerungsgliedern erster
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Ordnung mit der Totzeit besteht, identifiziert worden. Mit dem auf den Levenberg-Marquardt-
Algorithmus bezogenen OPTIMI_LM werden die Unterschiede zwischen den aus dem
nichtlinearen Modell MODEL_CSTRS8 erhaltenen Zustandsgréf3en und denjenigen, welche
aus dem polynomischen ARX-Modell MODEL_ARX ermittelt werden, regressiv minimiert.
Die Simulationsergebnisse des nichtlinearen Modells und des identifizierten Modells werden
auch in Abb. 4.2.1 (b) verglichen. Die Simulationsergebnisse des regressiv identifizierten
ARX-Modells stimmen sehr gut mit denen des nichtlinearen Zustandsmodells Uberein. In
Abb. 4.2.1 (b) ist zu erkennen, dass das polynomische ARX-Modell genau fur die normierten
Zustandsgrof3en identifiziert ist.

1
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| | | I | — ARXModell
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Abb. 4.2.1: (&) ldentifikation mit dem ARX-Modell und (b) Zustandsantworten nach 5 %
Sprungénderungen von Eingangsgréfen, die mit dem nichtlinearen Modell (-0-) und mit dem

polynomischen ARX-Modell (I ) simuliert wurden.

4.2.2 Linearisierung des nichtlinearen Modells

Unter der Lineariserung eines nichtlinearen Modells wird verstanden, komplizierte
nichtlineare Funktionsbeziehungen durch lineare Differentialgleichungen mit konstanten
K oeffizienten zu approximieren. Fir den Polymerisationsreaktor |&sst sich ein solches lineares
Prozessmodell aus dem nichtlinearen Prozessmodell um einen stationaren Betriebspunkt Xs, Us

ableiten.
X=Fx+Gu flart>0, mit X(0) = Xo

y = HX
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Die System-, Steuer- sowie Beobachtungsmatrix F = Z—f
X

’Gzﬁ
ou

konnen hierbel durch die Berechnung von Jacobimatrizen des nichtlinearen Polymerisations-
reaktormodells bestimmt werden. Besonders die Zustands-, Steuer- und Messvariablen

x00% uOd0® und yOO* selen hier die

CsmarrD
Differenzvariablen dar. Das Prozessmodell wird L
X stationér,
mit zunehmender Ordnung immer komplexer und A
N
schliellich  nicht mehr anwendbar. Ist die o (1+1V) erestzen
fJ(x))S ;neu
Systemordnung des erhaltenen Modells zu hoch, F
so wird die Prozess-Simulation zu aufwendig, der EI' a,= (7 —1)/ A% E‘]

Aufwand zur Entwicklung der Zustandsschétzer

steigt ebenfalls und der Reglerentwurf wird

schwieriger und das Prozessverhalten wird damit
Zu unubersichtlich.  Folglich  werden die

linearisierten Differentialgleichungen gegebenen- &
CEnoE>

falls durch eine Ordnungsreduktion vereinfacht. Abb. 4.2.2: Linearisierung um den

Das Kriterium der erlaubten Modellordnung ist N .
stationdren Betriebspunkt.

nicht fur ale Aufgabenstellungen a priori festzu-

legen, sondern hangt von der Problemstellung und der verwendeten numerischen Methode ab.
In der vorliegenden Arbeit ist die Ordnungsreduktion nicht unbedingt nétig, und wird somit
nicht behandelt. Die meisten Elemente der Systemmatrix F koénnen analytisch berechnet
werden, wogegen die auf die Momente der Kettenléangenverteilung bezogenen Element-
vektoren as, as und a; von F auf Grund der Komplexitdt zweckméaldiger weise numerisch
berechnet werden mussen. Nach dem Flussdiagramm von Abb. 4.2.2 wird das Unter-
programm MODEL_LINEAR fir die numerische Linearisierung um einen stationdren
Betriebspunkt in MATLAB geschrieben. Die stationdren Zustandsgrof3en waren aus den
Simulationsdaten, die im letzten Kapitel zur Auswertung des dynamischen Prozessverhaltens
erhalten wurden, auszuwahlen. Weiterhin sind die Jacobifunktionen des nichtlinearen
Prozessmodells berechnet worden, und damit wurden die numerischen Ableitungen tber die
Elementvektoren as, as und a; von F durch einprozentige ZustandsgrofRenspriingen
gewonnen. Schliefdich l&sst sich jedes Element der Systemmatrix F mit den analytischen oder

numerischen Verfahren berechnen. Bel der numerischen Berechnung wurde die Fehlertoleranz
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von 1,0x107° beriicksichtigt. Mit Hilfe des Programms MODEL_LINEAR kann man die

Systemmatrix F numerisch berechnen.

1-0428 0 0 0 0 0 0 -13927
-00485 -03777 0 0 0 0 0  -057080
00 0 -02807 O 0 0 0 0

-0 0 0 0 -02807 O 0 0 0 O
002726 00035 00127 0 -02807 O 0 26139
001425 02763 00001 0 0 -02807 O 16669 [
000095 05531 -00107 O 0 0  -02807 07059
Ho0223 00342 0 0 0 0 0  -02402H

Analog kénnen die Steuer- und Beobachtungsmatrix G und H berechnet werden.

04299 0 0 0 0 01492
00 03778 0 0 0 00971
S 0 0O 02807 0 0 2,2><10‘55
G=B 0 0 0 02807 O 2,2><1o-55un g
5 0 0 0 0 0 -028077
0o 0 0 0 0 -028070
E 0 0 0 0 0 —0,2807%
H o 0 0 0 02475 -00077H
0 000 0 01
. 0 26273 0 0 0 0 0 0F
% 0O 000 -11 oY
0 001 -11 oﬁ

Mittels der System-, Steuer- und Beobachtungsmatrix F, G und H wird die Simulation tber
das Prozessverhalten des Polymerisationsreaktors durchgefihrt. Dazu wird ein regelmaliiges
Zeitintervall von 3,0 Minuten verwendet. Diese Simulationsergebnisse werden mit denen des
nichtlinearen Prozessmodells in Abb. 4.2.3 verglichen. Die Reaktionstemperatur und die
Konzentrationen konnen ausreichend genau mit dem linearisierten Zustandsmodell
beschrieben werden, wogegen die Momente der K ettenlangenverteilung mit dem linearisierten
Zustandsmodell nicht vollstdndig berechnet werden koénnen. Ferner lasst sich die
Simulationsleistung des linearisierten Messmodells auch durch Vergleich der Simulations-
ergebnisse des linearisierten Messmodells mit denen des nichtlinearen Messmodells zeigen
(Abb. 4.2.3). Die Reaktionstemperatur und der Monomerumsatz sind mit dem linearisierten
Messmodell sehr genau zu simulieren, wogegen sich das Molekulargewicht und der

Polydispersionsindex mit dem linearisierten Messmodell wenig genauer berechnen lassen.
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Abb. 4.2.3: Vergleich zwischen dem Simulationsergebnis des nichtlinearen Modells (---) und

dem deslinearisierten Modells (O ).

4.3 Lokae Beobachtbarkeit und Steuerbarkeit

Das dynamische Prozessverhalten des Polymerisationsresktors l&sst sich i.a mittels der
Zustandsgleichungen simulieren und durch die ZustandsgrofRen charakterisieren. Die
Zustandsgroéfien sind jedoch nicht bekannt, und nur die Ein- und Ausgangsgrof3en sind daher
zu messen. Folglich werden die Begriffe ,, Beobachtbarkeit® und ,, Steuerbarkeit, die erst von
Kaman (1960) eingefuhrt wurden, hier fir den Polymerisationsreaktor berlicksichtigt. Diese
Begriffe ermdglichen eine scharfe Definition, ob aus den Ein- oder Ausgangsgrofien
vollstandig auf die Zustandsgrofien gefolgert werden kann. AulRerdem sind diese Begriffe bel
der optimalen Prozessfuhrung notwendige Bedingungen fir die Existenz einer Ldsung.
Schliefdlich sind diese beiden Begriffe bzw. Kriterien mathematisch zu beschreiben. Diese
kénnen auf den affinen Zustands- und Messgleichungen des Polymerisationsprozesses

beruhen.
x=f(x)+g(x)u, t>0 mitx(to) = Xo (4.3.13)

y=h(x) (4.3.1b)
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4.3.1 Lokale Beobachtbarkeit des nichtlinearen Prozesses

Die Beobachtbarkeit der linearen zeitinvarianten Prozesse wird dadurch definiert, dass die
Prozesse vollsténdig beobachtet werden konnen, wenn sich der Anfangszustand X(to) bei
bekannten &uferen Beeinflussungen und bekannten System- und Beobachtungsmatrix F und
H aus den Ausgangsgrofien y(t) Uber ein endliches Zeitintervall tp < t < t; eindeutig bestimmen
lasst (Unbehauen 1989). Nur wenn die Beobachtbarkeitsmatrix @g,s nicht singulér ist, dann
der Anfangszustand x(to) eines linearen zeitinvarianten Prozesses |asst sich mit den Ausgangs-
grofRen y(t) darstellen (Ramirez 1994).

o, = I:gaT (t.t,)H THolt t,) ot

Das Symbolzeichen @ bedeutet hierbei die Ubergangsmatrix. Ein linearer zeitinvarianter
Prozessist deshalb dann beobachtbar, wenn gilt:

Rang[H"|FTHT|---[(FN"*H] =n (4.3.2)

Hierbel ist n die Anzahl der Zustandsgrof3en; nur wenn die Matrix dieser Gleichungen den
maximalen Rang hat, lassen sich die n Gleichungen fur den beliebig vorgegebenen
Anfangszustand X(tp) eindeutig l6sen. Schliefdich stellt Gl. (4.3.2) das mathematische
Kriterium der Beobachtbarkeit fir einen linearen zeitinvarianten Prozess dar. Fir den
nichtlinearen Prozess sind dagegen beobachtbar in den nur Tellzustandsbereiche, die durch die
bestimmbaren Bereiche von X(tp) charakterisiert sind. So wird der nichtlineare bzw.
zeitvariante Prozess durch eine lineare Beobachtbarkeitsprifung fur einen spezifischen
Betriebspunkt behandelt. Analog zum linearen zeitinvarianten Prozess ist der Nichtlineare
beobachtbar Uber das ganze Zeitintervall, sofern die Zustandsgréfien bei der Anfangszeit to
durch die Messungen Uber das ganze Zeitintervall eindeutig zu bestimmen sind. Anstatt
Gl. (4.3.2) l&sst sich die nichtlineare Beobachtbarkeitsmatrix im Definitionsbereich von x und
ul™  mit Hilfe der Lie-Ableitungen kompakt formulieren (Birk 1992, Doylelll-
Henson 1997).

dh x)

dL;h x
Rang S : S n (4.3.3)

@Ln_lh

Esist hier vorausgesetzt, dass die SteuergrofRen (n—1)-mal zeitlich abgeleitet werden kdnnen.

Die Beobachtbarkeit wird vor alem geprift, um das Mess-System eines Prozesses zu
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entwerfen. Ein vorgeschlagenes Mess-System, das spezifische Messungen einschliefdt, lasst
sich also durch die Beobachtbarkeitspriifung testen. Besteht ein Mess-System bei vielen
erreichbaren Betriebszusténden lineare stationdre Beobachtbarkeitsprifungen, dann ist das
Mess-System zuverléssig. Falls jedoch das Mess-System durch irgendeine lineare stationéare
Prufung nicht bestanden wird, so muss ein anderes geeignetes Mess-System gesucht werden.
Mittels der Standardfunktionen OBSV und RANK im Programmpaket MATLAB kann die
Beobachtbarkeitsprifung des linearen zeitinvarianten Modells, das schon im letzten Kapitel
durch die Lineariserung des nichtlinearen Prozesss und Messmodells fur den
Polymerisationsreaktor gewonnen wurde, durchgefuhrt werden. Dazu bedarf es nur der
Eingabe der System- und Beobachtungsmatrix F und H. Der resultierende Rang der [32x8]-
Beobachtbarkeitsmatrix ist der Wert von 6, der kleiner als die Anzahl der Zustandsgrof3en ist.
Durch diese Beobachtbarkeitspriifung kann gezeigt werden, dass das gewahlte Mess-System
nicht zuverlassig ist. Diese Liicken der lokalen Beobachtbarkeit kdnnen beispiel sweise durch

den Einsatz des Erweiterten Kalman-Filters ausgefullt werden.

4.3.2 Lokale Steuerbarkeit des nichtlinearen Prozesses

Die Steuerbarkeit eines linearen Prozesses wird dadurch definiert, dass sich die
Zustandsgrof3en x(t) steuern lassen, falls der Prozess des Anfangszustands x(tp) durch die
Eingangsgrofen u(t) Uber ein endliches Zeitintervall to<t<t; in den Endzustand x(t1) =0
Uberfuhrt werden kann. Ferner lassen sich die Zustandsgrofien x(t) vollsténdig steuern, wenn
der Endzustand x(t;) =0 von jedem Anfangszustand X(tg) aus unter diesen Bedingungen
erreicht werden kann (Unbehauen 1989). Nur wenn die Steuerbarkeitsmatrix @, nicht
singulér ist, dann konnen die alle Abweichungen Jx(t) den Ursprung erreicht werden.
(Ramirez 1997).

¢COI’1 = I,;edte ’T)GGT¢T (te ’T) dT

Das Symbolzeichen gist hierbei die Ubertragungsmatrix. Fir einen linearen zeitinvarianten

Prozesses Diese notwendige und hinreichende Bedingung der Steuerbarkeit ist:

Reng [G'|[F'G' |- [(F)"™G']=n (4.3.4)
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Durch Vergleich zwischen GlI.(4.3.2) und Gl. (4.3.4) kann gezeigt werden, dass die
Steuerbarkeit auf die Beobachtbarkeit bezogen ist. Beim praktischen Regel systementwurf ist
jedoch nicht die Steuerung der ZustandsgrofRen x(t), sondern vielmehr die der
Ausgangsgrofien y(t) erforderlich. Fir einen linearen zeitinvarianten Prozess kdnnen die
Ausgangsgrofien y(t) aus dem linearen Messmodell ermittelt werden; damit ist die notwendige

und hinreichende Bedingung fur die Steuerbarkeit der Ausgangsgrofien hergel eitet:
Rang[H G|HF G|--- |[HF"™ Gl =m, (4.3.5)

Das Symbolzeichen m bedeutet hier die Anzahl der Ausgangsgrofien bzw. die Ordnung des
Ausgangsvektors. Die AusgangsgrofRen y(t) lassen sich dann steuern, falls die [mx(n+1)r]-
Matrix von Gl. (4.3.5) den Rang m besetzt. Entsprechend der linearen Steuerbarkeitsmatrix
Gl. (4.3.4) kann die nichtlineare Steuerbarkeitsmatrix mit Hilfe der Lie-Klammer kompakt

formuliert werden (Doyle I11-Henson 1997).
Rang[ g(x) ad, g(x) - ad{?g(x)] =n

Diese Steuerbarkeitsprifung ist immer auf jedes vorgeschlagene Regelsystem anzuwenden.
Fur einen nicht vollstandig steuerbaren bzw. beobachtbaren Prozess ergeben sich gemeinsame
Faktoren im Nenner und Zahler der Ubertragungsfunktion. Auf Grund dieser Kiirzungen ist es
unmdoglich, aus der Ubertragungsfunktion die vélligen Zustandsraumdarstellung zu erhalten.
Mittels der Standardfunktionen CTRB und RANK im Programmpaket MATLAB kann die
Steuerbarkeitsprifung des linearen zeitinvarianten Modells durchgefihrt werden. Dazu
werden die System- und Steuermatrix F und G verwendet. Der resultierende Rang der [8x48]-
Steuerbarkeitsmatrix ist der Wert von 8, der gleich der Anzahl der Zustandsgréfen ist. Durch
diese Steuerbarkeitsprifung kann gezeigt werden, dass der Polymerisationsreaktor mit den

Eingangsgrofien steuerbar ist.
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4.4 Theoretische Grundlage fir das Erweiterte Kalman-Filter

In der Filtertheorie stellt das lineare Kalman-Filter einen technisch verfugbaren Filter-
Algorithmus dar. Das lineare Kalman-Filter kann zwar auch ohne tieferen Einblick in die
mathematische Beschreibung stochastischer Prozesse verstanden werden, aber eben dieser
tiefere Einblick ist bei der nichtlinearen Schétzung notwendig. Die bedingten a-priori- und a-
posteriori-Verteillungsdichten werden durch rekursive und pradiktive Ermittlungen
alternierend berechnet. Folglich ist der Rechenaufwand dieser globalen Annaherungsverfahren
so grof3, dass sie noch nicht in der Industrie eingesetzt worden sind (Krebs 1980, Muske-
Edgar 1997). Bei der praktischen Anwendung verwendet man Schétzeinrichtungen, die
einerseits auf einer verhdltnismallig groben Anndherung der nichtlinearen Systemfunktionen
beruhen, andererseits jedoch auch einen mdglichst geringen Rechenaufwand erfordern.
Schliefdich wird die Verteilungsdichte durch die ersten beiden Momente, namlich den
Erwartungswert X und die Leistungsdichte P, angenahert. Durch die Reihenentwicklung um
geeignete Arbeitspunkte kénnen die nichtlinearen Funktionen f(x, u, t) und h(x, t) angenahert
werden. Da der Algorithmus nur um die Arbeitspunkte gilt, wird dieses Verfahren die Lokale
Annédherung genannt. Obwohl diese Lokalen Annaherung viel rechenaufwendiger als der
linearen Filter ist, kann der Algorithmus schon fir die Echtzeitbetriebe verwendet werden. Es
existieren verschiedene nichtlineare Schétzeinrichtungen erster Ordnung; das kontinuierliche
linearisierte, das kontinuierliche erweiterte sowie das kontinuierlich-diskrete erweiterte
Kaman-Filter werden in dieser Arbeit erlautert (Krebs 1980, Birk 1992).

4.4.1 Algorithmus des linearen Kalman-Filters

Eswird zuerst die optimale Zustandschatzung des linearen Prozesses erlautert und angewandt.
Dies ist das sogenannte Kaman-Filter-Problem. Das lineare Kalman-Filter beruht auf dem
guadratischen Gutekriterium. Der lineare Filterentwurf wird also mit der Hamiltonfunktion

begonnen:
H = —%(UTQ'lu +(y-Hx)'R*(y- Hx))+ AT (Fx +u) (4.4.1)

Die Bewertungsmatrix Q ist eine reale symmetrische positiv semidefinite Matrix, und die
Bewertungsmatrix R ist eine symmetrische positiv definite Matrix. ES ist wichtig zu

bemerken, dass die Hamiltonfunktion quadratisch fir die Zustandsgrofen x und die
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Steuergrof3en u ist. Die notwendigen Bedingungen fur die Minimierung des Gutekriteriums
lassen sich, wie schon in Kapitel 3.1 erwdhnt wurde, durch die Variationsrechnung der
Hamiltonfunktion erhalten und damit sind in Tab. 4.4.1 zusammengefasst. Weiterhin lasst
sich das Regelgesetz Gl. (4.4.2) aus der notwendigen Bedingung der Optimalregelung

erhalten:
u=-Q1 (4.4.2)

So ist der optimale Regler, dessen Regelung proportiona zum Multiplikator A ist, ein

zeitvarianter proportionaler MehrgroRenzustandsregler.

Tabelle 4.4.1: Die entscheidenden Bedingungen fur die Minimierung des Gutekriteriums.

Name Formel

Euler-Lagrange-Gleichungen i=-H,

Zustandsdynamik X=H,

Optimalregelung H,=0

Transversalitéatsbedingungen (%r) _ A(te))T Ox, + (H (t.)+ dr;(tte)) 5t =0

Es wird noch angenommen, dass der Zustandsvektor x proportional zum Vektor A ist.
X=z-Pa. (4.4.3)

Diese Gleichung ist die sogenannte Riccati-Transformation. Mit Gl. (4.4.2) kann das

dynamische Modell der optimalen Zustandsschétzung ermittelt werden.
X =FXx-Qi (4.4.4Mit

der Riccati-Transformation Gl. (4.4.3) und den Euler-Lagrange-Gleichungen lasst sich die

Gl. (4.4.4) ersetzen und damit zur L6sung der Matrix P verwenden.
2-Pi-P(-H'RMH(z-PA)+H'RMy-FT)=F(z-P2)-Q1  (4.45)

Die zTerme und die A-Terme kdnnen voneinander getrennt werden, und nach der Endzeit-
Transversalitdtsbedingung kann die Matrix z mit der Zustandsschétzung X ersetzt werden.
Diese hergeleiteten Differentialgleichungen sind bekannt als das Kalman-Filter, das erst von
Kaman-Bucy (1961) hergeleitet wurde.

%= Fx+K{y-H% (4.4.6)
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P=PFT+FP+Q-PH'R'HP (4.4.7)
In Gl. (4.4.6) wird die Filterverstéarkung K wie folgt definiert.
K = PH T R-l (448)

Die Matrix-Riccati-Differentiagleichung ist keine Funktion der Zustands- und Steuergrofien,
sondern nur eine Funktion der Systemmatrizen F und H sowie der Bewertungsmatrizen Q und
R. Deswegen lasst sich die Matrix-Riccati-Differentialgleichung unabhéngig von den
differentiellen Zustandsgleichungen berechnen, und damit kann die optimale Filterverstarkung
K unabhangig von der Systemdynamik berechnet werden. Die Filterverstarkung K kann somit
im voraus berechnet und fir die kiinftige Verwendung gespeichert werden. Aulerdem ergibt

sich die konstante Filterverstérkung Ks bel der Endzeit t. = oo folgendermalien:
K.,=PH'R™ (4.4.9)

Das Symbolzeichen Ps ist hier die konstante Ldsungsmatrix der algebraischen Matrix-Riccati-
Gleichung, die sich auch as stationdre LOsung der Matrix-Riccati-Differentialgleichung
betrachten 1&sst. Die Berechnung der Matrix P startet mit der Matrix P, flr die Zeit t = cound
wird rekursiv ausgefiihrt. Nach einer bestimmten Ubergangszeit wird der konstante Endwert
Ps erreicht. So beginnt die Verstarkungsmatrix K mit dem stationaren Wert Ks zum Zeitpunkt
to. Ferner kann der dsationare Wert Kg fur ale Zeitpunkte angewandt werden
(Graceet d. 1992, Ogata1987). In der vorliegenden Arbeit wurde die Standardfunktion
DLQE im Programmpaket MATLAB zur Berechnung der Verstarkungsmatrix K verwendet.

4.4.2 Das kontinuierliche linearisierte Kalman-Filter

Als Zustands- und Messmodell wird von Gl. (4.1.6) ausgegangen. Vorausgesetzt wird, dass
sich die Zustandsgrofen in der Umgebung einer Referenztrgjektorie X andern, deren Verlauf
a priori bekannt ist. Die Abweichung ox wird als die Differenz zwischen den Zustandsgrofien
x und der nominalen Trajektorie X definiert. Bei einer hinreichend kleinen Abweichung wird

die Variationsgleichung der Abweichung ox folgendermal3en geschrieben:

ox =Fax+w, ox(t,)=x(t,)-x(t,); t=t, mitF :%
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In analoger Weise wird die linearisierte Messgleichung erhalten.

Oy =Hox+v, t=t, mitH:ﬁ
0X|.
Die durch Linearisierung erhaltenen Fehlergleichungen ermdglichen den Einsatz des Kalman-

Filters zur Reduzierung der Fehler; damit wird das Kalman-Filter wie folgt beschrieben.

ox = Fox + K{oy - Ho% (4.4.10)
P=PFT+FP+Q-PH'RHP (4.4.11)
K=PH™R™ (4.4.12)

Der Schatzwert X kann als die Summe der Referenztrajektorie und Schatzwertsabweichung

beriicksichtigt werden.

X = X + 0% (4.4.13)

4.4.3 Das kontinuierliche Erweiterte Kalman-Filter

Aus Gl. (4.4.13) kann die Differentialgleichung des Schédtzzustands hergel eitet werden.
%= f(x,t)+Fox+K{y-h(x,t)- Ho% (4.4.14)

Die Lineariserung um den bedingten Erwartungswert ist, dass die nominale Trgektorie mit

dem Schétzwert identisch ist, und somit das Erweiterte Kalman-Filter hergeleitet werden

kann.
x = f(x,t)+ K{y-h(x,t} (4.4.15)
P=PF"+FP+Q-PHTR™HP (4.4.16)
K=PHTR™ (4.4.17)
of oh

und H =— .

Fur die Filtergleichungen gelten die Definitionen F = — 3
X

0x

e X
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4.4.4 Das kontinuierlich-diskrete Erweiterte Kalman-Filter

In der vorliegenden Arbeit wird das kontinuierlich-diskrete Erweiterte Kalman-Filter (EKF),

das fur die kontinuierliche Systemdynamik und die diskreten Messungen geeignet ist,

verwendet.
x=f(x,ut)+w tt, (4.4.189)
Ve =h(x t)+v k=012, (4.4.180)

Es kénnen die ersten beiden Momente, der Erwartungswert X und die Leistungsdichte P, aus
der exakten bedingten Filterdichte Gl. (4.4.19) erhalten werden.

p(yk X )

p(xk |Yk ) = m p(xk |Yk—l) (4.4.19)

Man kann das kontinuierlich-diskrete Erweiterte Kalman-Filter unmittelbar herleiten aus der
im letzten Abschnitt beschriebenen Filtertheorie des kontinuierlichen linearisierten bzw.
und P

Erweiterten Kalman-Filters. Falls die Prédiktionswerte x «k1 Schon bekannt sind,

k|k-1
so kénnen die ersten beiden Momente X, und P, mit den neuen MessgréRen 'y, berechnet

werden. Dazu werden die linearen Fehlergleichungen verwendet, wobel als die

Referenzgrofen X, und ¥, die SchatzgroRen X, , und h(f(k‘k_l t, ) herangezogen werden.

X, = a;(k\k—l + Kk{@k —-H k&k\k_l} (4.4.20a)

¥, = Vi ~ &y ti) (4.4.20b)

Durch Einsetzen von Gl. (4.4.20b) in Gl. (4.4.208) kann die Filtergleichung fir den

Erwartungswert X, ermittelt werden. Die Filtergleichungen fir die Leistungsdichte Py und die

Verstarkung Ky lassen sich unmittelbar dem linearen Kalman-Filter-Algorithmus entnehmen.
Schliefdich kdnnen die Filtergleichungen zum Zeitpunkt der Messungen yi folgendermalien

beschrieben werden.

Xe = Xy + KB =gt ) (4.4.21)

K[k-17"K

P :(I _Kka)P

K[k-1

(4.4.22)

K, =P HE(HkPk‘k_lHI + Rk)‘1 k=0,1,2, . (4.4.23)

K|k-1
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: i _ dn(x,tk) e N .
Die Definitionen H, = Y und K, = K(xk“(_l ,tk) gelten fur die Filtergleichungen.

Xi|k-1

Ferner konnen die ersten beiden Momente 3<k+‘k

-1

sowie Py durch Nullsetzenvon R,

)

Xk+\k = f(Xkﬂk ’tk+ 1:k Stk+ <1:k+1

A A~ t|<+1 ~
Xeae = Xy +J:k f(xkﬂk ,tk+)jt
I:.)k+\k = I:k+ I:)kﬂk + Pk+\ka-I;- + Qk+

& (x.t,.)

Hierbei gilt die Definition F,, =

Xtk

und P

. el den bekannten Filterwerten X,

d.h. ohne zusétzliche Messung, vorhergesagt werden.

(4.4.24)

(4.4.25)

(4.4.26)

fur die Pradiktionsgleichung (4.4.26).

4.5 Simulationsversuche des Erweiterten Kalman-Filters

Im folgenden werden Simulationsstudien zum dynamischen Verhalten des kontinuierlich

betriebenen Polymerisationsreaktors mit der Uberwachung auf der Basis des EKF

(Erweiterten Kalman-Filter) durchgefihrt.
AuRerdem werden diese Uberwachungs-
ergebnisse mit denen der anderen zwel
linearen Filter verglichen. Als Zustands-
groflen des kontinuierlich  betriebenen
Polymerisationsreaktors sind die acht
normierten Variablen und zwar die vier
Konzentrationen |, M, S X die drei
Momente Lo, K1, U2 sowie die Betriebs
temperatur T zu berlicksichtigen. Aus
diesen Zustandsgrof3en lassen sich die vier
normierten Messgrofien fur die Betriebs
temperatur T, den Monomerumsatz X, das

mittlere Molekulargewicht M,, und den

START
BEDINGUNGEN und
KONSTANTEN
| —
(2)PRADIKTION der
ZUSTANDSGROSSEN
¢ (5)AKTUALISIERUNG
(3)BERECHNUNG der
MESSGROSSEN
(1)MESSUNG
(4)FILTERUNG der
ZUSTANDSGROSSEN

ABBRUCH
(6)DARSTELLUNGEN

Abb. 4.5.1: Flussdiagramm der Simulation
Uber die Zustandsfilterung des CSTR-
Polymerisationsreaktors.
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Polydispersionsindex Ipp unmittelbar herleiten. Wie es in Abb. 4.5.1 dargestellt wurde, wird
das Simulationsprogramm POLYFIL_EKF Uber die Zustandsfilterung mit dem EKF
geschrieben. Zuerst werden die zugehdrigen Modellparameter und Betriebsbedingungen
eingegeben. Dann werden die Messgrofden mit den stochastischen Messgleichungen
berechnet. Es werden durch die Simulation die theoretischen Zustandsgrof3en auf der Basis
des nichtlinearen Zustandsmodells erhalten. Die theoretischen Messgrof3en, die mit dem
nichtlinearen Messmodell berechnet werden, kdnnen auch zur Zustandsfilterung verwendet
werden. Durch die Zustandsfilterung, die bis zur Erflllung der bestimmten Abbruch-
bedingungen wiederholt durchgefihrt wird, kdnnen die Stérungen erheblich beseitigt werden.
Am Ende werden diese Simulationsergebnisse grafisch dargestellt. Mit dem stochastischen
Modell Gl. (4.1.6), welches schon in Kapitel 4.1 eingefiihrt wurde, wird der Simulations-
versuch zur Zustandsfilterung durchgefiihrt. Die in Tab. 4.5.1 zusammengefasste Zulauf- und
Gleichgewichtszusammensetzung des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors
werden bei den folgenden Simulationen verwendet. Unter diesen Betriebsbedingungen wird
zu Beginn eine 10-prozentige Sprungfunktion auf alle Zustandsgrof3en gegeben, welche aus
den vier Konzentrationen sowie der Reaktionstemperatur abgeleitet werden. In der
vorliegenden Arbeit wird das dynamische Antwortverhalten der Messgrofien auf diese

Stérungen untersucht.

Tabelle 4.5.1: Die Zulauf- und Gleichgewichtszusammensetzung des kontinuierlich

betriebenen Polymerisationsreaktors fur die Zustandsfilterungssimulation.

Monomer Initiator LGsungsmittel | Regler
Zulauf 1,0 mol 0,01 mol 5,0 mol 0,001 mol
Gleichgewicht 0,6288 mol 0,0084 mal 5,0 mol 0,001 mol

Zur Berechung aller Zustandsgréfzen wird hierbei das nichtlineare Prozessmodell verwendet.
Die normierten Messgrofen fur die Reaktionstemperatur, den Monomerumsatz, das mittlere
Molekulargewicht und den Polydispersionsindex werden aus den Zustandsgrof3en berechnet.
In den folgenden Simulationen werden die MessgrofRen mit einem Weil3en Rauschen
beaufschlagt. Die schon in Kapitel 4.1 beschriebene Leistungsdichte des Rauschens ist fur die
Simulation hier eine vorzugebende Grole. Bel der Polymerisationsreaktion gibt es
verschiedene unbekannte Verunreinigungen, die oft Schwierigkeiten hervorrufen (Kozub-

MacGregor 1992). Die Prozess-Storungen, die aus diesen Verunreinigungen verursacht
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werden, kénnen als Anfangsfehler beriicksichtigt werden. Die Anfangsfehler konnen bei der
Abschétzung der Zustandsgrofien zu einer spirbaren Abweichung fihren. Die Zustandsgrofen
werden zu allen Zeitintervallen der Probeentnahme geschétzt, und diese Informationen werden
zur Schétzung der aktuellen ZustandsgrofRen verwendet. Mit diesem Algorithmus wird die
Zustandsfilterung durchgefiihrt. Es wird dabei angenommen, dass die Messfehler des
mittleren Molekulargewichts sowie des Polydispersionsindex viel grof3er as die der
Reaktionstemperatur bzw. des Monomerumsatzes sind. Aus diesem Grunde werden nur die

direkt auf die Produktqualitét bezogenen Messgrofien weiter diskutiert.

0,1

0,1

o

01\ - - - L

NORMINIERTE MESSGROSSEN
NORMINIERTE My und Ipp

—— Temperatur

—— Monomerumsatz

—— Molekulargewicht

—— Polydispersionsindex
| |

|

|

|

|

|

|

|

1 1 1

4 6 8 10
ZEIT/h

-0,2
0

@

NORMINIERTE MESSGROSSEN
NORMIERTE MESSGROSSEN

ZEIT/h ZEIT/h

(©) (d)

Abb. 4.5.2: Dynamisches Verhalten der MessgrofRen des CSTR-Polymerisationsreaktors (a)
und Filterung der Messgrofien mit dem KF (b), dem EKF (c) sowie dem ARXF (d).
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In Abb. 4.5.2 (a) wird gezeigt, wie diese Anfangsfehler auf die dynamische Prozessantwort
der Zustandsschétzung wirken. Hierbel wird vorausgesetzt, dass die Zulaufzusammensetzung
und die Betriebsbedingungen der Zustandsschétzung identisch mit denen der Simulation sind.
In Abb.4.5.2 (b) werden zwel Liniengruppen gezeigt. Die oberen Linien stellen die
Polydispersionsindizes dar, wogegen die unteren Linien fur die mittleren Molekulargewichte
stehen. Jede Liniengruppe enthélt die Real-, Mess- und Schatzwerte. Es wird gezeigt, dass die
gefilterten Schéatzwerte nicht so stark wie die Messwerte schwanken. Auferdem wird
ersichtlich, dass das lineare Kaman-Filter im dynamischen Bereich aufgrund der
Linearisierung des nichtlinearen Modells weniger korrekt ist. Durch den Einsatz des
nichtlinearen Modells kann dieses Problem direkt gelést werden (Jazwinski 1970).
Zweckmaldigerweise wird das Erweiterte Kalman-Filter (EKF) auf diesen Simulationsversuch
angewandt. Wie bereits beschrieben wurde, werden das kontinuierliche Prozessmodell und
das diskrete Messmodell fur das EKF eingesetzt. Unter den gleichen Bedingungen, die in den
bisherigen Simulationen verwendet wurden, wird die Simulation durchgefihrt, um die
Zustandsgrof3en des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors durch das EKF
abzuschétzen. Die Simulationsergebnisse sind in Abb. 4.5.2 (c) dargestellt. Die geschétzten
Messgrofden folgen den RealgrofRen sogar im dynamischen Bereich genau, und die
Differenzen zwischen den Real- und Schétzgrofien reduziert sich deutlich. Das nichtlineare
Modell des Erweiterten Kalman-Filters beinhaltet wichtige Parameter, die jedoch immer nur
sehr mihsam und zeitaufwendig ermittelt werden konnen. Statt des theoretischen
nichtlinearen Modells kann ein auf Parameteridentifizierung basiertes Modell zur Filterung
verwendet werden. In der vorliegenden Arbeit wird das multivariable ARX-(auto-regressive
exogeneous input)-Modell zum Filter-Algorithmus realisiert. Die Simulationsbedingungen
entsprechen denen der bisherigen Simulationen. Sie werden in Abb. 4.5.2 (d) dargestellt. Die
Online-Uberwachung des mittleren Molekulargewichts und des Polydispersionsindex mittels
des ARX-Filters ist deutlich genauer als die des linearen Kaman-Filters, und die
Schétzleistung des ARX-Filtersist vergleichbar mit der des Erweiterten Kaman-Filters. Nach
diesen Ergebnissen scheint die Anwendung des ARX-Filters fiir die Online-Uberwachung des

kontinuierlich betriebenen Polymersynthesereaktors vorteilhaft zu sein.

Fir den kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktor sind drei  Schéatzalgorithmen
bewertet worden. Das linearisierte Kaman-Filter kann einfach benutzt werden, um die
Zustandsgréflen des Polymerisationsreaktors abzuschétzen, aber eine zufriedenstellende

Genauigkeit kann mit diesem linearen Filter nicht erwartet werden. Alternativ kann das
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Erweiterte Kalman-Filter benutzt werden, um genauere Zustandsgrof3en des Polymerisations-
reaktors zu ermitteln. Das EKF erfordert das nichtlineare Modell des Polymerisationsreaktors,
dessen Entwicklung sehr kosten- und zeitaufwendig ist. Daher ist das EKF schwer fir
komplexe Chemieprozesse einzusetzen. In der vorliegenden Arbeit ist ene neue
Zugtandsschatzeinrichtung, die auf dem ARX-Modell basiert, fir die Online-Uberwachung
des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors entwickelt worden. Dieser Zustands-
schéatzer wurde mit den konventionellen Zustandsschétzern wie dem KF und dem EKF
verglichen. Die beiden wichtigsten Vorteile des ARX-Filters sind, dass es genauer as das
lineare Kalman-Filter und einfacher als das Erweiterte Kalman-Filter ist. Mit dem geringeren
Rechenaufwand kann das ARX-Filter eine angemessene Genauigkeit gewahrleisten. Es ist
daher eine sehr vorteilhafte Methode fir die Zustandsschéatzung des kontinuierlich betriebenen
Polymerisationsreaktors.

Analog dem CSTR-Polymerisationsreaktor lasst sich das dynamische Prozessverhalten des
Batch-Polymerisationsreaktors mit dem EKF filtern. Dafir wird das Simulationsprogramm
POLYFILT_EKF BATCH, das auf das MODEL_BATCH zurtickgeht, geschrieben. Diese
Simulation wird mit dem stochastischen Ansatz Gl. (4.1.6) unter den in Tab. 2.1.2 gegebenen
Bedingungen durchgefuhrt. Die Simulationsergebnisse fir den Monomerumsatz und die
Reaktionstemperatur werden in Abb. 4.5.3 dargestel|t.
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Abb. 4.5.3: Simulationsergebnisse der EKF-Filterungen des Batch-Polymerisationsreaktors
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5 Prozessfuhrung des CSTR-Polymerisationsreaktors

Fur die Prozessfihrung eines praktischen Prozesses sind die Schritte Modellierung,
Regelstruktur, Regelkreisanalyse und Reglerparameteroptimierung durchzufiihren. In
Kapitel 2 wurde bereits auf die Modellierung des Polymerisationsreaktors engegangen.
Daraus ergab sich ein Prozessmodell, mit dem das dynamische Verhalten des kontinuierlich
betriebenen Polymerisationsriihrkessels innerhalb des interessierenden Betriebsbereichs mit
guter Genauigkeit wiedergegeben werden kann. Die Regelstruktur beruht grundsétzlich auf
dem in Kapitel 2 aufgebauten Prozessmodell und den im letzten Kapitel entwickelten
Zustandsschétzer. In Kapitel 5.1 wird eine gunstige Regelkonfiguration zwischen Ein- und
Ausgangsgrofien fur die dezentrale EingrofRenregelung des Polymerisationsreaktors aus-
gewdhit. Im néchsten Abschnitt werden Pl-Regler in die Regelkreise der dezentralen
EingroRRenregelung eingesetzt und damit die Reglerparameter geeignet eingestellt. Darauf
werden diese Regelkreise durch Simulation Uberpriift und analysiert. Anschlief3end wird ein
nichtlinearer Mehrgrol3enregler auf den CSTR-Polymerisationsresktor in  Kapitel 5.3
angewendet. Dabel werden zwel Fallstudien durchgefihrt, der Vortell des nichtlinearen

MehrgroRenreglers anschaulich gezeigt und die Simulationsergebnisse diskutiert.

5.1 Bestimmung der Regelkonfiguration

Im letzten Kapitel wurden die Grundlagen fir die Zustandsschétzverfahren fur den hier
untersuchten CSTR-Polymerisationsreaktor zusammengestellt. Hierdurch konnten genauere
Messgrofen gewonnen werden. Durch die Ruckfuhrung dieser Messgrof3en kann der CSTR-
Polymerisationsreaktor zweckmaldig geregelt werden. Dabel werden Pl-Regler as
unterlagerte konventioneller Regler eingesetzt. Fir die Prozessfihrung ist der kontinuierlich
betriebene Polymerisationsreaktor eine Regelstrecke mit den 6 Eingangsgrof3en, namlich den
4 Zulaufsstromen, dem Kuihlwasser- sowie dem Produktstrom, und 6 Ausgangsgrofien,
namlich dem Flllstand, der Dichte und der Temperatur des Reaktionsgemischs, dem
Molekulargewicht und der Molekulargewichtsverteilung des Polymers sowie der
Konzentration des Losungsmittels (s. Abb. 5.1.1). Ein Regler sollte aus allen verfigbaren
Informationen wie den Messgrofien und den Stérungen alle 6 Eingangsgrof3en manipulieren,
um die 6 Ausgangsgréfien konstant auf ihren Sollwerten zu halten. Die Verwendung eines
komplexen MIMO-(Multi-Input Multi-Output)-Reglers (6x6-Regler fuir den CSTR-
Polymerisationsreaktor) wird in der vorliegenden Arbeit jedoch nicht betrachtet. Durch eine
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Regelkonfiguration lassen sich dezentrae SISO-(Single-lnput Single-Output)-Systeme
identifizieren, die den Forderungen bezlglich Einfachheit, Transparenz und Bediener-

freundlichkeit entsprechen.

M, 6@
@X” PDI 6@

m

F
F
F
F

s%
0. |2

Abb. 5.1.1: Eine Regelkonfiguration des CSTR-Polymerisationsreaktors

Fur die Regelungen des Fillstands und der Temperatur des Reaktionsgemisches und des
Zulaufstroms des Losungsmittels werden die 3 Eingangsgrof3en festgelegt, die sich aus der
gewdhlten Regelkonfiguration fur die Qualitatsregelung ergeben. Weiterhin kann eine gezielte
Molekulargewichtsverteilung, die unter dem Wert 2,0 gehalten werden soll, bei stationdren
Bedingungen durch angemessene Zustrémung des K ettenléangenreglers ohne Schwierigkeiten
gewdhrleistet werden. Auf diese Weise wird die 6x6 Regelaufgabe auf eine 2x2 Regelung
reduziert. Das verbleibende Problem besteht darin, welche der zwei Stellgrofzen zur Regelung
des Monomerumsatzes und des Polymermassenmittels herangezogen werden. Erstens werden
die RGA (Relative Gain Array) sowie die PRGA (Performance Relative Gain Array) aus der
Ubertragungsmatrix abgeleitet und damit die Interaktion zwischen den zwei Regelkreisen
analysiert. Nebenbei wird die Singulare-Werte-Zerlegung (SVD: Singular Vaue
Decomposition) als ein weiteres Kriterium fur die Regelkonfiguration verwendet. Zur
Entfernung der instabilen Paarungen sowie der unregelbaren Regelkonfiguration werden der
Niederlinski-Index sowie die Konditionszahl verwendet. Mit Hilfe der RDG (Relative
Disturbance Gain) sowie der CLDG (Closed Loop Disturbance Gain), die grundsétzlich auf
den Storungstibertragungsfunktionen beruhen, wird Uberprift, ob die ausgewdahlten Regel-
konfiguration regelbar ist.
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Abb. 5.1.2: Zwei Paarungsmoglichkeiten (1) und (1) des 2x2 Regel systems.

5.1.1 Relative Gain Array (RGA) und Performance Relative Gain Arry (PRGA)

Bel MehrgrolRensystemen ist eine RegelgrofRe eine Funktion von allen Stellgrofien. Die
Interaktion zwischen den Stell- und RegelgrofRen muss daher bel der Bestimmung der
Regelstruktur berticksichtigt werden. Die Relative Gain Array (RGA), die von Bristol (1966)
erstmals zur stationdren Beurteilung der Interaktion eingeftihrt und von McAvoy (1983) Uber
den ganzen Frequenzbereich erweitert wurde, ist eines der in der Industrie am haufigsten
verwendeten Analysemethoden fir die Verkopplung zwischen den Regelkreisen des
MehrgroRensystems. Die stationare RGA A(0) beruht auf der stationdren Ubertragungsmatrix
G(0) fur einen Prozess mit m StellgrofRen und n Regelgrofien. Das Element A der RGA
bedeutet eigentlich die RegelgrolRensensitivitdt nach der StellgrofRenanderung und ist damit
wiefolgt definiert.
(ayi /au i )u

Ay = 5.1.1
" ovjou,), 611

-0 j#

Es ist durch das Verhdltnis zwischen den Verstdrkungen der offenen und geschlossenen
Regelkreise definiert (Wozny 1997). Aus diesen einzelnen Elementen A;; setzt sich die RGA-
Matrix /(s) zusammen. Fir die Paarungswahl und die Stabilitadtsuntersuchung wird die RGA
verwendet. Shinskey (1984) hat die wichtigen Eigenschaften des Relative-Gain Aj; zusammen-
gefasst (Tab. 5.1.1).
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Tabelle 5.1.1: Wichtige Eigenschaften des Relative-Gain A;; (Shinskey 1984)

Aij Bemerkung
Aij <0 Infolge des Integralanteils wird der Regelkreis instabil .
Nij =0 Die Regelung hangt vallig von anderen Regelkreisen ab.
0<Ai<1 Die Interaktion verbreitet die Periode und die Verstéarkung nimmt zu.
Aj=1 Es gibt keine Interaktion mit anderen Regelkreisen.
Aij>1 Die Interaktion beeinflusst negativ die Regelung.
Ajj = 0 Die Regelkreise sind vollig abhangig voneinander.

Aus Tab. 5.1.1 ergeben sich in einfacher Weise zwei Paarungsanweisungen. Auf jeden Fall
sollen negative Paarungselemente A;; vermieden werden, und die Diagonal elemente der RGA-
Matrix sollen nahe bel Eins sein. Fir die RGA gibt es eine nitzliche Eigenschaft, dass die
Summe aller Spalten sowie aller Zeilen gleich Einsist (Morari-Zafiriou 1989).

S A=Y A =1 (5.1.2)

In der Praxis lasst sich die RGA /(s) durch die Matrixmultiplikation (elementweise) der
Ubertragungsmatrix G(s) mit der transponierten inversen Matrix (G(s)™)" erhalten. Dafir ist
angenommen, dass die G(s) eine nicht-singulére quadratische Matrix ist (Morari-Zafiriou
1989, Lausch 1998).

A9 =G(s) O (G(s™HT (5.1.3)

Mit dieser RGA A kénnen nur zweiseitige Verkopplungen untersucht werden. So ist die RGA
/\ beispielsweise bel einer Dreieckibertragungsmatrix G eine Einheitsmatrix |. Dagegen
liefert die PRGA (Performance Relative Gain Array) /(s), die in Gl. (5.1.4) definiert ist,
Informationen Uber die einseitige Kopplungen (Skogestadt-Postlethwaite 1996).

r(s)=G'(s)G(s)™ (5.1.4)

Das G (s) kennzeichnet hierbei die Diagonalmatrix, welche nur aus den Diagonalelementen
der G(s) besteht. Die Diagonalelemente der PRGA / sind immer gleich deren der RGA A,
aber die Nicht-Diagonalelemente der /~ kdnnen sich von deren der A/ unterscheiden. Ist das
der Fal, so treten einseitige Verkopplungen auf. Die PRGA besitzt jedoch auch einige
Nachteile gegentber der RGA. Die PRGA ist abhangig von den angeordneten Paarungen, und
die Nicht-Diagonalelemente der PRGA sind abhangig von der Normierung der Ausgangs-
grofRen (Skogestadt-Postlethwaite 1996).
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Fur die offenen Regelkreise des CSTR-Polymerisationsreaktors wird das dynamische
Verhalten der AusgangsgrofRen bei einer 10-prozentigen sprungférmigen Eingangsanderung
im dynamischen Simulationsprogramm SIMULINK simuliert (Abb. 5.1.3). Die Eingangs-
grofRen sind hier die normierten Initiator- und Monomerzulaufstrome, und die Ausgangs-

grofRen sind der normierte Monomerumsatz und das normierte Molekulargewicht.

D_—'i >!’—* uou
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Abb. 5.1.3: SIMULINK-Blockschaltbildungen, mit denen das dynamische Verhalten der
Regelgrofien bei einer 10-prozentigen sprungférmigen Eingangsanderung des Initiatorzulaufs

(@) und des Monomerzulaufs (b) simuliert werden.
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Abb. 5.1.4: Das dynamische Antwortverhalten der RegelgrofRen bei einer 10-prozentigen
sprungférmigen Eingangsénderung des Initiatorzulaufs (a) und des Monomerzulaufs (b)

simuliert werden.

Nach 50 Stunden wird die 10-prozentige sprungférmige Eingangsanderung durchgefiihrt. Das
Molekulargewicht des Polymers falt bei der sprungformigen Zunahme des Initiatorzulaufs ab
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und nimmt bel der sprungférmigen Zunahme des Monomerzulaufs zu. Der Monomerumsatz
nimmt hingegen bel der sprungférmigen Zunahme des Initiatorzulaufs zu und fallt bei der
sprungformigen Zunahme des Monomerzulaufs ab. Die Simulationsergebnisse werden
graphisch im Abb. 5.1.4 dargestellt und damit die Ubertragungsmatrix G(s) mit den PT2-

Gliedern wiefolgt identifiziert.

-0,0230 0,0320 .
G(s) = (s +03003)(s+01511) (s+0,9498)(s+03279)
0 0,1000 -0,7270 0

Hs+05240)(s+01466)  (s+18394)(s +14610)H

Diese Identifikation wird mit dem LM-Verfahren, das bereits im zweiten Kapitel eingefiihrt
wurde, durchgefuhrt. Dartiber hinaus lassen sich die Elementfrequenzgange Gii(j &), Gi2(j &),
Ga1(ja) und Gyo(j @) des Frequenzgangs G(j «), der unmittelbar physikalisch interpretiert oder

gemessen werden kann, in den Bode-Diagrammen aufzeichnen. (Abb. 5.1.5).

Betrag / dB

Phase / deg
Phase / deg

Frequenz / (rad/h) Frequenz / (rad/h)

Abb. 5.1.5: Amplituden- und Phasengange der vier Elementfrequenzgange Gii(j ), Gi2(ja),
G21(j @) und Gy(j @) des Frequenzgangs G(j ) auf den Bode-Diagrammen.

A11(S) der RGA und die Nicht-Diagonalelemente yi2(S) und y»i(s) der PRGA aus Gl. (5.1.3)
und (5.1.4) sind wie folgt in die Funktion von Ubertragungsfunktonen Gyi(s), Gia(), Gzi(9)
und Gyy(s) abgeleitet.

_ G
= 6 .- 6,75,
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Ya (S) =

Diese Folgegleichungen, die aus den Zahler- und Nennerpolynomen der 8-ten Ordnung von s

bestehen, sind anschaulich in Tab 5.1.2 zusammengefasst.

Tabelle 5.1.2: Koeffizienten der Zahler und Nenner von A11(S), y12(s) und y21(9).

Ordnung Au(s) y12() y21(9)

Zahler Nenner Zahler Nenner Zahler Nenner
8 0,0167 0,0135 0,0135 0,0727 0,0135 0,0233
7 0,0522 0,0347 0,0351 0,2269 0,0383 0,0726
6 0,1155 0,0668 0,0708 0,5021 0,0870 0,1607
5 0,1432 0,0667 0,0760 0,6226 0,1106 0,1992
4 0,1899 0,1085 0,1230 0,8255 0,1703 0,2642
3 0,1137 0,0538 0,0670 0,4941 0,1152 0,1581
2 0,1116 0,0687 0,0871 0,4853 0,1420 0,1553
1 0,0272 0,0142 0,0214 0,1181 0,0459 0,0378
0 0,0213 0,0142 0,0212 0,0928 0,0403 0,0297

0
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Abb. 5.1.6: Amplituden- und Phasengange der vier Elementfrequenzgange A11(ja), A12(ja),
y12(j @) und y-1(j @) auf den Halblogarithmusbildern.

Nach der Regel von Gl. (5.1.2) lasst sich auch das Relative-Gain A1x(s) mit A11(S) berechnen.

Ferner werden die praktischen Frequenzgange A11(jc), A12(ja), ya2(jad und yo(j @) berechnet
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und damit in Abb.5.1.6 aufgezeichnet. Fir die praktischen Anwendungen koénnen die
stationare RGA A(0) und die PRGA 71(0) in der Frequenz «w von Null wie folgt berechnet

werden.

14887 -04987 4887 4,3862
A(0) = Er Eund r()= % E

04987 14887 /367 14887

Nach der RGA lasst sich die Konfiguration der 2x2 Regelung festlegen, so dass das
Molekulargewicht des Polymers mit dem Initiatorzulauf geregelt werden soll. Entsprechend
soll der Monomerumsatz mit dem Monomerzulauf geregelt werden. Im umgekehrten Fall
wird der Prozess instabil. Da die Interaktion negativ die Regelung beeinflusst, ist ein grof3er
Stellgrofzenaufwand erforderlich fir diese Regelung. Fir die einseitige Regelung nur von dem

Monomerumsatz wird aber der Initiatorzulauf anlasslich dieser PRGA empfohlen.

5.1.2 Singulére Werte Zerlegung (SVD)

Neben der RGA kann die Singulére Werte Zerlegung (SVD: Sigular Vaue Decomposition)
als ein weiteres Kriterium fir die Regelkonfiguration angewendet werden (Schork et al.
1993). Fir die Anwendung der SVD lasst sich die Frequenzgangsmatrix G(j«) des CSTR-
Polymerisationsreaktors bei einer bestimmten Frequenz wwie folgt in drei Tellmatrizen U, S

und V' zersetzen.
G =USV' (5.1.5)

Die Diagonalelemente der Matrix S von Gl. (5.1.5) sind die “Eigenwerte” der Matrix G und
werden absenkend angeordnet. Die Spaltenvektoren der Matrix U werden als die , linken
singuléren Vektoren” der Matrix G bezeichnet. Analog werden die Spaltenvektoren der V als
die ,rechten singuldaren Vektoren” der G bezeichnet. Die RegelgrolRe, die zum grofdten
Element des ersten linken singuldren Vektors U; herangezogen wird, soll paarweise mit der
Stellgrofde, die sich auf das groféte Element (ohne Berlicksichtigung des Vorzeichens) des
ersten Rechten Singuléren Vektors V; bezieht, angeordnet werden.

In der Praxis wird die SVD der G(j«) des CSTR-Polymerisationsreaktors bei den Frequenzen
wvon 0, 10, 10° und 10* [rad/h] durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind anschaulich in Tab. 5.1.3
zusammengefasst. Aus der SVD der stationdren Gain-Matrix G(0) wird ersichtlich, dass der

zum Element 0,8172 des U; herangezogene Monomerumsatz mit dem auf das Element
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—0,9829 des Vi bezogenen Monomerzulauf angeordnet werden soll, um die kleinste
Interaktion der beiden Regelkreise zu liefern. Infolgedessen soll das Molekulargewicht mit
dem Initiatorzulauf geregelt werden. Diese Folge stimmt mit dem aus der RGA erhaltenen
Resultat (iberein. Bei der Frequenz von 10° [rad/h] wird aber das umgekehrte Ergebnis
gezeigt. So muss diese Regelkonfiguration weiter mit der dynamischen Simulation Gberprift

werden.

Tabelle5.1.4: Singuldre Werte Zerlegung (SVD) der Frequenzgangmatrix G(j«) des CSTR-
Polymerisationsreaktors bei den Frequenzen wvon 0, 10, 10° und 10" [rad/h].

w G(w U S Vv
0 | -00510 +0,1491| -05764 +08172 | 02706 O +01842 -09829
+0,0250 —-0,2203 | +08172 +05764 0 00277 | -09829 -01842

10| 00521 +0,1514 | -0,5839 +08119 | 02714 0O +01876 -09823
+0,0252 -0,2195 | +0,8119 +0,5839 0 00281 | -09823 -01876

10° [ +0,0416 -0,2879 | +0,9000 +0,4359 | 0,3230 O +0,1849 -0,0828
+0,0510 -0,1336 | +0,4359 - 0,9000 0 00283 | -09828 -0,1849

107 | +0,0002 —0,0010 | +0,1440 —0,989 | 0,0071 0 +00501 -09987
-0,0003 +0,0070 | -0,9896 -0,1440| O 00002 | -09987 -0,0501

5.1.3 Niederlinski-Index NI und Konditionszahl CN

Es lasst sich der Niederlinski-Index NI, der in Gl. (5.1.6) definiert ist, zur Entfernung der
instabilen Paarungen verwenden. Fir den geschlossenen Regelkreis ist das System auf jeden
Fall instabil, wenn der NI negativ ist (Niederlinski 1971, Schork et al. 1993). Vorausgesetzt,
dass sowohl die Ubertragungsmatrix G(s) al's auch jeder einzelne Regelkreis stabil sind, gilt:

_ det(G(0))

M.G.0)
Aullerdem soll jeder Regler der dezentralen Regelkreise einen Integraltell
(Niederlinski 1971, Lausch 1998). Zu beachten ist hier, dass die Anforderung NI > 0 nur eine

notwendige aber nicht hinreichende Stabilitétsbedingung ist (Schork et al. 1993). Fur das 2x2-
Regelsystem des CSTR-Polymerisationsreaktors wird der NI folgendermal3en mit den

NI (5.1.6)

besitzen

stationaren Ubertragungsfunktionen beschrieben.
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Gy (0) [G,, (0) -Gy, (0) [G,, (0)

NG, 0,0

(5.1.7)

Aus Gl. (5.1.7) wird der positive Wert von NI = 0,6672 erhalten, und damit kann man nicht
sagen, dass diese Regelkonfiguration instabil ist.

Auf der andern Seite lasst sich die Konditionszahl CN, die unter dem Verhaltnis zwischen
dem maximalen und minimalen singuldren Wert on und omin verstanden wird, as ein

guantitatives Regel barkeitskriterium einfhren.

N = T (5.1.8)
amin
Die singuldren Werte Onax Und onin der Gain-Matrix G(0) sind als die nichtnegativen

quadratischen Wurzeln der Eigenwerte Amax und Amin von G(0)'G(0) definiert.

O = A (G(0)" [B(0)) und o, =1, (G(0)" [©(0)) (5.1.9)

vorausgesetzt, dass die erste Wurzel gnax grofRer oder gleich der ndchsten Wurzel gnin ist. Der
maximale und minimale singuldre Wert |&sst sich auch durch die euklidische und spektrale 2-
Norm der Gain-Matrix G(0) definieren, wobei die spektrale 2-Norm unbedingt kleiner oder
gleich der euklidischen 2-Norm ist (Morari-Zafiriou 1989).

0. =I600), w0, = (0(0)] )

In der Praxis gibt die Gain-Matrix G(0) des CSTR-Polymerisationsreaktors die Eigenwerte
Amax = 0,0732 und Aqin = 0,0008 ab, welche weiter die singuldren Werte gmax = 0,2706 und
Omin = 0,0277 liefern. Dann kann die CN von 9,7765 durch GlI. (5.1.8) erhalten werden. Eine
hohe Konditionszahl CN deutet auf ein schwieriges Prozessfihrungsproblem hin
(Schork et a. 1993). Aus der CN von 9,78 wird ersichtlich, dass diese dezentrale Regelung
durchgefiihrt werden kann. Hierbei muss aber betont werden, dass diese Folgerung auf der
Basis der stationéren Information erreicht wurde. Deshalb muss diese Resultat weiter z.B. mit

der dynamischen Simulation Uberprift werden.
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5.1.4 Relative Disturbance Gain (RDG) und Closed Loop Disturbance Gain (CLDG)

Anaog zur RGA fir das dynamische Verhalten lasst sich die RDG (Relative Disturbance
Gain) fur das dynamische Storverhalten verwenden. Diese RDG Sy ist eigentlich die
Sensitivitét einer StellgrolRe u; auf eine Stérung dy, und damit wird die RDG-Matrix B(s) aus
der Ubertragungsmatrix G(s) sowie der Storungsiibertragungsmatrix Gy(s) wie folgt erhalten
(Skogestadt-Postlethwaite 1996).

B(s)= (6" (s)(s)* 1B, (s)) 0 G, (s) (5.1.10)

Das G (s) kennzeichnet hierbei die Diagonalmatrix, welche nur aus den Diagonalelementen
der G(s) besteht. Beim Element von S > 1 kann die mit der Storung di geftihrten Stellgrofie
u; durch die Entkopplung reduziert werden. Da die [ aber stark abhéngig von den gewéhlten
Paarungen ist, sollte dieses Verfahren erst nach einer Prifung auf eine diagonaldominante
Matrix mit anderen Verfahren angewendet werden (Lausch 1998). Analog zur RDG wird die
Verstarkung CLDG (Closed Loop Disturbance Gain) auch als eine wichtige Kennzahl fir die
Anayse des Storverhaltens berlcksichtigt. Diese CLDG-Matrix A(s) bezieht sich
folgendermal3en zur PRGA /().

A(s) =G’ (s)G(s) ™ G, (s) = I'(s) G, (s) (5.1.112)

Dariliber hinaus kann die folgende Beziehung zwischen der CLDG dy, welche zum Ausregeln
der Stérung di auf die RegelgrofRe y; wirkt, und der entsprechenden RDG S« abgeleitet

werden.

B.(5)=3,(5)G,(s) ) (51.12)

Bel der Regelkonfiguration soll daher erstrebt werden, die CLDG Jx sowie das PRGA-
Element y;; zu verkleinern (Skogestadt-Postlethwaite 1996).

Fur die gewdahiten Regelkreise des CSTR-Polymerisationsreaktors wird das dynamische
Verhalten der Regelgrofien bel der 10-prozentigen sprungformigen Storung im dynamischen
Simulationsprogramm  SIMULINK  simuliert (Abb. 5.1.7). Daraus lésst sich durch
Identifikation die Stérungstibertragungsmatrix Gy(s) ermitteln. Nach 50 Stunden wird eine 10-
prozentige sprungférmige Stérung zu einer RegelgrofRe hinzugefligt. Aufgrund der zum
Molekulargewicht hinzugefiigten sprungformigen Stérung verhdt sich das Molekulargewicht
analog zum dynamischen Verhalten eines phasenanhebendes Gliedes (Lag) und damit der
Monomerumsatz wie en PT2-Glied (Abb.5.1.9(a)). Anadog verhdlt sich der

Monomerumsatz beim Auftreten der zum Monomerumsatz hinzugefiigten sprungformigen
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Stérung wie ein Phasenanhebendes Glied (Lag) und das Molekulargewicht wie ein PT2-Glied
(Abb. 5.1.9 (b)). Die Simulation wird fur 200 Stunden mit der im SIMULINK integrierten

Funktion ODE45 durchgefihrt.

durchgefiihrt und danach mit der Regelung weitergefuihrt.

Bis 50 Stunden wird die Simulation ohne Regelung

iy o= 1 i
»6—» PID H—b v »Q' il S 3 I—__'
F N _I
Ei [__’ > E‘P I:?—'I——’ yout I Ei r"HP:):YMER\SAT\ONSREAKTOR

@ (b)

Abb. 5.1.7: SIMULINK-Blockschaltbildung, womit das dynamische Antwortverhalten bei
einer 10-prozentigen sprungformigen Stérung an dem Molekulargewicht (2) und dem

Monomerumsatz (b) simuliert werden.
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Abb. 5.1.8: Simulationsergebnisse Uber das dynamische Antwortverhalten des Monomer-
umsatzes und des Molekulargewichts bel einer 10-prozentigen sprungférmigen Stérung an

dem Molekulargewicht (a) und dem Monomerumsatz (b).

Diese Simulationsergebnisse werden zur Identifikation der Stérungsiibertragungsfunktionen
verwendet. Diese ldentifikation wird auch mit dem LM-Verfahren durchgefiihrt. Diese

Ergebnisse werden mit der Stérungstibertragungsmatrix Gy(s) wie folgt zusammengefasst.
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Di- 04500 00058 0
G, (s)=C (s—33,7376)(s - 01325) (s-01419)(s-00763) [
AN 00122 01— 03036 0

H (s-09748)(s-06208) (s—34.9559)(s - 0,0868)

Darliber hinaus lassen sich die Elementfrequenzgange Gaui(ja), Gaz(jad, Gazi(jed und
Guz2(j @) des Frequenzgangs Gy(j ) auf den Bode-Diagrammen aufzeichnen. (Abb. 5.1.9).

Betrag / dB
Betrag / dB

Phase / deg
Phase / deg

10 10 10" 10
Frequenz / (rad/h) Frequenz / (rad/h)

Abb. 5.1.9: Amplituden- und Phasengénge der vier Elementfrequenzgénge Gai1(j &), Gai2(j &),
Ga21(j @) und Gyp2(j @) des Frequenzgangs Gy(j ) auf den Bode-Diagrammen.

Aus Gl. (5.1.10), welche sich grundsitzlich auf die Ubertragungs- sowie Stérungs-
Ubertragungsfunktionen bezogen hat, wird die RDG-Matrix B(s) fur das 2x2-Regel system des
CSTR-Polymerisationsreaktors berechnet. Diese Folgegleichungen, die aus den Zé&hler- und
Nennerpolynomen der 28-ten Ordnung von s bestehen, sind anschaulich im Anhang 9.7
zusammengefasst. Weiterhin werden die Elementfrequenzgange £11(j @), Si2(j), Boi(ja) und
Boo(ja) des Frequenzgangs B(ja) auf den Bode-Diagrammen aufgezeichnet. (Abb. 5.1.10).
Analog wird die CLDG-Matrix A4(s) aus Gl. (5.1.11) fur das 2x2-Regelsystem des CSTR-
Polymerisationsreaktors berechnet. Diese Folgegleichungen, die aus den Zahler- und
Nennerpolynome der 20-ten Ordnung von s bestehen, sind anschaulich im Anhang 9.7
zusammengefasst. Ferner werden die Elementfrequenzgange dii(ja), o(ja), di(je) und
Oo(ja) des Frequenzgangs 4(ja) auf den Bode-Diagrammen aufgezeichnet. (Abb. 5.1.11).
Fur die einfachen Anwendungen werden die stationdren Matrizen B(0) und 4(0) in der
Frequenz von w= 0 nach Gl. (5.1.10) und Gl. (5.1.11) berechnet. B(0) und 4(0) ergeben sich
dann wiefolgt:



Seite: 103

5 Prozessfihrung des CST R-Polymerisationsreaktors

:

1635 0,4402
0753 01563

Da die f11=1,9342 sowie die [ =1,7565 grolker als Eins sind, sollte der Stellgrofen-

Eund 4(0)

—-15067
1,7565

19342
0,0745

1

aufwand durch die Entkopplung reduziert werden.
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Abb. 5.1.10: Amplituden- und Phasengange der vier Elementfrequenzgange Sui(j @), Siz(j ),
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Abb. 5.1.11: Amplituden- und Phasengange der vier Elementfrequenzgange i(j ), di2(j @),

A1(j @) und () @) des Frequenzgangs 4(j «) auf den Bode-Diagrammen.
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5.2 Simulationsversuche der Eingrofenregelung

Die dezentrale Eingrof3enregelung besitzt viele Vorteile, z.B. einfache Implementierung bzw.
Parameter-Tuning, geringerer Rechenaufwand und robuste Stabilitét gegen Stérungen
(Morari-Zafiriou 1989). Aus diesem Grunde wird die dezentrale Eingrofenregelung des
CSTR-Polymerisationsreaktors in diesem Abschnitt behandelt. Vorausgesetzt ist hierbel, dass
die ausgewahlten Regelkreise voneinander genug entkoppelt sind. Die Stell- und Regel-
grofen, welche beim stationdren Betriebspunkt des CSTR-Polymerisationsreaktors gezeigt
werden, sind in Tab.5.2.1 zusammengefasst. Im Anhang 9.3 lasst sich eine weitere
Beschreibung Uber die stationdren Betriebsdaten des CSTR-Polymerisationsreaktors finden.

Tabelle5.2.1: Stationare Betriebsbedingungen Uber die Stell- und Regelgrofen fur die 2x2
Regel systems des CSTR-Polymeri sationsreaktors.

Stell- und Regelgrofie Menge Einheit
Massenmittel (My o) 1,10304284564361x10" g/gmol

M onomerumsatz (Xm ) 0,78351048109606 gmol / gmol
Initiatorzulauf (1) 2.3109x1072 gmol / dm®
Monomerzulauf (Ms o) 2,3109 gmol / dm’

- -

—>

=T |

- In1 MATLAB 1

| —_ »( 1
| T I Function v
| S
| O = =

P I
|
\

In2 PC_CSTR

PR_CSTR N L

~ -

Abb. 5.2.1: Der Matlab-Funktion-Block PC_CSTR sowie der Integrator-Block wurden durch
den Simulink-Block PR_CSTR im dynamischen Simulator SIMULINK maskiert.

Auf der Basis dieses stationaren Betriebspunkts wurden die Regel- und Stellgrof3en normiert.
Der Grundlage der EingrofRenregelung dienen diese normierten Werte. Mit Hilfe des
nichtlinearen Prozessmodells wird das Programm PC_CSTR zuerst im Matlab-Editor
geschrieben und damit in Form einer Matlab-Datel gespeichert. Darlber hinaus wird ein
Matlab-Funktion-Block, wodurch die Datei PC_CSTR.M aufgerufen werden kann, im
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SIMULINK vorbereitet und zusammen mit dem Integrator-Block mit der Bezeichnung
PR_CSTR maskiert (Abb. 5.2.1). In der dynamischen Simulationsumgebung von SIMULINK
lassen sich verschiedene Regelungssimulationen des CSTR-Polymerisationsreaktors
komfortabel und effektiv mit diesem maskierten Block PR_CSTR durchfihren.

5.2.1 Fuhrungsverhalten der Eingréflienregelung

Fur die Eingrofienregelung mit dem PI-Regler wird zur Untersuchung des Fihrungsverhaltens
der Sollwert fur das Molekulargewicht um 10 % veréndert. Fur diese Folgeregelung andert
sich der Initiatorzulauf, dagegen wird der Monomerzulauf fast konstant gehalten. In
Abb. 5.2.2 (a) und (d) werden die Simulationsergebnisse Uber das dynamische Ubergangs-
verhalten der Regelgrofie, des Molekulargewichts fur die unterschiedlichen Reglerparameter
dargestellt. Fur die unterschiedlichen Reglerparameter andert sich die zugehdrige Stellgrofie,
der Initiatorzulauf, wie in Abb. 5.2.2 (b) und (€) zu entnehmen ist. Trotz des konstanten
Monomerzulaufs wird die Absenkung des Monomerumsatzes (unter zwel Prozent) infolge der
Verkopplung zwischen den beiden Regelkreisen ausgefiihrt. Dieses abweichende dynamische
Ubergangsverhalten des Monomerumsatzes ist fiir die unterschiedlichen Reglerparameter in
Abb. 5.2.2 () und (f) dargestellt.

Analog wird das Fuhrungsverhalten, das anléasslich der Folgeregelung der 10-prozentigen
sprungformigen Erhohung des Sollwertes des Monomerumsatzes auftritt, fir die
unterschiedlichen Reglerparameter in Abb. 5.2.3 (a) und (d) dargestellt. Wahrend sich der
Monomerzulauf fur die Folgeregelung andert, wird der Initiatorzulauf jedoch konstant
gehalten. In Abb. 5.2.3 (b) und (€) wird das Ubergangsverhalten der zugehorigen StellgroRe,
des Monomerzulaufs, fur die unterschiedlichen Reglerparameter dargestellt. Fur die 10-
prozentige sprungférmige Erhéhung des Monomerumsatzes sollte die viel grofiere Absenkung
des Molekulargewichts (Uber 41 %) trotz des konstanten Initiatorzulaufs in Kauf genommen
werden. Dieses abweichende Ubertragungsverhalten des Molekulargewichts wird fir die
unterschiedlichen Reglerparameter in Abb. 5.2.2 (c) und (f) dargestellt.

Durch die beiden Regelkreise lassen sich die 30-prozentige Erhdhung des Molekulargewichts
sowie die 6-prozentige Absenkung des Monomerumsatzes parallel ausfihren, wobel der

Initiator- und Monomerzulauf nebeneinander fur diese Folgeregelung veréndert werden.
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Abb. 5.2.2: Das dynamische Ubergangsverhalten des Molekulargewichts (a) und (d) sowie
des zugehdrigen Initiatorzulaufs (b) und (e) fur die mit dem unterschiedlich eingestellten PI-
Regler durchgefiihrte Folgeregelung. Daraus ergibt sich das abweichende Ubergangsverhalten
des Monomerumsatzes (c) und (f) trotz des konstanten Monomerzulaufs.
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Abb. 5.2.3: Das dynamische Ubergangsverhalten des Monomerumsatzes (a) und (d) sowie

des zugehorigen Monomerzulaufs (b) und (e) fur die mit dem unterschiedlich eingestellten PI-

Regler durchgefiihrte Folgeregelung. Daraus ergibt sich das abweichende Ubergangsverhalten

des Molekulargewichts (c) und (f) trotz des konstanten Initiatorzulaufs.
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Das aus dem PR_CSTR und den zwe PI-Reglern bestandene MIMO-(Multi-Input Multi-
Output)-Regelungssystem wird im SIMULINK aufgebaut. Weiterhin werden die Stellgrofien,
der Initiator- und Monomerzulauf, hierbei in dem Bereich von -0,5 bis 0,5 beschréankt. Die
Simulationsergebnisse sind in Abb. 5.2.4 (a) und (b) dargestelit.
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Abb.5.2.4: Die paralelen Anderungen des Monomer- und Initiatorzulaufs (b) fur die 30-
prozentige Erhdhung des Molekulargewichts sowie die 6-prozentige Absenkung des

Monomerumsatzes (a).

5.2.2 Stérverhalten der Eingréf3enregelung

Analog zur Folgeregelung lasst sich der PI-Regler fur das Storverhalten, die 10-prozentige
sprungformige Molekulargewichtsstorung, verwenden. Fur die Storgrof3enregelung wird der
Initiatorzulauf verandert, dagegen wird der Monomerzulauf konstant gehalten. In Abb. 5.2.5
(@) und (d) werden die Simulationsergebnisse tiber das dynamische Ubergangsverhalten der
RegelgrofRe, des Molekulargewichts, fir die unterschiedlichen Reglerparameter dargestellt.
Fur die unterschiedlichen Reglerparameter andert sich die zugehorige Stellgrofde, der
Initiatorzulauf, wie in Abb. 5.2.5(b) und (e) dargestellt. Trotz des konstanten Monomer-
zulaufs wird die Erhéhung des Monomerumsatzes (unter 2 %) infolge der Kopplung zwischen
den beiden Regelkreisen ausgefthrt. In Abb.5.25(c) und (f) ist dieses abweichende
Ubergangsverhalten des Monomerumsatzes fir die unterschiedlichen Reglerparameter
dargestellt.
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Abb.5.2.5: Das dynamische Ubergangsverhalten des Molekulargewichts (a) und (d) sowie
des zugehdrigen Initiatorzulaufs (b) und (e) fur die mit dem unterschiedlich eingestellten PI-
Regler durchgefiihrte StérgroRenregelung. Daraus ergibt sich das abweichende Ubergangs-

verhalten des Monomerumsatzes (c) und (f) trotz des konstanten Monomerzul aufs.
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Abb. 5.2.5: Das dynamische Ubergangsverhalten des Monomerumsatzes (a)

und (d) sowie

des zugehorigen Monomerzulaufs (b) und (e) fur die mit dem unterschiedlich eingestellten PI-

Regler durchgefiihrte StérgroRenregelung. Daraus ergibt sich das abweichende Ubergangs-

verhalten des Molekulargewichts (c) und (f) trotz des konstanten Initiatorzul aufs.
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Entsprechend wird das Storverhalten, das bei der Beseitigung der 10-prozentigen sprung-
formigen Monomerumsatzstérung erhalten wird, fur die unterschiedlichen Reglerparameter in
Abb. 5.2.6 (@) und (d) dargestellt. Fir diese Storgrofienregelung wird der Monomerzulauf
verandert, dagegen wird der Initiatorzulauf konstant gehalten. In Abb. 5.2.6 (b) und (e) wird
das Ubergangsverhalten der zugehdrigen StellgroRe, des Monomerzulaufs, fir die
unterschiedlichen Reglerparameter dargestellt. Bei dieser Stérgréf3enregelung tritt die grofie
Erhohung des Molekulargewichts (Uber 53 %) trotz des konstanten Initiatorzulaufs auf.
Dieses abweichende Ubertragungsverhalten des Molekulargewichts ist fir die
unterschiedlichen Reglerparameter in Abb. 5.2.6 (c) und (f) dargestelit.

5.3 Mehrgrofdenregler mit der exakten Ein-/Ausgangs-Linearisierung

Durch den Einsatz des Mehrgrofenreglers kann die Regelleistung verbessert werden, da der
MehrgroRenregler die sog. Uberkreuz-Kopplungen zwischen den Ein- und Ausgangsgroien
beseitigt (Abb. 5.3.1). Die Regelung mit gleichzeitiger Entkopplung kann durch die exakte
Ein-/Ausgangs-Linearisierung erfolgen. Durch die exakte Ein-/Ausgangs-Linearisierung wird
versucht, eine lineare Beziehung zwischen einer transformierten Stellgrofe und der
gemessenen Ausgangsgrof3e zu finden. Dafur wird die Transformation mit Hilfe der Lie-
Algebra, welche sich aus der Differentialgeometrie ergibt, ausgefihrt (Anhang 9.8). Die
MehrgroRenregelung des Polymerisationsreaktors lasst sich durch diese exakte Ein-
/Ausgangs-Linearisierung erreichen. Diese theoretische Grundlage der Ein-/Ausgangs-
Linearisierung wird in verschiedenen Varianten wie GLC (Globa Linearization Control),
GMC (General Model Control) und IMC (Interna Model Control) verwendet. Seit Kravaris-
Chung (1987) den GLC (Globa Linearizing Control) eingefihrt hat, folgten viele
Untersuchungen, wie u.a. von Soroush-Kravaris (1992a), (1992b), (1994) und (1996). In den
letzten Jahren wurde ein Ein-/Ausgangs-Linearisierungs-Mehrgrof3enregler, welcher auf den
aus dem EKF erhaltenen vollstandigen Zustandsgréfien basiert wurde, von Béhm (1997) fir
die Folgeregelung des CSTR-Polymerisationsreaktors entwickelt. Dieser MehrgrofRenregler
von Bohm ist aber nicht einfach anzuwenden, weil er sehr komplizierte symbolische
Berechnungen beinhaltet.
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Abb. 5.3.1: Vergleich zwischen dem PI- und MehrgroR3enregler fur die Folgeregelungen der
sprungférmigen Erhdhung des Molekulargewichts (---) sowie der Absenkung des Monomer-
umsatzes (0 ). Das dynamische Verhalten der Ausgangsgrof3en (a) und der Eingangsgrofien
(b) wird parallel fur die Ein- und MehrgrofRenregel ung gezeigt.

Um den nichtlinearen Regler zu realisieren, muss die Komplexitét des nichtlinearen Modells
flr den Polymerisationsreaktor zuerst reduziert werden. Wird eine ideale Temperaturregel ung
mit einer konstanten Reaktionstemperatur fir den kontinuierlich betriebenen Polymerisations-
reaktor zugrunde gelegt, so ist damit die die besondere Schwierigkeit bereitende exponentielle
Temperaturabhangigkeit der kinetischen Koeffizienten nicht mehr vorhanden. Fir die
Auslegung der MehrgrofRenregelung wird das reduzierte dynamische Prozessmodell mit den
konstanten kinetischen K oeffizienten betrachtet. Dadurch lassen sich die Instabilitétsprobleme
der MehrgroRRenregelung grofitenteils beseitigen. Dartiber hinaus wird vorausgesetzt, dass der
Gel- und Glasseffekt bei der Polymerisationsreaktion vernachlassigt werden kann, dass die
Losungsmittelsdiffusion zur Gasphase ebenfalls nicht berticksichtigt wird und dass die
Anfangskonzentrationen der Reaktionsgemische identisch mit den Konzentrationen der

stationdren Zulaufstrome sind. Damit lautet das Prozessmodell schliefdich:

= f(x)+G

h(x)

(5.3.1)

<Q|Q
n X



5 Prozessfihrung des CST R-Polymerisationsreaktors Seite: 113

HI/I

R RS e

EX/X
I+, 0 0 0 H KT H
o O (kp +ktr,m)PT+MO 0 0 53( %kp +ktrm)PTD
f=1 , 0 s, 0 0" o O
ﬁ 0 0 0 k“Pr+Xoﬁ ﬁ K, PT ﬁ

Der Monomerumsatz und die mittlere Molmasse des Polymers sind als Regelgrof3en zu
berlicksichtigen. Als Stellgréf3en stehen die Zulaufstrome des Initiators und des Monomers
zur Verfligung. Falls ein System eine stabile Nulldynamik besitzt und eine Differenzordnung
r bereits definiert wurde, kann das System durch einen Diffeomorphismus zur Normalform
transformiert werden (Henson-Seborg 1997). Fir diesen exakt linearisierten Prozess wird
angenommen, dass die Differenzordnung r des Prozesses 2 ist (Soroush-Kravaris 1992, Wang
et al. 1995). Aus dem Mess- und Systemgleichungsvektor ergibt sich die Lie-Ableitung erster
Ordnung wie folgt.

i ) 0
Mo S FH 9y Dy
L h(X): Hy = X; X

SRS ~(1+¢)

S ey S A

Die in der Gl.(5.3.2) beinhaltenden Partialdifferentialgleichungen sind numerisch zu

(5.3.2)

berechnen. Die Matrix der ersten Ableitung ist deshalb in eine Menge von Differential-
gleichungen zurickzufthren. Mit Hilfe einer mathematischen Software, welche wie
MAPPLE, besonderes fur die symbolische Rechnung entwickelt wurde, lassen sich diese
Differentialgleichungen symbolisch 16sen. Jedoch ist die Anwendung der symbolischen
Losungen ist auf Grund des erheblichen Rechenaufwands sehr unpraktisch. Folglich wird das

numerische Verfahren zur Berechnung der von den Zustandsvariablen des Reaktionssystems
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abgeleiteten partiellen Differentialgleichungen in der vorliegenden Arbeit verwendet.
Aul¥erdem sind die folgenden héheren Lie-Ableitungen zur Bestimmung der Eingangsgrofien

erforderlich.
i M, &&He FP/JZ FM%HDH
s 1, Ll
szh(x)zé H 1( JZ%?XJ % 3’8 g (5.33)
-1+¢& f, + 22
ﬁ1+£(1+x2))2 %Eﬂ %%2 [L+e(i+x,)) %
OmLh, oL, hlEO Lh,oL;h, ]
L.L h(x)= DH 0X, 0X H()x 0X4 0 (53.4)

5 -@+e), ppr ~(1+£)M %
Hi+ e(1+x,))? HPx 1+£1+x X, 1+£1+x2

Trotz der erheblichen Verbesserung der Hardware- und Softwarel eistungen stellt es noch eine
grof3e Herausforderung auf Grund der grofen Komplexitét dar, die erste Ableitungsfunktion
Lsh(x) mit jeder Zustandsvariable x; symbolisch abzuleiten. Diese aufwandigen analytischen
Losungen sind also im Wesentlichen in der Praxis nicht anwendbar. Folglich werden diese
Probleme hierbei numerisch berechnet. Eine nichtlineare statische Zustandsriickfiihrung, die
hauptséchlich die oben erhaltenen Lie-Ableitungen beinhaltet, wird zur Entkopplung und
Kompensation des Prozessfehlers verwendet. Ein  PID-Algorithmus, welcher einen
Integralterm fur die Kompensation der Abweichungen beinhaltet, wird hier fir den
Aul¥eneingang v eingesetzt. Daraus ergibt sich, dass sich die Auf3eneingangsgrofien ermitteln
lassen, indem man die Differenzen e(x) zwischen den Ziel- und Ausgangsgrofien wie folgt
ermittelt.

v(x)=v, +c,L, e(x)+ce(x)+ COI; e(x)dr (5.3.5)

Das Symbol zeichen v, bedeutet das Bias des Auléeneingangs. In der vorliegenden Arbeit wird
das Bias zur Vereinfachung vernachl&ssigt. Dieser AulReneingang v kann folgendermal3en in
die Regelungsgleichung der nichtlinearen statischen Zustandsriickfihrung eingesetzt werden,

um den Inneneingang u(x) zu berechnen.

u(x) = (LG L, h(x))'l Eﬁv(x) -2 h(x)) (5.3.6)

Mit diesen Eingangsgrofen u(x) wird der kontinuierliche Polymerisationsprozess geregelt,
um das Polymerprodukt mit den gewtinschten Werten herzustellen. Dartiber hinaus wird u(x)

im Bereich von —0,5 bis 0,5 fur die praktischen Anwendungen beschrankt. Die Regelgrofien
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h(x) lassen sich entweder durch die Messgerdte oder durch Abschatzungen mit der
Uberwachungseinrichtung erhalten. In Abb.5.3.1 wird die Regelstruktur, in der der
nichtlineare Mehrgrof3enregler eingeschlossen ist, anschaulich dargestellt.

' PID-Regler m
W2 | PiD-Regler |

W

1
2

[f/0-Linearisierung : Folymerisationsreaktaor

Abb. 5.3.2: nichtlineare MehrgréRenregel ung durch die exakte Ein-/Ausgangs-Linearisierung.

Im letzten Kapitel wurden das grundsétzliche Prinzip und die praktische Anwendung der
Uberwachungseinrichtung angegeben. Die bei den AusgangsgroRen auftretenden Messfehler
lassen sich durch den Einsatz der Uberwachungseinrichtung wesentlich reduzieren.
Dementsprechend konnen die aus der Prozess-Simulation berechneten Schédtzwerte ohne
weitere Verarbeitungen as die Ausgangsgrof3en fur die Prozessfihrungssimulation
beriicksichtigt werden. Folglich besteht die Prozessfihrungssimulation aus zwei Simulations-

teilen, némlich des Polymerisationsprozesses sowie des Mehrgrol3enreglers.

5.4 Mehrgrofdenregelung des CSTR-Polymerisationsreaktors

Bel der Prozessfuhrung des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors missen die
Ausgangsgrofien den konstanten Sollwerten angendhert und damit bel der Betriebspunkt-
anderung auf die neuen Sollwerten eingestellt werden. Fir die in Kapitel 5.1 eingefihrte 2x2-
Regelaufgabe soll im Folgenden die Effektivitét einer Mehrgréf3enregelung analysiert werden,
durch welche die o.g. Forderungen erfillt werden konnen. Dafir wurden Simulations-
versuche fur die in Tab. 5.4.1 zusammengefassten Sollwerte vorgenommen; die Simulations-
ergebnisse sind in Abb. 5.4.2 und Abb. 5.4.3 dargestellt.

Im ersten Simulationsversuch wurde der Sollwert des Polymermolekulargewichts in 50

Stunden auf 0,3 eingestellt. AuRerdem wurde der Sollwert des Monomerumsatzes auf 0,06
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eingestellt. Der Monomerumsatz und das Polymermolekulargewicht konnten bereits 40
Stunden nach Reaktionsstart den ersten stationaren Punkt erreichen. Durch Anderungen der
beiden EingangsgrofRen konnten die beiden Ausgangsgréf?en um 50 Stunden nach der
Folgeregelungen den neuen stationdren Punkt der Sollwerte erreichen. Fir die praktischen
Anwendungen sollten die normierten EingangsgrofRen hier nur im Bereich von -0,5 bis 0,5
gehalten werden. Das bedeutet, dass die beiden Zulaufsstréme um weniger as 50 Prozent der
Anfangswerte verandert werden kénnen. Der nichtlineare Mehrgrof3enregler hat damit eine
sehr gute Regelleistung fur die beiden Sollwerte gezeigt.
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Abb. 5.4.2: Das dynamische Verhaten der Regelgréfzen (a) und (c), des Monomerumsatzes
sowie des Molekulargewichts, und der Stellgrofien (b) und (d), des Initiatorzulaufs sowie des
Monomerzulaufs, fur die 30 %-ige Erhdhung des Molekulargewichts sowie die 6 %-ige
Absenkung des Monomerumsatzes.
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Tabelle 5.4.1: Zusammenfassung Uber die ZielgrofRen der Mehrgrofenregelung.

Normierter Sollwert Fall | Fall Il
Molekulargewicht M,, 30 % Erhoéhung 20 % Absenkung
Monomerumsatz Xm 6 % Absenkung 5 % Erhéhung
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Abb. 5.4.3. Das dynamische Verhalten der Regelgrofien (a) und (c), des Monomerumsatzes
sowie des Molekulargewichts, und der StellgroRen (b) und (d), des Initiatorzulaufs sowie des
Monomerzulaufs, fur die 20 %-ige Absenkung des Molekulargewichts sowie die 5 %-ige

Erhohung des Monomerumsatzes.

Im zweiten Simulationsversuch wurde der Sollwert des Polymermolekulargewichts in 50
Stunden auf den normierten Wert von 0,2 eingestellt. Dementsprechend wurde der Sollwert

des Monomerumsatzes in 50 Stunden auf den normierten Wert von 0,05 eingestellt. Der
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Monomerumsatz und das Polymermolekulargewicht haben bereits 40 Stunden nach Start der
Reaktion den ersten stationaren Punkt erreicht. Durch Anderungen der beiden Eingangs-
groRen konnten die beiden AusgangsgrofRen innerhalb von 50 Stunden nach den
Folgeregelungen den neuen stationdren Punkt der Sollwerte erreichen. Fir die praktischen
Anwendungen sollten die Eingangsgréf3en im Bereich zwischen -0,5 und 0,5 gehalten werden.
Das bedeutet, dass die beiden Zulaufsstrome um weniger als 50% der Anfangswerte
veradndert werden konnen. In diesem Falle hat der nichtlineare Mehrgrof3enregler auch eine
gute Regelleistung fur die beiden Sollwerte gezeigt.

Durch den Einsatz des neu entwickelten MehrgroRenreglers konnte das komplizierte
verkoppelte Regelungsproblem des CSTR-Polymerisationsreaktors erstmalig unter den eng
mit der Aufgabenstellung verbundenen Beschrankungen wirksam gelost werden. Fur die
Prozessfuihrung des nichtlinearen Polymerisationsprozesses ergab sich jedoch keine globale
Aussage Uber die Prozessdynamik und -stabilitét des gesamten CSTR-Polymerisations-
reaktors. Zur Bestimmung des stabilen Bereiches der Prozessfiihrung sind deshalb weitere

Untersuchungen tber die nichtlineare Prozessdynamik der Regelstruktur erforderlich.
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6 Zusammenfassung

Das Zid dieser Forschungsarbeit ist, durch eine systematische Auslegung und Simulation eine
strukturierte VVorgehensweise zum Entwurf zweckmal3iger Prozessfihrungskonzepte fir einen
Polymerisationsreaktor vorzulegen. Diese Vorgehensweise wurde an dem Polymerisations-
reaktor des MMA-AIBN-EA-Systems Uberprift, wobei die qualitétsorientierte Prozess-
fuhrung des Polymerisationsreaktors im Vordergrund stand. Zuerst wurde der Oberbegriff von
Prozessfihrungskonzepten fur den Polymerisationsreaktor hierarchisch in untergeordnete
Forschungsbegriffe wie Prozess-Modellierung bzw. -Simulation, Parameter- bzw. Prozess-
optimierung, Online-Uberwachung des stochastischen Prozesses und Regelung des
MehrgrolRensystems aufgeteilt. Es folgte dann die chronologische Behandlung dieser
Teilaufgaben.

Der erste Tell dieser Arbeit baut auf die hierarchisch strukturierte Prozess-Modellierung des
Polymerisationsreaktors auf. Bel der Modellierung dieses Reaktors handelt es sich um das
modular aufgebaute Differentialgleichungssystem, welches aus der Reaktionskinetik der
Polymerisationsreaktion, dem beim Hochumsatzbereich auftretenden Gel- und Glas-Effekt,
der infolge der Polymerisationsreaktion verursachten Verschrumpfung und der thermischen
Reaktordynamik besteht. Darlber hinaus wurde das Prozessmodell zur Phasen-Gleich-
gewichtsbeziehung des Ldsungsmittels nach der Flory-Hugginsschen Theorie erweitert. Im
Rahmen des Programmpakets MATLAB konnte die Prozess-Simulation durch die modular
geschriebenen Programme, die auf den entwickelten Teilmodellen basieren, und durch die

vorhandenen Standardfunktionen durchgeftihrt werden.

Im folgenden Teil wurden die Modellparameter mit Hilfe der experimentellen Messdaten
identifiziert. Diese aufwendige Optimierung wurde durch die Untersuchung der Modell-
Gleichungen geleistet. Durch diese Validierung lésst sich fir das Prozessmodell des
Polymerisationsreaktors eine Allgemeingultigkeit festhaten. Fir die Betriebsvariablen des
Polymerisationsreaktors wurde dann die Prozessoptimierung mit der Mehrschrittstrategie,
welche aus der Senditivitdtsanalyse, dem heuristischen Verfahren HOM und dem
mathematischen Verfahren DNLP besteht, durchgefihrt.

Der dritte Teil behandelt die Online-Uberwachung des kontinuierlich betriebenen Polymeri-
sationsreaktors. FUr die optimale Eckzeitschatzung der Betriebsvariablen des Polymerisations-
prozesses ist der Kaman-Filter-Algorithmus eingesetzt worden. Dadurch liefien sich die
stochastischen Storungen erheblich unterdriicken. Weiterhin wurde das Erweitere Kalman-

Filter fUr die Verbesserung der Schétzungszuverlassigkeit fur die Prozessvariablen verwendet,
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das ARXF (Auto-Regressive exXogenous inputs model based Filter) zur Reduzierung des
Rechenaufwands entwickelt und fir den Polymerisationsprozess Uberprift.

Danach wurde der Betrieb des kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktors kurz auf
das Problem der MehrgrofRenregelung des Molekulargewichts sowie des Monomerumsatzes
reduziert. Dafir wurde zuerst die auf den zwei PI-Reglern basierte Dezentralregelung
verwendet und der fur den kontinuierlich betriebenen Polymerisationsreaktor einsetzbare
MehrgrofRenregler entwickelt. Durch die exakte Ein-/Ausgangs-Linearisierung konnten die
zwei Regelkreise des CSTR-Polymerisationsreaktors hierbei entkoppelt werden. Demzufolge
konnte der lineare PID-Algorithmus ohne theoretische Licke zur Regelung dieses nicht-
linearen Mehrgrofdenprozesses verwendet werden. Durch den Einsatz dieses neu entwickelten
MehrgrofRenreglers konnte das komplizierte verkoppelte Regelungsproblem des Polymeri-
sationsreaktors unter den eng mit der Aufgabenstellung verbundenen Stabilitéts
beschrénkungen wirksam gel 0st werden.

Schliefdlich wurden die fur diese Forschungsarbeit entworfenen Simulationsprogramme in die
benutzerfreundliche Simulationsschnittstelle POLY SIMCON (Polymerization Simulation and
Control) implementiert (siehe Anhang 9.8), welche eine auf dem Programmpaket MATLAB
und dem dynamischen Simulator SIMULINK basierende Eigenentwicklung ist.

Es wurde hierbel erstmalig gezeigt, dass es moglich ist, eine Qualitétserhéhung des
produzierten Polymers durch die qualitatsorientierten Prozessfilhrungskonzepte zu erreichen.
Darliber hinaus ist es wichtig, dass diese umfassenden Erfahrungen, die nicht nur alein auf
den verfuigbaren Betriebswerten des Polymerisationsprozesses, sondern auch auf den vielfaltig
anwendbaren Methoden wie der Prozess-Simulation, der Parameter- bzw. Prozess-
optimierung, der Online-Uberwachung und der multivariablen Regelung beruhen, an
Ingenieure fur Verfahrenstechnik weitergegeben werden. Die vorliegende Arbeit bietet keine
Allgemeingultigkeit fur die Prozessfihrungskonzepte hinsichtlich aller Polymerisations-
prozesse, folglich sind weitere Untersuchungen zur Entwicklung der fir die Gesamtheit der

Polymerisationsprozesse allgemein gultigen Prozessfihrungskonzepte erforderlich.
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7 Anhang
7.1 Molmasse und Dichte
Stoff Molmasse Dichte [g/cm’]
[9/gmol] a b C d
Methylmethacrylat (MMA) 100,12 9,2405-10°| 0,0 0,0 0,0
Azobisisobutyronitril (AIBN) | 164,21 9,631-10° |-9,023:10" | -5,42.10° | 3,33.10”
Ethylacetat (EA) 88,1 9,2405-10°| -1,154 -1,214-10° | 0,0
1-Dodecantiol 202,49 0,9510° [ 0,0 0,0 0,0
" p=aT%bTcT?+d.T3 (T : Temperatur [°C])
7.2 Kinetische Parameter
k = koxexp{ -Eo/ (RT)}, R= 8,314 [J/ (gmol K)]
Parameter Werte Einheit Reaktion
ko Ea
Kd 1,0553x10™ | 1,2753x10° |dm/s Initiatorzerfall
ko 4.2602x10° | 1,4464x10* [dm/(gmol-s) | Kettenwachstum
K 7.1300x10% | 4,81798x10° [ dm/ (gmol-s) | Kombinationsabbruch
Kid 3,9200x10° | 4,81798x10° |dm/ (gmol-s) | Disproportionierungsabbruch
Kir,m 7.1770x10° | 7,3765x10* |dm/(gmol-s) | Ketteniibertragung zum Monomer
Kir s 4,6700x10° | 5,3481x10% |dm/(gmol-s) | Ketteniibertragung zum L 6sungsmittel
Ker x kexo(T) | 1,1700x10° |dm/(gmol-s) |Ketteniibertragung zum Regler
" kirx0 = Kirm0%(6,35-2300/ T)
7.3 Welitere Parameter
Parameter Werte Einheit Literatur
F 0,58 Soroush-Kravaris (1992)
£ —0,2255-5,226x10x(T-273,15) Boehm (1997)
B 4,0x10° dm®/s
Kao 7,5x10° J/ (dn?K-s)
O 2,5x10™ dn’/s
v, 1,0x10° dm’/s
-AH, 5,55x10™ J/mol M osebach-Reichert (1995)
Com 0,912+3,29-10°>xT J/ (gK) M osebach-Reichert (1995)
Cps (7,230+4,069-10*xT-2,0903-10*xT2 | I/ (g-K) Jakubith (1992)
+2,8526-10°xT%) / 88,1
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7.4 Von Elliset a. (1994) entnommene M essdaten

Zeit Monomerumsatz Xm Zahlenmittel M,, (x10%) | Massenmittel My, (x10™)

T 50°C |60°C |70°C |50°C |60°C |70°C |50°C |60°C |70°C

0,4167 10,1848 |0,0939 |0,0424 |1,3578 |2,7/06 |4,9541 |3,1143 |5,2222 |9,0000

0,8333 [0,3364 |0,1818 |0,0879 ]1,3945 |2,4037 |4,1651 |2,9714 |4,9444 |8,5429

1,2500 ]0,4606 |0,2606 |0,1273 [1,3394 |2,5138 |5,0092 [2,8000 |4,5556 |9,0000

1,6667 ]0,5636 |0,3273 |0,1636 ]1,2661 |2,3853 |3,9266 |2,6286 |4,7222 |8,4286

2,0833 10,6485 |0,3939 |0,2030 |1,2477 |2,2569 |3,3761 [2,5714 |4,4722 |7,9143

2,5000 10,7182 10,4545 |0,2364 |1,2294 |2,1835 |4,1835 |2,4571 |4,3333 |8,0286

2,9167 |0,7788 |0,5091 |0,2697 11,1376 |2,0734 |3,5413 [2,3714 [4,1944 |7,5429

3,3333 10,8273 |0,5606 |0,3030 |1,1376 |1,9083 |3,6330 |2,3429 |4,0833 |7,3143

3,7500 10,8636 |0,6091 |0,3333 |1,1193 |1,9450 |3,6330 |2,3714 |3,9714 |7,2571

4,1667 ]0,8939 10,6545 |0,3606 |1,0793 |1,8476 |3,4573 |2,2571 |3,8857 |7,0571

4,5833 10,9242 |0,6939 [0,3909 |1,0610 [1,7927 |3,6768 |2,2286 |3,8000 |6,9444

5,0000 ]0,9485 |0,7273 |0,4242 11,0793 |1,7195 |3,4024 [2,2500 |3,7429 |6,7778

Zeitt Initiatorumsatz X; Zeitt Initiatorumsatz X;
0,1667 0,0058 2,6667 0,0978
0,3333 0,0115 2,8333 0,1035
0,5000 0,0173 3,0000 0,1093
0,6667 0,0230 3,1667 0,1150
0,8333 0,0288 3,3333 0,1208
1,0000 0,0345 3,5000 0,1265
1,1667 0,0633 3,6667 0,1323
1,3333 0,0518 3,8333 0,1380
1,5000 0,0575 4,0000 0,1438
1,6667 0,0633 4,1667 0,1495
1,8333 0,0690 4,3333 0,1553
2,0000 0,0748 4,5000 0,1610
2,1667 0,0805 4,6667 0,1667
2,3333 0,0863 4,8333 0,1275
2,5000 0,0920 5,0000 0,1840

7.5 Antoine-Gleichung

B
C+TQO

P& = expElA— (2.5.5)

womit A =7,10179, B = 1244,951 und C = 217,881.
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7.6 Herleitung der Aktivitat

Prinzipiell besteht die freie Exzessenthalpie g& aus dem kombinatorischen Beitrag und dem
Restbeitrag.

Nach der Florry-Huggins-Theorie wird diese freie Exzessenthalpie g& mit den Molanteilen und

V olumenbriiche ausgedriickt.

E

%:xslnqos+xmlnqom+xplngop+(/\(prs+)(mpxm)gop (9.6.1)
wo @ - X%

) Xs+xm+PnXp ’

(0m :# und

Xs + X, + BX,

0 = P.X,
v E——
X+ X, + anp

Durch Ableitung von GlI. (9.6.1) nach dem Molanteil xs wird das chemische Potential hergeleitet.

4u, _ (g E/RT)
RT

ﬂn%Jr_%%% %%%%E‘X*wﬁ& : A m)%h%

= In¢s +¢m +¢p _¢m - Pn_l¢p +Xsp¢p _(XSP¢S +me¢m)¢p

=Ing, +(1-P)p, + X (1= @) ~ X,
=lng, + (l— Pn_l)(ﬂp T X% (¢p + (am)_)(mp(”m(”p
=Ing, + (- R, + Xo . + (Yo = Xo 0,

Aus diesem chemischen Potential erhalt man die Aktivitét.

a, = expB%H

ORT O

= exp{lnqoS + (1— Pn'l)qap +)(sp¢§ + ()(sp —an)(ﬁm(ﬂp}
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7.7 Koeffizienten der Zahler und Nenner von RDG und CLDG
Ordn Bu(s) B12(9) Boi(9) Boo(S)
-ung | Zahler Nenner Zahler Nenner | Zahler | Nenner | Zahler Nenner
28 0,0002| 0,0002 0| 0,0002 0| 0,0002] 0,0002| 0,0002
27 0,0053| 0,0042 0| 0,0070 0| 0,0042| 0,0088| 0,0070
26 0,0374 0,0278 -0,0001 0,0909] -0,0000| 0,0289 0,1195 0,0926
25 0,1810 0,1280 -0,0044 0,5278| -0,0003| 0,1370 0,7537 0,5532
24 0,6504| 0,4372 -0,0586| 2,1643| -0,0020( 0,4827| 3,3499| 2,3401
23 1,9283 1,2430 -0,3496 6,7550| -0,0087| 1,4138| 11,3662 7,5526
22 47973 2,9681 -1,4423| 17,5773| -0,0285| 3,4816| 31,8930| 20,2968
21 10,4485 6,2529 -4,4917| 38,7672 -0,0770| 7,5499| 75,7074| 46,2483
20 19,9951 11,5899| -11,5003| 75,4030 -0,1739| 14,4149| 157,1611| 92,7713
19 34,4564 | 19,4852| -24,7630| 129,6390| -0,3440| 24,9137 287,6349| 164,5147
18 53,3256 | 29,4456| -46,4775| 201,8716] -0,5962| 38,7419| 472,8601| 263,7385
17 75,4984 | 41,0069| -76,5327| 283,2798| -0,9312| 55,3904 | 699,2690| 381,2068
16 97,0272| 51,8258] -112,9285| 365,3506| -1,3004| 71,9843| 942,4304 | 505,3597
15 | 115,1638| 60,9717| -149,0326| 428,2894| -1,6630| 86,8323| 1153,907 | 609,5624
14 | 124,5444| 65,2460 -178,8352 | 465,1262| -1,9175| 95,5099| 1297,561| 679,6011
13 | 125,1148| 65,4333| -193,4645| 460,3131| -2,0439| 98,0904| 1330,469 | 691,4187
12 | 114,3304| 59,4857| -191,6477| 423,2411| -1,9664| 91,6450| 1256,477| 652,0383
11 97,3571| 50,9040] -171,3488| 354,1230| -1,7578| 80,2150 1081,013| 560,3250
10 74,8879| 39,1392| -140,4292| 274,6603| -1,4118| 63,3785]| 855,1706| 445,4231
9 53,7251 28,3863| -103,4842| 192,9452| -1,0546| 46,9551| 613,1776| 320,9775
8 34,3522 | 18,2185| -69,5021| 124,5447]| -0,7012| 30,9586| 401,3239| 212,2112
7 20,4399| 11,0154| -41,6282| 72,2144| -0,4313| 19,0923]| 235,7234| 125,9793
6 10,5974 575431 -22,3607| 37,7449 -0,2328| 10,2352| 124,3208| 67,3797
5 5,0682 2,8075| -10,5620| 17,4768| -0,1141| 5,0845| 57,8358| 31,8427
4 2,0341 1,1399 -4,3133 7,0138|] -0,0482| 2,1122| 23,3217| 13,0526
3 0,7314| 0,4190 -1,5076| 2,4250| -0,0175| 0,7893| 8,0244| 4,5831
2 0,2068 0,1206 -0,4170 0,6647] -0,0054| 0,2305 2,1962 1,2764
1 0,0461| 0,0274 -0,0903| 0,1430| -0,0012| 0,0534| 0,4648| 0,2769
0 0,0072| 0,0044 -0,0116| 0,0183| -0,0002| 0,0084| 0,0573| 0,0349
Ordn (9 O(9) (s (9)
-ung | Zahler Nenner Zahler Nenner | Zahler | Nenner | Zahler Nenner
22 0,0000 0,0002 0,0001 0,0002 0,0000 | 0,0002 | 0,0000 0,0002
21 | 0,0001 | 0,0011 0,0021 0,0039 | 0,0002 | 0,0011 | 0,0005 | 0,0039
20 0,0006 0,0044 0,0118 0,0204 0,0009 | 0,0048 | 0,0029 0,0214
19 | 0,0019 | 0,0123 0,0426 0,0701 | 0,0025 | 0,0139 | 0,0110 | 0,0771
18 | 0,0047 | 0,0287 0,1098 0,1730 | 0,0061 | 0,0338 | 0,0304 | 0,2005
17 0,0093 0,0544 0,2332 0,3593 0,0120 | 0,0671 | 0,0690 0,4356
16 | 0,0163 | 0,0926 0,4069 0,6182 | 0,0206 | 0,1184 | 0,1289 | 0,7831
15 0,0244 0,1341 0,6229 0,9465 0,0302 | 0,1784 | 0,2102 1,2459
14 0,0331 0,1800 0,8156 1,2437 0,0401 | 0,2471 | 0,2944 1,7074
13 | 0,0388 | 0,2063 0,9695 1,5065 | 0,0460 | 0,2951 | 0,3711 | 2,1366
12 0,0423 0,2265 0,9881 1,5640 0,0492 | 0,3324 | 0,4050 2,3131
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0,0394 | 0,2073 0,9383 1,5344 | 0,0447 | 0,3180 | 0,4060 | 2,3359

0,0351 | 0,1891 0,7504 1,2718 | 0,0390 | 0,2958 | 0,3482 | 2,0174

0,0257 | 0,1363 0,5705 1,0069 | 0,0278 | 0,2241 | 0,2785 | 1,6421

0,0187 | 0,1035 0,3539 0,6617 | 0,0198 | 0,1720 | 0,1854 | 1,1213

0,0104 | 0,0565 0,2110 0,4103 | 0,0107 | 0,0994 | 0,1159 | 0,7156

0,0061 | 0,0353 0,0981 0,2082 | 0,0062 | 0,0621 | 0,0575 | 0,3745

0,0024 | 0,0133 0,0431 0,0938 | 0,0023 | 0,0250 | 0,0265 | 0,1743

0,0011 | 0,0067 0,0140 0,0347 | 0,0011 | 0,0124 | 0,0090 | 0,0654

0,0002 | 0,0014 0,0037 0,0091 | 0,0002 | 0,0027 | 0,0025 | 0,0179

0,0001 | 0,0005 0,0007 0,0022 | 0,0001 | 0,0010 | 0,0005 | 0,0042

0,0000 | 0,0002 0,0001 0,0002 | 0,0000 | 0,0002 | 0,0000 | 0,0002

o|r|Nv|w|h|u|o|N|o|o|B|R

0,0001 | 0,0011 0,0021 0,0039 | 0,0002 | 0,0011 | 0,0005 | 0,0039

7.8 Exakte Ein-/Ausgangs-Linearisierung

Laut Unbehauen (1989) wurden in den 60er Jahren Zustandsregler fir den linearen Zeitbereich
entwickelt. Werden sie direkt auf nichtlineare Systeme angewendet, so ergibt sich eine geringere
Regelgite bis hin zur Instabilitét. Diese Probleme sind besonders bei einer Folgewertregelung
noch wesentlich deutlicher as bel einer StérgréfRenunterdriickung in einem festen Arbeitspunkt
(B6hm 1997). Seit Ende der 60er Jahren begann man, die Zustandsverfahren durch die
Entkopplung nach Falb-Wolovich (1967) auf nichtlineare Systeme zu erweitern. Weitere
theoretische Entwicklungen werden grundsétzlich aus den Begriffen der Differentialgeometrie
abgeleitet (Isidori 1989). Dabei wird das nichtlineare Streckenmodell durch eine Koordinaten-
transformation mit einer statischen Zustandsrickfihrung in ein ganz oder teilweise lineares
System Uberfuhrt (Klatt 1995, Henson-Seborg 1997). Zur Entkopplung der Regelstrecke dient
ein modellgestitztes Vorfilter sowie eine geeignete Ruckfuhrung. Damit konnen die in der
Regelstrecke vorhandenen Nichtlinearitéten ausreichend beseitigt werden. Falls sich das so
erhaltene System wie ein lineares System verhdt, so kann man die bekannten linearen
Regelungstechniken anwenden. Die exakten Linearisierungstechniken wurden hauptsachlich fur
eingangsaffine Systeme entwickelt. Aber die algemeine Form der Darstellung auf dem

Zustandsraum
x = f(x,u)

kann auch durch eine zusétzliche Integration der Eingangsgrof3e in ein neues eingangsaffines

System Uberfuhrt werden.

B
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Diese Zustandserweiterung fuhrt jedoch zu nachteiligen Auswirkungen auf das Storverhalten
des Systems (Allgbwer 1996). Die exakten Linearisierungsverfahren werden im Allgemeinen in
zwei Arten, die exakte Zustands-Linearisierung und die exakte Ein-/Ausgangs-Linearisierung,
aufgliedert. Bei der exakten Zustands-Linearisierung wird ein nichtlineares System mit einem

Eingang u 0 O und ZustandsgroRen x O 0"
x = f(x)+g(x) (5.2.1)

durch Koordinatentransformation und statische Zustandsriickfihrung in ein dquivalentes System

gleicher Ordnung, aber mit einem neuen Eingang v Uberfihrt.
7= Alz+bv+0(x,u) (5.2.2)

Durch die Abkirzung des dritten rechten Terms O(x, u) der Gl. (5.2.2) wird der Einfluss der
EingangsgrofRen v auf die Zustandsgrofien z linearisiert. Dabei sollen die Matrix A und der
Vektor b die Kalman'sche Regel barkeitsbedingung erfillen.

Rang(b, Ab, ---, A" b) =n

Die Zustands-Linearisierung eines nichtlinearen Systems, welches durch die Funktion y = h(x)

beschrieben wird, folgt prinzipiell zwei Schritten, wenn folgende Bedingungen
(i) Rang[g(x), ack g(x),---, ad™* g(x)] = n,
(i) A(x) = Span{ g(x), ad: g(x), ---, adi™? g(x)} ist involutiv,

in einer Umgebung U um X gelten. Zuerst werden die Koordinaten des eingangsaffinen Systems

in die neue nichtlineare Normalform

z =Ly h(X)

2y, = L77h(x)

z, = LTh(x)+ L,LT"h(x) tw
transformiert. Die Ausgangsfunktion h(x) stellt hierbei die Losung des linearen homogenen
partiellen Differentialgleichungssystems erster Ordnung dar.

L,h(x)=0

L . h(x)=0

adig

Lregh(x)=0
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Zweitens lassen sich die Nichtlinearitéten des Systems durch statische Riickfiihrung

v-L"h(x)
u :T
L,L7"h(x)

kompensieren. Das exakt linearisierte System lasst sich durch n Koordinaten in Form einer

Integratorkette ausdriicken.
2=1
Z,=1,
Z =V

n

Die Differenzordnung r bedeutet die niedrigste Ableitung der Ausgangsgrolde, die von der
Eingangsgrofie direkt beeinflusst werden kann (Follinger 1993). Wenn die Differenzordnung r
gleich der Systemordnung n ist, so gilt z(x) = h(x) =y in den neuen Koordinaten. Die exakte
Zustands-Linearisierung ist dabei identisch mit der exakten Ein-/Ausgangs-Linearisierung. In
den meisten Fallen ist r < n, die exakte Zustands-Linearisierung ist dann nicht immer praktisch
realisierbar, da es meist extrem aufwendig, wenn nicht sogar unméglich ist, eine geschlossene
Losung des partiellen Differentialgleichungssystems zu finden. Sie gilt hochstens im Bereich
des Zustandsraums, in dem die neuen Zustandsgréf3en z invertierbar sind und in dem die
ruckfuhrenden Eingangsgrofien u keine Singularitdten aufweisen (Klatt 1995, Allgbwer 1996).
Bel der exakten Ein-/Ausgangs-Linearisierung wird ein nichtlineares System mit Ausgang y(Il

in ein System Uberfuhrt, wobei lineares Verhaten zwischen neuem Eingang vill und Ausgang

y gezeigt wird.
y=Lq h(X)

"y = L*h(x)

(g/) =L h(x)+ L, L7 *h(x) w
(r+1)

y :Cr+1(x)

(n)

y =¢,(x)

Die Eingangsgrofien u beeinflussen nur die r-te Koordinate, und die letzten n —r nichtlinearen

Gleichungen ¢; hangen nicht von Eingangsgrof3en u ab. Eine lineare Beziehung zwischen den
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neuen Eingangsgroflen v und den Ausgangsgrofen y lasst sich naherungsweise durch die
stati sche nichtlineare Zustandsriickfiihrung gewahrleisten.

_v-Lh(x)
L,Lh(x)

Wird angenommen, dass die letzten n —r nichtlinearen Funktionen des Differentialgleichungs-
systems die nichtbeobachtbare Nulldynamik beinhaten, dann wird die lineare Beziehung
zwischen der neuen Eingangsgréfe v und der Ausgangsgrofe y verglichen mit der
Ubertragungsfunktion r-facher Nullstelle bei hoher Frequenz (Follinger 1993).

1

G(s) =— mitl<r<n
s'

Die exakte Ein-/Ausgangs-Linearisierung des EingroRRensystems lasst sich auch auf die des
MehrgrofRensystems erweitern. Dabei sind u, v, y und auch die Differenzordnung r Vektoren.
Unter der Differenzordnung r versteht man nun die Summe der Differenzordnungen beziiglich

samtlicher Ausgangsgrofien.
r=ri+ro+---+rpy

Bei Mehrgrofiensystemen mit m Ein- und Ausgangsgrofen ist die Entkopplungsmatrix

Lh() - L) R
E(x)=O0 : O
glLr;n_lhm(X) e Lgm Lr;n_lhm(x)g

in der Umgebung U(Xg) und fir x = X reguldr. Weiterhin fuhrt die nichtlineare statische
Zustandsriickfiihrung gleichzeitig zur Linearisierung des Ubertragungsverhaltens von v; zu

und zur Entkopplung des Ausgangs y; von allen anderen EingangsgrofRen v (i # j).

gt

[h

0 a_ h: %

Das resultierende System liegt damit in diagonaler Form vor und das gewlnschte Ein-

u=E*(x)

/Ausgangs-Verhaten kann mit ener dezentralen linearen Regelung erzielt werden. Die
vollstandige Kenntnis des Zustandsvektors ist jedoch auch bel der Ein-/Ausgangs-Linearisierung

Voraussetzung zur Konstruktion der linearisierenden Ruckfuhrung.
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7.9 Uberblick der in POLY SIMCON implementierten Programme

POLYSIM_KINET MODEL_KINET

POLYSIM_MOMNT MODEL_MOMNT

POLYSIM_ISOTH MODEL_|ISOTH

POLYSIM_ADIAB MODEL_POLTH MODEL_ANTOINE
POLYSIM_BATCH MODEL_BATCH MODEL_FLORYHUGGINS
POLYSIM_CSTR MODEL_CSTR MODEL_GERRENS
POLYSIM_GELEF MODEL_PANKE
POLYOPT _HOM_CONC OPTIMI_HOM SEARCH_SPLINE
POLYOPT_HOM_TEMP SEARCH_GOLSEC
POLYOPT DNLP_CONC OPTIMI_NLP OBJ_SQERR
POLYOPT _DNLP_CNT

POLYOPT LM_PARA  OPTIMI_LM OBJ_SQERR_PARA
POLYFILT _EKF MODEL_STOCH MODEL_CSTR8
POLYFILT KF IDENTI_LINEAR WNOISE_RAND
POLYFILT _ARX IDENTI_ARX

POLYFILT_EKF BATCH IDENT _BATCH

POLYCON_RGA MODEL_PR CSTR

POLYCON_RDG

POLYCON_PI CONTR_PID

POLYCON_IO CONTR_IOLIN SOLV_LIEDERIV
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