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서론

연속중합반응기의 다중변수제어에서 분산제어 전략은 가장 일반적인 제어방법이다. 그런데, 

다중변수시스템에서 분산제어 전략을 실현하기 위해서는 무엇보다도 먼저 공정제어 루프들 

간에 존재하는 상호작용정도를 알아보고 그 결과에 따라 제어구조를 적절히 배열해야 한다. 

1966년 Bristol에 의해서 제안된 RGA (Relative gain array)는 다중변수시스템의 제어루프

들 간에 존재하는 상호작용을 해석하기 위해서  산업적으로 가장 널리 사용되는 방법이다. 

그 후 1983년 MacAvoy는 RGA의 분석범위를 전체 주파수 영역대로 확장시켰다. 그래서 우

리는 RGA 분석을 통해 양 방향으로 최선인 제어루프 연결을 알 수 있으며, 이 RGA결과는 

한 방향으로 최선인 연결을 알려주는 PRGA (Performance relative gain array)의 분석결과

와 함께 상호보완적으로 사용될 수 있다 (Skogestadt-Postlethwaite, 1996). 그 밖에도 

SVD(Singular value decomposition)의 결과를 제어배열의 선택을 위한 기준으로 사용할 수 

있다 (Schork et al., 1993). 

지난 십년간 미분기하의 원리를 이용한 피드백 선형화 제어알고리즘이 많이 발전하였다. 피

드백 선형화 제어기는 입력과 출력변수들 사이에 교차로 존재하는 영향을 줄여줌으로써 제

어성능은 향상시켜 준다. 비선형 공정모델을 사용하여 제어변수와 선형으로 관련된 가성제

어변수가 사용된다. 여기서 가장 어려운 문제인 공정의 역행렬 전달함수를 찾는 일만 해결된

다면, 비선형 공정제어에 전통적인 선형제어기를 투입할 수 있어서 이런 제어구조가 비선형 

공정을 제어하는 가장 간단한 제어방법임을 알 수 있다. 입출력 선형화와 정적 상태 피드백

이 연속으로 번갈아 수행되는 Global Input-Output Linearization Control을 1987년 

Kravaris와 Chung이 제안했다. 그리고 1990년 Kravaris-Soroush는 그 선형화의 필요충분

조건을 유도해냈다. 그 후 연속중합반응기 제어를 위해 Nonlinear Model Reference 

Control을 사용했으며, 2000년 MacLain-Henson은 Nonlinear Model Reference 

Adaptive Control에 관해 발표하였다.     

본 연구에서는 우선 MMA (Methyl methacrylate), AIBN (Azo-biisobutyronitrile), Ethyl 

acetate 등이 들어 있는 연속교반중합반응기의 동력학적 거동을 시뮬레이션 하기 위해 엄격

한 비선형 모델을 개발하였다. 모노머전환율과 고분자분자량을 개시제와 모노머의 공급흐름

을 변화시킴으로써 제어한다. 비선형모델을 기반으로 DRGA (Dynamic relative gain 

array), DPRGA (Dynamic Performance relative gain array), DSVD (Dynamic singular 

value decomposition) 등과 같은 여러 가지 동력학적인 분석법을 사용하여 공정제어 루프들 

간에 존재하는 상호작용정도를 평가하였다. 그 결과로부터 제어루프들 간에 적절한 순서쌍

이 결정되었다. 각각의 제어루프에는 전통적인 PI controller(비례적분제어기)가 사용되었으

며, 동력학적 시뮬레이션을 통해서 제어기의 파라미터를 조절되었다. 그 밖에도 보다 효율적

인 제어를 위해서 엄격한 비선형모델을 축소하여 만들어진 동력학적 공정모델에 기반을 둔 

비선형 다중변수제어기가 사용되었다. 
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본론

첫째로 다중변수시스템인 연속중합반응기의 전환율과 분자량을 동시에 제어하기 위해 분산

제어 전략이 사용된다. [그림 1]에서 알 수 있듯이 조절변수와 측정변수 사이에는 두 가지 

짝을 지을 수 있는 가능성이 있다. 우선 연속중합반응기가 열린 제어루프 상태로 10퍼센트의 

입력변화에 대한 출력변화의 동적인 거동을 시뮬레이션 되었다. Levenberg-Marquardt법

을 이용하여 4개의 PT2항들로 구성된 전달함수행렬 G(s)를 다음과 같이 중합반응기의 비선

형 공정모델과 동일화시켰다.  

   

  (i)          (ii)

그림 1: 연속중합반응기의 전달함수행렬 G(s)와 다중변수제어의 가능한 입출력 쌍 (i)과 (ii).  

동일화로부터 얻어진 전달함수행렬 G(s)를 기반으로 조절변수와 측정변수 사이의 합리적인 

쌍을 결정하는데 사용되는 RGA(Relative gain array), PRGA(Performance relative gain 

array), SVD(Singular value decomposition) 등은 다음과 같다 (Morari-Zafriou, 1989; 

Skogestadt-Postlethwaite, 1996; Schork et al., 1993).  

Λ(s)=G(s)⊗(G−1(s))T (1)

Γ(s)=G*(s)∙G−1(s) (2)

G(s)=U∙S∙VT (3)

여기서 기호 ⊗는 원소들 간의 곱을 의미하며, G*(s)는 G(s)의 대각원소들로만 구성된 대각

행렬을 의미한다. 식 (1)과 (2)로부터 RGA와 PRGA를 구성하는 원소들을 계산하여 [표 1]에 

정리하였다. 또한, 물리적 의미가 불투명한 s의 함수 G(s),  Λ(s), Γ(s) 대신 직접 측정이나 

해석이 가능한 주파수응답행렬 G(jω), Λ(jω), Γ(jω)를 이용할 수 있다. 이들 주파수응답행렬

의 원소들이 [그림 2]와 [그림 3]의 보드다이어그램에 그려졌다.  

   그림 2: G(jω)의 성분주파수응답 그림 3: Λ(jω)와 Γ(jω)의 성분주파수응답

고분자의 분자량은 개시제의 공급을 변화시킴으로써 제어하고, 모노머전환율은 모노머공급 

속도를 이용해서 조절하는 것이 효과적임을 [그림 3]으로부터 알 수 있다. 더욱이 1.0근방의 

고주파에서는 이런 제어배열이 불안정한 결과를 가져온다는 것을 보여준다. 또한, RGA나 

PRGA와 마찬가지로 SVD로도 입출력의 제어구조를 결정할 수 있다. ω의 값이 0, 0.1, 1.0, 
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10 [rad/h]일 때, 각 주파수의 G(jω)에 대한 SVD가 계산되어 [표 2]에 정리되었다. 정상상

태인 G(0)에서 U의 두 번째 행, 첫 번째 열의 0.8172와 관련된 모노머전환율은 V의 첫 번째 

행,  두 번째 열의 -0.9829와 관련된 모노머공급과 쌍을 이뤄야 한다. 따라서 분자량은 개시

제공급과 연결되어야 한다. 하지만 ω의 값이 1.0 [rad/h]에서는 DSVD도 DRGA나 DPRGA

와 마찬가지로 정상상태에서의 결과와 반대의 결과가 나타난다. 따라서 합리적인 제어구조

를 선택하기 위해서 더 많은 동력학적 시뮬레이션을 통한 연구가 수행되어야 한다.   

표 1: λ11, γ12, γ21 분자⁃분모 다항식의 계수      표 2: 0, 0.1, 1.0, 10 [rad/h]에서의 SVD 

 

결국, DRGA, DPRGA, DSVD 등의 동력학적 상호작용 분석으로부터 결정된 두개의 제어루

프에는 각각 전통적인 PI 제어기를 연결한다. PI 제어기의 파라메타들은 [그림 4]와 같이 동

력학적 시뮬레이션을 통해 조절된다. 분자량과 전환율의 전환거동을 조사하기 위하여 분자

량의 10% 계단증가 함수가 설정되었다. [그림 5]에서와 같이 연속중합반응기에 대해 지금

까지 개발된 두 개의 제어루프를 병렬로 연결하여 개시제와 모노머 공급흐름을 변화시킴

으로써 분자량은 30% 증가하고 전환율은 6% 떨어졌다. 

 

  (i)  (ii) (iii) (iv)

그림 4: 계단함수의 출력설정에 대한 분자량과 전환율의 동적 전환거동 (i), (ii), (iii), (iv).

그 밖에도 축소된 동력학적 공정모델의 입출력선형화에 기반을 둔 비선형 다중변수제어

기가 개발되었다 (Kwon et al., 2002). 이 비선형 다중변수제어기는 입출력변수들 간에 

교차결합을 줄여 줌으로써 [그림 6]에서 와 같이 피드백제어의 성능을 향상시킬 수 있

다. 전통적인 비례적분 알고리즘이 외부입력변수로 사용되며, 내부 입력변수인 비선형 정

적 상태 피드백은 제어루프들 간의 교차결합을 줄여주고 공정오차를 상쇄시켜 준다.  

(4)

(5)   
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여기서 v0은 외부입력의 편향을 나타내며, 내부입력은 -0.5와 0.5사이의 값으로 제한하

여 공정에 적용되었다. 비선형 다중제어기의 파라메타도 시뮬레이션을 통해 조절되었다.  

 

  (i)  (ii)          (i)        (ii)

그림 5: 분산제어의 입력 (ii)과 출력 (i).    그림 6: 분산제어기와 비선형 다중제어기  

결론

연속중합반응기의 제어를 위해 우선 분산제어 전략이 적용되었다. DRGA, DPRGA, 

DSVD 등을 이용해서 제어루프들 간의 교차결합을 해석해서, 전환율과 분자량을 각각 모

노머공급흐름과 개시재공급흐름으로 제어해야 한다는 것을 알 수 있었다. 전통적인 PI 

제어기를 이용한 병렬 피드백제어를 통해서 분자량을 30% 증가시켰고, 이 때 전환율은 

6% 감소했다. 그 밖에도 제어성능을 향상시키기 위해 축소된 동력학 공정모델의 입출력

선형화에 기반을 둔 비선형 다중변수제어기가 개발되었다. 비록 전체 연속중합반응기의 

공정 동력학과 안정성에 관한 총괄적인 해결책은 아니지만, 제한된 조건하에서 제어루프

들 간에 교차로 영향을 미치는 제어문제에 새로 개발된 비선형 다중변수제어기를 적용함

으로써 제어성능이 효과적으로 개선되었다.
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