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Abstract: This paper presents the simulation of a process of continuous production of
Biodiesel through chemical means using the simulation environment HY SY S, in which
the biodiesel production is simulated using a continuously stirred reactor (CSTR) which is
fed by a simulated flow of methanol and triglycerides in the presence of a catalyst, so as
to develop the transesterification reaction and subsequently the production of biodiesel.
Analyzed the behavior of process designs, implements and evaluates the performance of a
controller MPC (Model Predictive Control) to changesin set point.
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Resumen: Este articulo presenta la simulacién de un proceso de produccién de Biodiesel
en continuo a través de medios quimicos utilizando el entorno de simulacién de HY SY S®;
en € cual la produccién de Biodiesel se simula utilizando un reactor continuamente
agitado (CSTR) que es alimentado por una corriente simulada de metanol y una de
triglicéridos en presencia de un catalizador, de tal forma que se desarrolle la reaccion de
transesterificacion y posteriormente la produccion de biodiesel. Analizado el
comportamiento del proceso se disefia, implementa y evalla € desempefio de un
controlador MPC (Model Predictive Control) ante cambios de set point.
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1. INTRODUCCION

Los procesos quimicos actuamente presentan
muchos retos para los sistemas de control, estos
deben suplir las necesidades de control de sus
diferentes etapas de produccion y de las variables
involucradas a través de todo el proceso, a mismo
tiempo que ayuden a minimizar los costos de
operacion y criterios de seguridad sin dejar de lado
lacalidad del producto para satisfacer los requisitos
de demanda.
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Aunque las investigaciones desarrolladas en torno
a las estrategias de control son extensas y existen
nuevas aternativas, € uso de los controladores
MPC se centra en actuar sobre las variables de
modo que se puedan satisfacer los mdltiples y
cambiantes criterios de funcionamiento ante
cambios o perturbaciones realizadas al proceso. El
control predictivo basado en modelos se presenta
actualmente como una atractiva herramienta de
control gque permite incorporar  criterios
operacionales a través de la utilizacion de una
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funcién objetivo y restricciones para € céculo de
las acciones de control. (Saenz, 2002).

Desde hace muchos afios se han realizado estudios
alrededor del Control Predictivo Basado en
Modelos (MPC), a findes de los afios setenta
surgieron los primeros agoritmos que usaban
explicitamente un modelo dindmico del proceso
para predecir el efecto de las acciones de control
futuras en la salida, (Ramirez et al., 1995). Pero en
los dltimos diez afios el Control Predictivo Basado
en Modelos (MPC) ha acanzado un nivel
importante de aceptacion industrial en las
aplicaciones précticas de control de procesos
(Camacho et al, 2004). Desde entonces se han
adelantado investigaciones acerca de los diferentes
tipos de control predictivo, entre los cuales se
pueden mencionar el GPC (Generalizad Predictive
Control) (Chamorro et al., 2005) y e DMC
(Dynamic Matrix Control) (Durango et al., 2005).

Este articulo presenta la implementacién de una
estrategia de control avanzada, tipo DMC en un
proceso de produccién de biodiesel en continuo
para controlar especificamente una variable de gran
importancia en el proceso de produccidn, la
concentracion de biodiesel &l alasalidadel reactor.

El articulo presenta una breve descripcion tedrica
de la estrategia de control utilizada del asi como
del proceso de produccién de biodiesd;
posteriormente se presenta la simulacion de dicho
proceso para finalmente arrojar una conclusion del
acerca del  desempefio del  controlador
implementado y realizando una comparacion con
un controlador PID.

2. MODEL O DE CONTROL DE MATRIZ
DINAMICA

El DMC fue desarrollado durante los afios 1970°s
(Culter et al., 1980), como un control predictivo
basado en modelos. Este algoritmo representa un
proceso dinamico con un conjunto de coeficientes
numericos, los cuales no son mas que parte de un
vector cuyas componentes son valores muestreados
de la respuesta de la variable controlada en lazo
abierto ante una sefia de excitacion. El proceso se
somete a una prueba dinamica en lazo abierto y la
respuesta es muestreada. Los valores de cada
muestra se organizan en un vector; A, e cua
representa la dindmica del proceso. El tamafio de
este vector, n, es el horizonte de de prediccién. Con
el principio de superposicion en mente y
representando, tanto las curvas como vectores de
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datos muestreados, con un tiempo uniforme, se
puede plantear como la Ecu. (1). (Douggherty et
al., 2003).

ADu=DC (1)

Donde A es el vector que representa la dindmica de
la respuesta del sistema por unidad de sefial del
controlador, Du es e cambio requerido de Sefia
del controlador para compensar € error que se
predice, y DC es e cambio en la variable
controlada que se predice debido al cambio en €
valor de referencia del controlador o la
perturbacion que se estd midiendo. El objetivo del
proceso es mantener la variable controlada lo mas
cerca posible del set point, de acuerdo a la
ecuacion (1), por lo que DC se traduce como la
Ecu. (2) dando origen ala Eq. (3).

DC=sp-c=e @)
ADu=e ©)

Entonces la Ecu. (3) se puede expresar de laforma
que se muestraen la Ecu. (4).

@ u el
e, u e, u
€20y, = €20 (4)
éa,U ée,l
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Considerando la Ecu. (4) se puede observar que la
solucién de ese sistema de ecuaciones con A y e
linealmente independiente es de solucién vacia, por
lo que se recurre a una solucién por minimos
cuadrados, con la que se obtiene el vector Du, que
consigue que ADu sealo més proximo a e, o lo

gue es lo mismo se obtiene un DM que llevara €
sistema a set point Optimamente por minimos
cuadrados. EI Du obtenido se expresa en la Ecu.
(5) (Dougghert et al., 2005):

Du=|ATA] "ATe 5)

En e caso de que se consideren k futuros
incrementos en la variable manipulada, donde k es
el horizonte de control, €l vector A se transforma
en una matriz de la forma Ecu. (6), alacual sele
denomina matriz dindmica
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La solucién aobtenida de la Ecu. (3) no tiene en
cuenta las restricciones del proceso, por lo tanto la
Ecu. (5) se pueden obtener valoresde Du queenla
realidad no puedan ser implementados, por lo que
se hace necesario la inclusion de un factor de
supresion, con e cual se pueda regular la
agresividad del controlador, suavizando €
movimiento de la valvula o elemento fina de
control. Con €l fin de corregir esta deficienciaen la
Ecu. (5) se adiciona un elemento multiplicador de
los elementos de la diagonal principal de la matriz
cuadrada por un factor multiplicador al cua se le
denomina factor de supresiéon, | , ta como se
presenta en la Ecu. (7), donde e factor de
supresiéon limitara los valores de la variable
mani pulada.

Du=(ATA+12()1ATe ®)

3. DESCRIPCION DEL PROCESO

Quimicamente los aceites vegetales se pueden
expresar como triglicéridos los cuales reaccionan
con un aquilalcohol en presencia de un
catalizador, produciendo alquil-éster y glicerina
[9]. Esta reaccion recibe € nombre de
transesterificacion. Para realizar esta conversion, €l
aceite vegetal se mezcla con acohol metilico
usando un catalizador. Durante el proceso se
produce gliceral, el cua esinsoluble en €l éster, y
siendo més pesado se decanta, Ilevando consigo la
mayoria del catalizador disuelto.

Entre los estudios que existen acerca de la cinética
de la transesterificacion de &cidos grasos se han
establecido varios modelos cinéticos, los cuaes
concuerdan en establecer un mecanismo de
reaccion que consiste en tres reacciones
reversibles, con base en esto se pude establecer que
el mecanismo de reaccion por los cuales se rediza
la reaccidn son; una primera reaccion mostrada en
la Ecu. (8) relacionada a la conversion de
triglicéridos (TG) a diglicéridos (DG),
consecutivamente se lleva a cabo la reaccion de la
Ecu. (9), donde los DG reaccionan para ser
convertidos a monoglicéridos (MG), y finamente
se da lugar a la reaccion de la Ecu. (10) donde los
MG reaccionan para dar origen al biodiesel y ala
glicerina (GL). (Avila, 2006).

TG+CHZOH U ! DG +R00CH, (8)

DG +CH,OH U (¢ MG+R,00CH;  (9)

MG +CHZOH U (¥ GL+R00CH;  (10)
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Cada uno de estos componentes tiene su formula
quimica y propiedades que son requeridas para
llevar a cabo la simulacion, algunos de los
elementos se encuentran en la libreria de Hysys,
mientras que otros fueron creados como
hipotéticos. El proceso de produccion de biodiesel
se puede dividir en tres etapas, la primera
corresponde a la homogenizacion de metanol con
un catalizador para conformar e metoxido, la
segunda etapa corresponde a desarrollo de la
reaccion al interior del reactor CSTR, de esta etapa
se da origen a biodiesel y glicerina como
subproducto, ademas de DG, MG y TG, los cuales
son considerados productos intermedios de la
reaccién y son recirculados. Debido a la existencia
de productos intermedios, subproductos y alcohol
remanente se hace necesario una siguiente etapa de
separacion. Durante la separacion se busca obtener
el biodiesel més puro posible, pero también se
busca recuperar el exceso de acohol y los
productos sin reaccionar para llevarlos nuevamente
al proceso.

4. SIMULACION DEL PROCESO

Para desarrollar la simulacion de la planta
productora de biodiesel primero se simula el
reactor CSTR en e ambiente de simulacion de
Hysys en el cua se ingresaron |os datos necesarios
de las corriente de triglicéridos, la cual es
precalentada y mezclada previamente con los
productos intermedios de obtenidos en la reaccion,
DG, MG y la corriente de metanol que esta
congtituida por € metanol puro ingresado a
proceso y e metanol recuperado del exceso de la
reaccion. Los parametros de simulacion del reactor
son los presentados en la tabla (1) (Tanguy et al.,
2006)

Tabla: 1. Parametros del reactor

Simbolo Pardmetros Valores
T Temperatura (K) 293-330
P Presion (Bar) 1.0
\ VVolumen del Reactor (m3) 25

Para la smulacion se utilizaron las tazas de
reaccion heterogéneas basadas en la activacion de
cada componente como en Ecu. (11) se define la
tasa de reaccion de los triglicéridos, TG, en Ecu.
(12) ladelosdiglicéridos, DG, y en Ecu. (13) lade
los monoglicéridos, MG, [11] y en la Tabla (2) se
muestran |os parametros de Ecu. (11), Ecu. (12) y
Ecu. (13):
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Fig. 1a. Smulacion del proceso de produccion de
biodiesel. Primera etapa desarrollo de la reaccién
de transesterificacion.

la activacion de reaccién parael componentei.

Tabla: 2. Parametros de |las tasas de reaccion de

transterificacion

Simbolo Pardmetros Valores
A Activacion (m3/kgcat.s) 0.148
E Energia de activacion 20.1
(103Jmol)
KA Cte de Arrhenius (103 5.29
m3/mol)
Keqg Cte. Equi. Reac. 1.0
Transterificacion

En la figura (1a) se muestra la primera parte del
proceso, donde la corriente de metanol vy
triglicéridos son vertidas a reactor CSTR para
[levar a cabo lareaccidn de transesterificacion.

En la figura (1b) se muestra la segunda parte del
proceso produccion de biodiesel, en la cua la
corriente a la salida del reactor relacionada a todos
los productos de la reaccion es llevada a un
separador para obtener dos corrientes.

Una corriente con €l exceso de metanol que sera
recirculado y otra corriente por la cual se dgen
pasar € Biodiesdl, la corriente que contiene los
TG, MG, DGy laglicerina

Se ingresa a un Component Splitter para simular €l
proceso de separacion de la glicerina de los otros
componentes incluidos en la corriente, en este
componente se tiene una corriente 110 en la cual se
encuentran presentes los TG, DG, MG y Biodiesdl,
la corriente 110 es llevada a un segundo
Component Splitter para realizar el proceso fina de
separacion de biodiesel y obtener la corriente
TG_DG_MG que seréa recirculada como productos
intermedios.
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Fig. 1b. Smulacion del proceso de produccion
biodiesel. Segunda etapa del proceso de
separacion.

Finalizada la simulacion del proceso y puesta en
dindmico se redliza la identificacion del proceso
aplicando fit 3 (Smith et al., 2006), donde se
obtuvieron los parametros mostrados en la Tabla
(3). En lafigura (2) se muestra el lazo de control
del DMC implementado en e proceso para
controlar la produccién de biodiesel ala salida del
reactor manipulando la cantidad de metanol puro
gqueingresaa proceso.

Tabla 3. Parametros de identificacion del proceso
obtenidos de |a prueba fit 3

Simbolo Par dmetros Valores
Kp Ganancia del proceso -0.00075

t Constante de tiempo (min) 270.825

to Tiempo muerto (min) 0.3625
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Fig. 2. Lazo de control implementado en la
primera etapa del proceso de produccién de
biodiesdl.

El DMC implementado en la simulacion es
sintonizado con ayuda de Hysys, el cual genera el
vector A y calculala ganancia de la ley de control,
KIP para la sintonia final del DMC, se le
ingresaron los parametros de identificacién del
proceso mostrados en la tabla (3). De igual forma
se implemento un controlador Pl cuyos valores de
sintonia KC ganancia del controlador, tp tiempo
derivativo, t;, tiempo integral se presentan en la
tabla 4. Cabe aclarar que debido a que € tiempo
muerto es muy pequefio comparado con la
constante de tiempo no justifica la implementacion
de un controlador tipo PID.

Tabla 4. Parametros de sintonia PID

Par ametr os Valores
Kc 1000
t; 2715
to 0

5.RESULTADOS

Se probaron los controladores Pl y DMC para
evaluar el desempefio de cada uno de €ellos a través
de la integral del error absoluto, IAE. En la tabla
(5) se presenta la ganancia del proceso y los
resultados de IAE para ambos controladores frente
a cambios de set point. En la Figura (3) se muestra
el comportamiento del controlador DMC vs. €
controlador PI.

Tabla 4. Parametros de sintonia PID

Tipodecontrolador | Valoresde | AE
PID 0.714
DMC 0.4063
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Fig. 3. Gréfica de comportamiento de un
controlador DMC y un controlador Pl en un
proceso productor de biodiesel en continuo.

De la informacion anterior se puede decir que €
DMC respondio de manera més efectiva frente aun
cambio de set point. Dado que la dindmica del
proceso es lenta el Pl también obtuvo excelentes
resultado sin embargo no logra superar en
desempefio a DMC.

6. CONCLUSIONES

Esta investigacion ha presentado una metodologia
de implementacion de un DMC en un proceso de
produccién de biodesel en continuo simulado en

Hysys.

El controlador fue probado para cambios de set
point, donde demostr6 un buen desempefio y
tiempos adecuados de estabilizacion. Esta
estrategia de control puede aplicarse para
manipular otras variables involucradas en el
proceso con e fin de contribuir a la mayor
produccidon de biocombustibles. Cabe mencionar
gue durante esta investigacion los cambios
realizados no se les permitio llegar a los valores
cercanos a los limites, para evitar la inestabilidad
en la simulacion, con lo que se puede concluir que
el comportamiento adecuado del controlador DMC
depende en gran medida de los parametros de
operacién seleccionado para desarrollar e modelo.
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