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ABSTRAKT

Etyl ester, oleochemikalia s velkym potencidlom naprie¢ réznymi odvetviami,
vznika ako hlavny produkt procesu nazyvaného etanolyza. Predlozena dizertacné
praca sa zaobera matematickym modelovanim etanolyzy s prihliadnutim na v li-
teratture zanedbavanu vedlaj$iu reakciu - saponifikdciu, ktord méa velky vplyv
na efektivitu vyrobného procesu a kvalitu vysledného produktu. Bol navrhnuty
a validovany kvantitativny model etanolyzy s priaznivou priemernou odchylkou
0.04 mmol/g od experimentalnych dat ziskanych pri Sirokom rozsahu reakénych
podmienok (40 — 60 °C, 0.25 — 1.0 % hm. NaOH). Tento model bol nésledne
pouZzity pre simuléciu procesu, optimalizidciu reakénych podmienok a taktiez
ako podklad k sktimaniu reakcie v prieto¢nom systéme pre tcely riadenia tohto
procesu. Pre jednoduchsie sledovanie reakcie a zakladni experimentalnu identi-
fikdciu systému bola vyvinuta off-line metoéda vyuzivajica meranie indexu lomu
spracovanej reakénej zmesi a pre ziskavanie spétnej vazby v redlnom cCase bola
vyvinuté on-line metéda zalozena na FTIR spektroskopii. Tieto monitorovacie
metddy boli validované na sade redlnych vzoriek a vykazovali rozdiel nizsi ako
3.5 % v porovnani s referen¢nou metédou - plynovou chromatografiou. Ziskané
poznatky boli aplikované pri ndvrhu a realizécii etanolyzy v prieto¢nom reaktore,
pricom experimentalne data z prieto¢ného reaktora boli v zhode so simulaciou
navrhnutého modelu. Tento model nasledne poslazil pri navrhu PID a MPC ria-
denia prieto¢ného reaktora, pri¢om bol overeny aj vplyv portch na tento systém
v priebehu riadenia. Tato praca prindsa origindlne poznatky o etanolyze a jej

riadeni s potencidlom aplikacie v priemyselnej praxi.

SUMMARY

Ethyl ester, an oleochemical with great potential across various industries, is
produced as the main product in a process called ethanolysis. This dissertation
focuses on the mathematical modeling of ethanolysis, taking into account the

side reaction - saponification, which is often neglected in the current literature



but has a significant impact on the efficiency of the production process and the
quality of the final product. A quantitative model of ethanolysis was proposed
and validated, with a favorable average deviation of 0.04 mmol/g from experi-
mental data obtained under a wide range of reaction conditions (40 — 60 °C, 0.25
— 1.0% wt. NaOH). This model was subsequently used for process simulation,
optimization of reaction conditions, and as a basis for studying the reaction in a
flow system for process control purposes. An offline method using refractive index
measurement of the processed reaction mixture was developed for simpler mo-
nitoring of the reaction, and an online method based on FTIR spectroscopy was
developed for real-time feedback acquisition. These monitoring methods were
validated on a set of real samples and showed a deviation of less than 3.5%
compared to the reference method - gas chromatography. The gained knowledge
was applied in the design and implementation of ethanolysis in a flow reactor.
Experimental data from the flow reactor were in agreement with the simulation
of the proposed model. The validated model subsequently served in the design of
PID and MPC control of the flow reactor, and the influence of disturbances on
this system during control was also verified. This work provides original insights

into ethanolysis and its control with potential applications in industrial practice.
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1 UVOD

Neustéle sa zvysujuci dopyt po energidch a vycCerpavanie prirodnych zdrojov
spolu s celosvetovo narastajicim ekologickym zmyglanim veda k ¢oraz vacsiemu
tlaku na hladanie alternativnych zdrojov energie. Eurépska Unia ma za ciel do
roku 2030 zvysit podiel obnovitelnej energie v doprave na minimalne 14% a tym
postupne zvySovat energetickt bezpecnost |1, 2|. Jednym zo sucasnych alterna-
tivnych zdrojov energie je aj bionafta - obnovitelné, biologicky odbiuratelné a
netoxické palivo, ktoré je po chemickej stranke zlozené zo zmesi monoalkylesterov
mastnych kyselin [3, 4]. Aj ked st estery mastnych kyselin naj¢astejsie spajané s
biopalivami, ide o oleochemikaliu s velkym potencidlom naprie¢ rdoznymi odvet-
viami. Aby bola zaistena efektivita vyroby esterov mastnych kyselin, je potrebné
tento proces riadit. V minulosti boli pri riadeni chemickych procesov jasnou vol-
bou PID regulétory, avsak pri strete s nelinedrnou sastavou chemickych reakcii
je vykon PID nedostatofny a problém si vyzaduje pokrodilejsi algoritmus [5].
Ako rieSenie sa ponikaji moderné spdsoby riadenia, ktoré st schopné poradit si
aj s nelinearitou komplexnych chemickych procesov. Vacsina tspesnych aplika-
cii riadenia je spojené s referenénym matematickym modelom, ktory poskytuje
nédhlad do reakénych mechanizmov riadeného procesu. Z toho vyplyva potreba
vyvinut matematicky model popisujici vyrobu etyl esterov. V literatture si do-
stupné rozne prace zaoberajice sa problematikou modelovania a aj ked publiko-
vané modely popisuju rovnaku reakciu, rozdiely v ich kinetickych parametroch
st priepastné. NajpravdepodobnejSou pri¢inou tychto rozdielov bude réznoro-
dost pouzitych olejov, alkoholov a katalyzatorov [6]. Z tohto dovodu sa praca
zaobera navrhom a validaciou matematického modelu transesterifikacie - vyroby
etyl esterov mastnych kyselin - pri konkrétnych podmienkach. Okrem referenc-
ného modelu s riadenim tzko suvisi aj monitorovanie priebehu reakcie, avsak
najcastejsie pouzivané metdédy - plynova a kvapalinova chromatografia sa prilis
naro¢né pri priemyselnej realizicii, najma v rezime online, ktory je klacovy pre
riadenie. Vzhladom na to sa praca dalej zameriava na vyvoj jednoduchej ana-
lytickej metody, ktora by dokazala spolahlivo sledovat priebeh reakcie. Vietky
ziskané poznatky boli nasledne vyuzité pri realizacii prieto¢ného reaktora a tak-

tiez pri navrhu riadenia s réznymi typmi regulatorov.
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2 Sucasny stav rieSenej problematiky

Ako bolo spomenuté v uvode, bionafta je jednym zo sucasnych alternativnych
zdrojov energie. Prvé snahy o takéto alternativne paliva si dohladatelné u Ru-
dolfa Diesela v minulom storo¢i. Ako prvy otestoval araSidovy olej ako alter-
nativne palivo pre dieselové motory [7|. Pocas 30. a 40. rokov 20. storo¢ia sa
rastlinné oleje asto pouzivali ako alternativne paliva v pripade niudze [8]. Ca-
som sa zistilo, Ze rastlinné oleje nedokazu plnohodnotne nahradit ropné derivaty
kvoli ich vysokej viskozite a nizkej prchavosti a tekutosti pri nizsich teplotach.
Preto sa zvycCajne spracoviavaji na bionaftu s vlastnostami podobnymi nafte na
baze ropy. Chemicky je bionafta definovand ako zmes monoalkylesterov nasyte-
nych a nenasytenych mastnych kyselin s dlhym retazcom |3, 4|. Napriek tomu,
Ze estery mastnych kyselin st najcastejSie spajané s biopalivami, st pouzivané
aj v inych odvetviach. Estery sa pouzivaju aj v potravinarstve pri suSeni po-
travin [9]. V polnohospodarstve sa metyl a etyl estery pouzivaju v pripravkoch,
ktoré maximalizuju vykon zahradnickych a agrochemickych postrekov - pouzi-
vaju sa s herbicidmi, fungicidmi, insekticidmi a inymi postrekmi na listy pre
zvySenie penetracie pripravku do cielovej rastliny [10]. Pouzivaju sa taktiez ako
stucast naterovych zmesi na potahovanie sypkych latok - tieto zmesi si obzvlast
vhodné na zniZenie prasnosti a spekavosti (tvorbe specencov/kolacov) pri pou-
ziti na granulovanych hnojivach [11]. Konkrétne estery mastnych kyselin maja
siroké vyuzitie ako rozpustadla. Etyl oleat je ester najrozsirenejSej a najvyra-
banej$ej mastnej kyseliny, ktorad sa vyskytuje v prirode - kyseliny olejovej. Vo
farmaceutickom priemysle sa pouziva ako zlozka na pripravu lieciv, ktoré za-
hinaju lipofilné latky, napr. steroidy. PouZiva sa aj na pripravu dennych davok
progesteroénu na podporu tehotenstva [12]. Ide teda o velmi iroko vyuzivani ole-
ochemikaliu, ktora mé potencial v roznych odvetviach. V dalsich kapitolach je
popisany stcasny stav problematiky spojeny s touto oleochemikaliou, od sposobu
pripravy, cez analyzu produktov a riadenie vyroby az po kinetické modely celého
procesu, nakol'ko vSetky spomenuté oblasti st nevyhnutné pri rieSeni predloZzene;j

dizertacnej prace.
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2.1 Vyroba esterov mastnych kyselin

Estery mastnych kyselin sa vyrabaju réznymi spésobmi, napriklad pyrolyzou a
mikroemulgaciou. NajbeznejsSim spésobom v stcasnej dobe je proces transeste-
rifikdcie, znamy aj ako alkoholyza, rastlinnych olejov a Zivocisnych tukov. Pri
tomto procese glyceridy reaguju s alkoholom s kratkym retazcom, zvycajne me-
tanolom alebo etanolom (EtOH), za pritomnosti katalyzatora [3]. Su¢asne vznika
glycerol ako vedl'ajsi produkt. Ako vidno na Obr.2.1, reakcia pozostava z troch
naslednych reverznych reakcii, kde sa olej/tuky - chemicky triglyceridy (TG) me-
nia na diglyceridy (DG), DG na monoglyceridy (MG) a MG na glycerol (G). V
kazdom kroku je taktiez produkovana molekula esteru (FAEE), tzn. tri molekuly
esteru z jednej molekuly TG [3, 4, 13].

katalyzator
_  \

TG + EtOH
DG + EtOH
MG + EtOH

DG + FAEE
MG + FAEE
katalyz

Katalyzator G + FAEE

katalyzator
—_— N\

Obr. 2.1 Postupné kroky Transesterifikicie

NajcastejSie pouzivanym alkoholom v transesterifika¢nych reakcidch je me-
tanol pre jeho nizku vyrobni cenu, vysoku reaktivitu s mastnymi kyselinami a
Tah8iu separaciu bionafty a glycerolu [14, 15]. Napriek tomu sa pouZitie etanolu
javi ako lepsia alternativa, pretoZe je mozné ho vyrobit z obnovitelnych zdro-
jov, je menej toxicky, zlepsSuje bod zékalu a oxida¢nu stabilitu bionafty, taktiez
pri spalovani uvolfiuje menej oxidu uholnatého a oxidov dusika v porovnani s
bionaftou vyrobenou metanolovou cestou [14, 15, 16, 17, 18|. Reakcia vi¢sinou
prebieha za pritomnosti katalyzatora, pouzivané katalyzatory maju siroky zaber
od alkalickych (napr. hydroxid draselny alebo hydroxid sodny) cez kyslé (napr.
kyselina sirova) az po enzymatické katalyzatory, v zavislosti od aplikovanej me-
tody vyroby esterov [19, 20, 21, 22|. V priemyselnom meritku sa na katalyzu
transesterifikicie bezne pouzivaju alkalie [23], avSak alkalicky katalyzované sys-
témy st velmi citlivé na obsah vody a volnych mastnych kyselin. Glyceridy a
alkohol by mali byt pri idedlnych podmienkach v podstate bezvodné, pretoze pri-
tomnost vody méa za dosledok neziadicu reakciu - saponifikaciu, pri ktorej vznika

mydlo, ¢im sa spotrebuva katalyzator a znizuje sa tym katalytickd t¢innost, resp.
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spomaluje sa reakcia. Vznik mydiel méa za désledok zvySenie viskozity, tvorbu
gélov a sposobuje tazkosti pri separacii. Separécia je délezitym krokom produk-
cie, pri ktorej sa oddeluje hlavny produkt - estery mastnych kyselin - vrchné
vrstva od vedlajsieho produktu - glycerolu - spodnej vrstvy [19, 20, 21, 22].

V zévodoch sa bezne pri vyrobe bionafty transesterifikiciou pouzivaji vsad-
kové, semi-vsadkové alebo prietocné reaktory. Existuji aj alternativy k tradic-
nym konvenénym reaktorom, ide o reaktory, ktoré sit kombinované s destila¢nou
kol6nou. Bionafta je v tychto jednotkach produkovana pri procese reaktivnej se-
parécie, sucasne bezi reakcia aj separacia reakénych produktov. Tento typ reak-
torov mé urc¢ité nakladové a energetické vyhody, avSak v porovnani s tradi¢nymi
reakénymi systémami mé hlavni nevyhodu v splneni poziadaviek na separaciu
pri zachovani rovnakych reakénych podmienok - mnozstvo katalyzatora a cas
[24, 25]. Reaktor je klucovou jednotkou celého procesu, nakolko akékolvek od-
chylka od standardnych prevadzkovych podmienok - teploty, rychlosti miesania,
koncentracie jednotlivych zloziek - ma za nasledok neziadice zmeny v procese,
ktoré mozu mat vplyv na kvalitu vysledného produktu [26]. V modernom spra-
covatelskom priemysle sa ¢asto uprednostiiuje pouZitie prietoénych miesanych
reaktorov (Continuous Stirred Tank Reactor, CSTR), pretoze zabraiuju interfe-
rencii medzi procesnymi opericiami, si hospodarnejsie - napoméhaja lepsiemu
vyuzitiu tepla a procesné néklady st tym padom nizsie [27]. AvSak mnohé zavody,
nakol'ko sa zvica jedna o mensie podniky, na vyrobu bionafty vyuzivaja vsad-
kové reaktory, ktoré umoznuju vacsiu flexibilitu pri vyrobe bionafty, st taktiez

vhodnejsie pri zmenach vstupnej suroviny [28, 29, 30, 31].

2.2 Analyza produktu - esterov

Analyza produktov je velmi déleZitou sucastou vyroby a jej riadenia. Vzhladom
na vel'ku variabilitu surovin vstupujicich pri vyrobe bionafty bola zaveden4 Stan-
dardizacia. Finalne produkty musia spliiat 8pecifické normy pre bionaftu na trhu
- EN 14214 [32] a ASTM D6751 [33]|. Na hodnotenie kvality bionafty bolo vy-
vinutych niekolko analytickych postupov [34, 35, 36, 37, 38, 39|. NajbeZnejsia,
nédrodnymi a medzindrodnymi normami na celom svete predpisand metéda na

stanovenie zlozenia bionafty, je plynova chromatografia (Gas Chromatography,
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GC) [40, 34, 35, 33, 41]|. Tato metoda a jej techniky predstavuju kompletna
analyzu celkovych esterov, glyceridov (mono-, di- a tri-) a taktiez volného glyce-
rolu. Na simultdnne stanovenie hlavnych reakénych zloziek pri vyrobe bionafty
bola vyvinutd GC metdda, ktort je mozné pouzit na sledovanie zloZenia reakénej
zmesi pri tadiu kinetiky transesterifikacie [42]. DalSou rozsirenou chromatogra-
fickou metodou je vysokoucinna kvapalinova chromatografia (High-performance
liquid chromatography, HPLC). HPLC nevyZzaduje derivatizaciu vzoriek pred
analyzou a je menej ¢asovo naro¢nd v porovnani s GC. Na sledovanie produkcie
bionafty boli publikované studie s réznymi metédami detekcie pomocou HPLC
[43, 44, 45, 46, 47, 48|. Existuje taktiez viacero §tudii, pri ktorych boli na mo-
nitorovanie vyroby bionafty pouzité spektroskopické metody [49, 50|. Konkrétne
na vyhodnocovanie hladiny metylesterov bola pouzita 1H nukledrna magneticka
rezonancia (Nuclear Magnetic Resonance, NMR) [51]. Reakéné kinetika traseste-
rifikdcie bola taktiez sledovana pomocou 13C NMR [52]. Na tieto poznatky nad-
viazali dalgi autori, ktori §tudovali pouZitie NMR pri offline a online monitoro-
vani reakcie vyroby bionafty [53, 54, 55, 56, 57, 58]. Transesterifikdcia moze byt
monitorovand online taktiez pomocou NIR (Near Infrared) spektroskopie s optic-
kou sondou. NIR ukazuje dobra korelaciu s NMR analyzou; obe spomenuté me-
tody v8ak vykazuju mensiu citlivost ako GC pri kvantifikacii minoritnych zloziek
[59, 60, 61, 62, 63]. Analytické metody vyuzivajice infracervent spektroskopiu
s Fourierovou transformaciou (Fourirer Transform infrared spectrocopy, FTIR)
boli vyvinuté na monitorovanie obsahu bionafty v reakénej zmesi pocas tran-
sesterifikacnej reakcie |64, 65, 66, 67|. Fluorescenéné spektroskopia bola pouZita
na online in situ monitorovanie a taktiez modelovanie transesterifikacie [68, 69].
Monitorovanie a kvantifikicia etyl esterov pocas transesterifikdcie bolo taktiez

Studované pomocou Ramanovej spektroskopie [70, 71].

So zvySujucou sa produkciou a pouzivanim bionafty je naliehava potreba ne-
pretrzite a jednoducho monitorovat premenu glyceridov na bionaftu pri vyrobe,
ako aj hodnotit kvalitu findlnych produktov. Vyssie uvedené metody si vsSak
casto prilis sofistikované pri priemyselnej realizécii, pretoze vyzaduju Specializo-
vanu pripravu vzoriek, drahé vybavenie a kvalifikovany personal, ¢o predstavuje
obmedzenie najmé pre mensSie vyrobné podniky. Preto je vhodné zaoberat sa vy-

vojom jednoduchej, rychlej a spolahlivej analytickej metody, ktord nevyzaduje
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drahé a zlozité vybavenie. Podla medzinarodnych noriem [32], ktoré specifikuja
biopaliva, by obsah esterov v bionafte mal byt vyssi ako 96.5 %. Z toho vyplyva,
7e metoéda vhodnéd na priemyselné ucely by mala byt dostato¢ne spolahliva a
presné, aby bolo mozné rozlisit aj malé rozdiely v obsahu esterov pocas koncovej
fazy reakcie. Potencionalne jednoduché a rychle metody sa ¢asto spojené s fyzi-
kalnymi vlastnostami. Siroko skiimanym parametrom za ¢elom monitorovania
transesterifikicie je viskozita, ktorej rozdiel hodnot medzi triglyceridmi a zod-
povedajtucimi metylestermi bol priblizne jeden rad |72]. Ukéazalo sa, ze viskozity
rafinovanych metylesterov koreluju s analyzami na GC |72, 73, 74]|. Vyvinuta
bola taktiez jednoduchéa a relativne lacnd metoda zalozena na merani odchylky
hustoty reakénej zmesi poc¢as transesterifikacie [72, 74, 75]. Skimané boli aj ne-
tradi¢né fyzikalne vlastnosti ako impedancia a rychlost zvuku [76, 77]. Podarilo
sa zistit, Ze konverziu olejov na estery je mozné zistit aplikdciou jednoduchej
linedrnej korelacie s indexom lomu (Refractive Index, RI) produktu, pretoze
zlozky reakénej zmesi, tj. glycerol, glyceridy (mono-, di-, tri-) a metylestery maju
rozne hodnoty RI, vysledky boli potvrdené aj konverziou stanovenou pomocou
1H NMR spetroskopickych merani [78]. Bolo taktiez zistené, ze RI a $pecificka
hmotnost rafinovanych metylesterov mastnych kyselin maju dostato¢ne vysoki
presnost na predpovedanie stavu reakcie |73]. Meranie RI bolo vyuzité pri mo-
nitorovani transesterifikacie a tato metoda je povazovana za jednoduchd, rychlu,
lacnti a vhodnt na riadenie procesu |74, 77, 79|. Okrem toho bola Studovana
moZnost online monitorovania transesterifkicie pomocou RI merani a ukézalo
sa, ze pre spolahlivé posidenie konverzie reakcie je potrebné oddelit reakéné
fazy alebo reakénu zmes aspon upravit, pripadne vyuzit RI na offline meranie
[77, 80, 81, 82|.

2.3 Riadenie vyroby bionafty

V priemyselnej prevadzke je riadenie akéhokolvek chemického procesu nevy-
hnutné, pretoze ulahcuje dosiahnutie pozadovanej kvality produktov a zvysuje
efektivitu. Pri riadeni chemickych procesov bol v minulosti jasnou volbou PID
regulator pre jeho jednoduchost [5]. Pri riadeni procesu vyroby etyl esterov sa

stretdvame s vysoko komplexnou ststavou chemickych reakcii. Vysok4 nelinea-
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rita, ktora je vlastné pre tento typ reakcie si vyzaduje u¢inny algoritmus riadenia,
aby bolo mozné efektivne zvladat zmeny prevadzkovych parametrov a taktiez
reagovat na poruchy procesu. Slaby vykon PID regulatorov pri aplikicii na ne-
linedrne systémy spolocne s vyvojom pokrocilych algoritmov riadenia procesov
viedli k nahradeniu PID regulatorov modernejsimi spésobmi riadenia, ktoré st
schopné vyrovnat sa s nelinearitou chemickych procesov. Casto pouzivané ria-
diace algoritmy zaloZené na modeloch aplikuju prediktivne riadenie s modelom
(Model predictive control, MPC). MPC sa dokéze prispésobovat rdznym ob-
medzeniam, riesit problémy riadenia s viacerymi premennymi a taktiez dokéze
reagovat na poruchy systému. Vdaka tymto vlastnostiam sa této stratégia stala
v priemysle popularna a bola taktiez pouZitd na regulaciu transesterifikacnej
reakcie [31, 83, 84, 85]. Dalsia stratégia riadenia zalozena na modeloch apliko-
vand na reaktory produkujice bionaftu je optimélne riadenie. Pomocou tohto
pristupu bol stanoveny optimalny teplotny profil pre vyrobu bionafty vo vsad-
kovom reaktore [29, 30]. Autori uvedenych ¢lankov porovnavali deterministicky
a stochasticky optiméalny teplotny profil, vysledky ukazali, Ze oba profily sa do-
statolne robustné pri zmenach zloZenia vstupnej suroviny. Mjalli s kolektivom
[26] pouzili multimodelovu stratégiu adaptivneho riadenia a kvoli implementa-
cii adaptivneho riadenia bol vyvinuty a validovany model transesterifikacného
reaktora. Zvolena stratégia decentralizovaného adaptivneho riadenia vykazovala
v porovnani s konvencénou regulaciou na baze PID vyssiu rychlost a stabilitu.
Autori v dal8ej publikacii simulovali samoladiace adaptivne riadenie a predik-
tivne riadenie modelu vyuZivajice neurénové siete a vysledky simulécii slazili
pre porovnanie stratégii. Stratégia MPC s vyuzitim neurénovej siete dokazala
efektivnejsie sledovat nastavend Ziadant hodnotu koncentracie esterov nez sa-
moladiace adaptivne riadenie [86]. Simula¢ne bola pouzita taktiez stratégia ria-
denia viacerych premennych zalozend na adaptivne prediktivnom modeli. Pri
adaptacii modelu procesu v ramci generalizovaného prediktivneho riadenie (Ge-
neralized Predictive Control, GPC) bol pouzity algoritmus rekurzivnej metody
najmensich $tvorcov. Navrhnuta regula¢na schéma preukazala dobré vlastnosti v
porovnani s konvenénymi PID regulatormi pri sledovani nastavenych hodnét aj
pri procesnych zmenach [87|. Vietky dostupné studie sa zaoberali riadenim tran-

sesterifikacnej reakcie roznych typov vstupnej suroviny (réznych typov olejov) s
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metanolom, iSlo teda o riadenie metanolyzy. Ukazalo sa, Ze v pripade zna¢nych
nelinearit vyskytujacich sa v riadenom systéme konven¢né PID regulatory ako
aj iné samocinne sa nastavujice regulatory bez pouzitia modelu nedokazu kon-

kurovat metodam riadenia zalozenych na modeloch [26, 87].

2.4 Kinetické modely transesterifikacie

Ako vyplyva z vyssie uvedeného, aby bolo mozné Studovany nelinearny proces
efektivne riadit, je potrebné ho riadne namodelovat, resp. popisat jeho dynamické
spravanie (Cize kinetiku reakeii prebiehajucich v danom vyrobnom zariadeni), ¢o
pomodze pri identifikicii stavu systému, doda nadhlad do reakénych mechaniz-
mov a poskytne informécie o reakénych rychlostiach - faktorov, ktoré vyznamne
ovplyviiuju dynamické spravanie riadeného systému - transesterifika¢ného reak-
tora. Pochopenie kinetiky reakcie je rozhodujice pre schopnost riadit reakciu
a tym riadit pozadovany vysledok reakcie [88]. Modelovanie transesterifikacne;
reakcie je pomerne rozgirena téma sktmania, kedZe je nevyhnutné modelovat
a optimalizovat proces vyroby bionafty, aby bolo moZné zniZovat néaklady pri
zachovani pozadovanych Specifickych vlastnosti na biopaliva. V literatire st do-
stupné rozne vyskumné ¢lanky o modelovani, simulovani a optimalizacii vyroby
bionafty [43, 89, 90, 91, 92, 93, 94, 95, 96, 97, 98, 99, 100, 61, 101, 102]. Es-
tery je mozné vyrabat z roznych rastlinnych olejov, va¢sina rafinovanych olejov
obsahuje 95 - 98 % TG s mensimi mnozstvami DG, MG, vody a volnych mast-
nych kyselin. Rastlinné oleje méZeme teda vo v8eobecnosti povazovat za znamu
zmes tychto piatich zloziek. Glycerid je jednoducho jedna alebo viacero skupin
mastnych kyselin pripojenych na glycerinovy hlavny retazec.

Kinetika transesterifikdcie bola najcastejsie Studované pri pouziti metanolu
[43, 89, 103, 90, 91, 92, 93, 94, 95, 96|, nakolko metyl estery st najcastejsie
vyuzivané ako biopalivo, existuju taktiez stidie pouzivajtice ako alkohol etanol
[97, 98, 99, 100, 61, 101, 102|. Ako vstupny material, resp. zdroj glyceridov (TG,
DG, MG) boli pouzivané rozne typy rastlinnych olejov - palmovy [89, 103, 100],
slne¢nicovy [98, 99, 61, 96, 94, 95, 101], s6jovy [43], repkovy [90, 93], rybi olej
[104] a taktiez odpadné oleje |91, 92|. Reakcie boli katalyzované alkalicky, napr.
pouzitim NaOH [43, 99, 103, 95|, KOH [93, 89, 90, 103, 96, 94|, TMAH [90, 105|,
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CaO [98], ale aj alkoholatmi, napr. etoxidom sodnym [61]. V tychto pracach
boli vyvinuté kinetické modely, ktoré pocitaja s TG, DG a taktiez MG, vacSina
tychto modelov pocita s obojsmernymi reakciami. Av8ak aj ked modely v spo-
minanych publikiciach popisuju rovnaki reakciu, drasticky sa lisia ich kinetické
parametre - rychlostné konstanty. Tato skuto¢nost bude s najviac¢sou pravde-
podobnostou spdsobenéd pouzitim roznych typov olejov - s réznymi pomermi
mastnych kyselin a pouzitim réznych typov katalyzatorov [6|. Tento efekt viedol
k tvorbe modelov, ktoré rataji s réoznymi mastnymi kyselinami obsiahnutymi
v pouzitom oleji. Boli teda Studované efekty pouzitiach roéznych olejov, alkoho-
lov, katalyzatorov, teplot a taktiez pomeru alkohol:olej. Tieto modely boli pre
svoju robustnost velmi zlozité s velkym poc¢tom kinetickych parametrov a aj
keby sa podari presne odhadnut tieto parametre, ostava otazka, ¢i by boli ti-
eto modely pouzitelné pre riadenie [106, 107|. Je taktiez zname, Ze pri pouziti
alkalického katalyzatora popri hlavnej reakcii prebieha aj vedlajsia reakcia - sa-
ponifikicia, tj. reakcia tvoriaca mydla veduca k deaktivacii katalyzatora. Této
neziaduca vedlajsia reakcia moéze vyrazne ovplyviiovat konverziu, resp. vynos, a
tym vo vysledku vykon bionaftového reaktoru. Avsak drviva vacsina existujucich
stadii pritomnost tejto neziadtcej vedlajsej reakcie zanedbava, ¢o obmedzuje ich
praktické vyuZitie, kedZe pritomnost tejto boc¢nej reakcie nepriaznivo ovplyviuje
kvalitu vysledného produktu - esterov a teda zvysuje pripadné néklady na Ciste-

nie produktu.

2.5 Zhodnotenie sticasného stavu rieSenej problematiky

Etyl ester mastnych kyselin (Fatty Acid Ethyl Ester, FAEE) je siroko vyuzivané
oleochemikalia s velkym potencidlom naprie¢ roznymi odvetviami, od biopaliv,
cez polnohospodarstvo, potravinarstvo az po vyuzitie vo farmaceutickom prie-
mysle ako rozpustadlo pri vyrobe lie¢iv. NajbezZnejsim sposobom vyroby FAEE je
transesterifikicia, resp. etanolyza, rastlinnych olejov a taktiez zivocisnych tukov.
Pri tejto reakcii reaguje olej/tuk, chemicky zmes glyceridov (TG, DG, MG) s
etanolom za pritomnosti katalyzatora a vznikaju etyl estery ako hlavny produkt
a glycerol ako produkt vedlajsi. V priemysle sa najcastejsie pouzivaju zasadité

katalyzatory, alkalie, ktoré v8ak nest s vyhodami aj jednu hlavni nevyhodu ich
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pouzitia a tou je citlivost na pritomnost vody, ktora mé za désledok neziadicu
reakciu - saponifikaciu, pri ktorej vznikaju mydl4, ktoré znizuju akost produktu,
komplikuji separdciu a ich vznikom sa deaktivuje katalyzator. Transesterifiké-
cia prebieha bezne vo vsadkovych, semi-vsadkovych a prietoénych reaktoroch,
v modernom priemysle sa ¢asto uprednostiiuje pouzitie prietoénych reaktorov,
avSak mnohé mensie zavody vyuzivaji vsadkové reaktory pre ich flexibilitu. V
priemyselnej prevadzke je nevyhnutné vyrobu FAEE riadit. KedZe v tomto pri-
pade ide o systém nelinearny, boli pri vyrobe bionafty v literature Studované
viaceré pokrocilé typy riadenia zalozené na modeloch aplikujic adaptivne a pre-
diktivne riadenie, tieto typy riadenie dokézali podla autorov lepsie reagovat na
zmeny prevadzkovych parametrov a taktiez na poruchy procesu v porovnani s
konvenénymi PID regulatormi. Stratégia optimalneho riadenia bola aplikovana
pri vyrobe vo vsiddkovom reaktore, kde pomocou tohto pristupu bol stanoveny
optiméalny teplotny profil. AvSak vSetky v literature dostupné studie sa zaobe-
rali riadenim transesterifikicie réznych typov olejov s pouzitim metanolu, tzn.
ze i8lo o vyrobu metyl esterov mastnych kyselin, podla zistenych informacii
nebolo zatial skimané riadenie vyroby etyl esterov mastnych kyselin. S riade-
nim takto nelinedrneho procesu tzko suvisi aj jeho modelovanie, nakolko pri
aplikéicii pokrocilych typov riadenia je potrebny vyvoj a validacia kinetického
modelu riadeného procesu - etanolyzy. V literatire existuje viacero studif kine-
tiky etanolyzy pri pouziti réznych typov olejov a za pritomnosti Sirokého spektra
alkalickych katalyzatorov, avSak drviva vac¢sina autorov zanedbavala pritomnost
neziaducej vedlajej reakcie - saponifikacie, ktort so sebou nesie ako nevyhodu
pouzitie alkalickych katalyzatorov - ide o reakciu vedicu k deaktivécii katalyza-
tora a tvorbe mydla, ktoré znizuje kvalitu produktu a komplikuje zéverecnu fazu
vyroby - separéciu esterov a glycerolu. Z toho dovodu je potrebné vyvinat model
dostatocne robustny, aby dokazal popisat spominané reakcie, ako hlavnu, tak aj
vedl'ajsiu, pri girokom spektre podmienok. Tym by bolo mozné tento model vy-
uzit nielen pri aplikacii pokrocilych typov riadenia v priemyselnom meritku, ale
aj pre simulécie a hodnotenie moznosti riadenia pred jeho nasadenim do praxe.
To by vyludilo potrebu zlozitého a nakladného experimentalneho identifikova-
nia systému. Bolo by teda moZné optimalizovat podmienky vyroby a riadit cely

proces aj s ohladom na spominant vedlajSiu reakciu. AvSak pre potreby ria-
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denia je nemenej doélezité taktiez spéatné vézba, teda analyzy produktov, resp.
reakénej zmesi v priebehu vyroby. Aktualne dostupné a publikované metédy s
¢asto prilis sofistikované, vyzaduji drahé vybavenia, kvalifikovany personal a zlo-
Zitu pripravu vzoriek. Pre tieto ucely by bolo vhodné vyvinat a validovat online
metodu, ktord by slizila ako spatna vézba pre riadenie. Tato metéda musi byt
dostatoc¢ne spolahliva, aby dokazala presne stanovovat obsah esterov v reakénej
zmesi poc¢as vyroby. Z uvedeného zhrnutia sti¢asného stavu rieSenej problematiky

vyplyvaji jednotlivé ciele dizertacnej prace zhrnuté v nasledujtcej kapitole.
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3 Ciele dizertacnej prace

Dizerta¢na praca je obecne zamerana na modelovanie reakénej kinetiky etano-

lyzy, resp. transesterifikicie s etanolom.

Medzi hlavné ciele dizerta¢nej prace patria :

e Névrh modelu pre kvantitativny popis reakéného systému zaloZeny na Sti-

diu reakcii prebiehajtcich pri etanolyze.

e Experimentalna identifikdcia - nameranie kinetickych dat etanolyzy, vali-

déacia navrhnutého modelu zahfnajiceho saponifikiciu.
e Optimalizacia reakénych podmienok pomocou modelu.
e Simulacia vyrobného procesu v priemyselnom type reaktora.
e Zhodnotenie a overenie moznosti sledovania priebehu reakcie.

e Posiidenie aplikicie ziskanych poznatkov pre riadenie reesterifika¢ného re-

aktoru.
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4 Zvolené metoédy spracovania

4.1 Matematické modelovanie etanolyzy

KedZe vyvstala potreba vyvinut kineticky model, ktory by dokéazal dostato¢ne
robustne popisat reakény systém etanolyzy, boli pouzité pristupy priameho aj
nepriameho modelovania [108|. Z pristupu nepriameho modelovania bola vyuzita
podobnost systémov, nakolko v literattre st Siroko Studované kinetické modely
transesterifikicie a je mozné vyuzit poznatky a skusenosti autorov. Pri uplatiio-
vani priameho modelovania sa vyuzili sktsenosti vyskumného timu, ktorého je
autor ¢lenom, a taktiez boli vykonané experimentalne pokusy pre priblizenie k

prevadzkovému zariadeniu za tc¢elom validacie navrhnutého modelu.

4.1.1 Kvantitativny popis reakéného systému

Tvorba modelu je zaloZen& na popise hlavnych aj vedlajsich reakcii prebieha-
jucich pri etanolyze - transesterifikacii. Pre stru¢nost je uvedeny len finalny vy-
sledny model, ktory s odhadnutymi parametrami vykazoval najmens$iu odchylku
od experimentéalnych dat. Model vychadza z v chémii obvyklej mocninnej kine-
tiky a je vzhladom k heterogénnej povahe systému empiricky. Na modelovanie
teplotnej zavislosti reakénych rychlosti, resp. rychlostnych konstant jednotlivych
reakcii, bola pouzitd Arrheniova rovnica. Rovnice 4.1 aZz 4.3 popisuja reakény
systému transesterifikicie pri pouziti etanolu, ako je vyjadrené na Obr. 2.1, kde
postupne reaguje TG na DG, DG na MG a MG na G v sérii vratnych reakcii, kde
pri kazdom kroku vznikd molekula etyl esteru. Ako bolo spomenuté v kapitole
2, paralelne s hlavnou reakciou bezi vedlajsia neziaduca reakcia, ktora spotre-
biva Cast glyceridov a katalyzatora, tzn. TG, DG a MG reagujua s katalyzatorom
(CAT) za pritomnosti vody a vytvaraja mydla (SOAP), vid rovnice 4.4 az 4.6.

Ey4
r1 = —kyexp (— =3 ) arcraemon + by exp (- Rr_,? ) archaerape  (4.1)

Ea
RT

E s Ey
= —ksexp (— T )CCATCDGCE'tOH + kyexp (— R; )CgATC?MGCFAEE (4.2)
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Eas E g
r3 = —ksexp (—ﬁ)CgATC%\/[GCEtOH + kg exp (—ﬁ)CgATCQGCFAEE (4.3)
E a7
ry = —k7exp (—ﬁ)chTC%G (4.4)
E a7
r5 = —k7exp (_ﬁ)chTc%)G (4.5)
Exr
r6 = —k7exp (*ﬁ)cnclATC?wG (4.6)

4.1.2 Model vsadkového reaktoru

Vypocet reakénych rychlosti prebiehajtcich reakcif je popisany rovnicami 4.1 az

4.6 a samotna kinetika Studovanych reakcii vo vsadkovom reaktore je popisana

ststavou 6smych diferencialnych rovnic 4.7 az 4.14, ktoré vychédzaji z mate-

ridlovej bilancie reaktoru.

der
G- T+ T4
dr
dCDG
=—r1+ro—r4+r1s5
dr
deya
=-—Trog+r3—7r5+Tp
dr
dc
Lol _ T1+Tre+ T3
dr
dcrAEE e
——— = -—Tr1—T2—7T3
dr
deg

—— = —Tr3— 7%
dr

(4.10)

(4.11)

(4.12)
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d
7CSOAP = —T4—T5 —T¢ (4'13)
dr
d
Cg:T =74+715+7T6 (4.14)

4.1.3 Model prieto¢ného reaktoru s jednym vstupom

Ako je uvedené v kapitole 2, v modernom spracovatelskom priemysle sa asto
uprednostiiuje pouzitie prieto¢nych reaktorov, preto bol navrhnuty aj model
prieto¢ného reaktoru. Prieto¢ny reaktor s konstantnym prietokom 1% (vstupny a
vystupny prietok st rovnaké), konstantnym objemom reaktora Vg a konstant-
nymi koncentraciami vstupnych surovin cxy, (vid Tab. 4.1) moZeme namode-
lovat pomocou rovnic 4.15 a7z 4.22, vypocet reakénych rychlosti prebiehajucich
reakcii zostava zachovany, kedZe ide o rovnaky proces, tzn. pouZijeme rovnice
4.1 az 4.6.

Tab. 4.1 ZloZenie vstupného prietoku V

Zlozka (XY) | TG | DG | MG | EtOH | FAEE | G | SOAP | CAT

cxy, [mmol/gl | 1 0 0 6 0 0 | 0.004 0.1
dilj;G - {Z(CTGO —crg)tritry (4.15)
dfl[r)G - {Z(CDGO —¢pG) —T1+Te T4+ TS (4.16)
dcd]\iG - XZ(CMGO —CMG) = T2+ T3 =15+ 76 (4.17)
dCZtTOH - {Z(CEtOHO — Ccpion) T 1+ 2+ 3 (4.18)
derarns _ K(CFAEEO — CPAEE) —T1—T2 =73 (4.19)

dr Vr
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dc 1%
d—TG = V—R(CGO —cg)—1r3—76 (4.20)
dc 1%
ZiAP = vR(CSOAPO — CSOAP) — T4 —T5—T6 (4.21)
dc 1%
ng = 7R(CCAT0 —coar) + T4+ 75+ 76 (4.22)

4.1.4 Model prieto¢ného reaktoru s dvomi vstupmi

Jednoduchou tpravou bol do modelu pridany dalgi vstupny prietok, resp. na-

miesto jedného vstupného prietoku V (vid model v kapitole 4.1.3) st vstupné

prietoky dva Vi a Vg, ktoré maji konstantné koncentracie vstupnych surovin

cxy; & cxy, (vid Tab. 4.2). KedZe uvazujeme reaktor s konstantnym objemom

reaktora Vg, bude vystupny prietok V =V + Vs Upraveny model s dvomi

vstupnymi prietokmi mézeme namodelovat pomocou rovnic 4.23 az 4.30, kde

zase uvazujeme povodny vypocet reakénych rychlosti z rovnic 4.1 az 4.6.

Tab. 4.2 ZloZenie vstupnych prietokov Via Vs

Zlozka (XY) | TG | DG | MG | EtOH | FAEE | G | SOAP | CAT
cxy, [mmol/g] | 0 0 0 | 21.25 0 0 0 0.524
cxy, [mmol/g] | 1.07 | 0 0 1.36 0 0 | 0.001 0

dera Wi '2
T (cra, —cra) + V*R(CTGQ —crg) +ri+ry (4.23)
depa Vi Va
i N 1Z] _ _ _ 4.24
oV (cpG, — cpa) + VR(CDGQ cpG)—ri+ro—ra+rs  (4.24)
dc V;
ME — ZLeme, — cma) + —(eney — cma) — T2+ 13 —rs+716  (4.25)

dr Vr Vr
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degion Vi
dr Vr

Va
(cetom, — crtom) + 7R(CEtOH2 —cptom) +rm1+r2+ 13 (4.26)

derape VA Vo
————— = —(craEE, — CFAEE) + —(CFAEE, — CFAEE) —T1 — T2 — 713 (4.27)
dr Vi Vr

deg Vi >
= =1 —cq) =1y — 4.2
dT VR (CGQ CG) ’r3 7'6 ( 8)

(ca, —ca) + Va

desoap Vi

2
= —(csoap, — csoar) + ——(csoap, — csoap) —ra —r5 — 16 (4.29)

dr VR VR
dc Vi Vz
c(ijfT - 7;(CCAT1 — coar) + V*Z(CCATQ —coar) +ratrs+re  (4.30)

4.1.5 Model semi-vsadkového reaktoru s dvomi vstupmi

Upravou modelu prietoéného reaktoru s dvomi vstupmi - umoznenim zmeny ob-
jemu reakénej zmesi dostavame semi-vsddkovy reaktor. Namiesto konstantného
objemu reaktoru Vg je v tomto pripade objem reakénej zmesi Vig, ktory narasta
dvomi vstupnymi prietokmi V; a Vs, aviak po dobu plnenia - zmena objemu re-
akénej zmesi Vrg z pociatocénej hodnoty az na hodnotu objemu reaktoru Vg
- je vystupny prietok nulovy. Popisany semi-vsadkovy reaktor mozeme popisat

pomocou rovnic 4.31 az 4.39.

derg Vi 5
dr Vs —(cra, — cra) + @(CTGQ —crg) + 11+ (4.31)
dZIT)G ‘;/Rl (cpay — cpg) + ‘y (cpa, —cpa) —r1+re —ry+r5  (4.32)
deye Vi Vs
dr VR (CMGI CMG)+@(CMG2 *CMG) —To+713—175+ T4 (4.33)

degion Vi
dr  Vgg

: (cetoH, — cgton) +r1+r2+13 (4.34)

——(cptoH, — ceron) + Voo
RS
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dc Vi \%
FABE — L (cpapp, —CcrABE)+ ——(CFABE, —CFAEE)—T1—T2—13 (4.35)
dr Virs Vis
dCG Vl V2
(e 2 (cg, —cq) — 15 — 1.36
&~ Vns (ca, —ca) + Vs (cay, —ca) —T3—76 (4.36)
dc Vi Vs
SOAP — L (csoap, — cs0aP) + o (cs0AP, — €50AP) — T4 —T5 — 16 (4.37)

de Vi 1%
CAL — L (coar, — coar) + —=(coar, — coar) + T4+ 15+ 16 (4.38)
dr VRS VRS

deyyg

v . N
I i+ Vs (4.39)

4.2 Simulacia kinetickych modelov, resp. vyrobnych systémov

Kinetické modely transesterifikdcie su tvorené siistavou obycajnych diferencial-
nych rovnic (Ordinary Differential Equations, ODE). Existuje velké mnozZstvo
numerickych metoéd, ktoré sa momentalne pouzivaja na rieSenie tychto ststav.
Pred zvolenim konkrétnej numerickej metody je v8ak vhodné poznat chovanie
systému. Prostredie MATLAB, pouzité v dizertac¢nej praci, pontuka viacero algo-
ritmov na numerické rieSenie stistav ODE. Najcastejsie pouzivanou funkciou je
"ode45", ktora implementuje variantu Runge-Kuttovej metddy. Pouzitie "ode45"
je v8ak komplikované tym, Ze mnohé modely procesu patria medzi "stiff" sys-
témy. Tuhost systému (stiffness) zavisi od diferencialnej rovnice, pociatoénych
podmienok a numerickej metédy. Tuhé systémy st charakterizované tym, Ze ob-
sahuja rychlo aj pomaly sa meniace komponenty, ¢o vedie k obtiaznosti v nume-
rickom rieSeni. Pri rieSeni tuhych ststav je potrebné, aby bola metdda A-stabilna
(resp. L-stabilna). Tato poziadavku spliiajt najma implicitné numerické metody
nizsich radov, ktoré maju velka oblast stability. Casto sa teda uprednostiuje
rychlost vypodtu na tkor presnosti. Pre velké mnoZstvo kombinacii kongtant
modelu je numericky vypocet pomocou funkcie "ode45" méalo stabilny, ¢o vedie

k nutnosti pouZit velmi maly integraény krok, éim sa stdva numericky vypodcet
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zdlhavy. MATLAB mé4 implementované funkcie "odel5s", "ode23s", "ode23t" a
"ode23tb", ktoré si dokadzu poradit aj s tuhymi systémami [109, 110, 111, 112].

4.2.1 Optimalizacia parametrov modelu

Parametre jednotlivych modelov transesterifika¢nych reaktorov boli optimalizo-
vané pomocou MATLAB-u. Konkrétne bola pouzitd funkcia "fminsearch" vy-
uzivajuca simplexovi metdédu vyhladavania, ktora dokaze hladat minimum v
n-rozmernom priestore. Ako ucelova funkcia bola zvolena suma vazenych Stvor-
cov relativnych odchylok (vid 4.40).

n
Ci,CAL — G EXP
fu = Zwi( & LI )2 (4.40)
1 Ci,EXP

Pri optimalizacii parametrov modelu bola pouzita funkcia "odel5s", nakol'ko
rieSend sustava diferencidlnych rovnic patri medzi "stiff" systémy a pri pouziti
funkcie "ode45" bol vypocet 30-krat pomalsi. Pri jednom vypoéte tento rozdiel
nehra velka rolu, ale nakol'ko vypocet prebiehal niekol'ko tisickrat v rade, pretoZe
sa optimalizovali parametre modelu, aby ¢o najlepSie popisoval ziskané reilne

déta, bolo potrebné tento vypocet urychlit.

4.2.2 Konverzia glyceridov a obsah FAEE

Ako porovnavaci prvok pri optimalizacii reakénych podmienok bola zvolené kon-
verzia glyceridov. Konverzia popisuje kolko povodnej vstupnej suroviny - glyceri-
dov - zreagovalo, hodnota konverzie sa pocita z aktuélneho stavu a pociato¢ného
zlozenia reakénej zmesi pomocou vzorca 4.41. Konverzia teda sleduje priebeh re-

akcie.

cra(7) + cpa(T) + cpa(T)
crc(0) + epc(0) + ey (0)

za(r)=1- (4.41)

Okrem konverzie bola na sledovanie priebehu reakcie pouzitéd aj hodnota ob-

sahu FAEE. Obsah FAEE vyjadruje podiel esterov vo¢i sume esterov a vsetkych
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glyceridov, hodnota obsahu FAEE sa pocita len z aktualneho stavu pomocou
vzorca 4.42. V préci je hodnota obsahu FAEE pouzita na popis priebehu reakcie

bez znalosti poc¢iato¢ného zloZenia reakénej zmesi.

_ crAEE(T)
ObsahFAEE(T) = () Eena(r) + ena(™) T crapn (™) (4.42)

Pre hodnotenie reakcie sa pouziva konverzia, zatial ¢o pre hodnotenie kvality

produktu je relevantnejsi obsah FAEE, avSak oba ukazovatele spolu tizko suvisia.

4.3 Experimentilna identifikacia

Aby dokazal model popisat skutoény chemicky proces, je potrebné ziskat realne
hodnoty parametrov zvoleného modelu. Z toho dévodu bol proces sledovany
pri réznych reakénych podmienkach. Pomocou priebezného odberu vzoriek a
ich néslednej analyze bola ziskan& predstava o priebehu reakcie, resp. vyvoji

koncentracii jednotlivych latok pritomnych v Studovanom systéme v Case.

4.3.1 Pouzité chemikalie a ostatné latky

éisty repkovy olej pouzivany pre laboratorne experimenty bol zakiipeny v miest-
nom obchode s potravinami, pre poloprevadzkové experimenty bol repkovy olej
dodany v potravinarskej kvalite od firmy Fabio PRODUKT. Etanol (99,8 %)
bol ziskany od BC-Chemservis s.r.o., Hydroxid sodny (NaOH) analytickej ¢is-
toty (99,7 %), kyselinu adipovii a n-butanol dodala spolo¢nost IPL, kyselinu
sirova (>95 %) spolo¢nost Sigma—Aldrich a rafinovany glycerol bol zaktipeny od
spolo¢nosti PENTA s.r.o..

4.3.2 Kinetické experimenty
e Laboratérne experimenty

Navazka 250 g repkového oleja bola spoloc¢ne s navazkou etanolu v sklenenej

banke s pripojenym spatnym chladi¢om miesané pri 100 otackach za mintutu a
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temperovana vo vodnej lazni na zvolenej reakénej teplote. Po ustaleni tejto tep-
loty bolo do reakénej zmesi vstreknuty etanolicky roztok katalyzatora - hydroxidu
sodného (NaOH) vo vopred zvolenej koncentracii a zvySena rychlost miesania na
2000 otacok za minutu. Celkova navazka etanolu, prva ¢ast temperovana s rep-
kovym olejom v sklenenej banke a druha ¢ast pouzitd na pripravu katalyzéatora
- etanolického roztoku NaOH, je spoc¢itana na 80g etanolu, aby bol zachovany
molarny pomer 6:1 medzi etanolom a olejom. Pridanie katalyzatora do reakénej

zmesi pokladame za pociatok sledovanej reakcie.

e Poloprevadzkové experimenty

Vysledky ziskané v laboratériu boli implementované do poloprevadzky. Re-
akeéné podmienky boli nastavené podla skiisenosti s laboratérnymi experimen-
tami. 65 kg repkového oleja reagovalo s etanolom (molarny pomer tuku k eta-
nolu 1:6) za pritomnosti katalyzatora - NaOH (0.5 % hm., vzhladom na pouzita
hmotnost oleja). Reakénéa zmes sa intenzivne mieala 2 hodiny pod refluxom pri
reakénej teplote 50 °C. Zmes sa potom preniesla do skleneného gravita¢ného se-
paratora. Po 30 minutach separicie sa spodné glycerolova vrstva odstranila a z

hornej esterovej vrstvy sa oddestiloval prebytoény etanol.

e Prieto¢ny reaktor

Laboratorne experimenty v prietocnom reaktore (vid Obr. 4.1) prebiehali
za konStantnych reakénych podmienok podobnych tym, ktoré boli pouzité v
laboratérnych a poloprevadzkovych experimentoch. Miesadlo s turbinovou kon-
covkou zabezpecovalo rovnomerné premieSavanie reakénej zmesi. Termostaticki
vodné lazen udrziavala konstantni teplotu reakénej zmesi a zésobnych roztokov.
Membranové pumpy zabezpecovali kontinualny pritok reaktantov do reaktoru s
definovanou rychlostou prietoku. Priebeh reakcie bol monitorovany kontinualne
pomocou vyvinutého FTIR meracieho systému, pri zmenach reakénych podmi-
enok - zmeny prietokov - boli odobrané vzorky pre dalie analyzy referenc¢nou

metodou.
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J
1

Produkt Zmes OlgjEtanol Roztok katalyzétora

Obr. 4.1 Schématické zobrazenie prieto¢ného reaktora s dvomi vstupmi a
zapojenim FTIR monitorovacieho systému

4.3.3 Analytické metody

V priebehu reakcie boli podla potreby odoberané vzorky reakénej zmesi, spo-
soby tupravy vzoriek sa lisili podla zvolenej analytickej metody. Odber vzoriek
bol vykondvany pomocou injekénej striekacky, ktora bola napojena na hadicku
siahajicu na dno reaktora pre odber reprezentativnej vzorky. Ako referencna
analyza pri zistovani zloZzenia reak¢nej zmesi bola pouzita metéda plynovej chro-
matografie, ktord je najbeznejSia, ndrodnymi a medzinarodnymi normami na

celom svete predpisand metdda na stanovenie zloZenia bionafty.
e Analyza zloZenia reakénej zmesi metédou plynovej chromatografie

Vzorka cca. 2 mL reakénej zmesi bola ihned po odobrani premiesana vo vialke s
kyselinou adipovou (0.1M, pipetované po 3 mL), ¢im doslo k zastaveniu reakcie
a je tym padom mozné kedykolvek vykonat analyzu vzoriek. Vialka s kyselinou
bola pred vloZenim vzorky zvazena, aby bolo mozné opdtovnym zvazenim vialky
so vzorkou vypoéitat hmotnost vzorky. Odobrana vzorka bola nasledne pouzita

pre chromatograficku analyzu.
Metodou plynovej chromatografie boli kvantitativne stanovené glyceridy (t;.
TG, DG, MG), etyl estery mastnych kyselin ako aj glycerol. Z vialky uréenej na

chromatografiu bolo odobrané cca. 300 mg vzorku, ktory bol nasledne zriedeny
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4 mL pyridinu (Sigma-Aldrich). Nasledne sa odobralo cca. 200 mg vzorku do
vialky, kam boli pridané taktiez vnatorné standardy s objemom 0,5 mL. Pre
kvantifikdciu glycerolu bol ako vnutorny Standard pouzity [ISO:1,4-butanediol,
pre FAEE (etyl estery mastnych kyselin) IS1: C15:0, a pre glyceridy IS2: Trica-
prin. Vzorky boli derivatizované pomocou 100 ul BSTFA (bis(trimethylsilyl)tri
— fluoracetamid) po dobu 15 minut. Dalej boli vzorky zriedené heptanom (do
vysledného objemu 5,5 mL) a vstreknuté do plynového chromatografu. Ide o

metodu publikovani vyskumnym timom na FAI UTB [42].
e Stanovenie obsahu mydiel a volnej bazy v reakénej zmesi

Do titra¢nej banky s 4 mL kyseliny sirovej bola diferen¢ne odvazené vzorka
reakénej zmesi (cca. 6 mL). Do banky bolo d'alej nadavkované cca. 50mL zmesi
etanolu a demineralizovanej vody (v objemovom pomere 4:1), aby bola titra¢néa
banka zaplnené. Zmes v titra¢nej banke bola dékladne premiesané. Takto pripra-
veny roztok vzorky reak¢nej zmesi bol potom titrovana pomocou 0,1N TMAH
(Tetramethylamonium hydroxid) na automatickom titratore Mettler-Toledo G20

s potenciometrickou indikéciou bodu ekvivalencie.

4.3.4 Vyvinuté analytické metody

e Metoda analyzy zloZenia reakénej zmesi pomocou merania indexu lomu

Boli sktimané tri r6zne metoédy pripravy vzoriek:

A) Odber priblizne 5 mL reakénej zmesi a analyza bez d'alsej apravy.

B) Priblizne 5 mL odobranej reakénej zmesi sa v sktumavke opatrne pretre-
pévalo s 5 mL 0.05M vodného roztoku kyseliny sirovej, aby sa okamzite
zastavila reakcia - neutralizoval sa katalyzator. Zmes bola nésledne odstre-
dena na centrifage 15 minit pri 6000 otackach za minttu; nasledne bola

po odstredeni odobrané a analyzované horné vrstva.

C) Priprava vzorky bola rovnaka ako v pripade B, avSak po odstredeni bola

horné vrstva eSte dokladne pretrepané s ¢istym glycerolom v objemovom
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pomere 1:1 a znovu odstredené na centrifuge 15minat pri 6000 otackach za
minatu. Takto pripravend vzorka, resp. jej horna vrstva bola podrobena

analyze.

Index lomu bol analyzovany pomocou refraktometra Exacta Optech RMI
Abbe Refractometer mod. RMI. Presnost merania bola 10~* pri 40°C - ter-

mostaticky riadena teplota pomocou vodnej lazne Thermo Haake P5.

e Metdda analyzy zloZenia reakénej zmesi pomocou merania vodivosti

Experimenty prebiehali v 250 mL banke s magnetickym mieSadlom umiestne-
nej vo vyhrevnom hniezde. PryZzovou zatkou bola vedené sonda na meranie vo-
divosti. Hodnota vodivosti bola meranid pomocou konduktometra inoLab Cond

740P so sondou TetraCon 325 s rozsahom merania 1 pS/cm az 2 S/cm.

e Metdda analyzy zloZenia reakénej zmesi pomocou infracervenej spektro-

metrie s Fourierovou transformaciou

FTIR meranie prebiehalo pomocou vyvinutého online systému - pouzita bola
prieto¢na cela, ktora bola silikbnovymi hadickami prepojenéd s reaktorom, mem-
branova pumpa KNF Lab Simdos 10 zabezpecovala kontinualny prietok reakénej
zmesi z reaktoru do prietocnej cely a zase spit do reaktoru. Samotna FTIR
analyza prebiehala pomocou spektrometra Nicolet FTIR iS50 od firmy Thermo
Scientific, vybaveného ATR, vzorkovacim nastavcom s diamantovym krystalom,
na ktorom bola upevnena prieto¢na cela. Vsetky spektré boli zaznamenavané
s nastavenim 10 skenov pre jednu analyzu a rozliSenim 4cm~'. Pozadie bolo
snimané pred zaciatkom kazdého experimentu - bez prieto¢nej cely. OMNIC
Software, ktory dodéava spolocnost Nicolet, bol pouzity na zber spektier a na
ich prvotnt analyzu. Priebeh merania kazdého experimentu bol automatizovany
pomocou makra v OMNIC-u, s nastavenim minttovej peridédy medzi analyzami

spolu s uloZenim spektra.
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4.4 Vyhodnocovanie experimentalnych dat

4.4.1 Regresné modely analytickych metod

e Linearna regresia [113]

Linearna regresia je Statistickd metoda, ktorda sa pouziva na Studium vztahu
medzi dvoma (alebo viacerymi) premennymi. Zakladnym cielom linearnej re-
gresie je vytvorit model, ktory dokéze predpovedat hodnoty jednej premennej
zévisle na hodnotach inych premennych, ktoré sa nazyvaju nezavislé premenné.

V jednoduchej linearnej regresii (Simple Linear Regresion, SLR) mame jednu
nezavisli premennt, ktord sa pouziva na predikciu hodnét jednej zévislej pre-
mennej. Model je v podstate predstaveny linedrnym vztahom medzi nezavislou
a zavislou premennou, ktory sa vyjadruje pomocou rovnice priamky v dvojroz-
mernom priestore.

Pri viacnésobnej linearnej regresii (Multiple Linear Regression, MLR) je pre-
dikovana hodnota zévislej premennej vypocitand ako linearna kombinacia hod-
not vsetkych nezavislych premennych, kde kazda nezéavisla premenna mé svoj

vlastny koeficient. Tento model méze byt vyjadreny vzorcom:

y(w, ) = wo + w1.21 + w2.22 + ... + Wy.Ty (4.43)

Cielom linearnej regresie je najst najlepsi subor parametrov wq az wy, ktoré
minimalizujt rozdiely medzi pozorovanymi a predpovedanymi hodnotami zavis-

lej premennej y.

e Partial Least Squares (PLS) [114]

Partial Least Squares (PLS) je regresna metoda, ktord je pouzivand na mo-
delovanie vztahov medzi nezavislymi a zavislymi premennymi v pripadoch, ked
data vykazuju vysoku multikolinearitu (tj. ked st nezavislé premenné silne ko-
relované medzi sebou) alebo v pripadoch, ked je pocet nezavislych premennych

vysoky voci poctu vzoriek.
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Hlavnym cielom PLS regresie je minimalizovat sumu $tvorcov odchylok medzi
pozorovanymi hodnotami zéavislej premennej a predpovedanymi hodnotami vy-
tvorenymi modelom. Na rozdiel od tradi¢nej linearnej regresie, ktora sa snazi
najst najlepsiu linearnu kombinaciu nezavislych premennych pre vysvetlenie zé-
vislej premenne;j.

Metoda PLS funguje tak, Ze vytvara nové, tzv. latentné (skryté) premenné
- komponenty, ktoré sii linedrnou kombinaciou pévodnych nezévislych premen-
nych. Tieto latentné premenné st potom pouZzité na modelovanie zéavislej pre-
mennej. Proces tvorby tychto latentnych premennych sa uskutociuje iterativne
a je optimalizovany tak, aby ¢o najlepSie vysvetloval variabilitu v zavislej pre-

menne;.

4.4.2 Metriky pre hodnotenie regresnych modelov

e Pearsonov korelacny koeficient [115, 116, 117]

Pearsonov korela¢ny koeficient je Statistickd metrika, ktora meria silu a smer

linearneho vztahu medzi dvomi premennymi. Je to ¢islo medzi -1 a 1, kde:

1 znamena tplnia pozitivnu linearnu koreléciu,
-1 znamené Gplnd negativnu linearnu korelaciu,
0 znamené ziadnu linearnu korelaciu.
Pomaha nam pochopit, ¢ existuje linedrny vztah medzi premennymi a aky
je jeho smer a sila. Avsak je dolezité si uvedomit, Ze Pearsonov koeficient moze
byt skresleny v pripade, zZe data nie st norméalne distribuované alebo v pripade

vyskytu extrémnych hodnét v datach. Preto by sa mal vzdy pouZivat v kontexte

a v kombinéacii s dalsimi metédami analyzy déat.
e Koeficient determinacie [115, 118§]

Koeficient determinacie, znamy tiez ako R-squared (R?), je Statistickd metrika

pouzivané na hodnotenie kvality a presnosti regresného modelu. Uréuje percento
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varidcie v zavislej premennej, ktoré je vysvetlené modelom vytvorenym na za-
klade nezavislych premennych. V podstate, ¢im vyssi je koeficient determinécie,
tym lepsie model vysvetluje variabilitu v zavislej premenne;j.

Koeficient determinécie sa pohybuje v rozsahu od 0 do 1. Hodnota 0 znamena,
ze model nedokaze vysvetlit Ziadnu variabilitu v zéavislej premennej, zatial ¢o
hodnota 1 indikuje, Ze model dokonale vysvetluje variabilitu. Aviak v praxi, R?
moze byt aj negativny, ak je model horsi nez priemer hodnot zavislej premenne;j.

R? sa ¢asto pouziva pri porovnavani réznych regresnych modelov a na po-
stdenie toho, ako dobre sa model prispésobuje pozorovanym datam. Je vSak
doélezité si uvedomit, ze R? nie je jedinym ukazovatelom kvality modelu a moéze
byt skresleny v pripade, Ze st data nesymetrické alebo v pripade, Ze nejaké dole-
7ité premenné chybaju v modeli. Preto je vzdy délezité brat do avahy aj dalsie

faktory pri hodnoteni regresnych modelov.
e Priemerna $tvorcova rezidualna odchylka [115, 119]

Priemerné $tvorcova rezidualna odchylka (Root Mean Squared Error, RMSE),
je Statistickd metrika, ktora kvantifikuje rozdiely medzi hodnotami predpoveda-
nymi modelom a skutoénymi hodnotami. Je to odmocnina z priemeru Stvor-
cov chyb medzi skutoénymi hodnotami a predpovedanymi hodnotami zévislej
premennej. RMSE sa pouziva na hodnotenie toho, ako dobre model predikuje
hodnoty zavislej premennej. V kontexte regulacie sa RMSE vypocita ako odmoc-
nina z priemeru stvorcovych rozdielov medzi pozadovanou hodnotou a skuto¢nou

hodnotou.

RMSE nam déava hodnotu, ktora vyjadruje, ako velmi sa predikcie modelu
lisia od skutoénych hodnot, resp. ako sa lisi skutoénd hodnota od pozadovane;j.
Cim nizsia je hodnota RMSE, tym lepsie sa model dokéze prisposobit a prediko-
vat skuto¢né hodnoty. Je to jedna z najpouzivanejSich metrik na vyhodnotenie
presnosti modelovania, najmaé v pripadoch, ked je délezité mat predstavu o tom,

ako dobre sa model dokaze adaptovat na nové udaje.
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4.5 Simulacia riadenia procesu

V prostredi Simulink prebehol navrh a testovanie riadiacich algoritmov za ti¢elom

posiidenia moznosti riadenia Studovaného procesu.

7 .¢

Parametre Modelu

teplota ‘ dy A’E} »C ‘ FAEEcontent f——
CSTReactorMassTwoFlows calcFAEEcontent
Teplota
——— | prietok
650 objemReaktoru

Objem Reaktoru

F

inputC vstupneKonc

VstupneC

Obr. 4.2 MATLAB bloky vytvorené v prostredi Simulink

V prostredi Simulink boli vytvorené dva bloky "MATLAB function"(obr. 4.2).
Prvy blok "CSTReactorMassTwoFlows"slazi ako blok riadeného procesu, resp.
je to funkcia modelu prieto¢ného reaktoru s dvomi vstupmi - sastava diferen-
cidlnych rovnic (vid kapitola 4.1.4). V Simulinku je mozné riesit sustavu dife-
rencialnych rovnic pomocou bloku MATLAB Function v kombinécii s blokom
Integrator. MATLAB Function blok obsahuje kod, ktory definuje diferencialne
rovnice. Tento blok prijima vstupné hodnoty (parametre modelu, teplotu, ob-
jem reaktoru, aktualny stav systému a vstupné prietoky) a vypocitava derivacie
stavovych veli¢in podla definovanych rovnic. Vystupom z MATLAB Function
bloku st derivécie, ktoré st nésledne privedené do bloku Integrator. Blok Inte-
grator integruje tieto derivacie v Case, ¢im poskytuje aktualne hodnoty stavovych
veli¢in. Tento proces prebieha iterativne, pricom MATLAB Function blok neu-
stale aktualizuje derivacie na zaklade aktualneho stavu a Integrator blok tieto

derivécie integruje, ¢o umozinuje simulovat dynamické spréavanie systému v Case.
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Pociato¢né podmienky, ktoré boli pouzité pri simulaciach odpovedali ustédlenému

stavu s koncentraciami jednotlivych zloziek uvedenymi v Tab. 4.3.

Tab. 4.3 Pociato¢né podmienky systému pouzité
pri simuléaciach

Zlozka (X) | TG | DG | MG | EtOH | FAEE | G | SOAP | CAT

cx [mmol/g] | 0.004 | 0.213 | 0.322 | 1.053 | 2.111 | 0.433 | 0.046 | 0.002

Druhy blok "calcFAEEcontent"pocita obsah FAEE (vid kapitola 4.2.2) z ak-
tualneho stavu systému, konkrétne z koncentracie jednotlivych zloziek. Tento
vypocet sa pouZiva na sledovanie priebehu reakcie. V redlnom systéme sa obsah
FAEE meria fyzicky pomocou FTIR (vid kapitola 4.3.4), preto je v Simulinku

jeho vypocet zahrnuty, nakol'ko tato hodnota slazi ako regulovana veli¢ina.

4.5.1 PID

Blok PID regulatora v Simulinku je nastroj uréeny na navrh a simuléciu ria-
diacich systémov vyuzivajtucich PID reguléciu. Tento blok umoziuje jednoduché
nastavenie a ladenie PID parametrov (P, I, D) s cielom optimalizovat odozvu
systému. PID Tune je aplikidcia v Simulinku, ktora automaticky ladi tieto pa-
rametre tak, aby systém dosiahol pozadovanii dynamickt odozvu. Vdaka PID
Tune je mozné rychlo a efektivne najst optimalne hodnoty pre PID regulator, ¢o
ulahcuje dosiahnutie stabilného a efektivneho riadenia studovaného systému - je
to teda idedlny néstroj na postudenie moznosti riadenia |5, 120, 121, 122, 123|.
Aplikacia PID Tune v Simulinku bola v praci pouzita pre hodnotenie moznosti
riadenia Studovaného systému a preto je vhodné bliZsie popisat jej funkcie a

dostupné moznosti:

e Model systému: PID Tune pouziva model studovaného riadeného sys-
tému na analyzu jeho dynamického spravania. Tento model moze byt za-

dany priamo alebo odhadnuty na zaklade reakcie systému na roézne vstupy.

e Vypocet parametrov: Na zdklade modelu a poziadaviek na vykon sys-

tému (ako st rychlost odozvy, presnost a stabilita), PID Tune vypocita



UTB ve Zliné&, Fakulta aplikované informatiky 37

zodpovedajice hodnoty PID parametrov.

e Simulacia a analyza: PID Tune simuluje sprévanie systému s navrhnu-
tymi PID parametrami a zobrazuje vysledky vratane prechodovej odozvy,

stability a presnosti.

e Upravy a doladenie: Umoziiuje manuélne tpravy navrhnutych para-
metrov a okamzite zobrazuje vplyv tychto tiprav na spravanie systému. Je

tak mozné iterativne doladit parametre na dosiahnutie lepsieho vykonu.

e Implementacia: Po dokonéeni ladenia je mozné navrhnuté PID parametre

priamo implementovat do regulatora v Simulinku.

PID Tune tak zjednodusuje a urychluje proces navrhu a ladenia PID regula-
tora tym, Ze poskytuje automatizované a interaktivne nastroje na optimalizaciu
riadenia [120, 121, 122, 123].

§4

out.simout

CSTReactorMassTwoFlows

Obr. 4.3 Schéma v prostredi Simulink pouZzité pri ndvrhu a simulacii riadenia
prieto¢ného reaktora pomocou PID reguléatora

Schéma na obr. 4.3 bola pouZita pri navrhu a simulacii riadenia prieto¢ného
reaktoru pomocou PID regulatora. Na vystup z PID regulatora bola aplikované
saturdcia v rozsahu 0-10 mL/min, resp. bol obmedzeny akény zasah v tomto
rozmedzi v silade s moZnostami dostupnej membranovej pumpy v redlnom labo-
ratornom systéme. Prietok V2 (tzn. zmes Olej:Etanol) bol pri tychto simulaciach
konstantny. Ak¢éna veli¢ina je teda len prietok V1 (roztok katalyzatora NaOH v

etanole).



38 UTB ve Zliné&, Fakulta aplikované informatiky

Pri pouziti PID Tune bol vyuzity navrhnuty matematicky model systému
s parametrami ziskanymi pouzitim realnych dat z experimentov vo vsddkovom
reaktore. Tento matematicky model popisuje dynamické vlastnosti riadeného
systému, systém bol automaticky linearizovany na zaklade zvolenej pozadovanej
hodnoty obsahu FAEE - v danom pracovnom bode. Mnohé met6édy névrhu a
ladenia regulatorov, vratane PID, st vyvinuté pre linearne systémy. Bolo mozné
definovat pozadované Kkritéria riadenia, ako rychlost odozvy a presnost. Boli otes-
tované viaceré moznosti rychlosti odozvy v kombinacii s robustnou alebo agre-
stvnou regulaciou. Vyuzita bola moznost automatického ladenia parametrov PID
regulator na zaklade zvolenych kritérii, poc¢as ladenia boli sledované prechodové
odozvy ako aj vplyv zmeny parametrov na stabilitu riadeného systému. Aplikacia
PID Tune v Simulinku umoznila flexibilne prispdsobit parametre PID regulétora
pomocou konkrétnych poziadaviek za t¢elom dosiahnut stabilné a efektivne ria-
denie. Pri v8etkych testovanych a prezentovanych névrhoch riadenia bola overené
stabilita.

4.5.2 MPC

Blok MPC (Model Predictive Controller) v Simulinku je néastroj na navrh a si-
muléciu pokrocilych riadiacich systémov, ktoré vyuzivaja modelovo prediktivnu
reguléciu. Tento blok predpoveda budiice spravanie systému na zaklade mate-
matického modelu a optimalizuje riadiace vstupy tak, aby dosiahol pozadovanu

vykonnost pri zohladneni obmedzeni a poziadaviek [5, 124, 125].

Aplikacia MPC Designer bola v praci pouzita za ti¢elom posidenia moznosti

riadenia Studovaného systému a preto st popisané nizsie jej funkcie a moznosti:

e Model systému: MPC regulator pouziva matematicky model systému,
ktory moze byt zalozeny na fyzikalnych rovniciach alebo identifikovany z

experimentalnych dat - model zachytava dynamické spravanie systému.

e Predikcia budtceho spravania: Na ziklade modelu MPC regulétor
predpoveda budice spravanie systému pocas urcitého c¢asového prediké-
ného horizontu a pocita, ako budu riadiace vstupy ovplyviiovat vystupy

systému.
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Obr. 4.4 Schéma v prostredi Simulink pouzité pri ndvrhu a simulacii riadenia
prieto¢ného reaktora pomocou MPC regulatora

e Optimalizacia riadiacich vstupov: MPC regulator optimalizuje ria-
diace vstupy tak, aby minimalizoval odchylku od pozadovanych hodno6t

pri zohl'adneni vSetkych obmedzeni systému.

e Receding horizon princip: Iba prvy riadiaci vstup z optimalizovaného
sekvencie sa aplikuje na systém. Potom sa ¢asovy horizont posunie dopredu
(receding horizon) a cely proces predikcie a optimalizacie sa opakuje pri

kazdom vzorkovacom kroku.

e Simulacia a ladenie: Simulink poskytuje nastroje na simulédciu sprava-
nia MPC reguldtora s moZnostou ladenia parametrov ako je predikény
horizont, vdhové faktory v cielovej funkcii a obmedzenia. Toto umoziiuje

optimalizovat vykon regulétora pre konkrétny systém.

Optimalizacia parametrov MPC regulatora je interaktivny proces, ktory za-
hfha simulacie a analyzu odozvy systému. V Simulinku je mozné tieto parametre
doladit pomocou néastrojov na vizualizdciu a analyzu, ktoré poméahaji najst op-
timéalne nastavenia pre pozadované spravanie riadeného systému [124, 125].

Pomocou aplikdcie MPC designer bol navrhnuty MPC model, podobne ako v
pripade pouzitia PID regulacie bol navrhnuty matematicky model linearizovany.
Pri navrhu MPC modelu bola pouzita struktara s jednym ovladanym vstupom
(prietok) a jednym meranym vystupom (obsah FAEE), predikény horizon je

nastaveny na 15 minit. Znovu je aplikovana saturacia vystupu regulatora v roz-
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medzi 0-10 mL/min. Taktiez boli definované kritéria riadenia - rychlost odozvy
a presnost. Znovu boli otestované rozne rychlosti odozvy v kombinacii s robust-
nou alebo agresivnou regulaciou. Z rady otestovanych modelov a nastaveni st
medzi vysledkami prezentované len tie s najlepsimi vysledkami - kde bola ako
posudzovaci parameter kvality riadenie pouzita hodnota RMSE (vid kapitola
4.4.2). Podobne ako v pripade PID riadenia, aj pri prezentovanych névrhoch

MPC riadenia bola overované stabilita systému.
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5 Hlavné vysledky prace

5.1 Navrh a validacia kinetického modelu

Navrh kinetického modelu bol od zaciatku zamerany na vyvoj a validaciu mo-
delu, ktory sa zaoberéd etanolyzou spolu s vedlajsou reakciou - saponifikiciou.
Z matematického hl'adiska saponifikidcia vyznamne ovplyviiuje rychlost hlavnej
reakcie — etanolyzy, kedZe vedlajsia reakcia spotrebiva katalyzator. Tento vplyv
je kI'i¢ovy pre presnii predikciu kinetiky celého systému a optimalizaciu procesu
etanolyzy.

Nakolko bolo potrebné ziskat realne data z priebehu reakcie pre vyvoj, tes-
tovanie a néslednt validaciu kinetického modelu, bol proces sledovany pri roz-
nych reakénych podmienkach. Ako zdroj mastnych kyselin bol pouzity repkovy
olej, ktory reagoval s etanolom (EtOH), v konstantnom molarnom pomere 1:6
(olej:EtOH) za pritomnosti katalyzatora - hydroxidu sodného (NaOH) - v troch
koncentra¢nych trovniach (0.25 % hm.; 0.50 % hm. a 1.00 % hm. vo¢i navazke
oleja). Pokusy boli opakované v rozsahu teplot 40-60°C. Vzorky reakénej zmesi
boli pravidelne odoberané a spracované podla postupu uvedeného v kapitole
4.3.3. Data pouzité pri validacii st z 11 experimentov, pri ktorych bolo ziska-

nych 630 unikatnych experimentalnych bodov.

Tab. 5.1 Zékladné nastavenie vah pre jednotlivé

zlozky
Zlozka | Vaha [-]
TG 0.9
DG 0.7
MG 0.3
EtOH 0.0
FAEE 1.4
G 1.0
SOAP 1.0
CAT 1.0

Ziskané kinetické data boli najskér podrobené kontrole, bola spocitana lat-

kova bilancia v jednotlivych bodoch a porovnané s poc¢iatoénymi podmienkami.
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Ako ucelova funkcia pri optimalizécii parametrov navrhnutych modelov bola po-
uzita suma vazenych stvorcov relativnych odchylok (vid kapitola 4.2.1), zakladné
nastavenie vah pre jednotlivé zlozky reakénej zmesi vystupujice v modeloch je
uvedené v Tab. 5.1. Ukazky dat a priebehu optimalizacie st uvedené v prilohe
B. Nakol'ko pouzité analytické pristroje pracuji s istou mierou neistoty - v za-
vislosti na pouzitych kalibraciach a koncentra¢nych trovniach jednotlivych latok
v odobranych vzorkéach, boli pre jednotlivé vzorky a analyzy vhodne upravené

vahy, aby lepsie reflektovali kvalitu ziskanych dat.

Tab. 5.2 Vysledky optimalizacie parametrov
navrhnutych modelov

Model | Hodnota tcelovej funkcie || | Priemerna odchylka [mmol/g|
01 116 0.046
02 361 0.103
03 91 0.042
04 226 0.087
05 120 0.050
06 716 0.095
07 166 0.076
08 276 0.107
09 240 0.093
10 909 0.103
11 260 0.092
12 590 0.101

Kinetickému modelu (v kapitole 4.1), ktorého validécia je v tejto kapitole pre-
zentovand, predchadzalo viacero foriem modelov (vid priloha A), prebehla rada
vypoCtov a prezentovany model vykazoval zo sady testovanych modelov najlep-
sie vysledky (vid Tab. 5.2). Navrhnuté a otestované modely boli inspirované
prestudovanou literatiurou (vid kapitola 2) a priebezne upravované na zaklade
ziskanych vysledkov. Model 03, ktorého parametre sa podarilo optimalizovat s
najlepSou hodnotou tcelovej funkcie, vykazoval priemernti absolitnu odchylku
modelu od experimentalnych dat 0.042 mmol/g, ¢o je s ohladom na fazové cho-
vanie systému dobry vysledok. Ziskané parametre modelu 03 st uvedené v Tab.

5.3. Tieto parametre boli pouzité na vykreslenie simulacie procesu a porovnané s
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Tab. 5.3 Ziskané parametre modelu s najmensou
priemernou odchylkou

i | ki[emo" /min] i E 4i[J/mol]

1 2713930 1 9614

2 24970100 2 919639

3 3365520 3 32760

4 15772500 4 919772

5 28344700 5 41485

6 2092440 6 45320

7 1361080 7 33858
1] 0.905 mf1] | 1.245

experimentalnymi datami na Obr. 5.1 az 5.4. Experimentalne data st vyznacené
ako body - jednotivé odbery reakénych zmesi a ¢iarami je znazornena simulacia
modelu.
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Obr. 5.1 Porovnanie Experimentéalnych dat (body) so simulaciou modelu
(¢iary) - Teplota 40°C, 0.25 % hm. NaOH voéi oleju
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Obr. 5.2 Porovnanie Experimentéalnych dat (body) so simulaciou modelu
(¢iary) - Teplota 50°C, 0.50 % hm. NaOH voéi oleju
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Obr. 5.3 Porovnanie Experimentalnych dat (body) so simulaciou modelu
(¢iary) - Teplota 50°C, 1.00 % hm. NaOH vod¢i oleju

Model 03, ako uz bolo spomenuté vyssie, vykazoval po optimalizacii parame-

trov najnizsiu hodnotu tucelovej funkcie a zaroven dosiahol najmens$iu priemerni

odchylku od experimentalnych dat. Tento model predpoklad4 dokonalé miesanie

- homogenitu - reak¢nej zmesi. V realite je vSak systém silne neidedlny, hete-

rogénny, so zlozitym fazovym chovanim, avSak aj napriek tomu dokéze model

predikovat jeho spravanie s prijatelnou presnostou. Model predpoklada vratné

reakcie etanolyzy a rozne rychlosti reakcie pri transesterifikacii TG, DG a MG.

Saponifikicia je v modeli 03 popisana ako nevratné reakcia s jednotnou rychlos-

tou pre jednotlivé glyceridy (TG, DG, MG). Celkovy pocet parametrov Modelu
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Obr. 5.4 Porovnanie Experimentéalnych dat (body) so simulaciou modelu
(¢iary) - Teplota 60°C, 0.50 % hm. NaOH vodi oleju

03 je 16 (vid Tab. 5.3), ¢o je v porovnani s inymi obdobnymi publikovanymi
modelmi maly pocet. Napriek tomu model dokazal dobre predikovat priebeh

reakeii.

Ako bolo podotknuté v kapitole 2, v literature je spominané vedlajsia reak-
cia - saponifikicia - zanedbavana. Aktuélne existuje len jedna studia [99], ktora
sa zaoberala modelovanim etanolyzy so zahrnutou saponifikiciou, avSak autori
kvantitativne nevalidovali priebeh saponifikacie - vedlajsiu reakciu vobec expe-
rimentalne nesledovali, dokonca ani nesimulovali jej priebeh. V ich préci bol
parameter pre tuto vedlajsiu reakciu pouzity ako d'alsi stupent voInosti modelu,
ktory pomohol lepsie nafitovat ziskané data z etanolyzy. Autori pouzili iny model,
taktiez pracovali s inym typom oleja a pri odlisnych reakénych podmienkach nez
st uvazované v tejto dizertacnej praci. Rozdielny model, podmienky a vstupné

suroviny mozu mat za désledok rozlicné vysledné parametre modelov.

Absencia relevantného a spolahlivého modelu viedla k navrhu a validacii ori-
ginalneho modelu 03, ktory dokiZe presne predikovat okrem vyvoja etanolyzy aj
priebeh saponifikacie. Tento model, spolu so ziskanymi parametrami, je v dalich

kapitolach tejto dizertacnej prace pouzity pre simulacie etanolyzy.
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5.2 Simulacia a optimalizacia vyrobného procesu

5.2.1 Vsadkovy reaktor

Za ucelom lepSej predstavy sprévania systému prebehli simulacie ziskaného mo-
delu pri réznych reakénych podmienkach. Najdoélezitejsie reakéné podmienky z
pohl'adu vynosu, ako bolo spomenuté v kapitole 2, st molarny pomer medzi al-
koholom a triglyceridmi, reakény ¢as, typ a koncentracia katalyzatora a taktiez
reakéna teplota. V tejto praci, nakolko ide o etanolyzu méame jasne zadany typ
alkoholu, tj. etanol, po §tudiu literatiry bol vybrany molarny pomer 6:1, nakol'ko

tento parameter je v literatire Siroko rozoberany.
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Obr. 5.5 Simulacia transesterifikicie vo vsadkovom reaktore pri roznych
reakénych podmienkach

Na Obr. 5.5 je mozné pozorovat, Ze transesterifikicia prebieha rychlejsie a v

sledovanom ¢ase so zvySujtcou sa reakénou teplotou a koncentraciou katalyza-
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tora dosahuje vyssiu konverziu, ¢o zodpoved4 teoretickym predstavam. Taktiez
mozno posudit, Ze so zvySujucou reakénou teplotou klesa pomer koncentracie
mydla v reakénej zmesi ku konverzii glyceridov. Reakcia bola simulovana v ex-
perimentélne Studovanom rozsahu pociato¢nej koncentracie katalyzatora a v Sir-
Som rozsahu tepldt (30 - 70°C), tzn. simulécie pri teplotach 30°C a 70°C nie st
podloZzené experimentalnymi datami, avSak vdaka modelu moézeme mat aspon
okrajovu predstavu ako by reakcia za tychto podmienok prebiehala. Zo simula-
cie sa d4 usudit, Ze priebeh konverzie glyceridov pri teplote 50°C a pociatocnej
koncentracii katalyzatora NaOH 0.1 mmol/g je velmi podobny ako modelom
predikovany priebeh konverzie pri teplote 70°C a pociato¢nej koncentracii NaOH
0.05 mmol/g. Mozeme predpokladat, Ze zvySenim reakénej teploty mozeme znizit
dévku katalyzatora pri zachovani potrebnej konverzie. ZniZzenim mnozstva pou-
zitého katalyzatora je taktiez mozné zvygit ¢istotu produktu, kedZze pri pouZiti
vysSej davky katalyzatora vznikd aj viac mydla, ¢o ma za doésledok nizsiu kva-
litu produktu a zvysSené riziko komplikacii pri separacii - zaverecnej faze vyroby
esterov. Diskutované podmienky (70 °C, 0.05 mmol/g NaOH) sa teda na zaklade

simulac¢nych vypoctov javia ako optimélne.
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5.2.2 Prieto¢ny reaktor s jednym vstupom
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Obr. 5.6 Priebeh reakcie v prieto¢nom reaktore s objemom 650 mL pri
zmenach prietoku reakénej zmesi pri teplote 50 °C

Nakol'ko moderny velkokapacitny priemysel uprednostiiuje pouZitie prietoc-
nych reaktorov, bol pre tcely simulacie navrhnuty model etanolyzy v prieto¢nom
reaktore (vid kapitola 4.1.3). Tento model sluzil pre ucely simulacie a ziskanie
predstavy o prieto¢nom systéme, modze sluzit ako dobry zéklad pre testovanie
riadiacich algoritmov. Simulaciou modelu s pouzitim parametrov zo vsadkového
reaktoru (Tab. 5.3) dokaZeme odhadnut spravanie systému. Mierka simulacii bola
zvolené s ohladom na naslednu realizéciu redlneho transesterifika¢ného reaktoru

v laboratérnom meritku. V simuléacii bol ako vstup riadenia zvoleny prietok
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reakénej zmesi, konkrétne zmes oleja, etanolu a katalyzatora v konstantnom po-
mere (vid Tab. 4.1), ktora pritekd do prieto¢ného reaktoru s objemom 650 mL,
tzn. Ze vystupny prietok bude zhodny s vstupnym prietokom. Obr. 5.6 zobrazuje
simulaciu prieto¢ného reaktoru pri zmenach prietoku reakénej zmesi a je na hom
mozné sledovat spravanie sa tohto systému, resp. pozorovat reakciu systému na

skokovil zmenu prietoku reakénej zmesi.
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Obr. 5.7 Statickd charakteristika prieto¢ného reaktoru s objemom 650 mL s
prietokom reakénej zmesi pri teplote 50 °C

Prietok reakénej zmesi moze byt pouzity ako akénéa veli¢ina pri riadeni tohto
systému. Za tcelom zistenia zavislosti prietoku reakénej zmesi na konverzii bola
vypracovana staticka charakteristiku na obr. 5.7, na ktorej je mozné vidiet usta-
lené stavy pri jednotlivych konstantnych prietokoch. Umoziiuje nam teda poro-
zumiet ako by mal systém reagovat v dlhodobom horizonte na rozne vstupné
signaly. Je zrejmé, Ze pri nizSom prietoku rastie konverzia v ustalenom stave, ¢o
suvisi so strednou zdrznou dobou v reaktore - reaktanty maja tym paddom dlhsiu

dobu na reakciu.
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5.2.3 Prieto¢ny reaktor s dvomi vstupmi

Ako bolo uvedené v predchédzajucej kapitole, prieto¢ny reaktor s jednym vstupom
bol pouzity na ziskanie zékladnej predstavy o spravani systému. V tomto pripade
sa sledovalo, ako stredna zdrzna doba ovplyviuje vystupnd konverziu a zloZenie
reakénej zmesi. V praxi by v8ak nastal problém so zmieSanim oleja, etanolu a
katalyzatora este pred vstupom do reaktora. Reakcia by totiz zacala okamzite,
¢o by znamenalo, Ze by prebiehala mimo optimalne reakéné podmienky, ako su
intenzita mieSania a teplota. Model s jednym vstupom taktiez obmedzuje moz-
nosti riadenia, pretoze sa zameriava iba na zdrznt dobu, ¢o je hrubsi pristup a
obmedzuje tym vyrobnu kapacitu. AvSak reaktory s dvoma vstupmi umoziuju
racionalnejsie riadenie, ktoré je lepsie prispésobené optimalizacii obsahu kata-
lyzatora a inych parametrov, z tohto dévodu bol navrhnuty model prieto¢ného
reaktoru s dvomi vstupmi (vid kapitola 4.1.4 ), ktory ma vyssiu prakticka vyu-
ziteInost, kedze st oddelené zlozky oleja a katalyzatora. Aj v tomto pripade si
pouzité parametre modelu (Tab. 5.3) ziskané z dat reakcii vo vsadkovom reak-
tore. Vstupuju dva prietoky (vid Tab. 4.2), z ktorych jeden je zloZeny zo zmesi
oleja a etanolu a ten druhy je zmes etanolu a katalyzatora. Podobne ako pri
reaktore s jednym vstupom bol uvazovany reaktor s objemom 650 mL, vstupné
prietoky v rozsahu od 0 do 10 mL za minatu. V8etky simulécie uvazuji s kon-

Stantnou teplotou 50°C.

Obr. 5.8 zobrazuje simuléciu prieto¢ného reaktoru s dvomi vstupnymi prie-
tokmi, pricom jeden z nich - V1 roztok katalyzatoru - sa meni{ a je mozné po-
zorovat reakciu systému na skokova zmenu prietoku katalyzatora a druhy - V2
zmes olej:etanol - je konstantny. Prave prietok katalyzatora moze byt pouzity ako
akeéné velic¢ina pre riadenie tejto reakcie v prieto¢nom systéme. Zmenou mnoz-
stva katalyzéatora je mozné prakticky okamzite reagovat na zmeny v systéme, ¢o
je vyhodné pre riadenie. Oproti tomu vyuzitie teploty ako akénej veli¢iny pre
riadenie $tudovaného systému nie je prili§ vhodnéa, nakolko teplota méa velké
oneskorenie, nie je moZzné skokovo zmenit teplotu reak¢nej zmesi, najmé ak by
slo o priemyselny reaktor s objemom v radoch tisicov litrov. Systém na obr. 5.8
je iniciovany z pociato¢ného stavu, kde v reaktore je v ¢ase 0 min hned reaktor

naplneny zmesou vSetkych zloziek a za¢ina pritok zmesi olej:etanol a roztoku
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Obr. 5.8 Priebeh reakcie v prietotnom reaktore s objemom 650 mL s dvomi
vstupnymi prietokmi - pri zmenach prietoku roztoku katalyzatora - systém
iniciovany s nezreagovanou reakénou zmesou v reaktore pri teplote 50 °C

katalyzatora. To je pozorovatelné na konverzii, ktord mé na zaciatku hodnotu
0. Avsak pri tomto pristupe nabehu reaktora je pomerne dlha dobu vyrabany
nesStandardny produkt - odpad, ktory sa musi prinajlepSsom prepracovat, ¢o pred-
stavuje straty. V realite sa predpoklada pouzitie semi-prietocné reaktoru, tzn.
najskor nasadenie vsadky, prebehnutie reakcie v rezime vsadkového reaktora a
nésledné spustenie vstupnych prietokov do reaktoru - prepnutie do rezimu prie-

tocného reaktora.

Pre postidenie rozdielneho pristupu je na obr. 5.9 simulovany systém prie-
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Obr. 5.9 Priebeh reakcie v prietotnom reaktore s objemom 650 mL s dvomi
vstupnymi prietokmi - pri zmenéch prietokov - systém iniciovany so
zreagovanou reakénou zmesou v reaktore pri teplote 50 °C

tocéného reaktoru iniciovany so zreagovanou reakénou zmesou v reaktore. Tento
systém bol spusteny s poc¢iatoénymi podmienkami, ktoré odpovedali zreagova-
nej reakénej zmesi s hodnotou konverzie cez 93 %. V tejto simulécii bola okrem
zmeny prietoku roztoku katalyzétora sledované aj skokova zmena prietoku zmesi
olej:etanol. Na zaciatku simulacie je pozorovatelny néstup pritoku glyceridov,
ktoré ovplyvnili hodnotu konverzie - konverzia klesla, reakéné zmes sa nariedila
glycerdmi, avSak nasledne mozno pozorovat nastup reakcie smerujtci k ustéle-
nému stavu. Tymto spésobom je mozné sledovat spravanie systému pri zmenéch

prietokov. Aj v tomto pripade bola vypracovana statickd charakteristika (obr.
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5.10) pre lepsie porozumenie systému z hladiska chovania v ustalenych stavoch,

¢o je kIicové pre efektivny navrh riadenia systémov obecne.
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Obr. 5.10 Staticka charakteristika prieto¢ného reaktoru s objemom 650 mL s
dvomi vstupnymi prietokmi pri teplote 50 °C

Na obr. 5.10 méZeme pozorovat hodnoty konverzie v ustalenych stavoch, ale
taktiez percentualne vyjadrenu spotrebu katalyzatora na tvorbu mydiel (SOAP).
Pomocou tejto statickej charakteristiky moze byt vybrany pracovny bod, v kto-
rom bude systém linearizovany za ti¢elom pouzitia réznych metdd riadenia. Opti-
malizacia pracovného bodu je kIi¢ova nielen pre zlepsenie efektivity procesu, ale
aj pre znizenie nakladov na katalyzator a minimalizaciu vedlajsich produktov, ¢o
mé pozitivny vplyv na ekonomiku celého procesu. Pomocou modelu a statickej
charakteristiky bolo zistené, Zze optimalne podmienky st pri malom prietoku V2,
teda zmesi olej:etanol a pri vyssej rychlosti prietoku V1 - katalyzatora, v pripade,
Ze je ciel optimalizacie vysokd hodnota konverzie a mala spotreba katalyzatora

na tvorbu mydiel.

Na obr. 5.11 je zobrazena dynamicka charakteristika studovaného prieto¢ného
reaktora pri zachovani konstantného prietoku V2 (zmes olej:etanol) na hodnote
10 mL/min a skokovych zmenéach prietoku V1 (roztok katalyzatoru). Dynamické
zmeny boli sledované od dvoch ustélenych stavov pri teplote 50 °C: v pripade (a)
boli sledované zmeny konverzie od ustaleného stavu s prietokom V1 = 2 mL/min,
¢o odpoveda stavu, kedy je hodnota konverzie rovna 79.92% a v pripade (b) od
ustaleného stavu s prietokom V1 = 5 mL/min (konverzia = 91.81%). Je mozné

pozorovat, Ze v pripade (a) pri nizSej konverzii je systém citlivejsi na zmeny
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Obr. 5.11 Dynamické charakteristika prieto¢ného reaktoru s objemom 650 mL
pre skokové zmeny prietoku V1

prietoku V1, konkrétne pri zniZeni prietoku V1 o 60 % sa konverzia zniZi o cca. 25
% v priebehu 2 hodin. Pri zvySeni prietoku V1 je zmena konverzie menej vyrazna,
¢o je mozné pozorovat v oboch pripadoch (a) a (b) na obr. 5.11. V pripade (b),
kedy mozeme sledovat zmeny od ustéleného stavu pri vyssej konverzii je citlivost

na zmeny prietoku V1 o poznanie mensSia.

Na obr. 5.12 je simulovana dynamické charakteristika prieto¢ného reaktoru pri
zachovani konstatného prietoku V1 (roztok katalyzatora) na hodnote 2 mL/min
pri skokovych zmenach prietoku V2. V pripade (a) boli sledované zmeny kon-
verzie od ustaleného stavu s prietokom V2 = 5 mL/min (konverzia = 91.94%)
a v pripade (b) od ustaleného stavu s prietokom V2 10 mL/min (konverzia =
79.92%) pri teplote 50 °C. V oboch pripadoch je pozorovatelna podobna citlivost
ako pri zvyseni, tak aj pri znizeni prietoku V2. Rozdiely st, podobne ako pri sko-
kovych zmenéch prietoku V1 na obr. 5.11, pri porovnani (a) a (b), teda skokovych
zmenach od dvoch réznych ustalenych stavov. Znovu je mozné pozorovat mensiu
citlivost zmeny prietoku pri ustalenom stave s vy$Sou konverziou. Je dolezité
upozornit, Ze pri zmenach prietoku V2 st zmeny konverzie opa¢ného charakteru
nez bolo moZné pozorovat pri zmenach prietoku V1, nakolko zvySenim prietoku
V2 sa systém viac riedi (znizuje sa koncentrécia katalyzatora, skracuje sa zdrzna

doba), tym padom sa znizuje konverzia. Spominané nariedenie alebo v opa¢nom
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Obr. 5.12 Dynamické charakteristika prieto¢ného reaktoru s objemom 650 mL
pre skokové zmeny prietoku V2

pripade zakoncentrovanie sa taktiez na konverzii prejavi rychlejsie, resp. zmeny
prietoku V2 sa prejavia rychlejSie nez je to v pripade prietoku V1, nakolko je
studované reakcia - etanolyza pomala. AvSak ked porovname citlivost skokovej
zmeny prietoku V1 a prietoku V2, je mozné usudit, Ze prietok V1 je vhodnejsi
pri vol'be akénej velid¢iny.

Na obr. 5.13 je mozné pozorovat dynamickt charakteristiku pri skokovej
zmene teploty od ustaleného stavu pri teplote 50°C a pri zachovani konStant-
nych prietokov, v pripade (a) pri prietokoch V1 = 2 mL/min a V2 = 10 mL/min,
kedy je hodnota konverzie 79.92% a v pripade (b) pri prietokoch V1 = 5 a V2
= 7 mL/min, s konverziou dosahujucou hodnotu 94.47%. Aj pri skokovej zmene
teploty je mozné pozorovat, Ze systém je citlivejsi pri nizSej konverzii nez pri
vyssej, ¢o je sposobené vyssou reakénou rychlostou systému pri nizsej konverzii.
Pri zmenach teploty v rozsahu +60 % sa v pripade (a) zmena konverzie pohybuje
od -12 % do +6 % a v pripade (b) je tento rozsah vyrazne nizsi, konkrétne od
-4 % do 2 %. Pri porovnani spravania systému pri skokovych zmenéch teploty
a skokovych zmenach prietokov je citlivost systému na zmeny teploty vyrazne
nizgia. TaktieZ z praktického hladiska je skokova zmena teploty celej reakéne;j
zmesi vo vacsine pripadov malo pravdepodobnd, pretoze v priemyselnych pod-

mienkach pri velkych objemoch reaktorov je zmena teploty celej reakénej zmesi



56 UTB ve Zliné&, Fakulta aplikované informatiky

N
|

50 %
25%

o
o
=

-25%
-50 %

& o

Zmena konverzie [%] pri skokovej zmene teploty
L .

Zmena konverzie [%] pri skokovej zmene teploty

N
&

50 100 150 200 50 100 150 200

o

Cas [min] Cas [min]
(a) od ustaleného stavu: 50°C; (b) od ustéleného stavu: 50°C;
V1 =2mL/min; V2 = 10mL/min V1 =>5mL/min; V2 =TmL/min

Obr. 5.13 Dynamické charakteristika prieto¢ného reaktoru s objemom 650 mL
pre skokové zmeny teploty

velmi pomala.

Tieto grafy a simulacie poskytuji komplexny pohl'ad na spravanie prieto¢ného
reaktora pri roznych podmienkach. V prestudovanej literature (vid kapitola 2)
doteraz nebol pouzity podobny pristup pri optimalizicii vyroby a vybere akénej
veli¢iny v navéznosti na navrh riadenia. V dostupnej literattre autori riadili vsad-
kové reaktory pomocou teplotného profilu. V pri aplikécii prieto¢nych reaktorov
pouzivali ako akéné veli¢iny teplotu a prietok celej reakénej zmesi, ktoré, ako
bolo zistené na zéklade analyz a diskusie v tejto kapitole, nie sii najvhodnejsie
na riadenie. Aj z toho dovodu je znalost dynamickych a statickych charakteris-
tik prezentovanych v tejto kapitole dizertacnej prace zdsadna pre optimalizaciu

procesu a dosiahnutie ¢o najvyssej uc¢innosti a kvality produkcie.
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5.3 Sledovanie priebehu reakcie

V laboratériu vyskumnej skupiny, ktorej je autor ¢lenom, je pouzivana metoda
plynovej chromatografie. Tato metéda vSak vyzaduje odbornt obsluhu, naro¢nt
pripravu vzoriek pred analyzou (napr. derivatizacia vzoriek) a najméi ¢as, kedze
samotnéa analyza trva niekolko desiatok minut, ¢o je pre potreby riadenia nedo-
statocné. Z tohto dovodu boli na zéaklade literatiry a dostupného laboratérneho
vybavenia otestované niektoré fyzikalne vlastnosti reakénej zmesi ako mozné me-

tody sledovania priebehu reakcie.

5.3.1 Index lomu

Index lomu (Refractive Index, RI) je v literatire ¢asto spominané fyzikalna vlast-
nost, ale zatial Ziadna RI metoda s pozadovanymi vlastnostami nebola publiko-
vana. Bola skiimané vykonnost merani RI pri vysokych konverziach etanolyzy
a metoda bola validovanid pomocou referencnej metoédy zaloZenej na plynovej
chromatografii. (vid kapitola 4.3.4) Okrem toho boli otestované rézne metody
rafinacie reakénych zmesi, bol porovnévany ich vplyv na spolahlivost RI merani.
Validovana metéda bola pouzita taktiez v poloprevadzkovom meritku na tcely
monitorovania reakcie, overovania koncovych bodov reakcie a sledovania kvality
findlneho produktu - etyl esterov mastnych kyselin. Tieto vysledky dizertacie
vyustili do publikacie [P.1].

Uspesné uréenie zlozenia reakénej zmesi etanolyzy sa opiera o rozdiel v RI
medzi vstupnou surovinou (TG, np = 1.46575 v pripade repkového oleja) a ko-
neénym produktom (FAEE, np = 1.44725 v pripade etyl esterov pripravenych z
repkového oleja). Aj napriek nepatrnému rozdielu umoziuje tato vlastnost roz-
lisit FAEE od pociato¢ného TG. Citlivost a spolahlivost merania vSak zéavisi
od pripravy vzoriek. Boli otestované tri sposoby pripravy vzoriek (vid kapitola
4.3.4), po¢inajuc meranim surovej reakénej zmesi (metoda A) a konc¢iac merani
vzorky po dvojitej extrakcii (metéda C). Obr.5.14 a Tab.5.4 dokumentuji vplyv
sposobu pripravy na citlivost a presnost merania. Rozdiely v RI medzi vzorkami
pripravenymi metédou A boli nevyznamné na rozdiel od metoédy C, ktord dosa-
hovala najvyssiu citlivost popisant smernicou a taktiez mala vyssiu spolahlivost

z hladiska koeficientu determinacie RZ.
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Obr. 5.14 Porovnanie troch metod pripravy vzoriek: zévislost hodnoty indexu
lomu na konverzif ziskanej pomocou GC

Tab. 5.4 Regresna analyza metdd pripravy vzoriek

Metoda | R - Pearsonov korelacény koeficient | R? - Koeficient determinécie
A -0.181 0.033
B -0.872 0.760
C -0.986 0.972

V priebehu transesterifikacnej reakcie sa TG premeni na FAEE a v reakénej
zmesi je pritomnych niekol'ko reakénych medziproduktov. Uvedené zmeny v zlo-
Zeni reakénej zmesi sa odrazaju aj v zmenéch RI. PresnejSie zmeny v zloZeni
esterovej fazy reak¢nej zmesi boli zaznamenané pomocou RI vo vzorkach pripra-
venych metdédou C. V d'alsom kroku bola skimana korel4cia RI s koncentraciami
zékladnych reakénych zloziek a reakénou konverziou v zodpovedajicich vzorkach
reakénej zmesi. Tab.5.5 sumarizuje ziskané vysledky. Je vidiet, Ze najvyssi kore-
la¢ny koeficient bol ziskany v pripade FAEE (-0.999) a konverzie (-0.998), ktoré
st teda najvhodnejsie parametre pre kalibraciu metédy. Tento vysledok bol oc¢a-
kavany, nakolko FAEE predstavuji hlavni zlaceninu vo findlnom produkte a

konverzia vyjadruje rozsah reakcie.
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Tab. 5.5 Korelacia vybranych parametrov s RI

Parameter | R - Pearsonov korela¢ny koeficient
TG 0.942
DG 0.986
MG 0.727
FAEE -0.999
Konverzia -0.998

Konverzia bola zvolena ako vhodny parameter pre ti¢ely monitorovania eta-

nolyzy a overenia koncového stavu reakcie. Metdéda bola kalibrovand pomocou

Standardov pripravenych zo vzoriek reakénej zmesi odobranych v réznych ca-

soch. Zlozenie kalibra¢nych standardov bolo stanovené Standardnou referen¢nou

metodou - GC. Kalibra¢né standardy teda odrézaju redlne zloZenie reakéného

systému s pritomnostou MG a DG. Ako je mozné vidiet na Obr.5.15, linearita

kalibra¢nej krivky je dobra s vysokou hodnotou koeficientu determinacie.
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Obr. 5.15 Kalibrécia a validécia metdédy na monitorovovanie etanolyzy

Kalibracia

0\ O  Kalibracné body
o — — Kalibracia

Y =-1.93*10X + 1.466
R? = 0.997 )

0 40 50 60 70 80 90 100

Konverzia [%]

Konverzia [%] pomocou RI

100

90

80 .

70

Kalibraéné body
40°C; 0.5% NaOH
40°C; 1.0% NaOH
50°C; 0.5% NaOH
50°C; 0.5% NaOH
50°C; 1.0% NaOH
60°C; 0.5% NaOH
=x

3.5% chyba

60

50

40

30

30 40

50 60 70 80 920
Konverzia [%] pomocou GC

pomocou indexu lomu

100

Za ucelom robustnej validacie navrhovanej metédy bol realizovany sibor ki-

netickych merani uskutocnenych pri réznych reakénych podmienkach. Vzorky

reakénych zmesi boli analyzované referencnou GC metédou a taktiez vyvinutou
RI metodou. Celkovo bolo na validaciou pouzitych 40 unikatnych vzoriek. Vali-
dacny graf parity na Obr. 5.15 ukazuje, Ze vo vacSine pripadov bol rozdiel medzi

RI metoédou a GC metddou nizsi ako 3.5 % aj v oblasti s vysokou konverziou re-
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akcie (85-100 %). Uvedeny rozdiel zodpoveda o¢akévanej experimentalnej chybe

aj v pripade referen¢nej GC metody.

Validovana metoda bola pouzita na monitorovanie priebehu reakcie. Reakéna
konverzia bola vyhodnotena oboma - vyvinutou RI aj referené¢nou GC metodou.
Ako je mozné vidiet na Obr.5.16, kde je porovnavané vyvinutéd RI s referenc-
nou GC metdédou na dvoch experimentoch pri réznych reakénych podmienkach
- poloprevadzkovy experiment (50°C, 0.5% hm. NaOH voéi oleju) a laboratorny
experiment (40°C, 0.1 % hm. NaOH voc¢i oleju). Metddy sa pri oboch pokusoch
zhoduji, ako bolo uz dokazané pri validacii metody. Vyvinutéd metdoda dokazala
sledovat priebeh reakcie a preto je vhodné na zakladné kinetické merania vyko-
navané v priemyselnych podmienkach. Moze byt taktieZz pouZita na ucely overe-
nia konca reakcie, pretoze je mozné rozlisit aj relativne maly narast konverzie.
Metodu je mozné aplikovat na priebeznu kontrolu stavu reakcie, ¢i reakcia do-
siahla pozadovanej hodnoty konverzie a tym padom by mohla sluzit ako metdda

rutinného riadenia procesu.
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Obr. 5.16 Monitorovanie konverzie reakcie - poloprevadzkovy experiment (50°C,
0.5% hm. NaOH vo¢i oleju) a laboratérny experiment (40°C, 0.1% hm. NaOH
voci oleju)
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5.3.2 Vodivost

Na zaklade studia literattury bola vodivost vybrana ako d'alsia skimana fyzikalna
vlastnost. Laboratorne pristrojové vybavenie obsahuje konduktomer so sondou,
ktora moze byt umiestnena priamo do reaktora (vid kapitola 4.3.4). Pocas prie-
behu reakcie boli odoberané vzorky, v ktorych bolo analyzované zloZenie reakénej
zmesi (vid kapitola 4.3.3). Hodnota vodivosti v priebehu reakcie, ako aj vysledky

analyz odobranych vzoriek, su zobrazené na Obr. 5.17.
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Obr. 5.17 Priebeh reakcie - vodivost v reaktore a vysledky analyz odobranych
vzoriek v ase

Analyzy vzoriek odoberanych pocas experimentu poukazali na korelaciu vo-
divosti s obsahom volnej baze a mydiel v reakénej zmesi ako aj s konverziou
glyceridov (vid Obr. 5.18). Avsak korelacia nebola potvrdena dalsimi experi-
mentami pri Sirsej §kale reakénych podmienok, hodnota vodivosti nekorelovala s
vysledkami analyz reakénej zmesi. Meranie vodivosti by sa dalo pouzit pri kon-
krétnych reakénych podmienkach, ktoré by boli nemenné. Tato metdéda by mohla
sluzit na overovanie koncového bodu reakcie, resp. overenie, ¢ eSte reakcia pre-
bieha. Av8ak tato metoda nie je vhodné pre kvantifikiaciu nejakej zlozky systému
a tym padom nedokaZe poskytnut informéaciu o tom, v akom stave sa reakcia

nachéadza.
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Obr. 5.18 Korelacia vodivosti s obsahom volnej baze, obsahom mydiel a
konverziou po tivodnom experimente

5.3.3 Infracervena spektroskopia

Podobne ako v predchédzajicich pripadoch, na zéklade literdrnej reserse a do-
stupného laboratérneho vybavenia, bola ako d'alsi potencionalny kandidat na
sledovanie priebehu reakcie vybrana infracervena spektroskopia s Fourierovou
transforméaciou (FTIR). Pristrojové vybavenie obsahuje spektrometer Nicolet(®)
FTIR iS50 od Thermo Scientific, ku ktorému je v laboratoriu dostupné aj velka
rada prislusenstva - napr. ATR néastavec. Technika vyuzivajica ATR (Zoslabena
totalna reflektancia) je vhodna pre vzorky, ktoré silne absorbuju infracervené
ziarenie (napr. vodné roztoky, emulzie). Ide o G¢inna a rychlu metédu, ktora vy-
Zaduje minimalnu pripravu vzorku - eliminuje sa pouzitie toxickych rozpustadiel,

dokonca moze byt analyza automatizované.

Podiatok vyuzitia FTIR s ATR nastavcom na sledovanie priebehu etanolyzy v
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laboratoériu vyskumnej skupiny, ktorej je autor ¢lenom, je spojeny s diplomovou
pracou zahrani¢ného studenta Taha Jumaah, ktory v diplomovej praci s nazvom
"Analytical monitoring of triglyceride ethanolysis reaction" sktmal offline sle-
dovanie priebehu etanolyzy. Autor dizerta¢nej prace figuroval pri spominanej

diplomovej praci v pozicii konzultanta.

Na tivodné poznatky diplomovej prace naviazala predlozena dizertacné préca,
kde cielom vyvoja bola realizacia spolahlivého online monitorovania priebehu
etanolyzy pre potreby riadenia. Nizsie prezentované vysledky predlozenej dizer-
tacnej prace boli zhrnuté vo forme manuskriptu, ktory je aktuélne odoslany k
publikacii [P.21].

Reakcia etanolyzy bola viac krat zopakované za réznych podmienok s cielom
zabezpeCit komplexni sadu dat. GC bola pouzZitd ako referenénd metoéda na
urcenie stavu systému a koncentrécie zloziek v reakénej zmesi pocas reakcie, ako
moze byt vidno na Obr. 5.19.
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Obr. 5.19 GC analyza priebehu reakcie - 40°C, 0.25% hm. NaOH voci oleju -
koncentracie jednotlivych zloziek reakénej zmesi a vypocitany obsah FAEE v
Case

V tomto pripade bola na sledovanie priebehu etanolyzy a potvrdenie ukonce-
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nia reakcie pouzitd hodnota obsahu FAEE vypo¢citana (rovnica 4.42) na zaklade
offline adajov z GC analyz, vid Obr.5.19. Namiesto konverzie bola pouzita hod-
nota obsahu FAEE, kedZe v praxi pouZitelna metoda musi fungovat bez znalosti
pociatoéného zloZenia reakénej zmesi (vid kapitola 4.2.2). Kvoli obmedzenému
poctu referencnych analyz GC, v porovnani s poétom FTIR spektier, bola po-
uzitd interpolécia pomocou mechanizmu reakénej kinetiky n-tého radu, ako je
ilustrované na Obr. 5.20. To umoznilo odhadnutie hodn6t obsahu FAEE medzi
vzorkovanymi bodmi, ¢im sa zabezpecilo, Ze pocet hodnot obsahu FAEE zodpo-
vedal poc¢tu spektier ziskanych z merani FTIR, ktoré boli pocas reakcie ziskavané
kazda minttu. Tym padom je moZzné naparovat kazdé jedno spektrum ziskané
pomocou FTIR s hodnotou ziskanou interpolaciou obsahu FAEE vypocitaného

z GC vysledkov.
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Obr. 5.20 Ukéazka priebehu reakcii pri réznych podmienkach - pouzitie
interpolacie mechanizmom reakénej kinetiky n-tého radu

Obr. 5.21 predstavuje 3D graf zobrazujici spektra namerané pocas jedného
experimentu v &ase. AvSak ziskanie zmysluplnych poznatkov volnym okom je
naro¢né vzhladom na podobnosti v spektrach oleja a bionafty. Okrem toho vy-

sokd chemicka podobnost TG a FAEE dalej komplikuje ich diferenciaciu iba
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na zaklade FTIR spektier. Predchadzajtuce §tudie ukéazali viditelné rozdiely v
spektrach, avsak obvykle na trénovanie/kalibraciu pouzivali zmes (bionafta:olej)
[65, 126, 127]. Oproti tomu v dizerta¢nej praci boli na trénovanie modelov po-
uzité redlne reakéné zmesi v roznych stadiadch reakcie. Je délezité poznamenat,
ze rozdiely v spektrach tychto autentickych reakénych zmesi nie su také zrejmé.
Pouzitim autentickych reakénych zmesi moézu modely lepSie zachytit zloZitost a
variabilitu chemickych procesov, ¢o vedie k presnejSej diferenciécii medzi stavmi
reakéného systému. To je klacové pre online metdédy bez automatizovanej pri-
pravy vzoriek, kedZe takato automatizacia by zvacSovala dopravné oneskorenie,

zvySovala néklady na analyzy a celkovi zloZitost merania stavu systému.
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Obr. 5.21 Ukazka surovych FTIR spektier reakénej zmesi v priebehu reakcie -
3D surface plot

Bola vypracované korela¢na analyza na identifikdciu vztahu medzi stavom
reakéného systému uréenym analyzou GC a online spektrami FTIR. Tato ana-
lyza poméha lokalizovat oblasti v spektrach, kde st zjavné zmeny v reakénom
systéme. Korelacia, zndzornené na Obr. 5.24, je kvantifikovana koeficientom de-
terminacie vypocitanym individualne pre kazdy vlnocet vo vztahu ku obsahu
FAEE. Tato analyza poskytuje pohlad na to, do akej miery variacie v spektrach
zodpovedaji zmenam v stave reakéného systému.

Po analyze ziskanej sady dat pre kazdy experiment individuélne sa zistilo, Ze
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Obr. 5.22 Ukazka surovych FTIR spektier reakénej zmesi dvoch roznych reakcii

na zaciatku niektorych reakcii sa vyskytol konzistentny problém. Tento problém
pravdepodobne vyplynul z heterogenity reakénej zmesi na zaciatku reakcie. Na
zdklade pozorovania bolo zistené, Ze prazdna prietoéné cela osadend na ATR
néstavci potrebovala viac ¢asu na vytvorenie stabilného pridenia homogénnej
reakénej zmesi, ¢o viedlo k oneskoreniu ziskania spravnych spektier. V tomto
pripade zacali merania az jednu minttu po spusteni ¢erpania reakénej zmesi
cez prietocnu celu. Tato hypotéza bola d'alej podporena porovnanim spektier z
jednotlivych experimentov, ako je znézornené na Obr. 5.22. Okrem toho bolo
pozorované, ze spektra mozu byt ovplyvnené vzduchom /parou (plynovymi bub-
linami v reakénej zmesi) pocas prudenia cez prieto¢nt celu, ¢o je zvIast zretelné
v oblasti 1200 — 2200cm~!. Opisany $um sa mierne zosiliioval v priebehu celej

reakcie; avSak v niekol'kych reakcidch nebol vébec pozorovany. Popisané pozoro-
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Obr. 5.23 Ukazka FTIR spektra vodnej pary z literatary [128§]

vanie je Clasto¢ne potvrdené porovnanim spektier so spektrom vodnej pary (vid
Obr. 5.23) v literature [128]. Aj ked to nie je explicitne rieSené v tejto praci,
toto pozorovanie moze sluzit ako namet pre daldi vyskum a pripadné zlepSenie
vyvinutej metddy. Po tychto komplexnych analyzach boli vybrané spektra - iba

zo zaciatku reakcie, kde sa spektra vyrazne lisili - vynechané z d'alsich analyz.

Po odstraneni tychto vybranych spektrier, ktoré tvorili priblizne 5% dat z celej
sady, bol pozorovany vyznamny nérast korelacie v urcitych oblastiach. Zvlast
vyznamné st nové piky v oblastiach 1137, 1206 a 1753 cm ™!, ale taktieZ v oblasti
od 2800-3000 cm ™!, ako je znazornené na Obr. 5.24.

Pocas vyvoja metody, pri stiudiu literatiry a ziskanych spektier, sa zistilo,
7e hlavny pik v oblasti 1670-1770 cm ™! v spektrach reakénej zmesi sa v prie-
behu reakcie pohyboval - hlavne jeho nabezna hrana v oblasti okolo 1750 em™!.
Po tomto zisteni bolo testované vyuzitie derivacie spektier. Derivécia spektra
zvyraznuje piky a vlastnosti v povodnom spektre, ¢o pomaha pri identifikacii a
analyze jednotlivych absorpénych pasov. Poméha rozlisovat blizko umiestnené
piky a rozlisit prekryvajice sa absorpéné pasy, ktoré nie st viditelné v povod-
nom spektre. AvSak moZe zosilnit Sum, preto je potrebné byt opatrny, aby sa

zabrénilo skresleniu idajov.
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Obr. 5.24 Korela¢na analyza — Porovnanie celej sady dat (¢ervena ¢iara) vs
sada dat po odstraneni vybranych spektier zo zaciatkov reakcii (modra ¢iara)

Obr. 5.25 porovnava koreléciu spektier a derivacii spektier s hodnotami ob-
sahu FAEE. Aplikicia derivacie zvyraznila vyznamné Kkorelacie predovsetkym v
spektralnych oblastiach medzi 1000-1300 em ™! a v okoli oblasti 1750 em ™! a 3000
em™ L. Tieto vysledky potvrdzuju existujice zistenia v spektroskopickej literat-
ure, ktoré ¢asto zdéraznuja konkrétne oblasti a charakteristické piky spojené s
funkénymi skupinami esterov. Napriklad estery st zname svojimi charakteristic-
kymi absorpénymi pasmi v oblastiach ako je 1730-1750 cm ™! (stivisiace s viizbou
C=0), 1250-1300 cm ™ (savisiace s viizbou C-O) a 1050-1150 cm ™! (stvisiace s
vizbou C-O-C) [129, 130]. Tato konzistencia podéiarkuje robustnost korelacnej
analyzy pri identifikicii spektralnych vlastnosti, ktoré presne odrézaja stav re-

akéného systému.

Ziskané vysledky korelédcie viedli k preskimaniu réznych pristupov. Pocas vy-
voja bola ziskana sada dat, generovand pomocou interpolacie, oznac¢ena ako tré-
novacia sada. Zaroveii bola mensia sada odvodena ¢iste z vysledkov GC pouzita
ako testovacia sada pre regresné modely. Koeficient determinacie (R?) a prie-
mernd Stvorcova reziduélna odchylka (RM SE) predikcie, popisané v metodike
(vid kapitola 4.4.2), boli pouzité ako kli¢ové korelatné metriky pre porovnanie
roznych metodd a taktiez pre porovnanie s inymi pristupmi v literattre. Metoda
PLS je v literatire beZzne pouzivany pristup v spojeni FTIR a transesterifiké-
cie [127, 131, 132]. Tato metdda nevyzaduje pridavni korelaéni analyzu, kedze

algoritmus PLS v tomto ohlade funguje nezévisle. Pre porovnanie bolo testo-



UTB ve Zliné&, Fakulta aplikované informatiky

69

1.0

0.8

0.6

R? [-]

0.4

0.2

0.0 -

[1077.548, 0.9599]

1000

€= (1177.83, 0.9674]

g

[1738.059, 0.8861]

[ C—

[1759.273, 0.8435]

2500
Vinocty [em™1]

—— Surové spektra
—— Derivécie spektier

[,

[2973.745, 0.9454]

Obr. 5.25 Korela¢na analyza — Porovnanie pouZzitia surovych spektier (modra
Ciara) vs derivacie spektier (zelené ¢iara) pre sadu dat po odstraneni
vybranych spektier zo zaciatkov reakcii

vanych viacero PLS modelov, aby boli dosiahnuté ¢o najlepsie vysledky, ako je

znazornené na Obr. 5.27.
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Obr. 5.26 Trénovanie a testovanie metédy PLS s 10 komponentami pomocou
spektier

Obr. 5.26 ilustruje trénovacie a testovacie sady pomocou metdédy PLS s 10

komponentami v rozsahu 650-4000 cm~! FTIR spektra. Zaujimavostou je, Ze

pouzitie vyssieho poc¢tu komponentov metédu uz vyznamne nezlepsilo. Koefici-

ent determinécie pre testovaciu sadu dosiahol hodnotu 0.9945 a hodnota RMSE
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bola 0.9351, ¢o ukazuje na robustnost a presnost modelu v tomto spektralnom

rozsahu.

BN Surové spektra
B Derivacie spektier
= Mwenge et al. [127]
= Trevisan et al. [131]

RMSE [-]

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 Publikacie
Polet pouzitych komponentov (PLS) [-]

BN Surové spektra
8 BN Derivacie spektier

RMSE [-]

1 2 3 4 5 6 7 8 9

Pocet pouZitych regiénov (MLR) [-]

Obr. 5.27 Zavislost RMSE na po¢te pouzitych komponentov (PLS) a regionov
(MLR)

Ako bolo spomenuté, metoda PLS je sice Siroko pouZivana, aviak méa svoje
nevyhody. Napriek svojej sile sa modely PLS stretdvaja s vyzvami pri velkych
datovych sadach, komplexnych vztahoch a existuje taktiez stav preucenia (over-

fitting), kedy so zvySovanim po¢tu komponentov (mozeme rozumiet ako stupeii
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volnosti) vykazuje metoda zhorSenie vykonu/presnosti. Chybné data (outliery)
a multikolinearita mozu dalej ovplyvnit ich vykonnost. V désledku toho sa inter-
pretacia modelu stéva zloZitou, najmé pri velkom pocte latentnych premennych
(komponentov). Preto je dolezité starostlivo spracovat data a zvazit alternativne

metddy pre ziskanie spolahlivych vysledkov analyz dat z FTIR.

Korelacna analyza slaZila pri vybere sTubnych vinoétov s cielom porovnat
vykon PLS metody s MLR metdédou, ktora vyuziva jednoducht linedrnu regresiu.
Postupné pouzitie roznych vinoctov (regionov) je znazornené na Obr. 5.27. Boli
pouzité spektra, ale taktiez derivéicie spektrier, nakolko tie vykazovali vysSie
korelécie s obsahom FAEE za pouzitia nizsieho po¢tu regiénov.

Ako je znazornené na Obr. 5.27, pouzitie metédy PLS s spektrami vyzaduje
minimalne 7 komponentov pre dosiahnutie vysledkov zrovnatelnych s vysledkami
autorov v predchéadzajucich studiach (RMSE okolo 2). Pouzitie metody MLR so
4 vybranymi regionmi (vlno¢tami) - konkrétne absorbancie pri vlno¢toch okolo
1138, 1206, 1247 a 1753 em ™! - poskytuje model s RMSE na tirovni 1.64. Avak
pouzitie derivacie spektier zvySuje presnost a vyzaduje menej komponentov alebo
oblasti. S derivaciami spektier potrebuje PLS model len 3 komponenty na do-
siahnutie hodnoty RMSE nizsej ako 2. Je dolezité poznamenat, Ze pouzitie MLR
modelu s derivaciami spektier poskytuje este slubnejsie vysledky, pretoze ob-
dobné vysledky (RMSE = 2,11) boli dosiahnuté len s jednou pouZzitou oblastou
(okolo 1078 em™1).

Tab. 5.6 Zhrnutie vysledkov pouzitych regresnych

metod

Regresna metodda Pouzité data RMSE Zdroj
PLS spracované spektra | 2.72 [127]
PLS spracované spektra | 1.90 [131]
PLS surové spektra 0.94 | * Obr. 5.26
PLS derivécie spektier 0.92 | * Obr. 5.27
MLR surové spektra 1.64 * Obr. C.1
MLR derivacie spektier 2.11 * Obr. C.2

* Vysledky tejto dizertaénej prace

V predchédzajacich stadiach sa Mwenge a kolektiv [127] venovali monitoro-

vaniu metanolyzy pomocou FTIR sondy a GC ako referen¢nej metody, pricom
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vyvinuli kalibra¢ny FTIR/PLS model vyuzivajuci 11 komponentov. Ich usilie
vyustilo v hodnotu RMSE na trovni 6.32, ked boli spektra ponechané bez aké-
hokol'vek spracovania a vyrazne sa zlepgila na 2.72 po pouziti preprocessingu
spektier, ako st stredovanie, Skdlovanie rozptylu a Stvorec spektra. Podobne,
Trevisan a spol.[131] predstavili metodiku online monitorovania pre transesteri-
fikaciu, vyuzivajic etanol a s6jovy olej, pricom ako referenént metédou pouzili
NMR. Zatial ¢o NMR je uzitoéna pri pochopeni struktiry organickych zluéenin,
mé obmedzenia v kvantifikicii - pouzitie NMR ako referencnej metdédy moze
znizit presnost vyvijanej metody. VyuzZitim univerzalnej metédy PLS v spojeni
s roznymi metédami preprocessingu, vratane derivacie, korekcie zékladnej ¢i-
ary, vyhladenia Savitzky-Golay, stredovania, automatického Skalovania a iPLS,
sa podarilo im dosiahnut hodnotu RMSE 1.9 za optimalnych podmienok. Tie-
to zaujimavé zistenia boli struéne sumarizované (vid Tab. 5.6) a porovnané s
dosiahnutymi vysledkami v podrobnom tabulkovom prehlade, ¢o umoziuje po-
drobnu komparativnu analyzu medzi vysledkami predstavenymi v tejto préci a
vysledkami zdokumentovanymi v dostupnej literattre.

Vysledky ukazuji, Ze aplikidcia nového pristupu vyuzivajiceho derivacie spek-
tier spolu s jednoduchou linearnou regresiou moze dosiahnut porovnatelné alebo
aj lepSie hodnoty RMSE ako tie, ktoré uvadzali autori v predchadzajucich sta-
diach. Dosiahnuté hodnota RMSE 2.11 je zvlast pozoruhodné z dévodu, Ze toto
vykonnostné hodnotenie bolo dosiahnuté s pouzitim len jednej spektralnej oblasti
(vid Obr. C.2), ¢im sa preukazala efektivnost a u¢innost predstavenej metody,
¢o je prekvapivy vysledok tejto prace. Este zaujimavejsie je, Ze bez pouzitia de-
rivacie spektier a pouZitim len 4 spektralnych oblasti (vid Obr. C.1) sa podarilo
dosiahnut model s hodnotou RMSE 1.64.

Na demonstraciu praktickej vyuzitelnosti vyvinutej metédy Obr. 5.28 ilu-
struje priebeh experimentov pomocou referen¢nej offline metédy GC a online
FTIR merania v prieto¢nej cele. Chybové tisecky znazornuji oc¢akavanu experi-
mentalnu chybu, aj v pripade referen¢nej GC metody [42]. Je pozoruhodné, Ze
metdédy PLS a MLR vykazovali pre vac¢sinu datovych bodov hodnoty pohybu-
jace sa v moznych odchylkach GC metddy. Avsak bezne pouzivand metoda PLS
s 10 komponentami preukéizala podobnii chybovost ako metéda MLR s vyuZitim

iba 4 oblasti. Toto zistenie potvrdzuje jej praktické vyuzitie - nastroj pre online
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monitorovanie, poskytujici spatni vizbu pre riadenie procesu.
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Obr. 5.28 Porovnanie monitorovania pomocou offline GC metody s online
FTIR metodou za pouzitia regresnych modelov PLS/MLR
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LT

(a) FTIR monitorovaci systém (b) reakény systém

Obr. 5.29 Realny prieto¢ny systém pouZity pri experimentoch

5.4 Realny prietoény systém

Ziskané poznatky boli vyuzité pri navrhu a realizicii prieto¢ného reaktoru s
dvomi vstupnymi prietokmi. Na zéklade dostupného vybavenie v laboratériu

bol zostaveny prieto¢ny systém (vid kapitola 4.3.2 a Obr. 5.29).

Experimenty boli spustané v rezime vsadkového reaktoru, kde vsadka mala
objem cca. 500 mL, nakolko pri vsadke neslo naplnit reaktor do maximélneho
objemu (650 mL). Z tohto dévodu bol taktiez navrhnuty model semi-vsadkového
reaktoru (vid kapitola 4.1.5), pretoZe po spusteni nacerpavania vstupnych suro-
vin - zésobnych roztokov - po urcita dobu, v zavislosti na rychlosti nastavenych
prietokov, bol vystupny prietok nulovy, kedZe sa reaktor plnil z objemu 500 mL
na maximélnu hodnotu 650 mL. Po naplneni reaktoru sa rezim prepina do plne
prieto¢ného reaktoru, kde vystupny prietok je rovny saétu vstupnych prietokov.
Zlozenie zasobnych roztokov, z ktorych priadili prietoky V1 a V2, je definované
v Tab. 4.2).

Experiment zobrazeny na Obr. 5.30 bol spusteny vsddkou s pociatonymi
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Obr. 5.30 Experiment prebiehajici v prieto¢nom reaktore - Predikcia modelu
vs realne meranie pomocou GC a FTIR pri skokovych zmenéch prietokov

podmienkami - 50°C a 0.50% hm. NaOH voci oleju. Po 60 mintatach reakcie v
rezime vsadkového rezimu bolo spustené ¢erpanie zasobnych roztokov (tempe-
rované na 50°C) do reaktoru, tym nastal rezim plnenia reaktoru (z 500 mL na
650 mL), tento rezim trval cca. 17 minut, kedze prietoky boli na tvod nastavené
na 2 a 7 mL/min. Potom nastal rezim prieto¢ného reaktoru, v ktorom boli po-
nechané konstantné prietoky do ustaleného stavu a nasledne boli prietoky dva
krat zmenené, konkrétne bol najskor zvysSeny prietok V1 a nasledne aj prietok
min. je mozné pozorovat, ze FTIR meraci systém zacal vykazovat vykyv me-
rania, na zaklade spektier boli predikované nespravne hodnoty obsahu FAEE.
Tento stav bol s najviac¢sou pravdepodobnostou spodsobeny rozdielnym zloZzenim
reakénej zmesi oproti zloZeniu trénovacej sady meracieho systému - ten bol tré-
novany pomocou merani zo vsadkového reaktoru, kde bol pri vSetkych pokusoch
zachovany molarny pomer medzi olejom a etanolom 1:6. V tomto pripade doslo k
nadmernému nariedeniu reakénej zmesi etanolom (priblizne 1:12), na ¢o meraci

systém nebol pripraveny. Je mozné pozorovat, ze data z FTIR vyhodnocované
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pomocou PLS regresie st viac citlivé na zmeny v zloZeni reakénej zmesi, nakol'ko
tato metdda pouziva celé spektrum. Na rozdiel od toho, linedrna regresia pou-
Ziva len absorbancie na konkrétnych vlnoc¢toch, éim sa stdva v tychto pripadoch
robustnejSou, avSak pri via¢Ssom nariedeni reakénej zmesi nie je schopnéa spravne

predikovat zmeny stavov systému.
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Obr. 5.31 Experiment prebiehajici v prieto¢nom reaktore - Predikcia modelu
vs redlne meranie pomocou GC a FTIR pri skokovych zmenéach prietokov

Pri experimente na Obr. 5.31 bol uz kladeny déraz na udrziavanie molarneho
pomeru medzi olejom a etanolom v rozsahu blizkemu trénovacej sade FTIR me-
tédy. Tento experiment bol spusteny s podobnymi poéiatoénymi podmienkami
ako experiment na Obr. 5.30, avSak v tomto pripade prebiehala reakcia vo vsad-
kovom rezime 90 mintut, po ktorych sa spustilo ¢erpanie reaktantov do reaktoru
- v tomto pripade boli nastavené prietoky na 1 a 7 mL/min. Znovu je modelom
uvazovany rezim plnenia reaktoru z 500 mL na 650 mL, tato faza trvala priblizne
19 minut, po ktorych nastal rezim prieto¢ného reaktoru. Znovu boli po nejakej
dobe zmenené rychlosti prietoku jednotlivych reaktantov, pre ziskanie SirSieho

spektra dat a overenie citlivosti navrhnutého modelu.

V oboch pripadoch sa pomocou modelu (vid kapitola 4.1.3) vygeneroval prie-
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beh obsahu FAEE. Je doleZité poznamenat, %e parametre modelu boli ziskané
optimaliziciou na zéklade dat z ¢isto vsadkovych experimentov, ¢o znamené, Ze
model extrapoluje stavy mimo validovana oblast. Napriek tomu moZno vystup
modelu povaZzovat za uspokojivy, pretoze odchylka modelu od nameranych tda-
jov je maximalne 10 %. Model dokaZe predikovat spravanie systému pri skokovych
zmenach prietokov a taktiez charakter priebehu zodpoveda realite. Okrem toho
mozZe byt odchylka simulacie od analyzy ovplyvnena aj kolisanim rychlosti vstup-
nych prietokov. Hodnoty boli overované na vystupe, kde sa vystupny prietok lisil
o % 15 % oproti sa¢tu vstupnych prietokov nastavenych na membranovych pum-

pach.
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5.5 Riadenie reesterifikaéného reaktoru

Na postudenie moznosti riadenia procesu etanolyzy v prietotnom reaktore bola
vykonana séria simuléacii. Konkrétne Slo o nédvrh a optimalizaciu dvoch typov
riadenia - pomocou PID a MPC, nakolko tieto dva typy riadenia sa najcastejsie
vyskytuju v prestudovanej literattre [26, 31, 83, 84, 85|. Na zaklade statickych
a dynamickych charakteristik systému - pomocou simulécii modelu prieto¢ného
reaktoru s dvomi vstupmi (vid kapitola 4.1.3) - a taktiez na zaklade skisenosti z
realneho prieto¢ného systému (vid kapitola 5.4) bola ako akéna veli¢ina vybrana
hodnota prietoku V1, resp. pritok katalyzatora do reaktoru, nakolko dokéZeme
rychlost prietoku skokovo menit a tym reagovat na rozne stavy riadeného sys-

tému.

Pri navrhu bolo pouZité prostredie Simulink a jeho nastroje (vid kapitola
4.5). Pri vSetkych prezentovanych simulaciach riadiacich systémov bola overena

stabilita - v8etky prezentované systémy si stabilné.

5.5.1 Simuléacia s PID

Za tucelom posidenia aplikacie PID regulatora prebehlo viacero simulécii pri
roznych nastaveniach PID regulatora. (vid kapitola 4.5.1) Na obr. 5.32 st pre-
zentované vybrané tri rozne nastavenia. V pripade (a) boli parametre regulatora
hladané s poziadavkou na vysoku rychlost a velku robustnost, v pripade (b)
bol znizeny poziadavok na robustnost a v pripade (c) bol pozadovany agresivny
pristup (najmenej robustny) so spomalenim doby odozvy. Pri kazdej simulécii
bola vypocitani hodnota RMSE, ktora sluzila na posudzovanie kvality regulacie,
z pohladu tejto metriky moéZzeme povazovat za najlepsiu variantu (b), avsak v
pripade aplikicie v priemysle by sa dalo uvazovat o réznych tcelovych funkciéch,

pomocou ktorych by sa dalo posudzovat kvalitu riadenia.

V pripadoch (a) a (b) pri nabehu z poc¢iato¢ného stavu na ziadani hodnotu
nastal prekmit z dévodu poziadavku na vysoku rychlost odozvy, v pripade (c)
pristup s dlhSou dobou odozvy vytstil k nabehu riadenej veli¢iny na pozado-
vani hodnotu bez prekmitu. Vo vSetkych prezentovanych pripadoch pri zmene
ziadanej hodnoty nastal prekmit, najmensi v pripade (c). Pri opdtovnom zvy-

Seni ziadanej hodnoty sa Ciasto¢ne opakoval scenar z iivodu simulacie, avSak v
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Obr. 5.32 Simuléacia riadenie prieto¢ného reaktoru pomocou PID regulatora -
tri rézne nastavenia parametrov regulatora

tomto pripade nastal mierny prekmit s dlhsou dobou ustélenia. V pripade (c)
bol taktiez mensi rozsah akénej veli¢iny 0-4 mL/min, pripady (a) a (b) vyuzili

plny rozsah 0-10 mL/min. Varianta (b) je vybranéa pre d'alsie porovnavanie.
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5.5.2 Simulacia s MPC
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Obr. 5.33 Simulécia riadenie prieto¢ného reaktoru pomocou MPC regulatora -
tri r6zne nastavenia regulatora

Podobne ako pri navrhu PID regulédtora, aj pri MPC regulatore bola vytvo-
rend schéma v prostredi Simulink pre riadenie prieto¢ného reaktora (vid kapitola
4.5.2). Ako je zobrazené na Obr. 5.33, prostrednictvom schémy v Simulink-u boli
testované viaceré nastavenia MPC regulatora s ciefom postdenia jeho aplikova-
telnosti a porovnania s PID regulatorom. Riadenie bolo testované s rovnakymi
poziadavkami: (a) vysoka rychlost odozvy a velka robustnost, (b) niZsia robust-
nost a rychla odozva, a (c) agresivne riadenie s pomalSou odozvou. Podobne

ako pri PID riadeni, najlepsie vysledky RMSE boli dosiahnuté pri vyvazenom
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nastaveni (b), avSak velmi podobni hodnotu RMSE dosiahla aj varianta (c),
ktora bola sice o nie¢o pomalsia, ale dokézala riadit vystupny obsah FAEE bez

prekmitu, z tohto dévodu bude d'alej porovnavana tato varianta.

Pri porovnani s PID reguldtorom, MPC dosiahlo riadenie bez vyraznych
prekmitov a rychlejsie dosiahlo pozadované hodnoty. Toto zlepSenie sa prejavilo
aj v hodnotach RMSE, ktoré sluzia ako kritérium na hodnotenie kvality riade-
nia. Tieto zistenia ukazuju, Ze je vyhodné mat k dispozicii overeny matematicky

model, ktory moze slizit na navrh a testovanie réoznych riadiacich stratégii.

5.5.3 Vplyv poruchy na riadenie

Riadiace systémy v priemyselnych aplikdcidch st neoddelitelnou siéastou mo-
dernych vyrobnych procesov. Avsak v redlnom prevadzkovom prostredi sa ¢asto
stretdvame s réznymi typmi porich a neoc¢akavanych zmien vstupnych podmie-
nok. Testovanie vplyvov tychto portch na riadenie je kli¢ové, nakol'ko poruchy
mozu viest k odchylkam od Ziadanych hodnot, ¢o mdze mat negativny vplyv
na kvalitu produkcie. Preto je nevyhnutné, aby riadiaci systém dokazal rychlo
a presne reagovat na takéto odchylky a zabezpecit, Ze proces bude prebiehat v
¢o najlepsich podmienkach. Testovanim vplyvu poruch mozeme zistit, ako ro-
bustny je systém voci takymto zmendm a aké kroky je potrebné podniknut na

jeho zlepSenie.

Efektivne riadenie musi byt schopné nielen presne sledovat Ziadané hodnoty,
ale aj rychlo a adekvatne reagovat na zmeny a poruchy v systéme. V priemysel-
nych aplikaciach je ¢asto potrebné, aby systém riadenia bol schopny adaptovat
sa na dynamické zmeny v readlnom case. Poruchy mozu byt sposobené roéznymi
faktormi, ako st vypadky senzorov, nespravne nastavenie regulatorov, zmeny v
kvalite vstupnych materidlov alebo mechanické poruchy zariadeni. Testovanim
reakcie na tieto poruchy mozeme identifikovat slabé miesta v systéme a navrhnat

opatrenia na ich eliminéciu alebo minimalizaciu ich vplyvu.

Pre zistenie vplyvu poruchy bol simulovany priebeh reakcie, pri ktorej v ur-
Citom Case nastane skokova zmena zloZenia vstupného prietoku. Schéma bola
mierne upravend tak, Ze Zziadana hodnota bola konstantne nastavena na 85 %

obsahu FAEE a zmena nastala pri predavani informacie o zlozeni vstupnych pr-
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idov - koncentracie nie st konStantné, ale pomocou skokového bloku nastane

zmena koncentracii.
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Obr. 5.34 Porovnanie simulécii riadenia prieto¢ného reaktoru pomocou PID a
MPC reguléatora - vplyv poruchy - zmena koncentracie katalyzatora v
zésobnom roztoku

Z praktického pohladu mozeme tuto situaciu popisat tak, Ze po 6 hodinach
reakcie pride k vymene zasobného roztoku katalyzatora, avSak nastane chyba pri
mieSani tohto roztoku - obsluha namiesa 10-nésobne nizsiu koncentraciu roztoku,
nez bola prvych 6 hodin. Na obr. 5.34 st simulécie popisanej situacie s pouzitim
PID regulatora - nastavenie parametrov zhodné so simulaciou (b) na obr. 5.32

a taktiez MPC regulatora - nastavenie zhodné s (c) na obr. 5.33. Na simulacii
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vidno, ze oba regulatory dokazali reagovat na poruchu - zaregistrovali pokles
vystupného obsahu FAEE a na tito zmenu reagovali zvySenim prietoku roztoku

katalyzatora.
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Obr. 5.35 Porovnanie simulacii riadenia prieto¢ného reaktoru pomocou PID a
MPC regulétora - vplyv poruchy - namieSsany zasobny roztok oleja bez etanolu

Na obr. 5.35 st odsimulované situacie, kedy zase operdtor urobil chybu pri
namieSani zasobného roztoku olej:etanol a to takd, Ze zabudol pridat etanol,
tento zasobny roztok je teda Cisty olej. Tato porucha nemala razantny vplyv
na priebeh reakcie, avSak znovu oba testované typy riadenia reagovali na jemny

pokles vystupného obsahu FAEE zvySenim prietoku katalyzatora.
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Podobnym spésobom ako v pripade testovania poruchy vstupnej koncentracie
katalyzatora bola otestovana reakcia riadenia na situaciu, ked nastane zmena
teploty v reaktore, nakolko sa pocita s tym, Ze teplota je riadend externe na
konStantnt hodnotu, moze vSak nastat situacia, kedy nastane chyba pri merani

teploty.

100 T T T T T

Vystupny obsah FAEE - y (PID) - RMSE = 0.53822
Vystupny obsah FAEE - y (MPC) - RMSE = 0.64843
95 - Ziadany obsah FAEE - w 1

90 [~ 1
85

751 1

Obsah FAEE [%]

70 L I ! L L
0 100 200 300 400 500 600

Cas [min]

10 T T
Prietok V1 - u (PID) ]
9 Prietok V1 - u (MPC)
Prietok V2
8 i
7 1
g
£ 6 q
3
Es
x
2
Q2 4 B
o I
3 4
|
|
21 i
\
- |
0 L L L L L
0 100 200 300 400 500 600

Cas [min]

Obr. 5.36 Porovnanie simulacii riadenia prieto¢ného reaktoru pomocou PID a
MPC regulétora - test vplyvu poruchy - postupné zmena teploty v reaktore

V jednom pripade, na Obr. 5.36 je uvazovana chyba, kedy sa teplota v reaktore
postupne meni zo 40 °C (0 - 300 min) az na 70 °C (600 min) a v druhom
pripade na Obr. 5.37, ktory je menej pravdepodobny, ale méze nastat pri mensich

reaktoroch, kde je uvazovana skokova zmena teploty zo 40 °C na 70 °C v Case
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300 min.
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Obr. 5.37 Porovnanie simulacii riadenia prieto¢ného reaktoru pomocou PID a
MPC regulétora - test vplyvu poruchy - skokova zmena teploty v reaktore

Vyssie na Obr. 5.34 az 5.37 je viditelné, ze PID regulator sa najcastejsie preja-
vuje miernym prekmitom, ktory sa rychlo ustali na ziadanej hodnote. Naopalk,
MPC regulator dosahuje vyraznejsi prekmit iba pri extrémnej skokovej zmene
teploty v reaktore, ktora v redlnom prevadzkovom prostredi patri medzi najme-
nej pravdepodobné scenare. Ako minus by sa dalo pokladat pri MPC riadeni
pomalé ustalenie na Zziadanej hodnote, avSak tu velmi zavisi na tolerancii vo
vyrobe, s ¢im sivis{ aj konkrétne nastavenie poziadaviek na kvalitu riadenia a

tym padom nastavenie parametrov na konkrétny pripad vyroby.
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Obr. 5.38 Porovnanie simulécii riadenia prieto¢ného reaktoru pomocou PID a
MPC regulatora - test vplyvu poruchy - Sum na vystupe monitorovacieho
systému

Posledna porucha prezentovana na Obr. 5.38 je Sum na vystupe monitoro-
vacieho systému, v tomto pripade bola zmenena sekvencia ziadanej hodnoty -
zhodna s obr. 5.32 a 5.33. V realnych podmienkach FTIR monitorovaci systém
vykazuje zaSumeny signal na svojom vystupe, ¢o moézeme pozorovat na Obr.
5.28. Tento zaSumeny signél sluzi ako spétnéd vézba pre riadiaci systém, ¢im
ovplyviiuje jeho schopnost presne riadit proces. Podobny $um bol zaznamenany
aj pri fyzickej realizacii prieto¢ného reaktoru s FTIR monitorovacim systémom,
ako je znézornené na Obr. 5.30 a Obr. 5.31. Riadiaci systém dokazal reagovat

na tento zasumeny signal, aj ked to malo za nasledok velmi ¢asté zmeny akénej
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veli¢iny. Av8ak pri fyzickej realizacii by tato problematika musela byt rieSené s
prihliadnutim na pouzité prvky riadiaceho systému.

Vo vS8etkych pripadoch, kde bola simulovand porucha systému, bolo mozné
pozorovat podobné reakcie riadenia ako pri simulicii zmien Ziadanej hodnoty.
Tento vysledok naznacuje, ze PID aj MPC regulatory st schopné efektivne re-
agovat na dynamické zmeny v procese. Obe metddy ukazali rychlu adaptabilitu
voéi zmenam vstupnych podmienok a ich schopnost udrziavat stabilna prevadzku
systému aj za pritomnosti portich. V kontexte riadenia prieto¢ného systému s
dvomi vstupnymi prietokmi, kde ako riadiaca veli¢ina sluzi prietok roztoku ka-
talyzétora, bolo mozné identifikovat odlisné vlastnosti pouZzitych riadiacich sys-

témov.

Ziskané poznatky v tejto kapitole nie st v zhode s prestudovanou literatiirou
(vid kapitola 2), nakolko v publikiciach tykajicich sa riadenia vyroby bionafty
vykazovali MPC regulatory ovela lepsie vysledky v porovnani s aplikdciou PID
regulatorov. V tejto dizertacnej praci su v8ak riadiace systémy navrhované auto-
matizovanym algoritmom zabudovanym v Simulink-u za tcelom posudenia moz-
nosti riadenia na zaklade poziadavok na robustnost a rychlost odozvy systému,
konkrétne pomocou aplikacii PID Tune a MPC Designer (vid kapitola 4.5). Na-
priek tomu, Ze tato dizerta¢na praca nie je prioritne zamerané na navrh riadenia,
boli navrhnuté a otestované viaceré varianty riadenia prieto¢ného reaktoru pri

vyrobe etyl esterov - bionafty.

V zéavere je mozné konstatovat, ze uspesnost a efektivita riadenia pomocou
PID alebo MPC reguldtora pri prietoénych systémoch st vyrazne ovplyvnené
komplexnostou procesu, kvalitou modelu systému a spravnym nastavenim re-
gulatorov. Pre ziskanie spolahlivych vysledkov a racionalneho riegenia je nevy-
hnutné mat k dispozicii dokladne validovany matematicky model a systematicky

pristup pri navrhu riadiacich stratégii.
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6 Prinos prace pre vedu a prax

Téato dizerta¢na praca prindsa nové vysledky v oblasti modelovania a optimali-

zécie procesu etanolyzy, ktoré su doélezité pre vedu aj prax. Praca dalej rozgiruje

poznatky aj v oblasti sledovania priebehu Studovanej reakcie a s tym stvisiaceho

riadenia vyrobného procesu. V nasledujicich bodoch st zhrnuté hlavné prinosy

tejto prace:

Validovany kineticky model etanolyzy

Originalny kvantitativny popis: Vyvinuty kineticky model je unikatny,
nakol'ko prvykréat tspesSne kvantitativne popisuje nielen hlavnu reakciu -
etanolyzu, ale aj vedl'ajsiu reakciu - saponifikaciu, ¢im poskytuje komplex-

nejsi pohlad na cely proces.

Robustna validacia: Model bol validovany na sade realnych experimen-
talnych dat v pomerne Sirokom rozsahu reakénych podmienok (40 - 60 °C,

0.05 - 0.20 mmol/g NaOH), ¢im sa zaistila jeho spolahlivost a presnost.

Optimalizacia podmienok: Model sa da vyuzit v praxi pre simulécie
a optimalizaciu podmienok procesu. Ziskané optimalizované podmienky
- 70 °C, 0.05 mmol/g NaOH - maju potencial zlepsit efektivitu vyroby,
nakol'ko obsah mydiel suvisi so zaverecnou fazou vyroby - separaciou - a v

neposlednej rade ovplyviiuje kvalitu koneéného produktu.

Predikcia priebehu v prietoénom reaktore: Navzdory tomu, Ze bol
model vyvinuty a validovany pre vsadkovy systém, experimentélne sa pre-
ukazalo, ze dokaze predikovat priebeh reakcie v prieto¢nom reaktore s od-

chylkou do 10 %, ¢o potvrdzuje jeho univerzalnost.

Potencial do buducnosti: Model je k dispozicii pre Siroku verejnost a
moze byt pouZity na navrh riadenia procesu, ¢im sa stava cennym nastro-
jom pre priemysel. Simulacie na zaklade toho modelu mézu posluzit pri

d'alsom vyskume tohto procesu.
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Sledovanie priebehu reakcie — Index lomu

e Originalna a presna metoéda: Vyvinutd metéda vyuzivajica meranie
indexu lomu umoziuje presné monitorovanie priebehu reakcie - s chybou
merania porovnatelnou s referen¢nou GC metddou aj v oblasti s vysokou
konverziou reakcie (85-100 %).

e Cena a jednoduchost: Tato metoda je lacna a praktickd, ¢o z nej robi
vhodny néastroj pre priemyselné aplikacie, nakol'ko staéi jednoduché pred-
uprava vzoriek s naslednym meranim, ktoré zabera len niekolko mintt a

nevyzaduje odbornt obsluhu.

e Robustna validacia: Metéda bola validovana na Sirokej sade realnych
dat, ¢o potvrdzuje jej spolahlivost. Bola taktieZ tspesne pouZita pri polo-
prevadzke pri zistovani kvality produktu (obsah FAEE nad 96,5 %).

e VyuZitie vo vyskume: Metoda sa d4 pouzit pri dalsom vyskume kinetiky
etanolyzy a taktieZ pri vyvoji dalsich metéd monitorovania a experimen-

télnej identifikicii systému.

Sledovanie priebehu reakcie — FTIR

e Originalna online metéda: FTIR spektroskopia umoznuje online mo-
nitorovanie reakcie, ¢o je klucové pre riadenie procesu. Vyvinutd metoda

poskytuje presny nahlad na priebeh reakcie.

o Korela¢na analyza: V dizertacnej praci navrhnutd metodika umoznila
presne lokalizovat oblasti v spektrach, kde dochadza k vyznamnym zme-

nam v reakénom systéme, a tym kvantitativne sledovat priebehu reakcie.

e Robustna validacia: FTIR met6da bola validované na realnych vzorkach
z experimentov pri réznych reakénych podmienkach, ¢o poukazuje na jej

robustnost a Siroku prakticka pouZitelnost.

e Overenie na prieto¢nom systéme: UspeSné pouzitie vyvinutej metody
na realnom prieto¢nom systéme potvrdzuje jej moznid aplikdciu v prie-

mysle.
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Postdenie mozZnosti riadenia

e Analyza akénych velié¢in: Na zaklade simulécii bol vybrany prietok roz-
toku katalyzatora ako vhodna akéné veli¢ina pre tcely riadenia procesu.
Analyza jednotlivych akénych veliéin poskytla prehlad o ich vyhodach a
nevyhodéch, ¢im umoznila zmysluplny vyber ak¢nej veli¢iny pre riadenie

procesu.

e Porovnanie PID a MPC: Bola vykonana analyza porovnavajica PID
a MPC regulatory. Vysledky ukazuji, Ze spravne nastaveny PID regula-
tor moze konkurovat MPC riadeniu, najmé ak méa k dispozicii dostato¢ne

presny monitorovaci systém dodévajici kvalitni spatnia vézbu.

Predlozena dizerta¢né praca predstavuje prinos pre vedu aj prax, nakolko
otvara moznosti vyuzitia ziskanych poznatkov v réznych vednych disciplinach a

taktiez v priemyselnej praxi.
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7 Zaver

Predlozena dizerta¢né praca sa zaobera matematickym modelovanim transeste-
rifikacnej reakcie, resp. kinetikou etanolyzy tukov a olejov a kvantitativnym po-
pisom tohto realneho reakéného systému s presahom do riadenia aplikovatelného
v priemyselnom meritku. Praca zahfha taktiez vyvoj alternativnych metéd mo-
nitorovania priebehu etanolyzy za tcelom ziskania spétnej vizby pre potreby

riadenia.

Praca je multidisciplinarna a pokryva vSetky aspekty procesu od nédvrhu ma-
tematického modelu chemickych reakcii cez experimentalnu validaciu a vyvoj
monitorovacich metéd az po navrh riadenia. Dosiahnuté vysledky preukazuju,
7e navrhnuty model etanolyzy je schopny spolahlivo predikovat priebeh reakcie,

a to nielen vo vsadkovom, ale aj v prieto¢nom reaktore.

Napriek dosiahnutym vysledkom st v praci identifikované oblasti, kde je este
priestor na zlepSenie, ako napriklad optimalizacia riadiacich stratégii pre presnej-
Sie a robustnejsie riadenie. Cast vysledkov tejto dizerta¢nej prace uz bola publi-
kovana v impaktovanych ¢asopisoch a dalsie ¢lanky st pripravované k publikacii.

Tato dizertacni praca prinaSa inovativne rieSenia a metodiky, pouZitelné v
realnych priemyselnych podmienkach, a zarovenn poskytuje néastroje pre dalsi
vyskum a vyvoj v tejto oblasti. VSetky zamyslané ciele dizertacnej prace sa
podarilo splnit - ¢im, ako autor difa, praca prispela k posunu hranic poznania

v oblasti etanolyzy a jej priemyselnej aplikacie.
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CSTR
MPC
GPC
ODE
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PLS
SLR
MLR
RMSE
RSD

popis

Triglycerid

Diglycerid

Monoglycerid

Glycerin

Fatty Acid Ethyl Ester, etyl ester mastej kyseliny

Catalyst, katalyzator

mydlo

Continuous Stirred Tank Reactor, prietoény mieSany reaktor

Model predictive control, prediktivne riadenie s modelom
Generalized Predictive Control, generalizované prediktivne riadenie
Ordinary Differential Equation, oby¢ajna diferencidlna rovnica

Gas Chromatography, plynova chromatografia

Refractive Index, index lomu

Fourier-Transform Infrared Spectroscopy, infracervena spektroskopia
s Fourierovou transformaciou,

Partial Least Squares,

Simple Linear Regression, jednoducha linearna regresia

Multiple Linear Regression, viacnasobné lineadrna regresia

Root Mean Squared Error, priemerna §tvorcova rezidualna odchylka,

Relative Standard Deviation, relativna Standardné odchylka



UTB ve Zliné&, Fakulta aplikované informatiky

113

ZOZNAM PRILOH

PRILOHA A: Realizacia modelov - skripty v MATLAB-e
PRILOHA B: Vstupné data a priebeh optimalizacie
PRILOHA C: Testované regresné metody



PRILOHA A: REALIZACIA MODELOV - SKRIPTY V MATLAB-E

Navrhnuté kinetické modely etanolyzy

01 - hydroEtOHlyza oneway OneSoapParam

function dy = hydroEtOHlyza_oneway_OneSoapParam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

YN TG -> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~"p(5,1)) * y(1)~2 x y(4);
Tt DG -> MG

r2 = - p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)~"p(5,1)) * y(2)~2 x y(4);
Dot MG -> G

r3 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)/R/T) * (y(8)~p(5,1)) * y(3)~2 x y(4);
VAN zmydelnenie TG

rd = - p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(5,2)) * y(1)~2;

VYN zmydelnenie DG

r5 = - p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(5,2)) * y(2)~2;

YAYA zmydelnenie MG

ré6 = - p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(5,2)) * y(3)~2;

dy(1) = rl + r4; % TG
dy(2) = - r1 + r2 - r4 + rb; % DG
dy(3) = - r2 + r3 - rb + r6; % MG
dy(4) = rl1 + r2 + r3; % EtOH
dy(6) = - r1 - r2 - r3; % FAEE
dy(6) = - r3 - r6; h G
dy(7) = - r4 - r5 - r6; % SOAP

dy(8) = r4 + r5 + r6; % CAT



02 - hydroEtOHlyza oneway OneSoapParam Reparam

function dy = hydroEtOHlyza_oneway_OneSoapParam_Reparam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
Tref= 50 + 273.15;

p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

Doloth
rl =
YAYA
r2 =
VAN
r3 =
VAN
rd =
Toloth
r5 =
VAN
r6 =

dy (1)
dy(2)
dy (3)
dy (4)
dy (5)
dy (6)
dy (7)
dy (8)

TG -> DG

p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

DG -> MG

p(2,1) * exp(-p(2,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

MG -> G

p(3,1) * exp(-p(3,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie TG

p(4,1) * exp(-p(4,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie DG

p(4,1) * exp(-p(4,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie MG

p(4,1) * exp(-p(4,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

= rl + r4;

= -1l +1r2 - 14 + 15}
= -1r2 +1r3 - 15 + r6;
= rl + r2 + r3;
=-rl -1r2 - r3;

= - 13 - 16;

= -1r4 - r5 - 16;
= r4d + r5 + r6;

TG
DG
MG
EtOH
FAEE

SOAP
CAT

(y(®p(5,1))
(y(8)p(5,1))
(y(8)-p(5,1))
(y(8)~p(5,2))
(y(8)p(5,2))

(y(8)~p(5,2))

*

*

*

*

*

*

y(1)~2 * y(4);
y(2)~2 * y(4);
y(3)~2 * y(4);
y(1)~2;
y(2)~2;

y(3)°2;



03 - hydroEtOHlyza twoway OneSoapParam

function dy = hydroEtOHlyza_twoway_OneSoapParam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

Tt TG <-> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)"p(8,1)) * y(1)~2 x y(4) + ...
+ p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(2)~2 * y(5);

YAYA DG <-> MG

r2 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)/R/T) * (y(8)"p(8,1)) * y(2)~2 * y(4) + ...
+ p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(3)~2 x y(5);

%t MG <-> G

r3 = - p(5,1) * exp(-p(5,2)/R/T) * (y(8)"p(8,1)) * y(3)~2 * y(4) + ...
+ p(6,1) * exp(-p(6,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(6)~2 x y(5);

T hoh zmydelnenie TG

rd = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~"p(8,2)) * y(1)~2;
Tl zmydelnenie DG

r5 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~"p(8,2)) * y(2)~2;
VAN zmydelnenie MG

6 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~"p(8,2)) * y(3)~2;
dy(1) = ri1 + r4; % TG

dy(2) = - rl + r2 - rd + r5; % DG

dy(3) = - r2 + r3 - r5 + r6; % MG

dy(4) = rl + r2 + r3; % EtOH

dy(5) = - rl - r2 - r3; % FAEE

dy(6) = - r3 - r6; % G

dy(7) = - r4 - r5 - r6; % SOAP

dy(8) = r4 + r5 + r6; % CAT



04 - hydroEtOHlyza twoway OneSoapParam

function dy = hydroEtOHlyza_twoway_OneSoapParam_Reparam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
Tref= 50 + 273.15;

p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

oot TG <-> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)~p(8,1)) * y(1)~2 *
+ p(2,1) * exp(-p(2,2)*(T-Tref) /R/T/Tref) * (y(8)~p(8,1)) * y(2)°2 *

oo DG <-> MG

r2 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)~p(8,1)) * y(2)°2 *
+ p(4,1) * exp(-p(4,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)~p(8,1)) * y(3)~2 %

Yool MG <-> G

r3 = - p(5,1) * exp(-p(5,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)~p(8,1)) * y(3)~2 *
+ p(6,1) * exp(-p(6,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)~p(8,1)) * y(6)~2 %

VAN zmydelnenie TG

rd = - p(7,1) * exp(-p(7,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)~p(8,2)) * y(1)~2;

Tl e zmydelnenie DG

r5 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)~"p(8,2)) * y(2)~2;

YAy zmydelnenie MG

r6 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)*(T-Tref)/R/T/Tref) * (y(8)-p(8,2)) * y(3)~2

dy(1) = rl + r4; % TG
dy(2) = - r1 + r2 - r4 + rb; % DG
dy(3) = - r2 + r3 - rb + r6; % MG
dy(4) = rl + r2 + r3; % EtOH
dy(6) = - r1 - r2 - r3; % FAEE
dy(6) = - r3 - r6; % G
dy(7) = - r4 - rb - r6; % SOAP

dy(8) = r4 + r5 + r6; % CAT

>

y(4) + .
y(5);

y(4) + .
y(5);

y(4) + .
y(5);



05 - hydroEtOHlyza oneway MoreSoapParam

function dy = hydroEtOHlyza_oneway_MoreSoapParam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

YANA G -> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(7,1)) * y(1)~2 x y(4);
YANA DG -> MG

r2 = - p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)"p(7,1)) * y(2)~2 x y(4);
YANA MG -> G

r3 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)/R/T) * (y(8)~p(7,1)) * y(3)~2 x y(4);
YN zmydelnenie TG

4 = - p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(7,2)) * y(1)°2;
VAN zmydelnenie DG
r5 = - p(5,1) * exp(-p(5,2)/R/T) * (y(8)~p(7,2)) * y(2)°2;

AN zmydelnenie MG

6 = - p(6,1) * exp(-p(6,2)/R/T) * (y(8)~p(7,2)) * y(3)~2;
dy(1) = ri1 + r4; % TG

dy(2) = - rl + r2 - rd + r5; % DG

dy(3) = - r2 + r3 - r5 + r6; % MG

dy(4) = rl + r2 + r3; % EtOH

dy(5) = - rl - r2 - r3; % FAEE

dy(6) = - r3 - r6; % G

dy(7) = - r4 - r5 - r6; % SOAP

dy(8) = r4 + r5 + r6; % CAT



06 - hydroEtOHlyza oneway MoreSoapParam Reparam

function dy = hydroEtOHlyza_oneway_MoreSoapParam_Reparam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
Tref= 50 + 273.15;

p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

Doloth
rl =
YAYA
r2 =
VAN
r3 =
VAN
rd =
Toloth
r5 =
VAN
r6 =

dy (1)
dy(2)
dy (3)
dy (4)
dy (5)
dy (6)
dy (7)
dy (8)

TG -> DG

p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

DG -> MG

p(2,1) * exp(-p(2,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

MG -> G

p(3,1) * exp(-p(3,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie TG

p(4,1) * exp(-p(4,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie DG

p(5,1) * exp(-p(5,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie MG

p(6,1) * exp(-p(6,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

= rl + r4;

= -1l +1r2 - 14 + 15}
= -1r2 +1r3 - 15 + r6;
= rl + r2 + r3;
=-rl -1r2 - r3;

= - 13 - 16;

= -1r4 - r5 - 16;
= r4d + r5 + r6;

TG
DG
MG
EtOH
FAEE

SOAP
CAT

(y(@®p(7,1))
(y(8)~p(7,1))
(y(8)~p(7,1))
(y(8)~p(7,2))
(y(®)p(7,2))

(y(8)~p(7,2))

*

*

*

*

*

*

y(1)~2 * y(4)
y(2)~2 * y(4)
y(3)~2 * y(4)
y(1)~2;
y(2)~2;

y(3)°2;

B

B

B



07 - hydroEtOHlyza twoway MoreSoapParam

function dy = hydroEtOHlyza_twoway_MoreSoapParam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

Tt TG <-> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(10,1)) * y(1)~2 * y(4) + ...
+ p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)"p(10,1)) * y(2)~2 * y(5);

ot DG <-> MG

r2 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)/R/T) * (y(8)~p(10,1)) * y(2)°2 * y(4) + ...
+ p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(10,1)) * y(3)~2 * y(5);

Tt MG <-> G

r3 = - p(5,1) * exp(-p(5,2)/R/T) * (y(8)~p(10,1)) * y(3)"2 * y(4) + ...
+ p(6,1) * exp(-p(6,2)/R/T) * (y(8)"p(10,1)) * y(6)~2 * y(5);

T hoh zmydelnenie TG

rd = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~p(10,2)) * y(1)~2;
Tl zmydelnenie DG

r5 = - p(8,1) * exp(-p(8,2)/R/T) * (y(8)~p(10,2)) * y(2)~2;
VAN zmydelnenie MG

6 = - p(9,1) * exp(-p(9,2)/R/T) * (y(8)~p(10,2)) * y(3)"2;
dy(1) = ri1 + r4; % TG

dy(2) = - rl + r2 - rd + r5; % DG

dy(3) = - r2 + r3 - r5 + r6; % MG

dy(4) = rl + r2 + r3; % EtOH

dy(5) = - rl - r2 - r3; % FAEE

dy(6) = - r3 - r6; % G

dy(7) = - r4 - r5 - r6; % SOAP

dy(8) = r4 + r5 + r6; % CAT



08 - hydroEtOHlyza twoway MoreSoapParam Reparam

function dy = hydroEtOHlyza_twoway_MoreSoapParam_Reparam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15;
R = 8.314;

Tref= 50 + 273.15;
p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

oot

rl =

YA
r2 =

Tt
r3 =

YAYA
rd =
YANA
rb5 =
Tt
r6 =

dy (1)
dy(2)
dy (3)
dy (4)
dy (5)
dy (6)
dy (7)
dy (8)

TG
p(1,1)
p(2,1)

DG
p(3,1)
p4,1)

MG
p(5,1)
p(6,1)

<-> DG

* exp(-p(1,2)*(T-Tref) /R/T/Tref) *
* exp(-p(2,2)*(T-Tref) /R/T/Tref) *

<-> MG

* exp(-p(3,2)*(T-Tref) /R/T/Tref) *
* exp(-p(4,2)*(T-Tref) /R/T/Tref) *

<-> G

* exp(-p(5,2)*(T-Tref) /R/T/Tref) *
* exp(-p(6,2)*(T-Tref) /R/T/Tref) *

zmydelnenie TG

p(7,1) * exp(-p(7,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie DG

p(8,1) * exp(-p(8,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie MG

p(9,1) * exp(-p(9,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

= rl
=-rl
= - 12
= rl
= -1l
= - 13
= -14
= rd

+
+
+
+

r4;

r2 -
r3 -
r2 +
r2 -
r6;

r5 -
r5 +

r4d + rb5;
r5 + r6;
r3;
r3;

r6;
r6;

% vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
% univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]

%

TG
DG
MG
EtOH
FAEE

SOAP
CAT

(y(8)~p(10,1))
(y(8)~p(10,1))

(y(8)~p(10,1))
(y(8)~p(10,1))

(y(8)~p(10,1))
(y(8)~p(10,1))

(y(8)~p(10,2))
(y(8)~p(10,2))

(y(8)~p(10,2))

y(1)~2

* y(2)~2

y(2)~2

* y(3)~2

* y(3)~2
* y(6)"2

y(1)~2;
y(2)~2;

y(3)~2;

y(4) +
y(5);

y(4) +
y(5);

y(4) +
y(5);



09 - hydroEtOHlyza onewayOneParam OneSoapParam

function dy = hydroEtOHlyza_onewayOneParam_OneSoapParam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
p=abs(p) ;

dy = zeros(8,1);

Toloth TG -> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)"p(3,1)) * y(1)~2 x y(4);
T hoh DG -> MG

r2 = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~"p(3,1)) * y(2)~2 x y(4);
YA MG -> G

r3 = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(3,1)) * y(3)~2 x y(4);
VAN zmydelnenie TG

rd = - p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)~p(3,2)) * y(1)~2;

YN zmydelnenie DG

r5 = - p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)"p(3,2)) * y(2)~2;
VAN zmydelnenie MG
6 = - p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)~p(3,2)) * y(3)"2;

dy(1) = rl + r4; % TG
dy(2) = - r1 + r2 - r4 + r5; % DG
dy(3) = - r2 + r3 - rb + r6; % MG
dy(4) = rl + r2 + r3; % EtOH
dy(8) = - r1 - r2 - r3; % FAEE
dy(6) = - r3 - r6; % G
dy(7) = - r4 - 15 - r6; % SOAP

dy(8) = r4 + r5 + r6; % CAT



10 - hydroEtOHlyza onewayOneParam OneSoapParam Reparam

function dy = hydroEtOHlyza_onewayOneParam_OneSoapParam_Reparam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15;
R = 8.314;

Tref= 50 + 273.15;
p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

Tt
rl =
YAYA
r2 =
YANA
r3 =
Tt
rd =
Tt
rb5 =
YANA
r6é =

dy (1)
dy (2)
dy (3)
dy (4)
dy (5)
dy (6)
dy (7)
dy (8)

TG
p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref) /R/T/Tref)
MG
p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

MG
p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

DG

->

->

->

DG

zmydelnenie TG

p(2,1) * exp(-p(2,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie DG

p(2,1) * exp(-p(2,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie MG

p(2,1) * exp(-p(2,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

= rl
=-rl
= - 12
= rl
=-rl
= - 13
= -4
= r4

+ o+ + o+

r4d,;

r2 -
r3 -
r2 +
r2 -
r6;

r5 -
rb5 +

r4d + r5;
r5 + r6;
r3;
r3;

r6;
r6;

% vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
% univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]

TG
DG
MG
EtOH
FAEE

SOAP
CAT

(y(8)~p(3,1))
(y(8)~p(3,1))
(y(®-p(3,1))
(y(8)~p(3,2))
(y(8)~p(3,2))

(y(8)~p(3,2))

*

*

*

*

*

*

y(1)~2 * y(4);
y(2)~2 * y(4);
y(3)~2 * y(4);
y(1)"2;
y(2)~2;

y(3)~2;



11 - hydroEtOHlyza onewayOneParam MoreSoapParam

function dy = hydroEtOHlyza_onewayOneParam_MoreSoapParam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]
p=abs(p) ;

dy = zeros(8,1);

Toloth TG -> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(5,1)) * y(1)~2 x y(4);
T hoh DG -> MG

r2 = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(5,1)) * y(2)~2 x y(4);
YA MG -> G

r3 = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(5,1)) * y(3)~2 x y(4);
VAN zmydelnenie TG

rd = - p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)~p(5,2)) * y(1)~2;

YN zmydelnenie DG

r5 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)/R/T) * (y(8)"p(5,2)) * y(2)~2;
VAN zmydelnenie MG
6 = - p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(5,2)) * y(3)~2;

dy(1) = rl + r4; % TG
dy(2) = - r1 + r2 - r4 + r5; % DG
dy(3) = - r2 + r3 - rb + r6; % MG
dy(4) = rl + r2 + r3; % EtOH
dy(8) = - r1 - r2 - r3; % FAEE
dy(6) = - r3 - r6; % G
dy(7) = - r4 - 15 - r6; % SOAP

dy(8) = r4 + r5 + r6; % CAT



12 - hydroEtOHlyza onewayOneParam MoreSoapParam Reparam

function dy = hydroEtOHlyza_onewayOneParam_MoreSoapParam_Reparam(t,y,p,teplota)

T = teplota + 273.15;
R = 8.314;

Tref= 50 + 273.15;
p=abs(p);

dy = zeros(8,1);

Tt
rl =
YAYA
r2 =
YANA
r3 =
Tt
rd =
Tt
rb5 =
YANA
r6é =

dy (1)
dy (2)
dy (3)
dy (4)
dy (5)
dy (6)
dy (7)
dy (8)

TG
p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref) /R/T/Tref)
MG
p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

MG
p(1,1) * exp(-p(1,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

DG

->

->

->

DG

zmydelnenie TG

p(2,1) * exp(-p(2,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie DG

p(3,1) * exp(-p(3,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

zmydelnenie MG

p(4,1) * exp(-p(4,2)*(T-Tref)/R/T/Tref)

= rl
=-rl
= - 12
= rl
=-rl
= - 13
= -4
= r4

+ o+ + o+

r4d,;

r2 -
r3 -
r2 +
r2 -
r6;

r5 -
rb5 +

r4d + r5;
r5 + r6;
r3;
r3;

r6;
r6;

% vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
% univerzalna plynova konstanta [J/(K*mol)]

TG
DG
MG
EtOH
FAEE

SOAP
CAT

(y(8)~p(5,1))
(y(8)~p(5,1))
(y(®p(5,1))
(y(8)~p(5,2))
(y(8)~p(5,2))

(y(8)~p(5,2))

*

*

*

*

*

*

y(1)~2 * y(4);
y(2)~2 * y(4);
y(3)~2 * y(4);
y(1)"2;
y(2)~2;

y(3)~2;



Modely etanolyzy v prieto¢nom reaktore

Prietocény reaktor s jednym vstupom

function dy =
CSTReactorMass(t,y,p,teplota,prietok,objemReaktoru,vstupneKonc)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konst [J/(K*mol)]

dy = zeros(8,1);

YANA TG <-> DG

rl = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(1)~2 * y(4) + ...

+ p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(2)~2 * y(5);

Toloth DG <-> MG

r2 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)/R/T) * (y(8)°p(8,1)) * y(2)°2 * y(4) + ...
+ p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(3)~2 x y(5);

e MG <-> G

r3 = - p(5,1) * exp(-p(5,2)/R/T) * (y(8)"p(8,1)) * y(3)~2 * y(4) + ...
+ p(6,1) * exp(-p(6,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(6)~2 * y(5);

VAN zmydelnenie TG

rd = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~p(8,2)) * y(1)~2;

Tl h zmydelnenie DG

r5 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~"p(8,2)) * y(2)~2;

YAYA zmydelnenie MG

6 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~p(8,2)) * y(3)"2;

dy(1) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(1)-y(1)) + ...

+ rl + r4; % TG
dy(2) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(2)-y(2)) - ...

-rl +r2 - 14 + r5; % DG
dy(3) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(3)-y(3)) - ...

- 12 + 13 - 15+ 16} % MG
dy(4) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(4)-y(4)) + ...

+rl + r2 + r3; % EtOH
dy(5) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(5)-y(5)) - ...

-rl - r2 - r3; % FAEE
dy(6) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(6)-y(6)) - ...

- r3 - r6; % G
dy(7) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(7)-y(7)) - ...

- r4d - r5 - r6; % SOAP

dy(8) = prietok/objemReaktoru*(vstupneKonc(8)-y(8)) + ...
+ rd4d + rb + r6; % CAT



Prietoény reaktor s dvomi vstupmi

function dy =

CSTReactorMassTwoFlows(t,y,p,teplota,prietok,objemReaktoru,vstupneKonc)

T = teplota + 273.15; % vstupna teplota je v [°C], musi byt v [K]
R = 8.314; % univerzalna plynova konst [J/(K*mol)]
dy = zeros(8,1);
Yoot TG <-> DG
rli = - p(1,1) * exp(-p(1,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(1)~2 * y(4) + ...
+ p(2,1) * exp(-p(2,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(2)~2 * y(5);
Yoot DG <-> MG
r2 = - p(3,1) * exp(-p(3,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(2)~2 * y(4) + ...
+ p(4,1) * exp(-p(4,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(3)~2 x y(5);
Foloth MG <-> G
r3 = - p(5,1) * exp(-p(5,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(3)~2 * y(4) + ...
+ p(6,1) * exp(-p(6,2)/R/T) * (y(8)~p(8,1)) * y(6)~2 x y(5);
VAN zmydelnenie TG
rd = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~p(8,2)) * y(1)~2;
Tl e zmydelnenie DG

5 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)~p(8,2)) * y(2)~2;
VAN zmydelnenie MG
16 = - p(7,1) * exp(-p(7,2)/R/T) * (y(8)"p(8,2)) * y(3)~2;

dy(1) = prietok(1l)/objemReaktorux*(vstupneKonc(1l,1)-y(1)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktorux(vstupneKonc(2,1)-y(1)) + rl + r4;

dy(2) = prietok(l)/objemReaktoru*(vstupneKonc(1,2)-y(2)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktoru*(vstupneKonc(2,2)-y(2)) - r1 + r2

dy(3) = prietok(1)/objemReaktoru*(vstupneKonc(1,3)-y(3)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktoru*(vstupneKonc(2,3)-y(3)) - r2 + r3

|

dy(4) = prietok(l)/objemReaktoru*(vstupneKonc(1,4)-y(4)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktorux(vstupneKonc(2,4)-y(4)) + rl + r2

dy(5) = prietok(1l)/objemReaktorux*(vstupneKonc(1,5)-y(5)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktoru*(vstupneKonc(2,5)-y(5)) - rl - r2

dy(6) = prietok(1)/objemReaktoru*(vstupneKonc(1,6)-y(6)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktorux(vstupneKonc(2,6)-y(6)) - r3 - r6;

dy(7) = prietok(1)/objemReaktoru*(vstupneKonc(1,7)-y(7)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktorux(vstupneKonc(2,7)-y(7)) - r4 - rb

dy(8) = prietok(1l)/objemReaktorux*(vstupneKonc(1,8)-y(8)) + ...

+ prietok(2)/objemReaktoru*(vstupneKonc(2,8)-y(8)) + r4 + r5

r4d + rb;

r5 + r6;

r3;

r3;

r6;

r6;

)

%

YA

YA

h

YA

%

b

TG

DG

MG

EtOH

FAEE

SOAP

CAT



PRILOHA B: VSTUPNE DATA A PRIEBEH OPTIMALIZACIE

Ukazka dat pouzitych pri optimalizacii

Experimentalne data - sada ¢. 1

Teplota = 50 °C

Koncentracia katalyzatoru = 0.096608 mmol/g

Data - etanolyza

Cas TG | DG | MG | EtOH | FAEE | Glycerin | Y G*
[min] [mmol/g]
0.0 0.8437 | 0.0173 | 0.0000 | 5.3003 | 0.0000 0.0000 0.8610
2.0 0.0715 | 0.1433 | 0.2924 | 3.6045 | 1.6958 0.3188 0.8261
5.0 0.0581 | 0.1062 | 0.2744 | 3.3734 | 1.9269 0.4154 0.8542
10.0 0.0374 | 0.0867 | 0.2545 | 3.2525 | 2.0478 0.4786 0.8571
15.0 0.0303 | 0.0769 | 0.2314 | 3.1996 | 2.1008 0.5098 0.8484
30.0 0.0217 | 0.0681 | 0.2213 | 3.0339 | 2.2664 0.5564 0.8674
60.0 0.0209 | 0.0657 | 0.2105 | 3.0201 | 2.2802 0.5949 0.8920
120.0 0.0219 | 0.0668 | 0.1975 | 2.9327 | 2.3677 0.6203 0.9066
Priemer 0.8641
RSD [%] 2.91

* - Suma Glyceridov

Vahy - etanolyza

0.900 | 0.400 | 0.300 | 0.000 | 1.400 | 1.000

0.900 | 0.700 | 0.300 | 0.000 | 1.400 | 1.000

0.900 | 0.700 | 0.300 | 0.000 | 1.400 | 1.000

0.900 | 0.700 | 0.300 | 0.000 | 1.400 | 1.000

0.900 | 0.700 | 0.300 | 0.000 | 1.400 | 1.000

0.900 | 0.700 | 0.300 | 0.000 | 1.400 | 1.000

0.900 | 0.700 | 0.300 | 0.000 | 1.400 | 1.000




Data - hydrolyza

Cas
[min]

SOAP | CAT | Suma
[mmol/g]

0.0
3.5
8.0
12.0
21.0
35.0
50.0
80.0
110.0

0.0021 | 0.0945 | 0.0966
0.0708 | 0.0179 | 0.0887
0.0770 | 0.0142 | 0.0912
0.0783 | 0.0117 | 0.0900
0.0819 | 0.0080 | 0.0900
0.0863 | 0.0056 | 0.0918
0.0879 | 0.0045 | 0.0924
0.0868 | 0.0019 | 0.0887
0.0929 | 0.0016 | 0.0946

Priemer
RSD [%]

0.0915
2.92

Vahy - hydrolyza

0.700 | 0.700
1.000 | 1.000
1.000 | 1.000
1.000 | 1.000
1.000 | 1.000
1.000 | 1.000
0.700 | 0.700
0.500 | 0.500




Ukazka priebehu optimalizacie parametrov modelu

Pouzity riesitel : ode23s

Ucelova funkcia : suma vazenych stvorcov relativnych odchylok
Matematicky model kinetiky: hydroEtOHlyza twoway OneSoapParam
Pocet cyklov : 10

Pociato¢ny odhad parametrov Finalny odhad parametrov

R | k_inf Ea R k_inf Ea

R1 | 1e+08 50000 R1 | 2.71393e+06 9613.57
R2 | 100000 50000 R2 | 2.49701e+-07 919639
R3 | 1e+08 50000 R3 | 3.36552e+06 32760.1
R4 | 100000 50000 R4 | 1.57725e+-07 919772
R5 | 1e+08 50000 R5 | 2.83447e+4-07 41484.7
R6 | 100000 50000 R6 | 2.09244e+06 45319.5
R7 | 1le+06 50000 R7 | 1.36108e+06 33857.9
RS 1 1 RS 0.90492 1.24463

Zhrnutie priebehu hl'adania minima uéelovej funckie:

Cyklus | 1 | 2 | 3 [ 4 | 5 | 6 | 7 | 8 | 9 |10

Hodnota | 135.51 | 112.19 [ 95.90 | 93.82 | 92.70 | 92.12 | 92.01 | 91.54 | 91.47 | 91.23

Odchylky modelu a dat

Suma Stvorcov absolutnych odchylok 4.8363
Suma Stvorcov relativnych odchylok 151.4512
Suma Stvorcov vazenych absolitnych odchylok 3.4944
Suma Stvorcov vazenych relativnych odchylok 91.2332
Priemerna odchylka modelu od experimentu 33.7969%
Priemerna absolitna odchylka 0.042428 mmol/g




Prehl'ad celkovych relativnych odchylok jednotlivych experimentov

Exp. | Suma relativ. | PoCet exp. | Priemerna odchylka
¢. odchylok bodov experimentu
1 2545.87 58 43.8943
2 1838.49 58 31.6982
3 1620.84 58 27.9456
4 2049.1 58 35.3293
5 1613.3 50 32.266
6 2005.01 58 34.5691
7 1709.51 58 29.4743
8 2070.74 58 35.7025
9 2721.09 58 46.9153
10 1754.58 58 30.2513
11 1363.52 58 23.509




PRILOHA C: TESTOVANE REGRESNE METODY

Testované regresné metdédy - FTIR metoda

Predpokladany obsah FAEE (FTIR) [%]

Predpokladany obsah FAEE (FTIR) [%]
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Obr. C.1 Trénovanie a testovanie metédy MLR s pouzitim 4 a 7 regiéonov
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Predpokladany obsah FAEE (FTIR) [%]
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