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Resumen

En este trabajo se presenta el estudio de un proceso de digestiéon anaerobia en un reac-
tor UASB para el tratamiento de lixiviados, con el objetivo de proponer una estrategia
de control predictivo basado en un modelo no lineal (NMPC) para la regulacién de la
concentracion de sustrato organico a la salida del bioreactor. Inicialmente se presenta un
modelo matematico para describir el comportamiento dinamico del sistema, se asume que
la dindmica del proceso presenta dos etapas principales: etapa metanogénica y etapa aci-
dogénica. El modelo involucra en sus expresiones cinéticas los efectos de la temperatura
y el pH, los cuales se analizan empleando la teoria de bifurcaciones. Se hace uso de un
observador no lineal para la estimacién las variables no medibles en linea, como lo son
las concentraciones de biomasa y las velocidades maximas de crecimiento bacteriano. La
calibraciéon y validacion del modelo y el observador se realiza empleando un conjunto de
datos experimentales provenientes del bioreactor; como criterio de evaluacién se conside-
ra el valor del error medio relativo. Finalmente, se evalia el desempeno de la estrategia
de control mediante simulaciones numéricas. Los resultados obtenidos muestran un buen
desempeno de la técnica de control propuesta, para garantizar los valores permisibles del
efluente del bioreactor en relacién a la normatividad de vertimientos vigente en Colombia.

Palabras clave: tratamiento anaerobio, reactor anaerobio de flujo ascendente, mo-
delo de bioprocesos, observador, control de bioprocesos.
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Abstract

In this thesis, it is presented a study of an anaerobic digestion process in a UASB reactor
for leachate treatment. The main objective of this work is to propose a predictive control
strategy based on a non-linear model in order to regulate the outlet organic substrate con-
centration of the bioreactor. Initially, a mathematical model is presented to describe the
dynamic behaviour of the system. The model assumes that the dynamics of the process in-
volving two main stages: methanogenic stage and acidogenic stage. It includes temperature
and pH parameters on kinetic rates expressions, and the effects of these parameters using
the bifurcation theory are analysed. A non-linear observer to estimate non-measurable va-
riables, such as biomass concentration and maximum bacterial growth rates is used. The
model calibration and validation is performed using a set of experimental data. A compa-
rative on the simulated and related measures has been made and the relative average error
value is considered as criteria evaluating. Finally, by numerical simulations is evaluated
the performance of the control strategy. The results obtained show a good performance of
the technique proposed for control of the process, the NMPC guarantees the permissible
discharge values by the regulations in Colombia.

Keywords: anaerobic treatment, upflow anaerobic sludge blanket, bioprocess mo-
delling, observer, bioprocess control
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1. Introduccion

En esta tesis se presenta un estudio para el desarrollo de una estrategia de control pre-
dictivo no lineal aplicable a un bioproceso para el tratamiento de aguas residuales. Los
sistemas de tratamiento de aguas residuales se caracterizan por la interdependencia de una
combinacion de procesos bioldgicos, fisicos y quimicos variables en el tiempo y se emplean
para mejorar la calidad de los efluentes domésticos e industriales permitiendo que puedan
ser utilizados en otros procesos o vertidos en un medio natural sin representar un peligro
para la salud humana o el medio ambiente. Por lo tanto, su objetivo se encuentra directa-
mente relacionado con la proteccion del medio ambiente, por ende, el cumplimiento de las
disposiciones legales vigentes sobre los usos del recurso hidrico y los vertimientos.

En la actualidad, los procesos bioldgicos son uno de los sistemas mas utilizados en las
plantas de tratamiento de aguas residuales industriales y municipales debido a su eficacia
y bajo costo de operacion en relacion con otros sistemas de tratamiento. El tratamiento
biolégico o secundario es un proceso en el cual intervienen microorganismos que se en-
cargan de descomponer la materia organica disuelta presente en el agua residual. En este
trabajo como caso de estudio es considerado un proceso biolégico en un reactor anaerobio
de flujo ascendente (RAFA), también conocido como UASB (por su sigla en inglés Upflow
Anaerobic Sludge Blanket) para el tratamiento de lixiviados.

El proceso de digestion anaerobia en un reactor UASB tiene lugar en un lecho de lodo
formado por la acumulacién de sélidos suspendidos provenientes del flujo de entrada y
del crecimiento bacteriano, donde el tiempo de contacto del agua residual y la biomasa
dentro del reactor es determinante para el buen funcionamiento y desempeno del proceso.
El reactor se caracteriza por presentar tres zonas, la primera zona corresponde a la zona
de reaccién ubicada en la parte inferior del reactor seguida por la zona de clarificacién y
finalmente la tercera zona corresponde a la zona de separacién de gas-solido-liquido ubi-
cada en la parte superior del reactor; el sistema de separacién es un factor clave de diseno
y operacion en reactores anaerobios. Una de las principales ventajas del tratamiento de
aguas residuales en reactores UASB, es que exhibe una alta eficiencia de remocion, incluso
a altas velocidades de carga y bajas temperaturas. El desequilibrio del bioreactor puede
ser causado por varios factores, tales como mezcla incompleta, bajo tiempo de residencia,
presencia de sustancias toxicas o inhibidores, cambios bruscos de temperatura y pH.

La digestion anaerobia consiste en la degradacion de materia organica por un grupo de po-
blaciones interdependientes y simbidticas de microorganismos heterétrofos en ausencia de
oxigeno. Generalmente, el proceso se lleva a cabo en tres etapas. La primera etapa implica
la hidrélisis y conversion de material insoluble y la reducciéon de polimeros en monémeros.
La segunda etapa (acidogénesis) implica la fermentaciéon de monémeros en una variedad
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de productos finales: dcidos grasos volatiles, alcoholes, diéxido de carbono e hidrégeno. La
tercera etapa (metanogénesis), los productos finales de la fermentacion (acetato, butirato,
propionato, acido férmico, hidrégeno y diéxido de carbono) son fermentados por otro grupo
de microorganismos anaerobios en metano y diéxido de carbono con trazas de otros gases
(sulfuros de hidrégeno, amoniaco, nitrégeno, mercaptanos y aminas)[2].

Hasta el momento se han desarrollado y descrito en la literatura un niimero considerable de
modelos para representar la dindmica del proceso de digestion anaerobia, siendo el modelo
genérico ADM1 (Anaerobic Digestion Model No. 1) [3] uno de los més utilizados a nivel
mundial. Sin embargo, la adaptaciéon de modelos complejos como el ADM1 en estrategias
de control es limitada, ya que en su mayoria proporcionan una descripcién bastante minu-
ciosa de la cinética de las reacciones involucradas, efectos sinérgicos e interacciones entre
las multiples poblaciones bacterianas. No obstante algunos estudios han demostrado que
modelos mas simples pueden sintetizar y representar la compleja dindmica del proceso de
digestion anaerobia [4, 5 [6]. En el diseno de un modelo matemdtico es importante tener
en cuenta el propdsito u objetivo del modelo a desarrollar, usualmente los modelos dinami-
cos son utilizados para la optimizacién de procesos, puesta en marcha de otros reactores,
diseno de estrategias de control automatico, sintonizacién de controladores, diagnéstico y
detecciéon de fallas y para la toma de decisiones.

Teniendo en cuenta que el propdsito de este trabajo es el disenio de una estrategia de con-
trol, el modelo dindmico del proceso de digestion anaerobia debe ser capaz de predecir
la formacién y la degradacién cinética de los compuestos principales, por consiguiente se
presenta una extensién del modelo matematico simplificado del proceso propuesto por Ber-
nard et. al. [7], a partir de los balances de materia asumiendo que el proceso se realiza en
dos etapas fundamentales: metanogénesis y acetanogénesis, e involucrando la velocidad de
decaimiento microbiano y los efectos de inhibicién por temperatura y pH. El modelo fue
calibrado y validado con datos histéricos del reactor a diferentes puntos de operacion.
Con el fin de analizar el comportamiento del sistema se efectuaron simulaciones numéricas
y analisis de bifurcaciones. La simulacién dinamica de los procesos ha demostrado ser una
herramienta eficaz para el analisis, optimizacién, toma de decisiones, diseno de procesos y
diseno de estrategias de control en procesos de tratamiento de aguas residuales individua-
les, asi como en plantas de tratamiento de aguas residuales completas (PTARs) [8]. Los
procesos de tratamiento de aguas residuales involucran un niimero considerable de entradas
y parametros variables en el tiempo, tales como concentraciones de biomasa y sustrato,
velocidades de crecimiento bacteriano, caudal, temperatura y pH. La simulaciéon dindmica
permite observar el comportamiento del sistema ante diferentes condiciones de operacion,
perturbaciones en las variables de entrada y parametros. El andlisis de bifurcaciones per-
mite identificar los valores criticos de los parametros para el diseno de estategias de control
aplicables al proceso de tratamiento.

El control de procesos biotecnologicos ha sido un tema de investigaciéon importante debido
a la necesidad de aplicar estrategias que permitan mejorar la estabilidad operacional y la
eficiencia de este tipo de procesos. Tradicionalmente, los procesos de tratamiento de aguas
residuales han sido controlados por sistemas estandar y algoritmos basados en modelos



lineales; estas estrategias de control funcionan correctamente alrededor de un punto de
operacién presentando una convergencia fiable en pocos segundos, siendo t1til en aplicacio-
nes industriales [9], sin embargo, los bioprocesos son complejos y se caracterizan por un
comportamiento dindmico altamente no lineal, con fuertes interacciones entre las variables
y perturbaciones frecuentes, en algunos casos no medibles [10} 1T].

El éxito del proceso de tratamiento bioldgico continuo depende de la forma en que se obtie-
nen condiciones adecuadas para el crecimiento bacteriano, la muerte y la fase de respiracion
endogena. Estas condiciones 6ptimas de operacion, solo pueden ser obtenidas al implemen-
tar una tecnologia de control adecuada, especialmente para mantener el funcionamiento
del bioreactor en un régimen de trabajo més eficiente [12], [13].

El uso de estrategias de control moderno y avanzado aplicadas a bioprocesos ha sido baja
[14], debido principalmente a la falta de informacion de la planta y a instrumentacion ade-
cuada para el monitoreo en linea de los sistemas de tratamiento de aguas residuales. Los
avances recientes en tecnologia, han permitido el mejoramiento y desarrollo de la instru-
mentacién requerida, posibilitando la aplicacién de sistemas de control avanzados [9].
Durante las dos ultimas décadas, la comunidad cientifica ha contribuido con importantes
resultados en la técnica del control predictivo basado en el modelo no lineal (NMPC) [13];
el estudio y desarrollo del NMPC en la industria y en el mundo académico ha crecido,
posiciondndose como una de las técnicas de control més importantes [15], [13].

La aplicacion de modelos de prediccion explicita del sistema para optimizar el compor-
tamiento futuro de los procesos bioldgicos en plantas de tratamiento de aguas residuales
(PTARs), ha demostrado ser una técnica de control apropiada; algunos autores han resal-
tado beneficios en la industria tales como reduccién en el consumo de energia y en el costo
operacional y aumento en la eficiencia de la planta [16], (17, [9]. Sin embargo, a pesar de los
grandes avances en el area, uno de los principales limitantes que dificulta la implementa-
cién de NMPC es el esfuerzo por desarrollar modelos dindmicos de plantas de gran escala
industrial e integrarla de forma tal que garantice la eficiencia en tiempo real [18].

En este estudio se propone una estrategia de control predictivo no lineal (NMPC) para la
regulacion de la concentracién de sustrato organico en un proceso de digestién anaerobia
para el tratamiento de lixiviados, en cumplimiento con la normatividad ambiental vigente.
El modelo que describe el comportamiento dinamico del sistema es un modelo basado en
la teoria de observador no lineal, teniendo en cuenta que no todas las variables de estado
pueden ser medidas en linea y el proceso cuenta con parametros desconocidos y variables
en el tiempo. El observador estima la concentracion de sustrato orgénico, concentracion
de biomasa y velocidades maximas de crecimiento bacteriano a partir de la medicién de la
concentracion de dcidos grasos volatiles (componente intermedio de la reaccién). El modelo
matematico basado en la teoria de observadores es calibrado y validado con datos experi-
mentales del bioreactor.

El desarrollo de esta tesis podria resumirse en cuatro pasos: en primer lugar, se describe el
proceso de digestion anaerobia y se presenta una extension de un modelo matematico no
lineal para el sistema; segundo, se realiza un analisis dindmico del sistema, caracterizacion
de puntos de equilibrio por el método de Lyapunov y representacion grafica de las solucio-
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nes del sistema ante variaciones en los parametros; tercero, se obtiene un modelo basado
en la teoria de observadores no lineales calibrado y validado con datos reales, evaluando
el desempeno del modelo por medio de simulaciones numéricas. Finalmente, se disena una
estrategia de control predictivo basado en el modelo no lineal para la regulacién de la
concentracion de sustrato organico a la salida del bioreactor.

1.1. Organizacion de la tesis

La tesis se encuentra estructurada de acuerdo a los siguientes capitulos:

= CAPITULO 2: Modelo de digestion anaerobia para el tratamiento de
aguas residuales
Este capitulo introduce al lector sobre algunos conceptos y definiciones relaciona-
dos con el tratamiento de aguas residuales mediante sistemas bioldgicos. Se describe
el proceso de digestién anaerobia para el tratamiento de lixiviados en un reactor
UASB (por su sigla en inglés Upflow Anaerobic Sludge Blanket). El lixiviado es un
agua residual producto de los rellenos sanitarios y se caracteriza por tener una al-
ta carga contaminante, su composicion depende de diferentes factores asociados a
la operacién del relleno. En este capitulo se presenta una extensién de un modelo
dindmico simplificado propuesto incialmnete por Bernard et.al. [7] para representar
el comportamiento del sistema, asumiendo que la dinamica del proceso de digestion
anaerobia presenta dos etapas principales: acidogénica y metanogénica. El modelo
propuesto involucra la velocidad de decaimiento de los microorganismos, las expre-
siones matematicas sobre las velocidades de crecimiento microbianos para representar
los factores de inhibicién por temperatura y pH, y el modelo de Haldane inhibicin
acompetitiva en la etapa metanogénica. La calibraciéon y validacion del modelo se
realiza a partir de un conjunto de datos tomados en condiciones de operacién normal
del reactor UASB a escala real.

= CAPITULO 3: Analisis del proceso de digestion anaerobia
En este capitulo se presenta el analisis del modelo de digestién anaerobia que describe
el comportamiento dinamico del reactor UASB para el tratamiento de lixiviado. El
proceso de digestién anaerobia se caracteriza por una dinamica no lineal, con limita-
ciones en sus variables de estado, parametros y variables de control. Inicialmente se
estudian de forma analitica los puntos de equilibrio del sistema con significado fisico,
posteriormente se describe una metodologia para la solucion no trivial del sistema
de ecuaciones como un problema de optimizacion no lineal y se realiza la caracteri-
zacion de los puntos de equilibrio en el sentido de Lyapunov. Finalmente, se realiza
un analisis de bifurcaciones variando el parametro factor de dilucién, temperatura
y pH. A partir del diagrama de de continuaciéon de puntos de equilibrio se observa
el comportamiento del sistema ante variaciones en los parametros, el sistema exibe
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puntos de equilibro estables ante variaciones en estos pardmetros dado a que las con-
diciones del afluente permiten garantizar la estabilidad del proceso por la presencia
de biomasa a la entrada del reactor, no obstante, la perdida de esta biomasa conlleva
a condiciones de lavado. El analisis dinamico del sistema permite definir los valores
6ptimos de los parametros que garantizan el correcto funcionamiento del bioreactor,
ademas de proporcionar informacion clave para el diseno de estrategias de monitoreo
y control como se presenta en el Capitulo 5.

= CAPITULO 4: Observador no lineal basado en el modelo

En este capitulo se propone un observador no lineal para representar el proceso de
digestion anaerobia en un reactor UASB de tratamiento de lixiviado. El observador
se basa en modelo dindamico del proceso descrito en el Capitulo 2, y en la teoria de ob-
servadores. El propdsito del observador es estimar las variables de estado no medibles
en linea y los parametros desconocidos variables en el tiempo, a partir de la medicién
de la concentracién de acidos grasos volatiles a la salida del reactor. Los acidos grasos
volatiles son un producto intermedio del proceso. El desempeno del modelo se evaliia
realizando simulaciones numéricas haciendo uso de los datos experimentales obteni-
dos del reactor UASB. Como criterios para determinar la ceptabilidad del modelo se
considera el célculo de los valores de MMRE<0.25 y PRED(0.25)>0.75. Dadas las
caracteristicas del modelo propuesto, puede ser utilizado en el diseno de esquemas de
control.

= CAPITULO 5: Control predictivo basado en un modelo no lineal

En este capitulo se presenta el diseno de un algoritmo de control predictivo basado
en un modelo no lineal (NMPC) para el proceso de digestién anaerobia en un reactor
UASB de tratamiento de lixiviado. El objetivo de control es regular la concentra-
cion de sustrato organico a la salida del sistema de tratamiento en cumplimiento
con la normatividad ambiental vigente en Colombia y garantizar el funcionamien-
to eficiente del bioreactor. En el diseno del controlador se incluyen explicitamente
las no linealidades y las restricciones del proceso. El desempeno del controlador se
evaltia realizando simulaciones numéricas del sistema en lazo cerrado con datos reales
a diferentes condiciones de operacion del reactor.

= CAPITULO 6: Conclusiones y trabajo futuro
En este capitulo, se integran las conclusiones expuestas en los capitulos anteriores y
trabajo futuro.

1.2. Contribuciones

Durante el desarrollo de este proyecto de investigacion se han realizado una serie de con-
tribuciones en el campo del modelado, simulacion y control de sistemas anaerobios para el
tratamiento de aguas residuales. La principales contribuciones se enumeran a continuacion.
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s Descripcién del proceso de digestion anaerobia en un reactor UASB para el trata-
miento de lixiviado y desarrollo de un modelo matemaético simplificado a partir del
balance de materia, asumiendo que el proceso se da en dos etapas principales: aci-
dogénica y metanogénica. El modelo propuesto involucra los efectos de inhibiciéon por
temperatura y pH en las velocidades de crecimiento microbiano. El modelo se basa
en el concepto descrito por Bernard et. al. [7], y se extiende introduciendo el efecto
de la temperatura y pH, lo cual constituye una mejora significativa del modelo.

= Desarrollo de un observador no lineal basado en el modelo dindmico para estimar
variables del proceso no medibles en linea y parametros variables en el tiempo. El
observador es adecuado para el diseno de estrategias de control debido a que la me-
dicién de la variable medible (concentraciéon de dcidos grasos volatiles es facilmente
medible en linea al igual que otros parametros como la temperatura y el pH. Se reali-
zaron simulaciones numeéricas para evaluar el desempeno del modelo y comparar sus
resultados con respecto al conjunto de datos experimentales obtenidos del bioreactor
a diferentes condiciones de operacion.

» Analisis dindmico del comportamiento del sistema ante variaciones en el factor de
dilucion, temperatura y pH. A partir de los diagramas de continuacién de puntos de
equilibrio se determinan rangos de operacién favorables para el proceso de digestion
anaerobia, en los cuales se garantiza altos niveles de remocion de materia organica.

= El modelo basado en la teoria de observadores se ha integrado a la estrategia de
control predictivo, y permite la observacin de variables que no son facilmente medibles
en linea como la concetracién de biomasa y parametros variables en el tiempo como
lo son las velocidades cinéticas.

s Estrategia de control predictivo basado en un modelo no lineal para mantener la
concentracion de substrato organico a la salidad el bioreactor dentro de los limites
permitidos por la legislacion colombiana de vertimientos. La estrategia de control
involucra el rechazo de las perturbaciones no medibles en la entrada del reactor que
afectan el sistema, tales como la concentracion de biomasa, la concentracion inicial
de sustrato organico, pH y temperatura.



2. Modelado del procesos digestion
anaerobia para el tratamiento de
lixiviado

Este capitulo introduce al lector con algunos conceptos y definiciones relacionados con el
tratamiento de aguas residuales mediante sistemas bioldgicos. Se describe el proceso de
digestion anaerobia para el tratamiento de liziviados en un reactor UASB (por su sigla
en inglés Upflow Anaerobic Sludge Blanket), el liziviado se caracteriza por tener una alta
carga contaminante y su composicion depende de diferentes factores asociados a la ope-
racion del relleno sanitario. Se presenta la extension de un modelo dindamico simplificado
para representar el comportamiento del sistema, asumiendo que la dindmica del proceso de
digestion anaerobia presenta dos etapas principales: acidogénica y metanogénica; el modelo
involucra la velocidad de decaimiento de los microorganismos y las factores de inhibicion
por temperatura y pH. La calibracion y validacion del modelo se realiza a partir de un con-
gunto de datos reales tomados del reactor UASB a diferentes condiciones de operacion.

2.1. Antecedentes

El modelado de los bioprocesos resulta ser un ejercicio delicado, debido a la complejidad
inherente de estos sistemas [4]. En particular, los procesos de digestién anaerobia involu-
cran un gran numero de poblaciones bacterianas, presentan un comportamiento altamente
no lineal, fluctuaciones de carga, incertidumbres en el sistema, limitada informacién de
medicién en linea y restricciones en sus variables |10, [11].

En el entorno del modelado y la simulacién, las condiciones son cuidadosamente manipula-
das para estimular la degradacién de la materia orgénica y estabilizar el lodo residual [19].
Particularmente, el modelado de la digestién anaerobia se ha realizado de manera heuristi-
ca, siendo una linea de investigacion muy activa durante las ultimas décadas. Los primeros
modelos propuestos para representar el comportamiento de estos sistemas involucraban la
existencia de un solo grupo bacteriano, posteriormente, fueron propuestos modelos mas
complejos, en los cuales se ha considerado la existencia de multiples grupos bacterianos
[20]. Sin embargo, dependiendo del objetivo para el cual han sido desarrollados los mode-
los, se podrian clasificar en dos grupos; el primero corresponde a los modelos desarrollados
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para capturar con precision el comportamiento fenomenolégico del proceso y el segundo,
modelos simplificados con fines de optimizacién y control de bioprocesos [21].

Las primeras investigaciones sobre modelos mateméticos del proceso de digestion anaerobia
fueron motivadas alrededor de los afios 70 por la necesidad de que estos sistemas operaran
de manera eficiente [22]. Los primeros trabajos publicados fueron desarrollados por An-
drews and Graef [23] 24 25 26] y por Hill y Barth en 1977 [27], en este ultimo trabajo
ya se representaba la digestién anaerobia como un proceso de multiples etapas, donde un
paso mas lento controlaba la velocidad de reaccién global. En 1981, Eastman [28] considera
como paso limitante la hidrélisis de los sélidos suspendidos, y en 1982 se considero la con-
centraciéon de acidos grasos volatiles como el parametro clave, incorporando las etapas de
acidogenésis y acetogénesis por separado [29]. Posteriormente, Angelidaki [30] propuso un
modelo que incluia cuatro etapas, 12 compuestos quimicos y la inhibicién por amoniaco.
A finales de los 90’s Jeyaseelan [31] y Angelidaki [32], realizaron las primeras publicaciones
de trabajos de calibracion y validacién de los modelos en codigestién con diferentes resi-
duos. A principios del siglo XXI era considerable la cantidad de modelos propuestos para
representar el comportamiento de los reactores anaerobios, surgiendo la necesidad de un
modelo estdndar, con este propdsito la International Water Association (IWA) estableci6
un grupo de expertos en el tema. El grupo de trabajo de la IWA desarrollé el modelo
genérico denominado ADM1 (Anaerobic Digestion Model No. 1), el cual fue publicado por
Batstone et. al. en el ano 2002 [3]. El objetivo de este trabajo era maximizar la aplicabilidad
de un modelo con una estructura razonablemente simple, aportando al diseno, operacién
y optimizacion de plantas a gran escala, asi como a la optimizacion y control de procesos.
Ademas de posicionarse en la base para futuros estudios de desarrollo y validacién de mo-
delos, contribuyendo a la transferencia tecnolégica de la investigacion a la industria [3].
En la Figura 2.1l se presenta el esquema del sistema de reaccién anaerobia considerado
para el desarrollo del modelo ADMI1, se asume que el reactor se encuentra completamen-
te agitado, a volumen constante, con una corriente de entrada y una corriente de salida.
El ADMI1 corresponde a un modelo estructurado que involucra los procesos bioquimicos
y fisicoquimicos de biodegradacién anaerobia de compuestos organicos complejos. Segun
Schoen et. al. [33] el ADM1 es un modelo biocinético universalmente aplicable que per-
mite la descripcién matematica de la digestion anaerobia de diferentes tipos de sustratos
organicos.

El ADM1 ha sido formulado como un sistema de ecuaciones algebraicas y diferenciales
(DAE), considerando siete grupos de bacterias, 26 variables de estado, 19 procesos cinéti-
cos bioquimicos, tres procesos cinéticos de transferencia gas-liquido y ocho variables al-
gebraicas implicitas [34]. Ademds, considera las expresiones de inhibicién por hidrégeno,
amoniaco libre, amoniaco total y pH. En el ano 2009, Gali et. al. realizaron una modi-
ficacién al modelo para su implementaciéon como un sistema de ecuaciones diferenciales,
involucrando 32 procesos y 41 componentes.

Desde su publicacién, el modelo ADM1 ha sido utilizado y validado en un gran ntimero
de aplicaciones [35] 36l 37, 38, 39, 40], 41], 42, 43, 44]. Batstone y Keller [35] emplearon
el modelo ADM1 para estudiar y evaluar el comportamiento de un reactor UASB para



2.1. Antecedentes

el tratamiento de un efluente de la industria papelera mediante la adicién de acido para
reducir el pH y evitar la precipitacién de carbonato de calcio (CaCOQOs3). El resultado del
estudio permitié determinar la poca efectividad del acido sobre la concentracion del carbo-
nato de calcio mediante simulaciones numéricas, sin afectar el comportamiento del reactor
y su operacién normal.

A pesar de la aplicabilidad del ADMI1 en diferentes procesos, su uso en el diseo de es-
trategias de control y optimizacién ha sido limitado debido a su complejidad. Por esta
razon, algunos autores como Marsili-Libelli y Beni [45], Bernard et. al. [7, 5], Munoz [46]
y Martinez [6], han desarrollado modelos simplificados para representar la dindmica de los
procesos de digestion anaerobia.

El modelo simplificado presentado por Bernard et. al. [7] se desarrollé con el fin de repre-
sentar la dindmica de un proceso de digestion anaerobia para el tratamiento de vinazas.
El modelo se basa en el balance de masa del reactor asumiendo que la dinamica del siste-
ma presenta dos etapas principales: acidogénesis y metanogénesis. El modelo involucra dos
grupos bacterianos, seis variables de estado e incluye la alcalinidad como componente clave
para el monitoreo y control de la planta de tratamiento. La identificacion de los parametros
y la validacién del modelo se realizé con datos experimentales a diferentes condiciones de
operacién. Los experimentos se realizaron con vinazas obtenidas de destilerias industriales
de la regién de Narbona en Francia.

Por su parte, Munoz [46] propone un modelo macroscépico aplicado a un reactor UASB
a escala piloto para el tratamiento de lixiviado de la Empresa Metropolitana de Aseo de
Manizales, EMAS. El modelo corresponde a un modelo cinético no estructurado y no se-
gregado, de tercer orden considerando una reaccion total en la que se agrupan las diversas
colonias microbianas dentro de los Sélidos Suspendidos Volatiles (SSV), y los sustratos
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Figura 2.1.: Modelo ADM1: Esquema de un digestor tipico de un solo tanque [3]
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involucrados dentro de la Demanda Quimica de Oxigeno (DQO).

Finalmente, Martinez [6] desarrolla dos modelos simplificados a partir del ADM1 para
representar la dinamica de un reactor UASB a escala laboratorio utilizado como caso de
estudio. El primer modelo corresponde a un modelo de quinto orden considerando dos gru-
pos bacterianos e involucrando los efectos de inhibicién por pH y amonio libre. El segundo
modelo de tercer orden, involucra un solo grupo de bacterias y los efectos de inhibicion
por pH. El modelo es usado para el desarrollo de un sistema de ayuda al operador humano
para un reactor anaerobio, con un algoritmo de deteccién de falla que estima la velocidad
de crecimiento de los grupos bacterianos.

2.2. Proceso de digestion anaerobia para el tratamiento
de aguas residuales

Dadas las caracteristicas fisicoquimicas de las aguas residuales, los sistemas de trata-
miento involucran una combinacion de procesos fisicos, quimicos y bioldgicos, los cuales
se llevan a cabo en una secuencia de etapas conocidas como tratamiento preliminar, tra-
tamiento primario, tratamiento secundario o biolégico y tratamiento terciario o avanzado
[4].

El tratamiento preliminar involucra generalmente procesos fisicos tales como el cribado,
desarenador y homogenizador para la reduccién de sélidos suspendidos y acondicionar el
agua residual para los tratamientos posteriores. El tratamiento primario involucra ope-
raciones fisicas que permiten la eliminaciéon de sélidos sedimentables y flotantes que se
encunetran presentes en el agua residual. En el tratamiento secundario los procesos bio-
quimicos se encargan de eliminar la mayor parte de materia orgdnica. Finalmente, en el
tratamiento terciario se utilizan combinaciones de procesos y operaciones unitarias para
eliminar otros componentes como nitrégeno y fésforo [48].

Los sistemas de tratamiento bioldgico de aguas residuales estan disenados para realizar el
proceso de purificacién que se produce naturalmente en rios, lagos y arroyos. En el proce-
so bioldgico, los microorganismos utilizan aerdébica o anaerobiamente el material organico
presente en el agua residual para la obtencién de energia. Los tratamientos mas comunes
son: lodos activados, filtros percoladores, lagunas de estabilizacion, procesos de oxidacion,
biodiscos y digestion [47]. Se determina si el proceso de tratamiento es aerobio y/o anaero-
bio dependiendo de diferentes factores, como la composicion del agua residual, el grado de
estabilizacién necesario para el cumplimiento de la normatividad ambiental y la viabilidad
econdmica. Inclusive, en algunos casos se considera y evalta la posibilidad de que el sistema
de tratamiento aerdbico y anaerobio sean un complemento el uno del otro. En la Figura
2.2 se presenta un esquema con las principales diferencias entre el tratamiento aerdbico y
anaerobio.

La digestion anaerobia es uno de los procesos de estabilizacién mas usados para el tra-
tamiento de aguas residuales, es un proceso microbiolégico complejo en el cual los micro-
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organismos descomponen el material biodegradable en ausencia de oxigeno. La materia
organica contenida se convierte biolégicamente bajo condiciones anaerdbias, en metano
(CH,) y diéxido de carbono (COs).

El proceso de degradacién del sustrato mediante digestion anaerobia implica tres eta-
pas consecutivas: hidrolisis, acidogénesis y metanogénesis, en las cuales intervienen cinco
grandes poblaciones microbianas [50]: (1) bacterias hidroliticas-acidogénicas, (2) bacterias
acetogénicas, (3) bacterias homoacetogénicas, (4) bacterias metanogénicas hidrogenofilas
y 5) bacterias metanogénicas acetoclasticas, como se muestra en la Figura 2.3

En la primera etapa tiene lugar la hidrélisis enziméatica de las moléculas de mayor pe-
so molecular tales como polisacaridos, lipidos y proteinas, generando otras moléculas de
menor peso molecular que sirven como fuente de energia y de carbono celular. Posterior-
mente, se da la acidogénesis, en la cual se presenta la conversion bacteriana de oligémeros
y mondémeros resultantes de la primera etapa, a compuestos intermedios identificables de
menor peso molecular denominados 4cidos grasos voldtiles (AGV), los méds comunes son
el acido acético y el acido propionico. Finalmente, se presenta la metanogénesis donde por
conversion bacteriana los dcidos grasos volatiles son degradados por bacterias metanogéni-
cas a productos finales mas simples, principalmente metano y diéxido de carbono [48] [47].
Cada etapa presenta diferentes tasas de crecimiento en funcién de la composicion del sus-
trato, de acuerdo a la poblacién microbiana involucrada. La estabilidad del proceso global
se asocia principalmente a la acumulacion de inhibidores intermedios o acumulacion de
acidos grasos volatiles (AGV), los cuales podrian causar disminucién del pH, como lo afir-
ma Celis [51]. Por lo tanto, para hacer posible algunas reacciones y obtener un desempeo

Tratamiento Principal Tratamiento Principal
Anaerobico Aerdbico
Lodos | | Agua | | Gas | | Agua | I Lodos
Post-tratamiento Post-tratamiento
Aerdbico Anaercbico
| Lodos | | Agua | | Lodos | I Agua | | Gas |

Figura 2.2.: Principal diferencia entre el tratamiento aerébico y anaerobio de aguas resi-
duales [49]
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MATERIA ORGANICA
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Figura 2.3.: Etapas del proceso anaerobio y poblaciones de microorganismos que inter-
vienen en el proceso: 1) Bacterias hidroliticas-acidogénicas; 2) Bacterias ace-
togénicas; 3) Bacterias homoacetogénicas; 4) Bacterias metanogénicas hidro-
gendfilas; 5) Bacterias metanogénicas acetoclasticas [50]

optimo del biorecator es necesario que exita una asociacién sintréfica entre las bacterias
acetogénicas y metanogénicas, de forma tal que se generen granulos o floculos de bacterias
de estas diferentes poblaciones [50].
En términos generales, el proceso de digeston es un proceso de multiples etapas y la ve-
locidad del proceso se encuentra limitada por la velocidad de la etapa mas lenta, la cual
depende principalmente de las caracteristicas y composicion del residuo. Para los sustratos
solubles, el paso limitante es generalmente la metanogénesis y para acelerar el proceso se
deben adoptar disenos que permitan una alta concentracién de microorganismos acetogéni-
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cos y metanogénicos en el reactor. Para los residuos en los cuales la materia organica se
encuentra en forma de particulas, el paso limitante es la hidrélisis, proceso enzimatico cuya
velocidad depende de la superficie de la particula. Esta limitacion hace que los tiempos de
proceso sean del orden de semanas. Una estrategia para aumentar la velocidad de reac-
cion del proceso es emplear un pretratamiento para la reduccion de tamano de particula
o mejorar la solubilidad por maceracién, ultrasonido, tratamiento térmico, o combinacion
de altas presiones o temperaturas [50].

2.2.1. Caracteristicas fisicoquimicas de las aguas residuales

Las aguas residuales se clasifican en dos grandes grupos: domésticas e industriales. Las
aguas residuales domésticas contienen una serie de contaminantes organicos e inorganicos
en concentraciones muy bajas, con presencia de sélidos suspendidos y disueltos. Las aguas
residuales industriales, incluyen residuos sanitarios, residuos derivados del proceso, aguas de
lavado y aguas de proceso. Las aguas residuales industriales suelen tener caracteristicas muy
variadas, incluso cuando las industrias son similares [52]. Por lo tanto, las caracteristicas
fisico quimicas son propias y especificas para cada agua residual [53], siendo necesario un
programa de muestreo apropiado para su seguimiento y realizar el analisis en laboratorios
con normas estandar para su caracterizacion. En la Tabla 2.1 se encuentran relacionadas
algunos de los principales contaminantes de las aguas residuales, incluyendo el parametro
tipico y el impacto ambiental que genera.

A continuacion se describen brevemente algunas de las caracteristicas quimicas y fisicas
de las aguas residuales:

Materia organica

La materia organica existente en el agua se encuentra en forma disuelta o en particulas,
y se valora mediante el parametro carbono orgénico total. Los compuestos organicos exis-
tentes en el medio acuatico se clasifican de acuerdo a su biodegradabilidad, es decir, a la
posibilidad de ser utilizados por microorganismos como fuente de alimentacion [54].

Demanda quimica de oxigeno DQO: La demanda quimica de oxigeno (DQO)
es la medida de oxigeno equivalente a la materia que es susceptible a ser oxidada
por un oxidante quimico fuerte en condiciones especificas [55], como el dicromato o
el permanganato de potasio en medio 4cido. La determinacién del contenido total de
materia organica oxidable contenida en una muestra que sea biodegradable o no, se
expresa como la cantidad de oxigeno equivalente necesaria para la oxidacién quimica
de la materia organica oxidable del agua. El anélisis de DQO toma alredor de 3 horas
y sus unidades se expresan en mg O, /L.

Demanda bioquimica de oxigeno DBO: La DBO es el parametro mas usado
para medir la calidad de aguas residuales y superficiales [53], corresponde a la can-
tidad de oxigeno consumido para la degradacién bioquimica de la materia organica
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Tabla 2.1.: Contaminantes de importancia en aguas residuales [53]

Contaminante  Parametro tipico

Impacto ambiental

de medida

Materia organica DBO, DQO Desoxigenacién del agua, generacién de olores

biodegradable indeseable

Materia suspendida SST, SSV Caudal turbiedad en el agua, deposita lodos

Patogenos CF Hace el agua insegura para consumo humano

Amoniaco NHI—N Desoxigenacion del agua, téxico para organismos
acudticos y puede estimular crecimiento de algas.

Fésforo Ortofosfatos Puede estimular el crecimiento de algas

Materiales toxicos Especifico para

cada material

Sales inorganicas SDT
Energia térmica Temperatura
Tones hidrégeno pH

Peligroso para la vida vegetal y animal

Limita los usos agricolas e industrailes del agua
Reduce la concentracién de saturacion de oxigeno
en el agua, acelera el crecimiento de organismos
acudticos.

Riesgo potencial para organismos acuaticos

contenida en la muestra, durante un intervalo de tiempo especifico y a una tempera-
tura determinada, en condiciones aerobias. En condiciones normales de laboratorio,
se realiza una incubacién durante 5 dias (DBOj), a 20°C, en la oscuridad, a un pH
de 7-7.5 y en presencia de nutrientes y oligoelementos que permitan el crecimiento
de los microorganismos [55]. En estas condiciones de reaccién se degrada un 60-70 %
de la materia orgénica carbonada. Elevados valores de DBOj5 indican una alta con-
centracién de materia organica biodegradable. La DBO se emplea para el diseno
de unidades de tratamiento bioldgico, para evaluar la eficiencia de los procesos de
tratamiento y fijar cargas permisibles en fuentes receptoras.

Alcalinidad

La alcalinidad es la medida de la capacidad del agua de neutralizar acidos. La alcalinidad
puede generarse por la presencia de hidroxidos, carbonatos y bicarbonatos de elementos
como el calcio, magnesio, sodio, potasio o de amonio. Su capacidad para neutralizar acidos
y prevenir cambios bruscos de pH la hace importante en tratamientos anaerobios. Las
aguas residuales con alcalinidad caustica reaccionan con el CO5 producido por la actividad

microbial y reducen el pH [53].
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Bacterias

Las bacterias son los organismos méas importantes en la descomposicion y estabilizacion
de materia organica, se reproducen generalmente por fision binaria, poseen pared celu-
lar, citoplasma con suspensiones coloidales, proteinas, carbohidratos, y otros compuestos
organicos [53]. El crecimiento éptimo de bacterias ocurre en valores de pH entre 6.5. y 7.5,
y generalmente no toleran pH mayor a 9.5 e inferior a 4.0, y a temperaturas segtn el tipo
de bacterias: bacterias psicrofilas entre 12°C y 18°C, bacterias mesofilicas entre 25°C' y
40°C, y bacterias termofilicas entre 55°C y 65°C.

pH

El pH es una medida de acidez o alcalinidad, indica a una temperatura dada la intensidad
de las caracteristicas dcidas o basicas del agua. Se define como el logaritmo de la inversa
de la actividad de los iones hidrégeno, pH = —log[H™] [55]. Es una propiedad de los
sistemas quimicos y biolégicos de las aguas naturales; valores extremos de pH pueden
originar drasticas alteraciones en la flora y fauna, y reacciones secundarias como cambios en
la solubilidad de nutrientes y formacién de precipitados [54]. El anélisis de este pardmetro
se puede realizar en campo o en laboratorio, y los resultados se reportan en unidades de
pH. El pH éptimo para el crecimiento de vida biolégica se encuentra entre 5 y 9.

Temperatura

La temperatura de las aguas residuales es una de las caracteristicas fisicas mas impor-
tantes a causa de sus efectos sobre la solubilidad de los gases y las sales, principalmente en
la solubilidad del oxigeno, ya que de esta depende la actividad metabdlica, la difusion y las
velocidades de las reacciones quimicas y bioquimicas. La temperatura también se encuentra
directamente relacionada con la carga contaminante, temperaturas elevadas implican un
aumento en la DBO y una disminucién en el oxigeno disuelto [55]. El oxigeno disuelto es
necesario para la vida de los peces y otros organismos acuaticos.

Sélidos

Los solidos totales inorganicos y organicos de las aguas residuales son los residuos que
quedan una vez la parte liquida se ha evaporado [52], corresponden a la materia suspendida
o disuelta en el agua residual y se clasifican en tres categorias: sélidos totales sedimentables,
solidos totales suspendidos y sélidos totales disueltos.

Solidos totales disueltos: representan un indice de la cantidad de sustancias di-
sueltas en el agua y proporcionan de manera general la calidad quimica del agua.
Determinan la salinidad del medio, en consecuencia la conductividad del mismo.

Solidos suspendidos: corresponden a la materia organica e inorganica particulada
existente en el agua. La presencia de sélidos en suspension participa en el desarrollo
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de la turbidez y el color del agua. La determinacién de sélidos volatiles (SSV) puede
ser un indicador del contenido organico de los residuos crudos y proporciona una
medida de la poblaciéon microbiana activa en los procesos bioldgicos, es decir, que
constituye una medida aproximada de la materia organica (biomasa).

2.3. Proceso de digestion anaerobia en un reactor UASB

Dentro de los tipos de reactores anaerobicos mas usados en la industria se encuentran

los reactores UASB (reactor anaerobio de flujo ascendente) y los reactores de tipo EGSB
(lecho de lodo granular expandido). El reactor anaerobio de flujo ascendente (RAFA) mas
conocido como UASB por su sigla en inglés Upflow Anaerobic Sludge Blanket, fue desarro-
llado a principios de los anos setenta por Lettinga et. al. [56] e inicialmente aplicado en
Holanda para el tratamiento de residuos de origen agricola. Actualmente el reactor UASB
es uno de los sistemas mas utilizados para el tratamiento de diferentes tipos de aguas re-
siduales, contando con miltiples aplicaciones a nivel mundial.
En América Latina, el primer reactor UASB a escala técnica para el tratamiento de aguas
residuales domésticas fue construido en Cali (Colombia), por el grupo Gatze Lettinga de
la Universidad de Wageningen en los Paises Bajos. Posteriormente, en 1986, una planta
piloto fue construida en Brasil por CETESB en Sao Pablo, y al mismo tiempo SANEPAR
en Panama desarrollé su propio diseno del reactor anaerobio. En 1991, fue construida la
planta para el tratamiento de aguas residuales domésticas en Bucaramanga (Colombia)
[57], y en el 2005 fue realizado el arranque y operacién de los reactores UASB para el
tratamiento de lixiviados en Manizales (Colombia) [58]. En la actualidad, el desarrollo en
América Latina de la tecnologia de tratamiento de aguas residuales mediante la digestién
anaerobia ha madurado y se ha posicionado como una herramienta viable para el sanea-
miento econémico de la regién [57].

2.3.1. Factores que afectan el funcionamiento y desempeiio de
bioreactor

El concepto del reactor UASB se basa en un lecho de lodo formado principalmente por
la acumulacion de solidos suspendidos provenientes del flujo de entrada y del crecimiento
bacteriano, en el cual tiene lugar el proceso bioldgico. El agua residual se introduce por
el fondo del reactor y fluye a través del manto de lodos; la retencién de lodos activados
en forma granular o floculante, permite un buen rendimiento para el tratamiento de aguas
residuales con cargas orgédnicas elevadas. La turbulencia natural generada por la entrada
del flujo y la salida del biogas producido, genera un buen contacto entre el agua residual
y la biomasa dentro del reactor [59]. La recirculacién interna de sélidos removidos permite
edades de lodos prolongadas y hace innecesaria la recirculaciéon de lodos externa [53].

Las principales ventajas del tratamiento de aguas residuales en reactores UASB, es que
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presenta un alta eficacia de remocion, incluso a altas velocidades de carga y bajas tempe-
raturas, se puede construir facilmente a escala piloto e industrial, es una tecnologia de bajo
costo y operacion simple, tiene un bajo requerimiento de espacio para su construccién, no
requiere energia y la produccion de lodos es baja en comparacion con la digestion aerobia.
El reactor UASB permite tratar cargas organicas volumétricas mayores y es el tinico pro-
ceso anaerobio que remueve nitrégeno, en muchos casos puede reemplazar el tratamiento
primario, sin embargo, su efluente debe ser tratado para la remociéon de materia orgénica
remanente, nutrientes y patdgenos.

En la Figura 2.4] se presenta un esquema tipico de un reactor UASB, la parte inferior
corresponde a la zona de reaccién en la cual se encuentra dispuesta la mayor cantidad de
biomasa en forma de granulos, seguida de una zona de clarificacién y finalmente, en la parte
superior se encuentra la zona de separacién liquido, solido y gas, en la cual se encuentra la
campana de recoleccién del biogas (principalmente metano y diéxido de carbono).

La desestabilizacion en el bioreactor puede estar asociada a la disminucion del tiempo
de residencia, mezcla no homogénea, alta concentracion de solidos a la entrada, presencia
de sustancias toxicas o cambios de temperatura, y puede llegar a ocasionar el lavado del
reactor. Uno de los principales causantes de desestabilizacién de los reactores UASB es la
acumulacién de productos intermedios generados del mecanismo de la reaccion, actuan-
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Figura 2.4.: Reactor UASB
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do como inhibidores, generalmente por la acumulacién de dcidos grasos volétiles (AGV).
Otros de los principales factores que afectan el funcionamiento y desempeno de los diges-
tores anaerobios son la capacidad y diseno del reactor, la temperatura, el pH, el tiempo de
retencién hidratlico y amoniaco [47, 60, 51, 6]. A continuacién se enumeran las principales
caracteristica de los afectores que pueden afectar significativamente el funcionamiento y
desempeno del reactor.

18

» Capacidad y diseno del reactor: el reactor debe estar disenado para retener la

biomasa bajo condiciones variables; a mayor concentracion de células activas rete-
nidas, se pueden tratar cargas organicas mas altas. Por otra parte, el sistema de
separacién de gas-solido-liquido también es un factor clave de disefio y operacién en
reactores anaerobios.

Tiempo de retencién hidraulica (TRH): el TRH debe ser suficiente para permitir
un contacto estrecho entre los lodos y el sustrato, de acuerdo con Martinez et. al [6]
para este tipo de reactores esta determinado por la velocidad de crecimiento especifico
del microorganismo con crecimiento mas lento en el sistema.

Temperatura: la temperatura afecta directamente la actividad y el crecimiento
bacteriano, asi como la la solubilidad de los gases generados en el proceso. Existen tres
rangos de temperatura definidos para el desarrollo del proceso: Psicrofilico (25°C),
mesofilico (entre 25°C y 45°C) y termofilico (45°C). La mayoria de biorreactores y/o
digestores anaerobios operan a una temperatura entre 30°C y 35°C, propiciando la
formacién de CHy.

pH: el pH regula la coexistencia de poblaciones de microorganismos, siendo la activi-
dad de la poblacién metanogénica la mas vulnerable a los cambios en el pH. Existen
tres tipos de bacterias de acuerdo al pH, las acidofilas que crecen mejor en pH me-
nor de 7, las neutréfilas que se desarrollan en un pH alrededor de 7 y las alcaléfilas
o basdfilas, que son las que se desenvuelven mejor en un pH mayor a 7.8 [61]. El
rango de tolerancia para microorganismos anaerobios se encuentra entre 6.8 a 7.5 de
pH. Los valores de pH menores a 4.5 y superiores a 8.3 presentan inhibicion de la
actividad de todos los microorganismos implicados en el proceso.

Concentracién de acidos grasos volatiles (AGV): los AGV son el sustrato para
las bacterias metanogénicas, una alta concentracién de AGV disminuye la velocidad
de crecimiento de las bacterias metanogénicas, es decir que disminuye la tasa de
consumo de dcidos, provocando una acidificacién del reactor.

Relacion de alcalinidad AGYV: la alcalinidad es el indice tampdén del medio an-
aerobio, en presencia de un incremento de la concentraciéon de AGV se neutraliza
por efecto tampén de la alcalinidad debida al bicarbonato forméndose la alcalinidad
debida a los AGV. Un aumento en la alcalinidad debida a los AGV superior a la
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alcalinidad por bicarbonato, genera inestabilidad en el proceso. Por lo tanto, la rela-
cién de alcalinidad AGYV es 1til para determinar la acumulacion de AGV en reactores
anaerobios, un valor de 0.2 indica que el reactor opera normalmente hasta un méximo
de 0.4, aunque un valor de 0.35 indica acidificacién.

= Amoniaco: El amoniaco se produce por la degradacion biolégica de la materia ni-
trogenada, en su mayoria en forma de proteinas y urea. La cantidad de amoniaco que
se genera a partir de una biodegradacion anaerdbica de sustrato organico se presenta
principalmente en forma de amoniaco libre generando inhibicién en el mecanismo de
reaccion. Algunos estudios han demostrado que los microorganismos metandgenos
son los menos tolerantes y los mas propensos a inhibir su crecimiento por amoniaco
[60].

2.4. Caso de estudio: proceso de digestion anaerobia
para el tratamiento de lixiviados

2.4.1. Generalidades del proceso de tratamiento de lixiviados

El lixiviado es un liquido generado principalmente por la descomposicién de residuos

dentro del relleno sanitario, la percolacién de aguas lluvias y el contenido de humedad
inherente de los desechos [62] [63], 64]. Los analisis de toxicidad realizados a lixiviados, han
demostrado que este liquido es altamente toxico, dado a que presentan un alto contenido de
materia organica, nitrégeno de amonio, compuestos inorganicos, sales inorganicas, clora-
do organico, metales pesados y materiales téxicos como sustancias organicas xenobioticas
[64], 165 [66] con altos valores de demanda bioquimica de oxigeno (DBO) y demanda quimica
de oxigeno (DQO) [67].
La prediccién exacta de la composicién de los lixiviados durante la vida de un relleno sa-
nitario es problemadtico [62], debido a que su composicién varia dependiendo de diferentes
factores como la composicion de los residuos, los complejos procesos quimicos y biolégicos
que ocurren dentro del relleno, la hidrologia del vertedero, la antigedad del relleno, la in-
genieria y el clima [65], 62, 66], ademéds, la composicién del lixiviado también varia en los
diferentes puntos de salida del relleno sanitario.

Comunmente, los lixiviados se clasifican por la edad en tres etapas: jévenes (menos de 5
anos), medianos (5—10 anos) y antiguos (més de 10 anos). En la Tabla [2.2] se indican las
composiciones tipicas de lixiviados de rellenos sanitarios. La propiedad més representativa
para determinar la edad del lixiviado, es la relacién DBO/DQO, la cual esté directamente
relacionada con la biodegradabilidad. La relacién de DBO/COD para lixiviados jévenes
se encuentra en los rangos de [0.5,1.0], los lixiviados medianos en el rango [0.1—0.5] y los
lixiviados antiguos en una relacién menor a 0.1 [65].

Por su alta toxicidad, los lixiviados constituyen un riesgo potencial para la poblacién y
los ecosistemas circundantes [68], representando un problema ambiental ya que pueden
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contaminar el suelo, y corrientes de agua superficiales y subterraneas. Es obligatorio para
los rellenos sanitarios, implementar sistemas de tratamiento que reduzcan la carga conta-
minante y cumplan con ciertos valores permisibles de descarga al medio receptor [63], 67].
Usualmente las entidades reguladoras establecen limites de DQO y DBO, los cuales son
variables que miden la cantidad de materia orgénica presente en el agua residual. En Co-
lombia, el Ministerio de Ambiente y Desarrollo Sostenible es el ente encargado de emitir
las politicas ambientales nacionales, las regulaciones del medio ambiente aplicables y los
estandares de contaminaciéon permitidos.

Muchos procesos de tratamiento han sido estudiados para controlar la contaminacion cau-
sada por los lixiviados, siendo los procesos de tratamiento biolégicos los sistemas de tra-
tamiento mas comunmente usados, incluyendo los procesos aerébicos y anaerobios. Estos
procesos han demostrado ser los sistemas de tratamiento mas eficaces y econémicos para el
tratamiento de lixiviados con una alta relacién de DBO/DQO [66, 67]. Para el tratamiento

Tabla 2.2.: Caracteristicas tipicas del lixiviado de rellenos sanitarios [52]

Componente Antigedad del relleno
Nuevo (<2 afios) Antiguo (>10 anos)

Concentracién
organica
DQO (mg/L) 3.000-60.000 100-500
DBO; (mg/L) 2.000-30.000 100-200
COT (mg/L) 1.500-20.000 80-160
Solidos totales 200-2.000 100-400
en suspension (mg/L)
Nitrégeno total (mg/L) 20-1.500 100-200
Fésforo total (mg/L) 5-100 5-10
Alcalinidad (mg/L 1.000-10.000 200-1.000
CaCOs3)
Sales solubles 200-4.000 100-500
(Cl, SOy)
Hierro (mg/L) 50-1.200 20-200
Plomo (mg/L) 1-10 0.01-0.5
Zinc (mg/L) 25-250 0.1-10
pH 5-8 6.6-7.5
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de lixiviados con una relacion DBO/DQO entre 0.7 (sin degradar) y 0.3 (parcialmente
estabilizado), el tratamiento anaerobio ofrece ventajas respecto a los procesos aerobios,
ya que tienen menor produccién de lodos, menores requerimientos de energia, costos mas
bajos de operacion y es poco probable que los solidos en suspensiéon del lixiviado obstruyan
los medios de filtracién [52].

En este trabajo, como caso de estudio se asume un reactor anaerobio de flujo ascendente
con manto de lodos (UASB) para el tratamiento de lixiviados de vertedero de la ciudad
de Manizales (Colombia). Los lixiviados provenientes de diferentes puntos de salida del
vertedero, son mezclados en un homogenizador antes de su ingreso al reactor UASB. El
reactor consta de dos unidades, cada una con una capacidad en volumen de 90 m?. El flujo
de entrada se distribuye en cada unidad por una canaleta superior dotada de vertederos
que alimentan tubos laterales de dos pulgadas y entregan el flujo uniformemente en el
fondo del reactor. El lixiviado de entrada al reactor contiene concentraciones significativas
de materia orgdnica biodegradable, con una relacién promedio de 0,5 DBO/DQO, acidos
grasos volatiles y biomasa. En la Figura [2.5] se presenta un esquema general de la planta
de tratamiento de aguas residuales (PTAR) de lixiviados, hasta la unidad de digestién
anaerobia.

El reactor se encuentra disenado para un tiempo de retencién hidraulico de 24 horas, y
para un caudal méximo total de lixiviado de 2 L/s. Cada unidad tiene una salida de fondo
y véalvulas que aseguran la purga parcial de lodos y la extraccién de muestras. El efluente
se recoge por una canaleta lateral y descarga en un conjunto de tuberias hasta la camara,
donde se pueden realizar mediciones.

Los gases generados se conducen desde el interior de cada reactor hacia la superficie,
acumulandose en campanas que lo llevan hasta la chimenea, donde se quema en forma
permanente con el fin de lograr la destruccién del metano generado [58, [69)].

2.4.2. Caracterizacion del afluente y efluente del reactor UASB

A pesar de la existencia de caracterizaciones tipicas de aguas residuales, las caracteristi-
cas de cada agua residual son tnicas[53]. Por lo tanto resulta necesario realizar una caracte-
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Tabla 2.3.: Valores caracteristicos del flujo de entrada y salida del reactor UASB

Componente Rango de Rango de
Entrada Salida

Demanda biolégica de oxigeno (DBO), mg/L  [3000-10000]  [1000-3000]

Demanda quimica de oxigeno (DQO), mg/L  [7000-20000] [3000-10000]

Solidos suspendidos totales (SST), mg/L [200-2000] [200-7000]
Acidos grasos volatiles (AGV), mg/L [400-1200] [100-500]
Solidos suspendidos volatiles (SSV), mg/L [100-2700] [100-2700]
Temperatura, °C [17-26] [17-26]
pH [7.0-8.5] [7.0-8.5]
Caudal, L/s [0.1-2.0] [0.1-2]

rizacion del afluente y efluente del reactor UASB, lo cual implica un programa de muestreo
que asegure la representatividad de la muestra y un andlisis de laboratorio haciendo uso
de metodologias estandarizadas que garanticen la precision y exactitud en los resultados,
como el Standard methods for the examination of water and wastewater [55].

Los datos experimentales utilizados para el desarrollo de este trabajo corresponden a anali-
sis realizados a muestras puntuales y compuestas tomadas a la entrada y salida del reactor
UASB para el tratamiento de lixiviados, a condiciones normales de operacion. Las muestras
puntuales o simples, representan las caracteristicas del agua para el instante de muestreo,
y las muestras compuestas son una mezcla de muestras individuales tomadas a interva-
los de tiempo constantes; las muestras compuestas aseguran representatividad y detectan
efectos de la descarga variable de diferentes contaminantes. El bioreactor no cuenta con
instrumentacién para mediciones en linea, por lo tanto, el muestreo manual y el andlisis
de parametros se realiz6 por un laboratorio externo, basado en los métodos de analisis
establecidos en el Standard Methods (SM) [55]. Para los muestreos se realiza toma de
muestras simples cada hora y muestras compuestas cada cuatro horas. En total para este
estudio se cuenta con un conjunto de 23 datos histérico en periodos de tiempo espaciados
y a diferentes condiciones de operacion del bioreactor, esto garantiza la representatividad
de los datos.

Las variables consideradas para este estudio son: demanda bioldgica de oxigeno (DBO),
demanda quimica de oxigeno (DQO), pH, temperatura, acidos grasos volétiles (AGV),
sélidos suspendidos voldtiles (SSV) y solidos suspendidos totales (SST). De acuerdo a los
resportes del laboratorio externo que realiza los andlisis, la DBO y DQO se determinaron
por incubacién (SM 5210 B) y reflujo cerrado (SM 5220 C), respectivamente. El pH y
la temperatura se midié siguiendo el método electrometria (SM 4500-H+ y SM 2550 B,
respectivamente), mientras que los AGV se determinaron por destilacién (SM 5560 C).
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Finalmente, las mediciones de SSV y SST, se realizaron por gravimetria (SM.2540 E y SM
2540 D, respectivamente).

En la Tabla 2.3 se presenta el rango de valores caracteristicos de entrada y salida del
reactor UASB para el tratamiento de aguas residuales de lixiviados de vertedero. El flujo
de entrada corresponde a la entrada del reactor y el flujo de salida del reactor, corresponde
al lixiviado tratado por el proceso de digestion anaerdbia.

2.5. Modelo matematico simplificado del proceso

La digestion anaerobia es un proceso que implica multiples etapas por la accion de
diferentes grupos bacterianos, con pasos limitantes que determinan la velocidad del proceso
[27], dependen principalmente de las caracteristicas del agua residual. La hipétesis de
paso limitante conduce a modelos mas simples y facilmente utilizables sobretodo para
fines de control [70]. En este trabajo con el fin de representar la dindmica del proceso
de digestion anaerobia en el reactor UASB para el tratamiento de lixiviado usado como
caso de estudio, se presenta una extensién del modelo propuesto por Bernard et. al. [7]
asumiendo que la dinamica del sistema presenta dos etapas principales: etapa metanogénica
y etapa acidogénica. La acidogénesis es la etapa en la cual las moléculas organicas solubles
son catabolizadas por grupos de microorganismos generando principalmente acidos grasos
volatiles y didxido de carbono, que pueden ser utilizados por las bacterias metanogénicas
para la formacién de metano y diéxido de carbono [71]. Las reacciones asociadas a estas
etapas se puede describir de la siguiente forma:

= Etapa acidogénica (con velocidad de reaccién pq):
k1S 5 X0 + kaSo + ks COs, (2.1)
» Etapa metanogénica (con velocidad de reaccion ps):

k3Sy 53 Xy + ksCOq + keC Hy, (2.2)

donde las constantes ki, ko y k4 corresponden a los coeficientes estequiométricos asocia-
dos al consumo de sustrato orgédnico (S7) por las bacterias acidogénicas (X;), produccién
de acidos grasos voldtiles (S3) y didxido de carbono (C'O3) en el proceso de acidogéne-
sis, respectivamente. ks, ks v kg representan los coeficientes estequiométricos asociados al
consumo de acidos grasos voldtiles (S2) por accién de las bacterias metanogénicas (Xs), y
produccién de didxido de carbono C'Oy y metano C'Hy durante el proceso de metanogéne-
sis.

El modelo extendido involucra los efectos de inhibicion por pH y temperatura para realizar
una correcta simulacién del proceso. El pH y la temperatura afectan directamente las velo-
cidades de crecimiento de los microorganismos anaerobios en el proceso de disgestion. Otros
compuestos téxicos tambien afectan la velocidad de crecimiento de los microorganismos,
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esta inhibicién se define en funcién de la reversibilidad y el parametro cinético afectado,
en este caso se involucra el efecto por inhibicién acompetitiva en la etapa metanogénica.
En la Figura se encuentra una representacion grafica del proceso de digestién anae-
robia en un reactor UASB. Donde, SY y Si, corresponde a la concentracién de sustrato
organico a la entrada y salida del reactor, respectivamente, medido en términos de la de-
manda quimica de oxigeno (DQO), S5 y S, corresponde a la concentracién de dcidos grasos
volatiles (AGV), X{ y X, corresponde a la concentracién de biomasa acidogénica, y X3
X5 a la concentracién biomasa metanogénica. La biomasa se mide en términos de sélidos
suspendidos volatiles (SSV), por lo tanto, corresponde a la suma de biomasa acidogénica
y biomasa metanogénica, SSV = X; + Xo.
La concentracion de biomasa acidogénica y metanogénica, X; y X, la concentracién de
sustrato organico, Si, y la concentracion de acidos grasos volatiles, Sy, se consideran como
variables de estado del modelo dindmico que describe el comportamiento del sistema en
fase liquida.
El balance por componente i en cualquier instante t se realiza de acuerdo a la ecuacion de
continuidad para un sistema abierto [72]:

acumulacion = entrada - salida + generacion.
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Figura 2.6.: Proceso de digestiéon anaerobia
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Por lo tanto, el balance de masa por componente en la fase liquida se encuentra expresado
como

dCz CO (ent CZ qsal
= ZJident + Vil 2.3
dt ‘/Ziq ‘/Ziq ];2 2] /J“] ( )

donde C; corresponde a la concentracién masica del componente 2, v; es el coeficiente de
velocidad del componente ¢ y p velocidad cinética de la etapa j.
A continuacion se presentan las ecuaciones del modelo dinamico por etapas y componente.

= Etapa Acidogénica

dX
= =D (XY - aXy) X - keXo, (2.4)
s
d—tl =D (Sg — Sl) — ki X (2.5)
= Etapa Metanogénica
dX.
d—t2 =D (Xg — aX2) + 12 Xy — kg Xo, (2.6)
s
= D (S5 = 52) + ko Xy — kyfiaXo (2.7)

donde, S9,59, X0 v X9 corresponden a las concentraciones de entrada en la fase liquida de
sustrato (DQO), dcidos grasos volétiles (AGV') y biomasa (V'SS), respectivamente. D es
el factor de dilucién y se define como la relacién entre el caudal (¢) y el volumen ocupado
por el liquido en el interior del digestor anaerobio.

El pardmetro a € [0, 1] representa la proporcién de bacterias que son afectadas por la
dilucion en el bioreactor, & = 0 corresponde a un reactor ideal de lecho fijoy a« =1 a un
reactor ideal continuo de mezcla completa. Para las velocidades de crecimiento de biomasa,
w1 and po, se considera la cinética de Monod [73] para el crecimiento de biomasa acidogénica
([2.8)), y la expresién de inhibicién acompetitiva o modelo propuesto por Haldane [74] para
la metanizacién ((2.9)).

Mlmaxsl

0, = 2 =20y 2.8
M= Ko+ 5 pH (2.8)
— mamS _
fiy = H2 2 7 oT 2OIpH (2.9)
K Sy + =
52 + 02 + e

donde, ©T~% representa la inhibicién por temperatura e I, representa la inhibicién por
pH.
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2.5.1. Inhibicién por temperatura

La temperatura en un factor clave en el crecimiento y supervivencia de los microorganis-
mos, para cada grupo bacteriano existe una temperatura minima por debajo de la cual no
se observa crecimiento (estado de latencia), una temperatura 6ptima a la que se produce
el crecimiento 6ptimo y una temperatura maxima por encima de la cual no es posible el
desarrollo y el microorganismo muere [61] [75].

Segun Tchobanoglous [I] el rango de temperatura éptima para la actividad de los microor-
ganismos bacterianos se encuentra entre 25-35 °C', cuando la temperatura disminuye hasta
alrededor de 15 °C las bacterias metanogénicas pueden llegar a inactivarse. De acuerdo a
Madonado [76] para el caso de las bacterias metanogénicas el rango éptimo es de 29-37
°C', fuera de este rango la actividad metabdlica se ve reducida significativamente afectando
directamente el tiempo de digestién (a menor temperatura mayor tiempo de digestion).
La estimacién de los efectos por temperatura sobre la velocidad de reaccién se encuentra
dada por la ecuacién de Arrhenius (Ver Anexo[Al). La velocidad de crecimiento microbiano
se encuentra altamente influenciada por la temperatura y su efecto sobre la actividad
celular se expresa de la siguiente forma [I]:

T _ -2 (2.10)
720

donde, rp es la tasa de actividad a T °C| rqg es la tasa de actividad a 20°C' (Vj;,), © es
el coeficiente de actividad por temperatura y T la temperatura en °C'. El coeficiente de
actividad por temperatura se encuentra en un rango entre 1.04 y 1.09 segiin Crites [77], y
entre 1.02 y 1.10 segtin Tchobanoglous [1].

2.5.2. Inhibicién por pH

El pH es un factor determinante en el metabolismo y reproduccién de las bacterias, su
variacién puede inactivar el sistema metabdlico y destruir los microorganismos; la acidez o
basicidad del medio influye en el tipo de microorganismos predominantes en el digestor an-
aerobio y su desempeno, ya que cada grupo presenta un grado de sesibilidad distinto frente
a este parametro [78, 61]. Segin Sanchez [79] el rango de tolerancia para microorganismos
anaerobios se encuentra entre 6.8 a 7.4, rango en el cual se proporcionan condiciones 6pti-
mas de operacion para el biorreactor particularmente para el crecimiento de las bacterias
metanogénicas.

Generalmente la ausencia de crecimiento se produce a pH inferiores a 4-5 y por encima de
pH de 9-9.5. Los microorganismos responsables de realizar la etapa acidogénica durante
la metanogénesis pueden trabajar a pH superiores a 5, en contraste las bacterias meta-
nogénicas soportan rangos de pH de 6.4-7.8, por debajo de 6.2 se inhibird completamente
su actividad. El pH presente en el digestor es funcion de la produccién de acidos grasos
volétiles y de la alcalinidad, los dcidos grasos son productos intermedios y generan deses-
tabilizacién del bioreactor. Cuando ocurre la acidificacion del reactor por acumulacién de
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2.5. Modelo matematico simplificado del proceso

Tabla 2.4.: Parametros del modelo mateméatico simplificado

Parametro Descripcion Valor
kq coeficiente de rendimiento para la degradacién 10.67
de sustrato DQO, mg DQO/mg X;

ko rendimiento produccién AGV, mg AGV/mg X; 0.43
ks rendimiento consumo AGV, mg AGV/mg X, 1.12
Q@ proporcion de velocidad de dilucion de bacteria 0.6
Kg constante de saturacién media asociada a S;, mg/L 14522
Kgo constante de saturacién media asociada a Sy, mg/L 2507
K; constante de inhibicién asociada a Sy, mg/L 1033,62
ky velocidad de decaimiento de biomasa, adimensional 0,02¢
pHpp Imite inferior de pH, adimensional 6.0
pHyr, Imite superior de pH, adimensional 8.0
© Coeficiente de actividad de temperatura, adimensional 1,04°
Himaz velocidad maxima de crecimiento bacterias acidogénicas 1.07
H2maz velocidad méxima de crecimiento bacterias metanogénicas 0.81

@ De [46]  ° De [77, 1]

acidos grasos volatiles las bacterias metanogénicas se inhiben. Al igual que las bacterias
metanogénicas, la actividad de las bacterias acidogénicas se ven afecta por el pH. La dismi-
nucion del pH favorece la generacién de los acidos grasos volatiles de alto peso molecular.
La inhibicién por pH puede ser expresada matematicamente como lo propone Angelidaki
[30]7

14+2x 10%5(PHLL—pHuL)

IpH = 1 4+ 10®@H-pHuL) 4 1005(HLL—PH) (2.11)

donde, pHy, v pHyy, corresponden a los limites superior e inferior de pH para los cuales
la velocidad especifica de creciminto microbiano se reduce al 50 % de su valor, sin ningin
tipo de inhibicién.

El factor 1,5 es determinado principalmente por la concentracién de las especies i6nicas
vigentes en el medio, asi como por el tipo de bacterias predominantes. Esta expresion se
utiliza cuando se puede producir inhibicién por pH alto y bajo [3].
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2. Modelado del procesos digestion anaerobia para el tratamiento de lixiviado

Tabla 2.5.: Comparativo de modelos simplificados digestién anaerobia

Modelo Orden Etapas Fases Cinética

(en funcién de)

Angelidaki et.al. [30] N.A.  hidrdlisis-acidogénesis Liquido-Gas ~ Monod

acetogénesis (temperatura, pH)
metanogénesis
Bernard et.al. [7] 6 acidogénesis Liquido-Gas ~ Monod y
metanogénesis (desacoplada) Haldane
Munoz et.al. [46] 3 metanogénesis Liquido-Gas ~ Monod
(temperatura)
Martinez et.al. [20] 5 acidogénesis Liquido-Gas ~ Monod
metanogénesis (pH)
3 metanogénesis Liquido-Gas ~ Monod
(pH)
Alzate et.al. 4 acidogénesis Liquido Monod y
metanogénesis Haldane

(temperatura, pH)

2.5.3. Ajuste de parametros del modelo

Se emplearon los datos experimentales obtenidos del proceso real de tratamiento de
lixiviado, para la calibracion y validaciéon del modelo matematico simplificado del sistema.
Los valores de los pardmetros cinéticos kq, @ y © se ajustaron heuristicamente basados
en los rangos y valores reportados en la literatura [30, [77, [7, Bl [1I, 46} 6]. La identificacién
de los coeficientes de rendimiento se calcularon con base en las ecuaciones del modelo
matematico en estado estable usando el conjunto de datos experimentales disponibles del
reactor UASB. Los valores de los parametros ky, ko, k3, Ks1, Ks2, K71, flimaz ¥ M2maz S€
determinaron utilizando la funcién fminsearch del toolbox de optimizacién de Matlab, hasta
que se cumplio con el criterio de error. A pesar de que los datos experimentales corresponden
a diferentes puntos de operacién fue posible determinar un conjunto de valores promedio
de los parametros de forma tal que se ajustaran a los datos experimentales. Los valores de

los parametros del modelo dindamico del sistema de tratamiento de lixiviados se presentan
en la Tabla 24
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2.6. Conclusiones

En este capitulo se presenta una extensién del modelo simplificado propuesto por Ber-

nard [7] para un reactor UASB de la planta de tratamiento de lixiviado. El modelo se basa
en el balance de masa de la fase liquida del proceso de digestion anaerobia, asumiendo que
la reaccién presenta dos etapas principales: etapa acidogénica y etapa metanogénica. Se
asume la cinética de Monod para representar el crecimiento de biomasa acidogénica y el
modelo de Haldane para la cinética de la etapa metanogénica, el modelo incluye la velo-
cidad de decaimiento de los microorganismos y los factores de inhibiciéon por temperatura
y pH. En la Tabla 2.5 se presenta un resumen comparativo de modelos simplificados que
han sido utilizados para representar el proceso de digestién anaerobia con el fin de resaltar
el aporte que genera el modelo propuesto en esta tesis.
Para calibrar y validar el modelo e identificar los parametros del proceso seemplea un con-
junto de datos reales. El conjunto de datos representa diferentes puntos de operacion del
bioreactor, fueron adquiridos en tiempos espaciados, con el fin de garantizar representati-
vidad de la muestra. El bioreactor no cuenta con instrumentacion para realizar mediciones
en linea, por lo tanto, el muestreo manual y anélisis de ensayos se realizé por un laboratorio
externo. Las caracteristicas del lixiviado son especificas en cada muestreo, ya que su com-
posicion depende del tipo de residuos del relleno, de la tasa de evaporacion y precipitacion
neta, y del sitio de drenaje del lixiviado. La incertidumbre del modelo se encuentra asocia-
da a la variabilidad de la cinética de las reacciones que intervienen, siendo las velocidades
maximas de reacciéon parametros variables en el tiempo.
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3. Analisis dinamico del proceso de
digestion anaerobia de lixiviados

En este capitulo se presenta el andlisis del modelo de digestion anaerobia que describe el
comportamiento dindmico del reactor UASB para el tratamiento de liziviado. El proceso
de digestion anaerobia se caracteriza por una dinamica altamente no lineal, con limitacio-
nes en sus variables de estado, pardmetros y variables de control. Inicialmente se realiza
el anilisis de las velocidades de crecimiento ante variaciones en la temperatura y pH, y se
estudian de forma analitica los puntos de equilibrio del sistema con significado fisico, poste-
riormente se describe una metodologia para la solucion no trivial del sistema de ecuaciones
como un problema de optimizacion no lineal y la caracterizacion de los puntos de equilibrio
en el sentido de Lyapunov. Finalmente, se realiza un andlisis de bifurcaciones variando
el parametro factor de dilucion, temperatura y pH, con el fin de evaluar el desempenio del
bioreactor ante variaciones en estos parametros. A partir del diagrama de continuacion
de puntos de equilibrio se observa el comportamiento del sistema ante variaciones en los
pardmetros y se identifican rangos de operacion optimas con fines de control.

3.1. Antecedentes

El analisis dindamico es una herramienta que proporciona un marco sistematico para el
estudio del comportamiento de los sistemas no lineales y su sensibilidad ante variaciones
en los parametros. Los sistemas no lineales se caracterizan por dar respuesta a entradas
externas de forma muy diferente que los sistemas lineales debido a la ausencia de linealidad
y al principio de superposicién, por lo tanto su comportamiento presenta mayor compleji-
dad que el comportamiento de los sistemas lineales.

En efecto, la dinamica de los sistemas no lineales exhibe ciertos fenémenos que no se eviden-
cian al estudiar los sistemas lineales, como la existencia de multiples puntos de equilibrio
aislados cuya estabilidad depende de las condiciones iniciales, escape de tiempo finito, ci-
clos limites (oscilaciones de amplitud y periodo fijo sin perturbacién externa), bifurcaciones
por cambios en la estabilidad de los puntos de equilibrio ante variaciones en los valores de
los pardametros, y caos [80, [81].

El propédsito del andlisis de la dindmica del proceso es conocer el comportamiento y carac-
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3.1. Antecedentes

teristicas no lineales ante variaciones en sus parametros, principalmente con fines de control
y determinacién de estrategias operativas apropiadas. El proceso de digestion anaerobia
presenta una complejidad inherente, caracterizado por la presencia simultanea de tres fa-
ses: liquida, solida y gaseosa, con gradientes de temperatura y concentracion de biomasa
y sustrato, coexistiendo fenémenos de transferencia y de transformacion bioquimica y de
generaciéon de superficie.

La dindmica no lineal de modelos simplificados de sistemas de digestion anaerobia ha sido
un area de investigacién muy activa en los tltimos 10 anos. Inicialmente, Grognard y Ber-
nard [82] presentan un anédlisis de los parametros asociados al objetivo de control, basados
en el modelo de digestién anaerobia propuesto por Bernard [7]. En el 2007, Shen et. al. [83]
presentan el andlisis dinamico del proceso de digestién anaerobia, basado en un modelo
simplificado dos dimensional derivado de una dindmica seis dimensional con cinéticas no
lineales. Hess y Bernard [84] en el 2008 publicaron un estudio de la dindmica del proceso
basado en el modelo simplificado propuesto por [7], en este estudio se propone un criterio
para evaluar el riesgo del proceso, el cual fue aplicado en una planta real demostrando
que el criterio como estrategia de monitoreo permite detectar rapidamente las condiciones
de una desestabilizacion del proceso. Posteriormente, en el ano 2009, Hess y Bernard [85]
presentaron una extension del estudio anterior, incluyendo una metodologia para evaluar
la evolucién del sistema por zonas y monitorizar en tiempo real su trayectoria. La estra-
tegia propuesta se aplica a un proceso basado en el modelo ADM1 demostrando ser més
eficiente.

Rincén et. al. [86] presentaron el andlisis dindmico del modelo propuesto por [7], demos-
trando que la condiciéon de lavado en el reactor se produce después de una bifurcacion
transcritica y una bifurcacion fold con respecto al pardmetro de dilucién. Dimitrova y
Krastanov [87] presentan un estudio de la estabilidad y equilibrios realizado un anélisis
de bifurcacién del modelo propuesto por [7]. Por su parte, Sbarciog et. al. [88] publican
el estudio de la dinamica de la digestion anaerobia teniendo en cuenta el caracter de la
cinética (con o sin inhibicién), proponiendo una metodologia para estimar la separatriz que
divide las cuencas de atraccion de los puntos de equilibrio estables.

Finalmente, Benyahia et. al. [21] presentan un analisis matemético completo del modelo en
dos etapas propuesto por [7], la { de andlisis empleada, se podria definir como una metodo-
logia genérica, la cual puede ser empleada para el andlisis de cualquier bioproceso de dos
etapas. Ademads, en el andlisis general, se incluye el concepto de “overloading tolerance”,
con el fin de ser capaces de controlar procesos anaerobios bajo condiciones generales de
funcionamiento no consideradas en otros estudios.
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3. Analisis dindmico del proceso de digestion anaerobia de lixiviados

3.2. Efectos de la temperatura y el pH sobre las
velocidades cinéticas de reaccidn

La velocidad de crecimiento microbiano de la etapa acidogénica, fi; = f(S1,T,pH), se
encuentra expresada por la cinética de Monod modificada ((2.8)), y la velocidad de creci-
miento microbiano de la etapa metanogénica, 1o = f(S2, T, pH), se encuentra descrita por
el modelo de inhibicién de Haldane modificado (2.9)).

Los modelos de crecimiento microbiano presentan diferentes comportamientos como se ob-
serva en las Figuras By El crecimiento microbiano de la etapa acidogénica presenta
un comportamiento creciente positivo al aumentar S;, considerando S; > 0, hasta exhibir
un valor méximo de crecimiento, 1 (400) = 1 msx € igual a cero para S; = 0. En la Figura
3.1l se muestra la influencia de la temperatura y el pH sobre la velocidad de crecimiento
microbiano de Monod (fi;) en funcién del sustrato orgénico S;. En la Figura m, el
comportamiento de la velocidad de crecimiento se obtiene en un rango de temperatura
entre 10°C y 30°C. Como se observa en esta figura, a bajas temperaturas la velocidad
de crecimiento se reduce dramaticamente ya altas temperaturas como 30°C, se obtiene la
curva maxima de la tasa de crecimiento. La velocidad de crecimiento en funcién del pH se
muestra en la Figura . Las simulaciones numéricas se realizan en el intervalo de pH
5.0-9.0 con el fin de comparar el rendimiento del biorreactor a diferentes valores de pH.
En el caso del pH, a medida que los valores se alejan del valor del pH neutro (pH=T7), se
observa una notable disminucién de la tasa de crecimiento en funcién de los valores del
sustrato organico Si.

El modelo de inhibicién por sustrato de Haldane, utilizado en la etapa metanogénica pre-
senta velocidades de crecimiento altas a bajas concentraciones de Sy, y velocidades de
crecimiento bajas a altas concentraciones de sustrato, lo que indica el efecto téxico que tie-
ne el sustrato a altas concentraciones. El comportamiento presenta un crecimiento positivo
para 0 < Sy < SP¥ un valor maximo para Sy = S un comportamiento decreciente
para Sy > SI4X y cero para Sy = 0.

La Figura muestra el comportamiento de la tasa de crecimiento de Haldane modificado
en funcion de la concentracion de VFA, temperatura y pH. En la Figura se muestra
la velocidad de crecimiento de Haldane (fi5), ante variaciones en la temperatura, se emplean
los valores de 10, 15, 20, 25, 30°C. Aqui, se observa una curva maxima de crecimiento a
30°C correspondiente a la temperatura éptima. a medida que la temperatura disminuye, la
valocidad de crecimiento tambien disminuye como se observa en el comportamiento de las
curvas presentadas en la grafica. El efecto del pH sobre la cinética de crecimiento de Hal-
dane se representa en la Figura Aqui, la curva méxima de crecimiento microbiano
se obtiene al valor 6ptimo del pH de 7.0, a medida que el pH se aleja de la neutralidad el
comportamiento de la velocidad de crecimiento disminuye.
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Figura 3.1.: Comportamiento del crecimiento microbiano empleando la cinética de Monod
modificada (fi;) en funcién del sustrato orgdnico Sy, (a) la temperatura, y (b)
el pH. La linea punteada representa el comporramiento de la velocidad de
crecimiento maximo a las condiciones de temperatura y pH éptimos, es decir,

a T=30°C y pH=T.
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Figura 3.2.: Comportamiento del crecimiento microbiano empleando la cinética de Hal-
dane modificada (fiz) en funcién de la concentracién de AGV S, (a) la tem-

peratura, y (b) el pH. La linea punteada representa el comporramiento de
la velocidad de crecimiento méximo a las condiciones de temperatura y pH

optimos, es decir, a T=30°C y pH=7.

34



3.3. Analisis de los puntos de equilibrio

3.3. Anadlisis de los puntos de equilibrio

Considerando que el sistema dinamico es un sistema auténomo con un nimero finito de
ecuaciones diferenciales ordinarias, y que un punto de equilibrio corresponde a un punto en
el cual los estados del sistema permanencen, siempre y cuando no haya una fuerza externa
actuando sobre ellos, lo cual implica que © = 0 [80].

Los puntos de equilibrio son la solucién del sistema dindmico no lineal propuesto en la
Seccion 2.5 igualadas a cero:

D (X} — aXy) + Xy — kaX; =0, (3.1)
D (S} = 51) — kijuX;, =0, (3.2)
D (X3 — aXs) + finXo — kgXo = 0, (3.3)
D (89— S2) + kofir X1 — k3jioXo = 0, (3.4)

donde las velocidades de crecimiento microbiano, fi; y jis se encuentra expresada por la
cinetica modificada de Monod y Haldane, respectivamente.

Los valores D, 59, S9. X? yv X9 son positivos, y dado a que las variables de estado del
sistema X7, Xs, 51y Ss, corresponden a las concentraciones de los compuestos involucrados
en las reacciones quimicas consideradas para la digestion anaerobia, se buscan soluciones
no negativas del sistema, se asume que las siguientes desigualdades son validas:

S < 8Y, (3.5)
X, > XY, (3.6)
0, k2 qo
52 < Sz + ]{:_Sl’ (3’7>
1
X, > XJ. (3.8)

Las ecuaciones 3.1l y B.2], asociadas a la etapa acidogénica se encuentran desacopladas con
respecto a las variables Sy y X, de la etapa metanogénica. Por lo tanto, la solucién no
trivial del sistema se encuentra definida por las siguientes expresiones:

x® - (S1=-5)D
! Kip1 (S1)©T=21, g

S _ (XPD) (k1 (51)0" L)
! /J/1®T_2OIPH —aD — ]{Zd

+ 59, (3.10)
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3. Analisis dindmico del proceso de digestion anaerobia de lixiviados

asumiendo,
,ul(Sl)@T_ZOIpH —aD — k’d > 0,

entonces,

T-20 _
De <0, #1(5)0 - Iori kd). (3.11)

La solucion trivial del sistema se relaciona con la condicion de lavado por ausencia de
biomasa acidogénica dentro del bioreactor, y esta dada por

Si=S)AX, =0 (3.12)

Considerando 3.3 y B.4] de la etapa metanogénica de la digestién anaerobia, la solucién no
trivial del sistema queda reducida a:

(k1/k2) (S = S1) D + (89 — S3) D

X(*) — 7
2 kspia(S2)OT =201 5

(3.13)

S(*) _ Xg (k3u2 (52) @T_2OIpH) + (kl/k?2) (S? — Sl) (,UQ (52) @T—20[pH —aD — k‘d) —|—SO
2 2 (52) @T_20[pH —aD — k‘d 2

(3.14)

asumiendo,

2 (S2) O 2Ly —aD — kg > 0.
Por lo tanto,

De (o, i (S5) OT20 1 — kd) . (3.15)

a

El primer punto de equilibrio, corresponde a la solucién no trivial del sistema,

B = (Xl(”, s xM, Sg”) . (3.16)
Sujeto a

D e (1w (59 T~ (507 T ) -

a a

En un segundo caso, si,

Sy =59, (3.18)
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3.3. Analisis de los puntos de equilibrio

entonces,
« ki/ks) (SY —Sy) D
k311207201, g
El segundo punto de equilibrio del sistema,
B = (x{V, 87, X, s8). (3.20)

En un tercer caso, considerando la condicion de lavado de las bacterias acidogénicas,
S =S)AX, =0, (3.21)

los puntos de equilibrio asociados a la etapa metanogénica quedan reducidos a

SY —S3) D
6 _ (55— 5 ’ 3.22
2 kata(S2)0T 0L, (3.22)
X9 (kapg(Sy)0T—201

(S —— ( 3;”50 2) ) + S0 (3.23)

(12(S2)0T 20,5 — aD — ky)

Por lo tanto, el tercer punto de equilibrio,
By = (o, S0 X, S§”>) . (3.24)

Finalmente, considerando que

Sy =53, (3.25)

el cuarto punto de equilibrio corresponde a la solucién trivial del sistema, dada por

S =8 X, =0,5 =59 X,=0. (3.26)
Por lo tanto,

Ey = (0,57,0,53). (3.27)

En la FiguraB.3] se presenta un diagrama esquemaético en el cual se resumen los puntos de
equilibrio del sistema ([3.1] a[3.4]), asumiendo vélidas las condiciones B.5 a 3.8l
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[Equilibrio del sistema ]
I

(=" X80 ) (E=(x s xs)) (£, = (0.5, x0.59)) [ E,=(0.5).0.57) ]

Figura 3.3.: Diagrama esquematico de los puntos de equilibrio del sistema

3.4. Analisis de bifurcaciones

La teoria de bifurcaciones facilita el estudio de los fenémenos, causados comunmente
por un cambio en uno o mas parametros obligando al sistema a un nuevo estado que
difiere considerablemente del observado inicialmente. Matematicamente, los estados de un
sistema no lineal corresponden a la solucién del conjunto de ecuaciones que modelan el
sistema. Un estado puede ser observado si este es estable, sin embargo, si ese “estado
fundamental” pierde su estabilidad cuando el parametro alcanza un valor critico, entonces
ya no se observa el estado, y el sistema alcanza un nuevo estado estable que “bifurca”desde
el estado fundamental [89]. Es decir, que la teoria de bifurcaciones intenta describir de forma
cualitativa el comportamiento de un sistema en presencia de cambios en los parametros,
al estudiar la estabilidad de los puntos de equilibrio.

Considere un sistema de ecuaciones diferenciales auténomas en R", con un parametro p:

T = f(x,p). (3.28)

En términos generales, el retrato de fases de un sistema cambia gradualmente a medida
que el parametro varia, sin embargo, existen valores criticos de los parametros que cambian
drasticamente el retrato de fases. Estos cambios abruptos se denominan bifurcacién.

La bifurcacion es un cambio de tipo topoldgico del sistema dinamico el cual ocurre a medida
que un parametro cambia, es una representacion grafica que permite determinr la relacion
entre parametros del sistema y el tipo de soluciones que puede presentar dicho sistema
y explicar la dindmica del mismo [90]. Las bifurcaciones méds comunes son: bifurcacién
silla-nodo, bifurcacién Hopf y ciclos limite.
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3.4.1. Método para la deteccién de bifurcaciones

El estudio de bifurcaciones permite determinar los limites de operacién del sistema
dinamico al analizar los cambios del comportamiento cualitativo del mismo ante varia-
ciones en uno o mas parametros. Al realizar cambios en los parametros del sistema los
puntos fijos del sistema pueden ser creados, destruidos o cambiar sus propiedades de es-
tabilidad. El valor del pardmetro donde ocurre la bifurcacién se conoce como valor critico
del pardmetro [80].

La deteccién de bifurcaciones se realiza mediante el uso de métodos directos y métodos de
continuacion. Los métodos directos se emplean para determinar la localizacién de puntos de
bifurcacién singular, siendo muy eficaces para la identificacion de bifurcaciones silla-nodo.
Por otra parte, los métodos de continuaciéon permiten calcular trayectorias de solucion del
sistema no lineal, y se emplean para detectar cualquier tipo de bifurcacion.

Diferentes métodos numéricos son utilizados para la deteccion y calculo de puntos de equi-
librio y bifurcacién de sistemas dindmicos no lineales por continuacion. Sin embargo, la
precision de los métodos iterativos como el método de Newton para determinar las raices,
dependen de las condiciones iniciales, es decir que una inicializacion no adecuada podria ge-
nerar una no convergencia o soluciones no deseadas, por tanto, es importante que el método
numeérico empleado sea confiable y adecuado para la solucién del conjunto de ecuaciones
que representa el sistema.

En este trabajo se utiliza el método de continuacion para estudiar el comportamiento del
sistema ante variaciones en sus parametros. Los valores de los estados de equilibrio son re-
sueltos numéricamente empleando un algoritmo de optimizacion basado en la reformulacion
y solucién del modelo matemético como un problema de optimizacién PNL (Programacién
No Lineal) como lo propone Matallana [91]. El conjunto de ecuaciones diferenciales que
describen el modelo del sistema al ser resuelto mediante la estartegia de optimizacién no
lineal, puede dar como resultado muchas soluciones locales. Sin embargo, para el caso parti-
cular de los bioreactores, y como se evidecnié en la seccién anterior, no todas las soluciones
tienen significado fisico, por lo tanto y con el fin de evitar soluciones ficticias, el modelo se
resuelve bajo una estrategia que permita obtener el 6ptimo global sujeto a restricciones.
La optimalidad global se puede garantizar resolviendo el PNL utilizando un solucionador
de optimizacién global, como BARON del software GAMS (General Algebraic Modeling
System) [92]. BARON implementa un algoritmo de optimizacién global determinista que
garantiza un 6ptimo global bajo supuestos bastante generales. El solucionador seleccionado
maneja correctamente modelos con restricciones no lineales con un nimero moderado de
grados de libertad, permitiendo el célculo de multiples soluciones. Una de las ventajas de
GAMS es que ofrece a los usuarios de MATLAB la capacidad de utilizar todas los solu-
cionadores de optimizacién de GAMS, ademads permite la visualizacién de modelos GAMS
directamente dentro de MATLAB [93].

El algoritmo de solucién PNL (Algoritmo [II) permite realizar la continuacién de los puntos
de equilibrio variando un parametro, con un programa en MATLAB con interface GAMS
utilizando como solucionador BARON. El primer paso del algoritmo corresponde a la ini-
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3. Analisis dindmico del proceso de digestion anaerobia de lixiviados

cializacion del programa en MATLAB donde se especifica el valor del pardmetro para la
solucién de los puntos de equilibrio del sistema. La formulacion de la optimizacién en
GAMS para resolver el sistema dindmico corresponden a:

min s
s.a f (35) —s <0,
f@)-s <o (3:29)
s >0,

:Elgz)sgx“,

donde s es una variable slack, = representa el vector de variables de estado y f(z) son las
funciones diferenciales continuas igualadas a cero. En el Anexo [C| se presenta un ejemplo
del cédigo del programa en GAMS empleado para el calculo de los puntos de equilibrio
por optimizacién global. Es importante resaltar, que dependiendo del sistema y del estudio
que se quiera realizar, se deben establecer las restricciones de las variables de estado.

La caracterizacion de los puntos de equilibrio se realiza empleando el Método Indirecto de
Lyapuno, es decir, que las condiciones de estabilidad del sistema no lineal se realiza a
través del estudio de la estabilidad del sistema linealizado alrededor del punto de equilibrio
[95], [81]. La linealizacién es una aproximacién en la vecindad de un punto de operacion, por
lo tanto, sélo puede predecir el comportamiento local del sistema no lineal en la vecindad
del punto de operacién [96].

El Teorema [Il proporciona las condiciones suficientes para determinar la estabilidad de un
punto de equilibrio z(. Si zy es un punto fijo de un sistema dindmico de dimensién finita
en tiempo discreto, las condiciones para su estabilidad pueden ser formuladas en términos
de la matriz Jacobiana evaluada en x, [90].

Teorema 1 (Lyapunov, 1982). Considerando un sistema dindmico definido por
&= f(z),z € R", (3.30)
donde f es suave. Asumiendo que tiene un equilibrio xq (es decir, f(xo) = 0), y denotando

A como la matriz Jacobiana de f(x) evaluada en el equilibrio, A = f.(zo). xo es estable si
todos los valores propios \i, Ao, ..., \; de A satisfacen Re \; <0 .

'El enfoque més 1til y general para el estudio de la estabilidad de los sistemas no lineales es la teoria
introducida por el matemdtico ruso Aleksandr Mikhailovich Lyapunov [80]. Lyapunov en su trabajo
titulado The general problem of Motion Stability, incluye dos métodos para el andlisis de estabilidad.
El primer método, corresponde al Método Indirecto de Lyapunov, el cual indica la estabilidad local
alrededor de un punto de equilibrio, requiriendo la linealizacién del sistema alrededor de este punto.
Sirve como una técnica de analisis de estabilidad local, proporcionando de forma cualitativa informa-
cién sobre la estabilidad del sistema alrededor del punto de equilibrio, sin embargo, no proporciona
informacién sobre la estabilidad global [94].
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3.4. Analisis de bifurcaciones

La matriz Jacobiana de f(x) evaluada en el equilibrio xg, con f(x) es una funcién
continuamente diferenciable y para un valor dado de parametros corresponde a

_Of (v)
A== (3.31)

r=x

evaluado en el punto de equilibrio,
T = Ax. (3.32)

Los valores propios de la matriz Jacobiana A (B.31]), se calculan a partir de las raices del
polinomio caracteristico del Jacobiano, definidos por la ecuacion [3.33] [90].

h(\) =det(A—\I). (3.33)
La estabilidad del sistema linealizado esta determinada por el Teorema [2L

Teorema 2 (Estabilidad de sistemas linealizados). La estabilidad de un sistema en un
punto de equilibrio x = T se establece bajo los siguientes criterios [90)]:

1. Si todos los valores propios de A se encuentran en el semiplano complejo izquier-
do abierto (excluyendo el eje imaginario), es decir, que tienen parte real negativa
(Re (\;)) < 0 Vi), el punto de equilibrio del sistema no lineal es asintdticamente

estable en la vecindad del punto.

2. 81 al menos un valor propio de A se encuentra en el semiplano complejo derecho
abierto, es decir, que tiene parte real positiva (Re (X\;) > 0 para algin i), el punto de
equilibrio del sistema no lineal es inestable.

3. Si ninguno de los valores propios de A se encuentra en el semiplano complejo derecho
abierto, pero al menos tiene uno en el eje jw (Re (N) <0V i), ylos demds parte
real negativa, no se puede concluir nada sobre la estabilidad del equilibrio del sistema,

su comportamiento estd determinado por los términos de orden superior que fueron
despreciados en la linealizacion.

3.4.2. Andlisis del modelo simplificado del reactor UASB para el
tratamiento de lixiviado

Para el analisis dinamico del modelo simplificado que representa la dinamica del reactor
UASB, se utiliza un conjunto de los datos reales obtenidos del reactor. La representacion
grafica permite analizar la relacién existente entre los parametros y las soluciones del sis-
tema, observando la dindmica del proceso. El conjunto de datos reales seleccionado para el
estudio de la dinamica del sistema representa un punto de operacion del reactor, sinembar-
go, el reactor cuenta con un rango amplio de valores de operacion, por lo tanto el analisis
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Algoritmo 1 Algoritmo para el calculo y caracterizaciéon de puntos de equilibrio con
GAMS-MATLAB

(1) Inicializar el programa en MATLAB especificando los valores de los pardmetros.

(2) Definir el valor del pardmetro ante el cual se va a realizar el andlisis del comportamiento
del sistema.

(3) Resolver el problema de optimizacién por minimizaciéon en GAMS.

(4) Caracterizar los puntos de equilibrio obtenidos de la solucién del problema de optimi-
zacion usando el Método Indirecto de Lyapunov.

(5) Representar graficamente los puntos de equilibrio.

(6) Definir un nuevo valor del pardmetro y utilizarlo en el Paso (2).

de un solo cojunto de datos de operacion no envuelve la dindmica del sistema global.

El conjunto de datos utilizado para el estudio tiene las siguientes condiciones de entrada al
reactor: SY =11400 mg/L, S =1074 mg/L, X{ =229 mg/L y XJ =100 mg/L, T=24.5°C y
pH=7.6. Resulta importante resaltar que la biomasa total a la entrada del reactor siempre
es diferente de cero, dado a que el afluente del reactor es un lixiviado proveniente de relleno
sanitario (biodigestor). Las caracteristicas del lixiviado son funcién de las condiciones de
operacién del relleno sanitario y de otros factores que pueden incidir en su composicion.
El algoritmo empleado para generar los diagramas de bifurcacion, involucra la caracteriza-
cién de los puntos de equilibrio empleando el Método de Lyapunov. La matriz jacobiana
A para el sistema caso de estudio se encuentra definida como:

o oh Ooh Of
0X1 0S1 0X2 082
_ 0X1 0S1 0Xe 0S2
A=\ o o op om (3:34)
0X1 0S1 0Xo 052
fs  Of Ofs Ofs
L 0X1 0S1 0Xe 0S2 J

Reemplazando las derivadas parciales en funcién de cada una de la variables de estado, la
matriz Jacobiana del sistema caso de estudio queda reducida a

[ 1S nXs _ nSiXy
2 _'_/75 Y2 (_YZ)Z 0 0
_klm _kl’lel _|_k17131)2(1 - D 0 0
A Y2 72 (72)
= 253
0 0 Y352 + ¥3Xo 73S2X2<1+ KJ) ’
Y4 5 Y4 (“y4<)2 S)
259
S X $1X S X 7352 X2 ( 1+ 3+
k“fll k’hl_ 10141 _k“/sz _k732 k‘ 1/ _ D
L "2y 2y (12)? 3"y 370y T (14)” .
(3.35)
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donde

Y1 = p1max©®T * Lom,
Y2 = Ks1 + 51,
V3 = M2méX@T_20[pHa
S2
Y4 = Kga+ Sz + <721>’
Y5 = —aD — Qkid
El algoritmo de solucion involucra las restricciones fisicas del sistema, por lo tanto, los

resultados obtenidos a partir de la solucién del problema de optimizacién corresponden a
condiciones con significado fisico.
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Las Figuras corresponde al andlisis de bifurcaciones variando el parametro factor
de dilucion D. El factor de diluciéon se encuentra asociado al tiempo de contacto o per-
manencia del agua residual en el bioreactor para la degradacién de la materia organica El
diagrama presenta una continuacién de puntos de equilibrio estables sin cambios topoldgi-
cos. A partir del diagrama se observa que el proceso presenta un mejor rendimiento de la
actividad acidogénica en un rango de 0.1 a 0.4 para el factor de dilucién y un maximo en
0.21, con respecto a la actividad metanogénica se observa una actividad favorable en un
rango de factor de dilucién de 0.05 a 0.3 con un maximo en 0.15. A partir de la grafica
se puede definir un rango de valores de [0,1 — 0,3] para el factor de dilucién, en el cual
el comportamiento del sistema favorece la degradacién por la actividad de las bacterias
acidogénicas y metanogénicas.
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Tabla 3.1.: Puntos de bifurcacién en ausencia de biomasa a la entrada del UASB
Bifurcacién D, dias™' X;, mg/L X,, mg/L S;,mg/L S,, mg/L
Branch Point (BP) 0.7322 0.0000 0.00000 11400.00 1074.00
Limit Point (LP) 0.2869 1137.1647  -146.5964  33274.1329 1609.6047

El diagrama de continuacién de puntos de equilibrio (FigurasB.4H35) exhiben un compor-
tamiento estable, el cual no se presentaba en los estudios dindmicos del modelo propuesto
por Bernard et. al. [7], este comportamiento se asocia con las caracteristicas del afluente.
El lixiviado proviene de un biodigestor (relleno sanitario), por lo tanto una de sus carac-
teristicas es la presencia de biomasa en su concentracion de entrada al sistema evitando
la presencia de comportamientos oscilatorios o puntos de bifurcacién asociados a cambios
en el desempeno aparente del sistema, minimizando el riesgo operacional asociado al lava-
do del reactor por pérdida de biomasa acidogénica y metanogénica. Este comportamiento
dindmico del proceso se prueba realizando simulaciones asumiendo una concentracion de
XV y X3 igual a cero. En la Figura[3.6lse presentan los resultados de la simulacién numérica
en ausencia de biomasa en el afluente del reactor.El sistema exhibe dos puntos de equi-
librio, el primero corresponde a un punto limite a D = 0,2869 sin significado fisico para
la concentracion de biomasa en la etapa metanogénica, y el segundo corresponde a una
bifurcacién transcritica a D = 0,7322 asociada a la condicién de lavado de las bacterias
acidogénicas y metanogénicas. En la Tabla [3.1] se presenta la relacion de los puntos de
equilibrio exhibidos por el sistema en ausencia de biomasa a la entrada del bioreactor.
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3.4.3. Efectos del pH en el comportamiento dindmico del reactor

En las Figuras 3.7 y B.8 se presenta el diagrama de bifurcaciones variando el parametro,
pH. El pH es un indicador de la estabilidad del proceso, permite evaluar el desempeno del
reactor ya que regula la coexistencia de los microorganismos que intervienen en el proceso
de digestion anaerobia. El diagrama presenta una continuacién de puntos de equilibrio es-
tables en el cual se observa que a valores inferiores de pH de 6 y valores superiores de pH
de 8 hay inhibiciéon de todos los microorganismos que intervienen en el proceso. A partir
del diagrama se puede inferir que el pH 6ptimo en el cual debe permanecer reactor se
encuentra en un rango cercano a la neutralidad entre 6.5 y 7.5, para favorecer la cinética
del proceso de digestion anaerobia.
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3.4.4. Efectos del la temperatura en el comportamiento dinamico
del reactor

Las Figuras y B.10 exhiben el diagrama de bifurcaciones variando el parametro tem-
peratura, T. La temperatura afecta directamente el desarrollo del proceso de digestién
anaerobia, siendo uno de los pardmetros fisicoquimicos més importantes. El diagrama pre-
senta una continuacién de puntos de equilibrio estables en el cual se observa un compor-
tamiento creciente con respecto a la temperatura en los rangos pscicrofilico y mesofilico,
siendo el mesofilico el mas favorable para el proceso. En este estudio no se considera el ran-
go de temperatura termofilica ya que dadas las condiciones del reactor objeto de estudio,
para alcanzar este rango de temperatura es necesario un requerimiento energético muy alto.
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3.5. Conclusiones

Se ha analizado de forma numérica el conjunto de ecuaciones que describen el compor-
tamiento del sistema dinamico del proceso de digestion anaerobia para el tratamiento de
lixiviado en un reactor UASB. Se determinan rangos de operaciéon a partir del estudio de
la dindmica del sistema al realizar variaciones en el factor de dilucién, pH y temperatura.
A partir de los diagramas y tenido en cuenta las caracteristicas del afluente, es posible
que debido a la presencia de biomasa a la entrada del reactor el sistema no presenta com-
portamientos oscilatorios ni bifurcaciones que puedan afectar el desempeno aparente del
sistema, minimizando el riesgo operacional asociado al lavado del reactor por perdida de
biomasa acidogénica y metanogénica. Sin embargo, debido a la alta concentracion de ma-
teria organica en el lixiviado, se puede inducir la acumulacién de acidos grasos volatiles
(AGV) generando una reduccién de pH en el proceso. Con fines de control, se recomien-
dan valores del factor de dilucién bajos de acuerdo al andlisis dinamico del sistema, para
garantizar que el bioreactor se encuentre en un punto de operacion estable.
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En este capitulo se construye un observador no lineal para la estimacion de variables de
estado no medibles en linea y pardmetros desconocidos variables en el tiempo en un pro-
ceso de digestion anaerobia para el tratamiento de liziviado, a partir de la medicion de la
concentracion de dcidos grasos voldtiles a la salida del reactor. Los dcidos grasos voldtiles
son un producto intermedio del proceso cuya acumulacion genera inestabilidad global en
el bioreactor. El desempeno del modelo se evalia realizando simulaciones numéricas. Co-
mo criterios para determinar el modelo aceptable se considera el cdlculo de los valores de
MMRE<0.25 y PRED(0.25)>0.75. Dadas las caracteristicas del modelo propuesto, puede

ser utilizado en el diseno de esquemas de control.

4.1. Antecedentes

Las mediciones en linea de las variables de los procesos bioquimicos tales como sustra-
to, productos y concentracion de biomasa, se dificultan debido a la carencia de sensores
apropiados para la medicién de algunas variables o a la existencia de sensores con cos-
tos elevados y restricciones de funcionamiento [97]. El diseno de observadores ha surgido
como una alternativa para la simulacién de los bioprocesos. En general, los observadores
se podrian definir como sistemas dinamicos disenados a partir del modelo matematico del
proceso, capaces de reconstruir la informacion no disponible desde las variables de estado
medibles.

El problema de observabilidad consiste en determinar si existen relaciones vinculantes entre
las variables de estado de entradas, salidas y derivadas temporales, y definirlos en términos
de cantidades controlables/medibles en algunos casos, dependiendo del observador sin la
necesidad de conocer las condiciones iniciales. A partir de la informacién entrada-salida
medible, el observador realiza la reconstruccién de las variables del sistema. Si no existen
tales relaciones, el estado inicial del sistema no se puede deducir de la observacion de su
comportamiento entrada-salida [98].

Los primeros trabajos desarrollados para la estimacion de estados basados en la propiedad
observabilidad fueron presentados por Kalman en 1960 [99] y Luenberger en 1971 [100]
para sistemas lineales. La propiedad de observabilidad de un sistema lineal se caracteriza
por la condicion del rango de la matriz de observabilidad, y en el caso de un sistema no
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lineal, la observabilidad depende de las entradas del mismo, por lo tanto para los sistemas
no lineales no hay una solucién general.

El disefio de observadores no lineales ha sido un drea de investigacion muy activa [L01],
sobre todo a partir de los anos setenta con los trabajos presentados por Krener y Isidori
en 1983 [102], Krener y Respondek en 1985 [103], Marino en 1990 [104] y Deza en 1993
[105]. Entre los observadores més utilizados para la estimacién de variables de estado y/o
parametros en sistemas no lineales se encuentran los observadores de Kalman extendidos
(Extended Kalman Filter o EKF) [106, [107], los observadores de Luenberger extendidos
[108, 10}, [109], los observadores de alta ganancia no lineal [110} [109], observadores adaptati-
vos [1111, 112, 113} 114, 115, [116], observadores probabilisticos [117], observadores asintéti-
cos [10T], 118, 119] y observador de intervalos [120].

El mayor ntimero de contribuciones que se han desarrollado en relacién a los observadores
no lineales, se han disenado para el caso de mediciones en continuo. Sin embargo, algunos
estudios han sido desarrollados sobre el disefio de observadores para la estimacion de va-
riables de estado en sistemas en tiempo continuo-discreto. Deza et. al. [105] proponen un
observador de alta ganancia para sistemas no lineales asumiendo inicialmente la medicion
en tiempo continuo de la salida y posteriormente adaptandolo para mediciones en instantes
de muestreo; a partir de este estudio se han derivado otros trabajos para sistemas especifi-
cos en tiempo continuo con medidas de la salida en tiempo discreto [121], [122], 123].

El uso de la teoria de observadores no lineales ha sido limitada debido a que en su gran
mayoria requieren del conocimiento perfecto de las entradas del sistema y de los parametros
del sistema. Las incertidumbres del modelo estan asociadas principalmente a la ausencia
de mediciones confiables en linea para monitoreo en tiempo real [124], y a pardmetros des-
conocidos, dificiles de medir o fisicamente no medibles [125]. La teorfa de los observadores
de Luenberger y Kalman extendidos se desarrolla utilizando el conocimiento perfecto de
la cinética del bioproceso, los observadores asintéticos toman ventaja de la estructura de
los modelos dinamicos para reescribir parte del modelo en una forma independiente de la
cinética del proceso y los observadores adaptativos realizan la estimacion de variables de
estado y parametros del sistema dindmico de forma simultanea. Los observadores adaptati-
vos han sido utilizados con éxito en una amplia variedad de procesos de ingenieria quimica,
principalmente en bioreactores y reactores de polimerizacién [112, 115] [1T4] [4], 1T6].

4.2. QObservabilidad en sistemas no lineales

En términos generales la observabilidad se puede definir como la posibilidad de construir
el estado en un sistema a partir de la trayectoria de salida. En un sistema de control, la
observabilidad es una propiedad estructural que da la posibilidad de estimar variables de
estado en un sistema a partir de la observacion del comportamiento entrada—salida [98].
El concepto de observabilidad se introdujo por primera vez en el contexto de los sistemas
lineales, con el observador de Luenberger y el Filtro de Kalman; para sistemas lineales la
observabilidad es independiente de la entrada y puede ser determinada mediante la cons-
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truccién de la matriz de observabilidad.

Para el diseno de un observador se debe tener en cuenta la informacién disponible del
sistema sobre la dindmica y las mediciones. Esta propiedad refleja una condicién necesa-
ria para la construccién de un observador y se denomina detectabilidad, si el sistema es
detectable es posible la existencia y construccion del observador, seguido por el andlisis
de convergencia . El andlisis de las propiedades de convergencia y robustez son deseables
desde el punto de vista practico para evaluar el desempeno del observador ante la presencia
de ruido o perturbaciones, sin embargo, esta no es una tarea sencilla [126]; en la literatura
es posible encontrar diferentes contribuciones y aproximaciones tedricas relacionadas con
el tema [102 103, 110].

En sistemas no lineales la observabilidad no es una propiedad genérica debido a que estos
sistemas pueden presentar entradas singulares que los hacen no obsevables. La observabi-
lidad de un sistema no lineal depende de las entradas, genealmente un sistema no lineal
puede ser observable para algunas entrada y no observable para otras [127]. Si todas las
entradas son universales el sistema es observable de manera uniforme, es decir que estos
sistemas son observables para cualquier tipo de entrada, los sistemas uniformemente ob-
servables se pueden reescribir bajo una forma especifica [128], por ejemplo mediante un
cambio de coordenadas a una forma canénica de estructura triangular [110].
Considerando un sistema de la forma:

(4.1)

El estado x(t) pertenece a un conjunto abierto V' de R", la entrada wu(t) pertenece a un
subconjunto cerrado U de R™ y la entrada y(t) € RY. Dada una entrada u definida en
algtin intervalo [to, ;] se dice que el sistema (4.]) es observable si por cada dos estados ini-
ciales xg # x(; en t € [to, t1] tal que, h(z(t,zo)) # h(z(t, z()), donde x(t, xo) y x(t, z() son
respectivamente las trayectorias asociadas a la entrada u a partir de los estados iniciales
[127.

Existen diferentes clases de observadores para sistemas uniformemente observables, por
ejemplo los basados en técnicas de modos deslizantes, los cuales poseen un tiempo de con-
vergencia finito, los observadores de alta ganancia con convergencia asintdtica y los obser-
vadores de estado extendido, los cuales presentan un desempeno notable bajo condiciones
de dindmicas desconocidas, perturbaciones y ruido.

4.2.1. Analisis de observabilidad local

La primera condicién para la construccion de un observador es la informacion disponible
del sistema [4.1l La caracterizacién de observabilidad de un sistema con una sola entrada
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4.2. Observabilidad en sistemas no lineales

se puede determinar a partir de la matriz

[ Vh() ]
VL¢h(x)
Ox (z) = ! (4.2)
I VLY 'h(x) |
Donde, Vh(z(t)) = g—:ﬁ, Ce % y Lyh(z(t)) = 92 f(x(t)) representa la derivada de Lie de
h(z(t)) a lo largo del vector f.
Si la matriz satisface la condicién de rango de observabilidad a xq [126]:
rango (O (x0)) = n, (4.3)

el sistema es llamado localmente observable. Por lo tanto, la propiedad de observabilidad
local esta asociada al hecho de que la matriz jacobiana utilizada sea de rango completo.

Definicign 1. Un sistema no lineal de orden n es observable si la matriz jacobiana de la
derivada de Lie de la funcion de salida del sistema h(z) en la direccion de estados f(x) es
de rango completo (invertible).

Basado en este principio Sedoglavic [129] presenta un algoritmo para determinar la ob-
servabilidad local algebraica, el estudio se centra en responder a las preguntas: Cudles
variables en teoria pueden ser deducidas del comportamiento entrada salida de un siste-
ma? y Cuantas variables deben ser conocidas para determinar otras?

La observabilidad algebraica local es una propiedad estructural de un modelo y uno de los
conceptos claves en la teoria de control. Un modelo algebraico diferencial es usualmente
descrito en una representacién en espacio de estados por medio de un vector que describe
la evolucion de las variables en funcion de la entradas y parametros, y algunas salidas que
son funciones algebraicas de estas variables.

Un caso particular del problema de observabilidad es la identificabilidad estructural local.
El problema consiste en decidir si algunos parametros desconocidos de un modelo son obser-
vables, considerando estos pardametros como una clase de variables de estado p invariantes
en el tiempo p = 0. Si no son observables, infinitos valores de estos pardametros pueden
ajustarse al mismo conjunto de datos observados y la aproximacién de estos parametros
por métodos numéricos es imposible [130]. El sistema considerado presenta la siguiente
forma [129]:

= =0,
Y X =F(X,E0), (4.4)
Y=G(X,Z,U).
Donde las letras en maytuscula representan los objetos valores-vectoriales, asumiento [
pardmetros (= = (&,...,&)); m variables de entrada(U := (uy,...,un)), n variables

59



4. Observadores no lineales

de estado (X := (1,...,2,)) y ¢ variables de salida (Y := (y1,...,¥,))-

El algoritmo probabilistico es utilizado para calcular el conjunto de variables observables
del modelo y el niimero de variables no observables que deben ser asumidas como conocidas
con el fin de obtener un sistema observable.

4.3. Formulacion del observador no lineal

Considerando el sistema general (S) en tiempo continuo,

4.5
y(t) =h(z(t), -

donde x € R™ es el vector de estado de espacios, u € R” es el vector de entrada, y € R? es
el vector de salida, z( es la condicién inicial para el tiempo inicial ¢y, f : R" x R™ — R”
es una entrada de estado de la funcion de mapeo y h : R” — RP es una entrada-salida de
la funcién de mapeo. Asumiendo que para el sistema (4.5 la entrada u(t) y la salida y(t)
son conocidas, y las funciones f, g y h son conocidas del modelo matematico. Retomando
el concepto de observabilidad para sistemas no lineales, el sistema ([45]) se dice que es
uniformemente observable si para cada entrada u(t) en algun intervalo de tiempo [to, ¢1];
y por cada dos estados iniciales x () # Z(to), las salidas asociadas y(z,u,t) y y(Z,u,t) no
son idénticamente iguales en [to, t;] [L10].

(S>{ 2(t) = f(x(t),ut) + g(x(t), u(t));  x(to) = o,

Definicign 2. Dos estados xo y x, son llamados indiscernibles, si para cualquier serial
de entrada en funcion del tiempo u(t) y para cualquier t > 0, las salidas h(x(t,xy)) ¥y
h(z(t,xp)) son iguales [4)].

Definicign 3. El sistema es llamado observable, si este no tiene parejas distintas de estados
iniciales xg, z{, que son indiscernibles [4].

Suponiendo que la salida es funcion del estado y los parametros, y asumiendo que los
parametros son variables de estado cuya derivada en el tiempo es cero, el modelo de simu-
lacion del sistemas se describe como:

i) = f(a(t), p(t)) + g(x(t), u(t)), (4.6)

El observador para la estimacion de variables y parametros que se desarrolla en este estudio
se basa en el obsevador propuesto por Gauthier et.al. [I10], asumiendo que:

» El mapeo de F':  — R™ dado por x — ¢ (z) es un difeomorfismo desde 2 sobre
F(£2) un subconjunto de R El sistema puede ser transformado mediante un cambio
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4.3. Formulacion del observador no lineal

de variables en

T2

donde ¢ esta dada por @(z) = L}h(¢ ™ (x));
= ¢l mapeo ¢ puede ser extendida para todo R™ como un C'*°, globalmente Lipschitz.

Definicign 4. Una funcidn es infinitamente diferenciable (C*) si sus derivadas parciales
de cualquier orden con respecto al vector de estado (x1,...,x,) existen y son continuas.

Definicign 5. Se dice que un campo vectorial ¢ es un difeomorfismo, si ¢ es una funcion
biyectiva, y ¢ y ¢, son mapeos suaves o funciones infinitamente diferenciables (C™).

El observador es una extension del sistema de la forma (4.6) y el comportamiento de los
pardmetros variables en el tiempo pueden ser modelados de la siguiente forma [116],

p(t) = ¢(0), (4.8)

donde, ((t) es cualquier funcién acotada.

Un sistema no lineal uniformemente observable se puede transformar en un sistema local
de coordenadas, en el cual el sistema toma una forma canénica [110] [127]. Considerando
el siguiente cambio de coordenadas para el sistema no lineal:

¢:x—>z:[z1 29 ... Zn |, (4.9)

donde z; = h(x(t)), 20 = Lgh(x(t)), 2, = L;ﬁ_lh(x(t)), siendo, Lyh(xz(t)) = 22 f(x(t))
representa la derivada de Lie de h(z(t)) a lo largo del vector f. Asi, si el sistema (4.3]) es
uniformemente observable, el sistema original puede ser transformado por un cambio de

coordenadas en una forma triangular,

) =Bz + | | +(et)ul), (4.10)
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Donde,
(0 1 0 0
00 1
A= 0
e

L 0 ) O .
C=11,0,...,0]
z(t) = [ h(z) Lysh(x) Ly h(x) ]T7

[ (21 (1)) '

con

Di(2(6) =iz (1), 22(0), . . . 2i(t) = Ly LY Vh (67 (2(1)))

Por lo tanto las no linealidades del sistema se concentran en los términos ¢(z(t)) y ¥(z(t)).
La forma triangular es usada para disenar el observador retomando las coordenas iniciales
con ¢~ !. El observador adquiere la siguiente forma en la base original:

#(t) = f(2(t),¢ 2()u(t) — |522| SLOT (h(2(t)) —
0 = 10,00+ a0t = [5] WO BGE) ),
C(t) = =535 (@ (1)) =y (1)),

donde, 7 es el valor estimado, qb(x(t)):[h(:c(t)) L¢h(z(t)) --- L?_lh(aj(t)) ]T,th(x(t))

es la derivada de Lie de h(z(t)) a lo largo del vector f(t), y W, ' es la solucién de la ecua-
cién algebraica de Lyapunov W, + ATW, + WyA = CTC, siendo 6 un pardmetro de alta
ganancia entero positivo (6;0) el cual determina la velocidad de convergencia del observa-
dor y es fijado por el disenador. Las matrices A y C se calculan como se describi en (4.10),
y Wy se calcula de acuerdo a la siguiente expresion:

(=)™ (i +j - 2)!

Wo(i,j) = g L (4.12)

donde i, j es igual al orden del sistema (n).
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4.4. Aplicacion al reactor UASB

4.4. Aplicacién al reactor UASB

Como caso de aplicacion se disena un observador no lineal en un reactor UASB para
el tratamiento de lixiviado. El proceso biolégico puede ser reformulado como un modelo
en espacio de estado con respecto a la entrada, donde la entrada corresponde al factor
de dilucién, v = D [4, [12§]. Se asume la concentracién de acidos grasos volétiles como la
variable medible de salida, ya que esta variable ha demostrado ser una de las pruebas de
control méas importantes para la digestiéon anaerobia y determinante para la observacion del
comportamiento del sistema. Los dcidos grasos volatiles se forman como productos inter-
medios durante la reaccién de descomposicion anaerobia de materia organica compleja, un
aumento en su concentracién es uno de los primeros indicios de perturbacién en el interior
del reactor, indicando la necesidad de tomar medidas de control. La acumulacion de AGV
conduce a un descenso en el pH al interior del biorector, condicién que promueve el creci-
miento de las bacterias acetogénicas e inhibe la actividad de las bacterias metanogénicas.
En casos extremos, una caida abrupta del pH puede afectar significativamente la eficiencia
del reactor hasta inclusive llegar a condiciones de lavado.

El diseno del observador no lineal se realiza a partir de la teoria de observadores no lineales
basado en las siguientes hipotesis:

Hipdtesis 1. El sistema no lineal es uniformemente observable (Definicion [2).

Hipgtesis 2. Fl sistema es localmente observable, es decir, que la matriz de observabilidad
es de rango completo en un punto xo (Definicion(d).

Hipgtesis 3. La derivada de Lie de h(x(t)) a lo largo del campo vectorial f(z(t)) es un
difeomorfismo (Definicion[3)

Considerando el modelo matemaético del sistema descrito en el Capitulo 2y reescribiendo
el conjunto de ecuaciones diferenciales no lineales de la siguiente forma,

{ (1) = fx(t), C(1) + g(z(t),u(t));  x(to) = o,

4.13
y(t) =h(x()), 1

(5)

Donde,
XS L~
—kyp () X1 ()07
p2(t) X20" 2 Ly — kaXa(t)
| o () X1 (6)OT 2 g — kapia(t) Xo()OT 2Ly

[ X0 — aX,(t)
| S) = Sa(t) |
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4. Observadores no lineales

y h(z(t)) = Sa(t).

La observabilidad de sistema se determina calculando el rango de la matriz de observabi-
lidad

Vh(z)

— gt (8) (13 () — ko) X (1)
Ops (t) \
— ks Xa (1) (ko (8) X1 (8) — Kapea (1) X2 (1))
0
Lih(z (1) = p (LFh (z (1)) (= (1)),
con
py(t) = Nl@T_ZOIpPD
py (t) = ,U2@T_ZOIPH>
a/”ta’f (t) — ( K1 max - Mlméxsl ) @T_2OI .
Oz Kg1 + 51 (KSl + 51)2 P
o () _ 2 max _ HomaS (14 25,/ K}) or-20
Ox Koo+ S+ (S2/K1)°  (Kgy+ Sy + (So/K1)%) !

El célculo del rango de la matriz Og Posteriormente se realizé en Maple con el fin de
determinar la observabilidad local del sistema.

rango (Os (z9)) = 4, (4.15)

Por lo tanto, la matriz de observabilidad es de rango completo (n = 4); el sistema es
localmente observable a x.

Teniendo en cuenta que el sistema es observable y siguiendo la metodologia descrita en
la seccién anterior, se disena un observador para estimar variables de estado (X, Si,
Xy y Ss) y pardmetros variables en el tiempo en el proceso de digestién anaerobia para el
tratamiento de lixiviado (velocidades de crecimiento microbiano, f1mas ¥ fhomaz ), asumiendo
que la salida corresponde a la concentracién de dcidos grados voldtiles (AGV), es decir,
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4.4. Aplicacion al reactor UASB

Parametros conocidos: ky, ko, k3, Kg1, Kg9, K1, kg, o , ©, pH, T
Parametros desconocidos variables en el tiempo: ft1maz V Homaz
Variables estimadas: Xi, S7, X5, S

Variables medida: Sy

y(t) = Sa(t), del reactor UASB.
Retomando la ecuacién (4.16])

() = F(@(t),C
() = — 35 ()

4 u _ ¢ -1 —1~T 7 _
() -+ a(ae)ute) = [85], , L, , W €T G —vO).
-y,

-

o

Donde,
i1 () X1 ()OT 2Ly — kg X (t)
A 2 —k1fiq () X tyeT-201
Fa(1), () = R OXOT |
lu’2(t)X2® IpH — kdX2(t>
Koy (£) X1 ()OT 201 — kesfin (1) X5 (£)OT 2L 4

X0 — aX(t)
. 59 — Sy (t)
g(z(t) = 01 . :
S9 — Slt)
h(x(t))
6 = Lgh (z (t))
Lih (x (t))
Lih (x (t))
11 1 1
7] 02 403 04
1 1 11
_ 02 203 04 05
Wo=1 1+ 71 1+ 1|
93 04 0° 96
S T G
04 0° 96 807
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4. Observadores no lineales

. Finalmente, las siguientes funciones no lineales corresponden a §(t):

g (1) ©T 2L Xo (8) — kg (1) O Lp Xy (t)

0(t) =
O = | s (1007 s (1) — s ()67 1,0 X (1)

El observador se encuentra disenado para que a partir de la medicion de la concentracion
de salida de dcidos grasos volatiles (y = Ss), se estime la concentraciéon de biomasa aci-
dogénica (X;), concentracién biomasa metanogénica (X,), y la concentracién de sustrato
organico (Sl); ademas, de los pardametros desconocidos y variables en el tiempo: velocidad
méxima de crecimiento de bacterias acidogénica (fi1;mq,) ¥ velocidad méxima de crecimien-
to de bacterias metanogénica (fiomaz)-
En la Figura[d.1] se presenta un diagrama esquematico de la metodologia aplicada, donde,
Reactor UASB es el proceso de digestion anaerobia para el tratamiento de lixiviados en un
reactor UASB, Observador No Lineal corresponde al principio de observabilidad basado en
un modelo mateméatico no lineal del sistema; u(t) es el vector de entrada del proceso y el
observador; y(t) es el vector de la variable de salida medida del proceso, y Z(t) es el vector
de estados y parametros estimados por el observador. Los estados estimados se comparan
con el conjunto de datos reales histéricos del proceso de digestion anaerobia, con el fin de
validar el modelo y conocer su exactitud y precisién para describir el comportamiento del
sistema.
Como criterio para determinar el desempeno del modelo basado en la teoria de observa-
dores, se calcula el valor del error medio relativo, MMRE (por su sigla en inglés, Mean
Magnitude of Relative Error) y el nivel [ de prediccién, PRED({) [131], [132].
El MMRE se encuentra definido como

6i_€i

1 n
MMRE = - ;

: (4.17)

€;

donde, € es el valor real de la variable, e es el valor estimato de la variable, y n es el niimero
de ensayos. El criterio para determinar el modelo como aceptable es que el modelo exhiba
un MMRE < 0,25.

La PRED(I) se define como el cociente entre el nimero de casos de estimaciones que se
encuentran dentro del limite absoluto del valor real dividido por el ntimero total de ensa-
yos. Se considera el modelo como aceptable, si PRED (0.25) > 0.75. Esto significa que al
menos 75 % de las estimaciones presentan un valor estimado dentro del rango del 25 %
del valor real.

A continuacién se presentan los resultados de las simulaciones realizadas con el observador
disenado para la estimacién de la variables de estado: concentracion de sustrato y de bio-
masa, y las velocidades de reaccién (pardmetros variables en el tiempo), basado en la teoria
de observadores no lineales para el proceso de digestién anaerobia en un reactor UASB.
Las simulaciones se realizaron asumiendo que el sistema se alimenta con datos de entrada
u(tp) a tiempo cero (ty), cuando el sistema se encuentra en un estado desconocido z(ty),
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, __________________ —
' }
| .
Entradas L u() Reactor ] yo 1 Salida
< f r g =
Bt Reyin: Xgiy : UASB J 1 S,
T,pH, D I :
|
1
: I Estados estimados
A 1 AN AN
: Observador B, S.S,.X. X,
1 No Lineal ! Parametros estimados
| A A
\ 1 M1maxs Mamax

Figura 4.1.: Principio del observador no lineal basado en el modelo matematico del proceso

para efectos de simulacion la salida medible y(ty) se adquirié de los datos reales histéricos
del reactor al igual que los valores de referencia para las variables de estado estimadas. La
Figura presenta el comportamiento del observador no lineal disenado para la estima-
cién de la concentraciéon de acidos grasos volétiles (variable medible). En la Figura [£.3] se
presenta el comportamiento dinamico del observador con respecto a la variable estimada
Si, concentracién de sustrato orgdnico.

Los valores de ganancia del observador se encuentran sintonizados en #; = 0,08, 651 = 0,8,
012 = 0,04 and 695 = 0,02. Las Figuras [4.5] y .7 presentan los resultados obtenidos de
las simulaciones numéricas realizadas comparando el dato real y el valor de estado estable
observado. La Figura [£.4] presenta la comparacion de los datos reales de concentracién de
acidos grasos volatiles y los estimados por el observador, resaltando que esta variable co-
rresponde a la variable medida a la salida del reactor. Los resultados exhiben un MMRE
del 0.02 %, y el 95% de las simulaciones cumple con el criterio PRED(0.25).

La comparacién entre los valores estimados y los valores reales de Sy, expresados en térmi-
nos de DQO, se presentan en la Figura (4.5l Los valores estimados presentan un error
relativo medio de 8.27 %, con respecto a los valores experimentales, y un PRED(0.25) de
0.85. Por su parte, los valores reales de SSV con respecto a los valores estimados de X; y
X,, se muestran en la Figura[d.6l Los resultados presentan un error relativo medio de error
de 11.74% y PRED(0.25) de 0,85.

En cuanto a los valores de los parametros estimados, los resultados de las simulaciones
se muestran en la Figurald.7l Estos resultados son consistentes con la teorda, dado a que
[1maz S€ encuentra entre 0,5 v 3,8, v omae entre los valores de 0,7 y 1,1.
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Figura 4.2.: Comportamiento dindmico del observador: estimacion concentracion AGV
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Figura 4.3.: Comportamiento dinamico del observador: estimacion concentracion DQO
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Figura 4.4.: Comparacién entre valores estimados y datos reales de concentracion de AGV
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Figura 4.5.: Comparacién entre valores estimados y datos reales de concentracion de sus-
trato orgénico, DQO
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Figura 4.6.: Comparacién entre valores reales de SSV y concentracion total de biomasa
estimadas (X;+X5)
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Figura 4.7.: Valores estimados de velocidad maxima de crecimiento bacteriano acidogénico
(H1maz) ¥ metanogénico (fomaz)
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A partir de los resultados de las simulaciones numéricas y el error con respecto a los

valores obtenidos de la planta real, se puede concluir que el modelo resultante representa
adecuadamente la dindmica del sistema. En general, el modelo basado en la teoria de obser-
vadores no lineales presenta un MMRE de 6.68 % y un PRED(0.25) de 0.88. Eso significa
que el modelo cumple con los criterios de MMRE y PRED(0.25), determinados para medir
el desempeno del modelo.
Dada la complejidad del observador no lineal desarrollado en términos de su uso para
estrategias de control, y teniendo en cuenta que las ecuaciones (B3.1]) y (8.2) del modelo ma-
tematico presentado en el Capitulo 2] correspondientes a la etapa acidogénica se encuentran
desacopladas de las ecuaciones (B3] y ([B4]) de la etapa metanogénica, a continuacién se
propone un observador reducido basado en la teoria de observadores para representar la
dinamica del proceso de digestién anaerobia en un reactor UASB para el tratamiento de
lixiviado. El observador no lineal se encuentra definido por las siguientes expresiones por
etapas:

Xi=D (X? B aXl) T ’ELIXl@T_%IPH — kaX1 — (S2 — S’2> ; (4.18)
él =D (S? B §1> B klﬂle@T_%IpH — 0} (Sz — S’2> , (4.19)
. 9% A

g = =2 ; So = Sa), 4.20
Ha ﬂle@T_m]pH — k‘lﬂle@T_zolpH ( 2 2) ( )

X, =D (Xg - an) 4 12 X00T Ly — ka Xy — b (52 - 32) 20, (52 - 55) L (421)

Sy =D (58 = 8 )+ X107 Lygy — k1o X207 Ly 63 (1S = 82) —204 (S5 — 52

(4.92)
: 6? .
fizmix = ———— e ($- %), (4.23)
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Los resultados de las simulaciones numéricas empleando el método matematico reducido
se muestran en las Figuras (4.8, [4.9, [1.10 y 4111

La Figura [£.8, presenta la comparacién de los datos de concentracién de &cidos grasos
volatiles, variable que corresponde a la variable medida a la salida del reactor, con respec-
to a la variable estimada por el observador. Los resultados exhiben un MMRE del 0.5 %,
y todos los valores cumplen con el criterio PRED(0.25).

En la Figura .9 se presenta la comparaciéon entre los valores estimados por el observa-
dor no lineal y los valores reales de concentracion de sustrato orgénico (S;) expresados en
términos de demanda quimica de oxigeno (DQO). Los valores de referencia corresponden
a los valores experimentales obetnidos del reactor real. Los valores estimados presentan un
error relativo promedio (MMRE) del 10 % en relacién con los datos reales; con respecto
al nivel de prediccién, el 85 % de los valores estimados se encuentran dentro del rango de
25 % del valor real del conjunto de datos.

El valor estimado de concentracién de bacterias acidogenicas (X7) y metanogénicas (Xs), se
compara con el conjunto de datos reales de sélidos suspendidos voldtiles (SSV). El 95 %de
los valores estimados se encuentra dentro del rango 25 % del valor del conjunto de datos
reales. El MMRE es del 12 %. Los resultados se presentan en la Figura

Con respecto a los valores estimados de los parametros desconocidos y variantes en el
tiempo, los resultados son consistentes; el valor para la velocidad méxima de crecimiento
acidogénica (f1mq,) presenta valores estimados 0,4 y 3,8 y la velocidad méxima de creci-
miento metanogénica (fiomqe:) entre 0,75 y 1,15. En la Figura [Z.11] se presenta el resultado
de las simulaciones.
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Figura 4.8.: Comparacién entre valores estimados y datos reales de concentracion de acidos
grasos voldtiles (VFA)
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Figura 4.9.: Comparacién entre valores estimados y datos reales de concentracion de sus-
trato organico, COD
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4.5. Conclusiones

El modelo disenado presenta un desempeno adecuado para representar la dindmica del
sistema. En general, el modelo basado en la teoria de observador no lineal para estimar
variables de estado y parametros desconocidos presenta un MMRE de 0.08 y PRED(0.25)
de 0.93. Es decir, que satisface el criterio MMRE, ya que el valor calculado es inferior a
0.25 y el 93 % de las estimaciones estdan dentro del rango del 25 % del valor real. La Tabla
4T muestra el MMRE especifico y PRED de cada una de las estimaciones de las variables.

Tabla 4.1.: Rendimiento exhibido por los modelos no lineales propuestos basado en la
teoria de observadores

Modelo 1 Modelo 2

Conjunto de datos 1: SSV. = MMRE 0.1174 0.1211
PRED(0.25)  0.8500 0.9500
Conjunto de datos 2: DQO MMRE 0.0827 0.1074
PRED(0.25)  0.8500 0.8500
Conjunto de datos 3: AGV  MMRE 0.0010 0.0046
PRED(0.25)  1.0000 1.0000
General MMRE 0.0668 0.0777

PRED(0.25)  0.8333 0.9333

4.5. Conclusiones

Se presenta un modelo dinamico no lineal basado en la teoria de observadores para

modelar el proceso de digestion anaerobia en un reactor UASB de tratamiento de lixiviado.
El modelo propuesto estima las variables de estado no medibles en linea y los parametros
desconocidos variables en el tiempo, a partir de la medicién de la concentracion de acidos
grasos volétiles. La concentraciéon de acidos volatiles es uno de los ensayos de control
méas importantes en el proceso de digestion anaerdbia; los acidos grasos son un producto
intermedio cuya acumulacion causa disminuciéon de pH, generando la inestabilidad en el
bioreactor hasta un posible lavado.
El criterio usado para evaluar el desempeno del observador, corresponde al MMRE<0.25 y
PRED(0.25)>0.75. Los resultados muestran un buen desempeno del modelo no lineal, ya
que satisface los dos criterios establecidos; considerandose como aceptable para representar
la dinamica del proceso. Los observadores no lineales propuesto en este capitulo puede ser
utilizado para el diseno de esquemas de control.
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5. Control predictivo basado en el
modelo no lineal de un proceso de
digestion anaerobia

La necesidad de mejorar la estabilidad y eficiencia de los procesos biotecnoldogicos ha au-
mentado el interés por el uso de estrategias de control moderno. En este capitulo se presenta
el diseno de un algoritmo de control predictivo basado en un modelo no lineal para el pro-
ceso de digestion anaerobia en un reactor UASB de tratamiento de liziviado. El objetivo de
control es reqular la concentracion de sustrato organico a la salida del sistema de tratamien-
to, en cumplimiento con la normatividad ambiental vigente en Colombia. La estrategia de
control involucra un observador adaptativo a fin de garantizar la respuesta del controlador
ante la presencia de perturbaciones o variaciones de pardmetros. El disenio del controlador
imvolucra de manera explicita las no linealidades y las restricciones del proceso, a fin de
garantizar el cumplimiento de las especificaciones consideradas. El desempeno del contro-
lador se evalia realizando simulaciones numéricas del sistema en lazo cerrado con datos
experimentales obtenidos a diferentes condiciones de operacion del reactor.

5.1. Antecedentes

El concepto de control predictivo basado en el modelo o Model Predictive Control (MPC)
surgié a principios de los anos 60 con Zadeh y Whalen [I33] y Propoi [134], quienes es-
tablecieron por primera vez el enfoque del horizonte en movimiento y lo denotaron con
el nombre de Control éptimo en Lazo Abierto. A finales de la década del 70, Richalet
[135] describe el control predictivo del modelo heuristico (MPHC) basado en un modelo
de respuesta al impulso, cuyo sofware emplea un algoritmo interactivo heuristico para el
calculo de entradas éptimas denominado IDCOM (Identification and Comand), més tarde
conocido como control algoritmico del modelo (MAC).

En 1973 los ingenieros de Shell Oil Co. desarrollaron la primera aplicacién de control pre-
dictivo a escala industrial, Cutler y Ramaker [136] presentaron el algoritmo de control
multivariable denominado Control de Matriz Dindmica (DMC) con respuesta al escaldn,
funcién objetivo en un horizonte de prediccién finito y solucién del problema de opti-
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mizacion por minimos cuadrados. Los algoritmos del MAC y DMC fueron las primeras
estrategias de control que utilizaron de manera explicita el modelo del proceso para pre-
decir el efecto de las acciones de control en la salida mediante la minimizacién del error e
incluyendo las restricciones operacionales del proceso [137].

Estos algoritmos impulsaron el interés por el desarrollo investigativo sobre el control 6pti-
mo aplicable, dando como resultado las primeras estrategias de MPC basado en el modelo
del proceso y en una funcién de costo para obtener la senal de control éptima.

Las estrategias de control predictivo basado en el modelo (MPC) hacen uso de una re-
presentacion explicita del proceso a controlar para predecir su comportamiento futuro. El
modelo del proceso forma parte del algoritmo de control a fin de estimar el valor de las
variables controladas a lo largo de un horizonte temporal. La senal de control adecuada
para conducir la salida predicha al valor deseado se obtiene a partir de la minimizacién de
una funcién de costo sujeta a las restricciones de las variables del proceso [138] [139]. Por lo
tanto, el desempeno de la estrategia de control MPC depende de la exactitud del modelo
del proceso y de una adecuada sintonizacion del controlador.

Inicialmente la implementacion del MPC en la industria era limitada debido a las incer-
tidumbres creadas por el uso de modelos lineales en los algoritmos de control, y a que
el controlador no garantizaba la estabilidad del sistema. En general, el control predictivo
basado en el modelo lineal (LMPC) se disena con formulacién explicita o implicita de la
ley de control, en el espacio de estados o entrada-salida para sistemas SISO (Single Inpu-
t/Single Output) o MIMO (Multiple Inputs/Multiple Outputs) [140].

De acuerdo al estudio realizado por Qin y Badgwell [15] en el ano 2003, es evidente el au-
mento significativo en el niimero de aplicaciones totales de MPC desde el ano 1997, lo cual
implica la adaptabilidad y aceptacion de esta tecnologia en la industria. En este estudio
se identificaron como principales areas de aplicacién de estrategias de control LMPC en la
industria, las refinerias y petroquimicas, siendo Aspen Tech el proveedor con la aplicacién
mas grande en olefinas con 283 variables manipuladas y 603 variables controladas.

Desde entonces, las estrategias de control predictivo tales como IDCOM, DMC, QDMC,
RMPCT y GPC han sido ampliamente utilizadas y aplicadas exitosamente en la industria
[139], éxito que ha sido analizado en detalle por Qin y Badgwell [141} [15] y por Bauer y
Craig [142]. La implementacion del MPC en la industria ha demostrado ser una estrate-
gia de control adecuada para la operacién de los procesos en una regién éptima, ya que
involucra las restricciones dadas por el proceso real garantizando un margen de seguridad
adecuado. La estrategia de control también permite minimizar los costos operativos a par-
tir de la optimizacion de la senal de control y maximizar la producciéon haciendo uso de
la capacidad méaxima del proceso, reduciendo costos a través de la conservacion de energia
[143].

La Figura [B.1] presenta una jerarquizacién tipica de un sistema de control predictivo en
planta. En la parte superior de la estructura se encuentra el optimizador de toda la planta,
el cual como su nombre lo indica, se encarga de optimizar la configuracién de cada unidad,
dicha configuracion es enviada a los optimizadores locales de cada unidad donde tiene lugar
la optimizacién de la senal de control en consideracion con las restricciones del sistema. En
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Unidad 1 - Estructura de
Control Convencional

Unidad 2 - Estructura del
Control Predictivo

Optimizacion Estado

OO Poe

Figura 5.1.: Jerarquia tipica de un sistema de control en una plata. A la izquierda se
presenta la estructura convencional, a la derecha la estructura del MPC [141]
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la estructura convencional esta estrategia de control se logra mediante una combinacién de
diferentes algoritmos de control, mientras que en la metodologia MPC esta combinacion se
reemplaza por un unico controlador MPC [141].

5.2. Control predictivo basado en el modelo no lineal

El control predictivo no lineal basado en el modelo (NMPC) se encuentra particular-
mente orientado al control de procesos altamente no lineales e inestables donde se requiere
seguir una trayectoria desde la prediccion de un modelo no lineal, procesos que operan en o
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cerca a puntos que no pueden ser capturados por controladores lineales y donde se necesita
informacién de orden superior [14]. De acuerdo al estudio desarrollado por Qin y Badgwell
[15], las principales aplicaciones del NMPC en la industria se han realizado en el drea de
quimica, aire y gas, polimeros, y refinerias.

El NMPC se basa en el concepto de generacion de valores para las entradas como resultado
de la solucién de un problema de optimizaciéon no lineal, en el cual el modelo dindmico
del proceso cumple un papel fundamental debido a que se utiliza en diferentes fases del
algoritmo de control para predecir los efectos sobre las variables controladas. Dependiendo
del enfoque que se le quiera dar al diseno de la estrategia de control, la solucién de la
funcion de costo en cada periodo de tiempo permite mejorar la actuacion del controlador
y alcanzar el punto de referencia deseado, inclusive ante la presencia perturbaciones.

Las ventajas del NMPC se podrian asociar principalmente a su capacidad para manejar
intrinsecamente la dindmica no lineal y complejidad de los procesos con muiltiples entradas
y salidas. E1 NMPC involucra las restricciones de las variables de estado y variables de
control, optimiza el valor de la senal de control y el punto de operacién dentro de diferen-
tes rangos de operacién, ademas, la estrategia de control puede ser formularda con base en
modelos matematicos o modelos semi-empiricos no lineales, siempre y cuando se resuelva
de manera eficaz el problema de control 6ptimo dindmico en tiempo real [18] [144].

A pesar del gran desarrollo del NMPC y sus ventajas frente a otros controladores, su apli-
cacién no se ha extendido como se esperaba, debido a algunas dificultades en el diseno e
implementacion del algoritmo, los cuales siguen siendo objeto de estudio. Dentro de las
principales limitaciones que se han derivado para el diseno del algoritmo, se encuentra la
dificultad de construir el modelo no lineal del proceso. Las dindmicas no lineales estan pre-
sentes en casi todas las aplicaciones de ingenieria, y el desarrollo de los modelos adecuados
para definir estas dinamicas resulta ser en ocasiones dificil, ya que no existe un modelo
generalizado para representar dichos procesos. El diseno de modelos dindmicos no lineales
se ha convertido en un reto para el control de procesos, debido a la ausencia del principio
de superposicion y a la necesidad de determinacion experimental, requiriendo una gran
cantidad de ensayos para analizar la respuesta del proceso ante todas las posibles senales
de entrada.

Los tres tipos principales de modelos que se han utilizado para la construccion de las
dindmicas no lineales son: (i) modelos empiricos, (ii) modelos fundamentales los cuales son
obtenidos a partir de los balances, y (iii) modelos de caja gris los cuales son una com-
binacién de los métodos empiricos y fundamentales [137]. Recientemente, ha aumentado
el interés por el uso de redes neuronales para la identificacion y el control de sistemas
dindmicos complejos, la principal ventaja de estos modelos radica en la capacidad para
aproximar uniformemente las asignaciones arbitrarias de entrada-salida y la capacidad de
aprendizaje que permiten al controlador resultante adaptarse a las posibles variaciones en
la dindmica de la planta controlada [I4]. No obstante, este tipo de modelos requieren de
una cantidad representativa y suficiente de datos experimentales, lo cual limita su uso en
algunos procesos.

Otro de los grandes retos del diseno de estrategias de control basado en el modelo, es el
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efecto de la estabilidad, este tema ha sido un campo de investigacién bastante amplio en la
academia. Inicialmente, las condiciones de estabilidad se lograban asumiendo un horizonte
de predicciéon suficientemente largo. Posteriormente, en el ano 2000 se propuso emplear la
teoria de Lyapunov para determinar las condiciones de estabilidad del MPC [145].

Por otra parte, se encuentra la robustez del sistema de control, un tema que ha conducido
a la literatura sobre MPC y NMPC diferir en diferentes aspectos, como lo expone Mayne
en su publicacién [144]. La solucién del problema de optimizacién implica un aumento
considerable en el tiempo de calculo, dando lugar a que la ley de control se restrinja a un
conjunto de sistemas de dinamica lenta. El problema de optimizacién es no convexo, por
lo tanto, la obtencién de un 6ptimo global depende del solucionador, afectando la calidad
del control y conduciendo a otros problemas relacionados con la estabilidad y la robustez.

5.3. Estrategia de control predictivo no lineal

La estrategia de control predictivo basado en el modelo no lineal se aplica en un ho-
rizonte de prediccién finito, como se presenta en la Figura 5.2l La estrategia de control
corresponde a la solucién de un problema de optimizacién en cada tiempo de muestreo,
inicializando el algoritmo con las senales de entrada como estado inicial del problema de
control 6ptimo. El problema de optimizacién se formula sobre un intervalo de tiempo u
horizonte de prediccion que inicia en el momento actual hasta un determinado momento
en el futuro, el resultado de la optimizacion es una secuencia de senales de control 6ptimo.
La estrategia de control se encuentra sujeta a un modelo dinamico, a unas restricciones, a
un objetivo de control y a unos pesos de penalizacion, por lo tanto, para el desarrollo de
la estrategia de control predictivo el primer paso corresponde al diseno de un modelo no
lineal del proceso en lazo abierto que describa el comportamiento dinamico del sistema,
seguido por la identificacion de las restricciones de las variables, rangos de operacion y
puntos de referencia, y la especificacién de los valores de penalizacién del error entre la
variable medida y el punto de referencia, y la penalizacién del esfuerzo de control en la
funcién de costo.

La solucion del problema de optimizacién da como resultado las senales éptimas de con-
trol en el horizonte de prediccién, la primera senal se aplica al proceso y se descartan
las restantes. En el siguiente periodo de muestreo se inicializa nuevamente el problema de
optimizacién, se resuelve sobre el horizonte de predicciéon y se aplica la primera senal de
control de la secuencia. Esto implica que el algoritmo de control se alimenta con informa-
cion actual del sistema en cada tiempo de muestreo, es decir, que corresponde un lazo de
control por retroalimentacion.

El resultado de la solucién éptima de la estrategia de control depende de la precisién y
exactitud del modelo, sin embargo, un modelo complejo implica un aumento considerable
en el tiempo de célculo, dando lugar a que la ley de control se restrinja a un conjunto de
sistemas de dindmica lenta, como se mencioné sen la seccién anterior. Generalmente los
modelos de prediccién utilizados en NMPC suelen ser modelos simplificados capaces de
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capturar las principales relaciones dinamicas del proceso.
La estrategia de control basado en el modelo se encuentra definida en términos generales
de la siguiente forma:

(1)

En el tiempo ty, se predice la salida futura del proceso dentro del rango de predicciéon
a partir del modelo no lineal. Las salidas predichas y(to + jl|to); 7 = Ho, ..., Hp, depen-
den de los valores conocidos del pasado de las senales de entrada y de salida en el mo-
mento ¢y, y de la trayectoria futura de la sefial de control u(ty + jlto); j =0, ..., Hc — 1,
producto de la estrategia de control. La trayectoria futura de control se genera como
una posible solucion del problema de optimizacion.

La trayectoria de control se calcula a partir de la soluciéon del problema de opti-
mizacién, el cual considera una funciéon objetivo J y las restricciones del proceso.
La funcién objetivo normalmente devuelve la desviacion de la trayectoria prevista
y(to + jlto) de la referencia r(to + j). El criterio de optimizacién usualmente toma la
forma de una funcién cuadratica del error de la trayectoria con respecto a la referen-
cia, también puede incluir el término referente al esfuerzo de control.

En el tiempo t € Z*, para controlar el proceso se aplica la primera senal u(tg|ty) de la
trayectoria de control obtenida. Las senales de control restantes se descartan, puesto
que al siguiente instante de muestreo to + 1 ya se conoce la nueva salida y(to+1). La
estrategia de control entra en un nuevo lazo de optimizacion y las senales de control
restantes se utilizan para inicializar el optimizador. Por lo tanto, se calcula por tanto
u(to + 1|to + 1), el cual en principio sera diferente al u(ty + 1|tg) ya que disponen de
nueva informacién, haciendo uso del concepto de horizonte deslizante.

Referencia

Variable
Controlada

Horizonte de Control, M

...............

3

Variable — ____. u,
Manipulada u
1

Uy
[I— Horizonte de Prediccion, N

A
vy

Figura 5.2.: Esquema de la estrategia de control NMPC
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5.4. Planteamiento del problema de control predictivo
aplicado a un reactor UASB

El objetivo del reactor UASB para el tratamiento de lixiviado es descomponer la materia
organica del afluente, de tal manera que la concentracion del sustrato en el efluente del
reactor medido en términos de demanda quimica de oxigeno (DQO) se encuentre dentro
de los limites permitidos por la reglamentaciéon ambiental vigente. La degradacién de la
materia organica en un reactor UASB se realiza mediante un proceso de digestién anaero-
bia en el cual intevienen grupos microbianos sensibles a las variaciones de las condiciones
operativas del reactor, principalmente por variaciones en la carga organica, en el pH y la
temperatura.

Al realizar un analisis de los datos histéricos del comportamiento del bioreactor, se observa
que los valores de las variables y los parametros a la entrada y salida del reactor presentan
valores en un amplio rango, por lo cual no es posible hacer una linealizaciéon alrededor de
un unico punto de equilibrio, resultado necesaria la implementaciéon de una estrategia de
control que envuelva la dindmica del sistema incluyendo los efectos no lineales.

En este caso particular y dadas las caracteristicas del proceso, se disena una estrategia de
control predictivo basado en un modelo no lineal. La estrategia involucra un observador
adaptativo a fin de garantizar la respuesta del controlador ante la presencia de perturbacio-
nes o variaciones de parametros. El observador y el controlador utilizan el mismo modelo
no lineal (modelo descrito en el Capitulo [2) para formular la estrategia de control.

El controlador hace uso del modelo de espacio de estado no lineal para la estimacion de los
parametros y estados que no son medibles en linea, y para la sintesis de la ley de control.
La solucién del problema de optimizacién no lineal se realiza mediante un algoritmo, el
cual tiene como propdsito minimizar el error entre el modelo y el sistema en cada tiempo
de muestreo al estimar parametros desconocidos y generar la ley de control entre los puntos
de ajuste futuros y salidas futuras a lo largo del horizonte de prediccién, haciendo uso de
la variable de salida como factor de ajuste.

5.4.1. Formulacidén del control predictivo basado en el modelo no
lineal
El modelo que se emplea para describir el comportamiento del sistema es un modelo no

lineal, en variables de estado y discretizado. El modelo de prediccion considerado tiene la
forma [146],

Tpy1 = f(f% Uk)

5.1
Yrr1 = 9(Trt1) o1

siendo f la funcién de estado no linear, g la funcién de salida, x € X C R" es el vector de
estado, y € X C R” es el vector de salida y u € U C R™ las actuaciones sobre el sistema
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en el instante k € Z™ (tg). Sea

wi (k) 2 (o, U, - - > wr, 1)) € 7 (5.2)

la secuencia de entrada en un horizonte fijo de prediccién H,,. Por otra parte, la secuencia
de entrada admisible con respecto al estado z;, € X se encuentra definida por

U, () 2 {u, € ™|x;, € v}, (5.3)
donde
Xg(71, 1) 2 (T1)k> Topes - - - 736Hp|k) e (5.4)

corresponde a la secuencia de estados generados mediante la aplicacion de secuencia de
entrada para el sistema [5.1] del estado inicial xy 2 x, , donde x; es la medida o
estimacion del estado actual (condicién inicial). Por lo tanto, el horizonte de prediccién es la
base para la solucién del problema de optimizacién en lazo abierto (open-loop optimisation
problem, OOP). En términos generales, el problema de optimizacién se puede escribir de
la forma,

min J (ag, ., H.
{ukEMHp} ( o p) (55)

sujeto a

Hiqf]uk < bgm
quxk + Hiqllk S biq,
H;Lquk = bgqv

Gequ -+ Hequk = beq,

(5.6)

donde J es la funcién de costo con su dominio en el conjunto de estados factibles, H,
denota el horizonte de prediccion, y Hjy, Gig, Hyy, Geg, Uiy, big, Uey, ¥ beq son matrices.

La prediccién en el horizonte H, depende de la secuencia de actuaciones aplicadas desde
el instante k hasta el instante k + j, donde el estado del sistema predicho se define como

x(k + j|k). Por lo tanto,
x(k+j+1k) = f(z(k+ jlk),u(k + j|k)). (5.7)

Cuando H, = oo, el problema de optimizacion es de horizonte infinito, y cuando H, #
00, es llamado problema de horizonte finito. Restricciones empleadas para garantizar la
estabilidad del sistema en lazo cerrado pueden ser incluidas en las expresiones (5.6]) [146].
Asumiendo que el problema de optimizacién es factible para z € X, es decir que Uy, la
solucion 6ptima esta dada por

* A * * *
uy () = <U0\kv Up|ks - - - 7qu—1|k> € Uy, (5.8)

siendo la senal de control

unmpc (Tk) = Ugy - (5.9)
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5.4.2. QObjetivo de control

El objetivo de control es garantizar la regulacién de la concentracion de sustrato organico

en el valor limite maximo permisible por la normatividad ambiental aplicable. En Colom-
bia, las autoridades ambientales regionales (CAR) son las instituciones encargadas de la
aplicacion de las politicas y reglamentos nacionales, asi como la gestién de los recursos
naturales y el control de la contaminacién del agua de fuentes puntuales y no puntuales.
Toda persona o entidad que desee realizar una descarga en un cuerpo de agua tiene que
presentar una solicitud de permiso a la autoridad ambiental regional, donde se evalia si
la descarga se ajusta a las normas nacionales para cada contaminante, de lo contrario, la
autoridad puede solicitar el tratamiento de las aguas vertidas dentro de un plan de cum-
plimiento [147].
El Ministerio de Ambiente y Desarrollo Sostenible por medio de la Resolucién 0631 del
17 de marzo de 2015 establece los parametros y valores limites maximos permisibles en
los vertimientos puntuales a cuerpos de aguas superficiales. En el articulo 14, se encuen-
tran dispuestos los parametros fisico quimicos a monitorear y sus valores limites maximos
permisibles en los vertmientos puntuales de aguas residuales no domésticas asociadas con
actividades de servicios de tratamiento y disposicién de residuos. En la Tabla 5.1 se en-
cuentran estipulados los parametros generales a monitorear y los valores limites permisibles
aplicables al vertimiento de lixiviados. El valor limite permisible de concentracién de sus-
trato orgdnico, expresado en téminos de demanda quimica de oxigeno (DQO) es de 2000
mg/L.

5.4.3. Funcion objetivo

El principio de la estrategia de control es predecir el comportamiento del sistema sobre
el horizonte de prediccién, H,. En este sentido, el objetivo de control se expresa matemati-
camente a traves de la funciéon objetivo o funcién de costo. Una funcion definida positiva
que expresa el costo asociado con una evolucion particular del sistema sobre el horizonte

Tabla 5.1.: Pardmetros fisico quimicos generales a monitorear y sus valores limites maxi-
mos permisibles [148]

Parametro Unidades Valor permisible
pH Unidades de pH 6.00 a 9.00
Demanda Quimica de Oxigeno, DQO mg/L O 2000
Demanda Bioquimica de Oxigeno, DBO  mg/L O, 800
Solidos Suspendidos Totales, SST mg/L 400
Solidos Suspendidos Sedimentables, Ssed mg/L 5

Grasas y aceites mg/L 50
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de prediccién, H,, indicando el criterio a ser optimizado. La funcién de costo generalmente
tiene la forma

Hp

T, (@ up(k) = Y L(x (b + jlk) u (k + k) + V ( (k + Hylk)), (5.10)

J=1

donde L es la funcion objetivo por etapa y V' la funcion objetivo terminal hasta un horizonte
H,,. Durante el horizonte de prediccion,

wp (k) = {w(klk) ,u(k+1|k), - ,u(k + H, — 1|k)}. (5.11)

En este estudio el objetivo del controlador es garantizar que la salida predicha en el hori-
zonte de prediccion siga la senal de referencia, mientras se penaliza el esfuerzo de control.
El criterio de minimizacion corresponde a la suma de errores al cuadrado de la salida pre-
dicha respecto a la referencia y al cuadrado de los incrementos en la senal de control, como
se muestra a continuacion,

ref

Hp
Ju, (x,u) = Z K1

j=1

N

2

) + 3 kol|Aul?, (5.12)
j=1

donde z; corresponde a la variable de salida predicha x(k+j|k), para este caso, corresponde
a la concentracién de sustrato orgénico en términos de demanda quimica de oxigeno (57),
2" es el valor de referencia, Au es la diferencia generada por la secuencia de las senales del
esfuerzo de control del factor de diluciéon, D. k; and ko, son los parametros de penalizacion
del error y del esfuerzo de control, respectivamente. Por otra parte, ||.| indica la norma
cuadratica.

En la Tabla 5.2, se presentan los valores de los pardametros usados en la estrategia de
control aplicada a un bioreactor para el tratamiento de lixiviado.

Tabla 5.2.: Valores de los parametros del controlador NMPC

Parametro Descripcion Valor
K1 Error de penalizacién de S; 20
Ko Error de penalizacion del esfuerzo de control D 10
H, Horizonte de prediccion )
H, Horizonte de control

At Tiempo de muestreo, dias 0.5
teim Tiempo de simulacion, dias 10
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5.4.4. Restricciones

La restricciones son el conjunto de limites dentro de los cuales se encuentran las varia-
bles del proceso. Generalmente, los limites son determinados por las restricciones fisicas
del proceso o condiciones de seguridad, y se expresan como el conjunto de las variables de
estado X C R y el conjunto de variables de control U C U.

Para este caso, los valores de las variables de estado admisibles corresponden a las concen-
traciones de sustrato y biomasa, por lo tanto, deben ser reales positivos (x € RT). Estas
restricciones son:

0<F <5L/s (5.13)

La variable de control corresponde al factor de dilucién, el cual es una relacién del caudal
y el volumen de liquido en el reactor (D = F/V); el volumen del reactor es constante,
por ende la senal de control esta limitada por las especificaciones de la valvula que regula
el flujo de entrada al bioreactor. La valvula es en acero inoxidable de sello elastico segin
EN 593, especial para aguas residuales con disco céntrico montado en tres casquillos del
cojinete libres de mantenimiento y velocidad de flujo méximo en posicién abierta de 3 m/s.
Por lo tanto, el limite para la senal de control se define como:

X, >0, (5.14)
X, >0, (5.15)
Sy >0, (5.16)
0<S <5 (5.17)

El problema de optimizaciéon asociado al controlador predictivo basado en el modelo no
lineal de un reactor UASB para el tratamiento de lixiviado, se reduce a la siguiente formu-
lacion:

fj%kn) In, (g, ur (k)

sujetoa
z(k+jlk)eU j=0,--- , Hy—1 (5.18)
u(k+jlk)eX j=0,--- ,H,—1
x(k+ Hylk) € Q.
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: PLANTA : 1 Controlador NMPC :
| 1 1 1
! | ! , . !
| | Seital : Funcion ] Configuracion |
| 1 ena 'é s g Cd 1
I | Control : Objetivo Controlador X
! Reactor T Algoritmo de L !
! 1 ! . . . r Restricciones | |
| UASB 7 +>| optimizacion I
| | Datos I
| ; Planta 1 ‘|‘ Solucién B Modelo |
: : : Predicciones Optimizacién | Dinamico :
1 | 1 ? ]
L e e - o e e e e e e e e e e e e e e e e e e e == 4

Objetivo

de control

Figura 5.3.: Esquema de la estrategia de control NMPC

5.4.5. Diseno del NMPC

El diagrama del algoritmo propuesto se describe de manera grafica en la Figura 5.3l El
esquema de la estrategia de control NMPC para un reactor UASB involucra el flujo de da-
tos desde la planta hacia el controlador y del controlador a la planta, incluyendo las etapas
del mismo. El algoritmo empleado se disena bajo el enfoque de rechazo de perturbaciones
[146], 149], y se alimenta con los datos de entrada provenientes del bioreactor.

El método de Euler es usado para discretizar el modelo del sistema. Los valores de con-
centracién de salida de acidos grasos volatiles y de las perturbaciones medibles en linea se
alimentan al modelo dindmico no lineal, los valores de las perturbaciones no medibles, se
asumen como constantes y el valor de la variable manipulada es adquirido del controlador
NMPC, a partir del calculo de la secuencia de control mas adecuada en cada tiempo de
muestreo.

De esta forma, el algoritmo NMPC basado en el observador de estados se reduce a los
siguientes pasos:

1) Adquirir los datos de la planta a partir de la medicién de la salida del reactor UASB,
y(k).

2) Ingresar los datos al algoritmo de prediccién.

3) Determinar el vector de estados y pardmetros no medibles en linea, z(k).

4) Actualizar el modelo no lineal.

5) Predecir la salida del sistema sobre el horizonte de preccién H,, y determinar la ley

de control resolviendo el problema de optimizaciéon en concordancia con el criterio de
aceptacién (Ver Algoritmo [2).
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Algoritmo 2 Algoritmo NMPC [149]
(1) Establecer zg := z(k), para la solucién del problema de optimizacién. Minimizar

In (o, u() = wrl(zy(k, w0), u(k)), (5.19)
k=0
respeto a
u(-) € UM (xo), (5.20)
y sujeto a
IU(O, ZL’(]) = X, (521)
zu(k+ 1,20) = f(zu(k, xo), u(k)), (5.22)

y denotar la secuencia de control éptimo obtenido u*(-) € UHr(xy),
(2) Definir el valor de realimentacion NMPC pg, (z(n)) := u*(0) € U y utilizar el valor de
la senal control en el préximo periodo de muestreo.

Las simulaciones se realizaron usando la rutina fmincon del toolbox de MatLab. Para
evaluar el comportamiento del sistema en lazo cerrado empleando la estrategia de control
NMPC, se emplearon los datos historicos del reactor UASB. Se realizaron simulaciones con
diferentes valores de concentracién de acidos grasos volatiles en cada instante de muestreo,
como variable medible para predecir el comportamiento del sistema por medio del modelo
basado en el observador no lineal. A partir del modelo se estima la variable controlada
correspondiente a la concentracién de materia organica en términos de DQO.

El comportamiento dindmico en lazo cerrado de la variable controlada DQO (.S7) se presen-
ta en la Figurab.4] a diferentes condiciones de operacién del reactor, es decir, a diferentes
valores de salida de concentracién de AGV (variable medible en linea). En la Figura [5.4]
tambien se observa el comportamiento dindamico de la variable medida con respecto a la
observada por el modelo. El comportamiento de la variable manipulada D, se presenta en
la Figura 5.5 Los resultados de las simulaciones numéricas evidencian un buen desempeno
de la estrategia de control en relaciéon con el comportamiento del sistema en lazo cerrado
ante cambios en las condiciones de operacion del reactor, observandose el seguimiento de
la referencia y una senial de control dentro del rango establecido. Las senales éptimas de
control se ajustan a los rangos definidos en el andlisis dindmico, garantizando condiciones
Optimas para el proceso de digestion anaerobia.

Con el fin de evaluar el desempeno de la estrategia de control, se estudia el comporta-
miento del sistema ante perturbaciones en las condiciones de entrada de las variables no
medibles en linea, se realizaron simulaciones aplicando una perturbacién de +30% en la
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concentracién de entrada de materia orgénica Sy, a diferentes tiempos de simulacién. La
Figura presenta los resultados obtenidos, evidenciandose que la estrategia de control
responde adecuadamente ante perturbaciones en la concentracion de entrada de materia
organica al reactor.

Finalmente, se realizan cambios en la referencia para evaluar el desempeno de la estrategia
de control. En la Figura. 5.7 se presenta el comportamiento del sistema en lazo cerrado a
diferentes puntos de referencia.
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Figura 5.4.: Comportamiento dindmico en lazo cerrado de la concentracién de: a) sustrato
orgénico (variable controlada) b) dcidos grasos voldtiles (variable medible)
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Figura 5.5.: Comportamiento dindmico del esfuerzo de control en lazo cerrado
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5.5. Conclusiones

En este capitulo se describe una estrategia de control predictivo basado en el modelo no

lineal, la cual ha sido disenada para la regulacién de la concentracion de sustrato organico
en la corriente de salida de un sistema real de tratamiento de lixiviado en un reactor UASB.
La estrategia del NMPC se basa en un observador de estado adaptativo, el cual a su vez
se encuentra formulado con base en un modelo dinamico no lineal del sistema, permitien-
do manejar la dindmica no lineal de la planta asegurando la concentracion de sustrato
organico en condiciones 6ptimas de operacién, evitando la degradacién y desestabilicacion
del sistema, incluso en presencia de perturbaciones desconocidas. El observador permite
disminuir los errores de modelado debidas a incertidumbres paramétricas y perturbaciones
no medidas en el bioproceso.
El desempeno del controlador se evaliia mediante simulaciones numéricas empleando datos
reales a diferentes condiciones de operacién, variando el punto de referencia y perturba-
ciones en una variable no medible. Los resultados obtenidos en las simulaciones han sido
satisfactorios para el conjunto de datos utilizado, ademas de presentar rechazo a pertur-
baciones. Como trabajo futuro resulta necesario realizar el analisis de estabilidad de la
estrategia de control bajo el esquema propuesto, es decir, con estimacion simultanea de
parametros y variables de estado en lazo cerrado. Por otra parte, validar en linea la apli-
cabilidd de la estrategia de control e integrarla de forma tal que garantice la eficiencia del
proceso en tiempo real.
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6.1. Conclusiones

En esta tesis, se presentd una estrategia de control predictivo no lineal aplicado a un
proceso de digestion anaerobia de tratamiento de aguas residuales. Como caso de estudio,
se considerd un reactor UASB de tratamiento de lixiviados; digestor anaerobio en el cual
por accion de diferentes grupos bacterianos se realiza la descomposicion de la materia
organica presente en el agua residual. En primer lugar, se realizé6 una revisiéon sobre los
factores que afectan el funcionamiento del bioreactor y que generan un mayor impacto en
el desempeo del reactor. Se identificaron como factores criticos la temperatura y el pH, los
cuales afectan directamente el crecimiento bacteriano.

En segundo lugar, se describe un modelo matematico a fin de representar el comporta-
miento dindmico del proceso. Se presenta una extension del modelo propuesto por Bernard
et.al [7], asumiendo que el proceso de digestion anaerobia ocurre en dos etapas principales
e involucrando los efectos de pH y temperatura en las cinéticas de reaccién, al igual que
la velocidad de decaimiento de biomasa. El modelo matematico, se calibr6 y validé con
datos experimentales del reactor adquiridos en diferentes condiciones de operacion en lazo
abierto.

En tercer lugar, el comportamiento del sistema se analizé numéricamente ante variaciones
en los parametros de temperatura, pH y factor de dilucién, haciendo uso de la teoria
de bifurcaciones. A partir de los diagramas de continuaciéon de puntos de equilibrio se
determinaron las zonas de operacion 6ptimas. Se observa que el modelo extendido pierde
el comportamiento dindmico que exhibe el modelo de referencia propuesto por Bernard
et.al., el cual ha sido estudiado por diferentes autores [80, 87, 21], y en los cuales las
condiciones de lavado del bioreactor estan asociadas a puntos de bifurcacion por ausencia
de biomasa.

A partir del andlisis del comportamiento dinamico del proceso, se infiere que la estabili-
dad del proceso se encuentra asociada a la presencia de biomasa a la entrada del bioreactor,
teniendo en cuenta que las caracteristicas del lixiviado son funcién de las condiciones del
relleno sanitario, el cual a su vez actia como biodigestor. Por lo tanto, el desequilibrio del
bioreactor por ausencia de grupos bacterianos es poco probable. Sin embargo, existen otras
condiciones de desequilibrio que deben ser consideradas a fin de garantizar la estabilidad
del bioreactor, condiciones como el aumento en las concentraciones de hidrégeno disuelto,
cambios en las condiciones ambientales, presencia de compuestos toxicos en el afluente del
bioreactor, y la acumulacion de écidos grasos volatiles.

97



6. Conclusiones y trabajo futuro

En cuarto lugar, y debido a las limitaciones de medicién en linea de algunas variables
de estado y parametros variables en el tiempo, se desarrollé un modelo basado en la teoria
de observadores. Se formula un observador no lineal haciendo uso del modelo matematico
propuesto para representar la dinamica del proceso, con el propdsito de realizar la esti-
macién de la concentracion de sustrato y de biomasa a la salida del bioreactor, asi como
de las velocidades cinéticas, a partir de la medicion de la concentracion de acidos grasos
volatiles (AGV) a la salida del bioreactor. El desempeno del observador, se evalué mediante
simulaciones numéricas y el calculo del error.

Finalmente, se disena una estrategia de control predictivo no lineal basado en el modelo
y observador no lineal. El objetivo de control es garantizar la regulaciéon de la concentracion
de sustrato organico en el valor limite maximo permisible establecido por el Ministerio de
Ambiente y Desarrollo Sostenible de Colombia, en la Resolucién 0631 del 17 de marzo de
2015. La estrategia de control se basa en el calculo de la senal de control en un horizonte de
prediccion, considerando como variable manipulada el factor de dilucion y perturbaciones
la temperatura, el pH y las concentraciones de entrada al bioreactor. Se realizaron simu-
laciones numéricas con el fin de evaluar el desempeno del controlador ante cambios en el
punto de referencia y perturbacién en la concentracién de sustrato organico a la entrada
del reactor. Los resultados exhiben un seguimiento adecuado de la referencia y rechazo a la
perturbacion, considerandose la estrategia de control como eficaz para el caso de estudio.
La metodologia desarrollada en este estudio, puede ser extendida a otros procesos.

6.2. Trabajo futuro

El aspecto mas relevante para el desarrollo de estrategias de control bajo el concepto de
control predictivo no lineal, es el disenio de un modelo que represente adecuadamente la
dindmica del proceso. En este estudio, se representa la dinamica del proceso de digestion
anaerobia mediante un modelo matematico simplificado considerando los efectos de tem-
peratura y pH sobre la velocidades cinéticas de reaccion, no obstante, existen diferentes
métodos mediante los cuales se podrian mejorar los resultados de ajuste entre los valores
simulados por el modelo y las mediciones experimentales. Una de ellas sera incluir una
expresion dinamica que permita simular el comportamiento del pH, como variable de es-
tado del modelo dinamico del proceso, por otra parte, incluir el balance de la fase gaseosa,
teniendo en cuenta que una de la ventajas de los procesos de digestion anaerobia es la uso
del metano producido para suministro de energia.

En relacion a la estrategia de control, resulta necesario el estudio de las propiedades de
estabilidad de sistema controlado por la estrategia de control predictivo a fin de determi-
nar la estabilidad, convergencia y admisibilidad de la estrategia de control propuesta; la
estabilidad asinttica del sistema controlado por NMPC no garantiza la robustez del mismo.
Durante la fase experimental, es importante evaluar algunos elementos a fin de garantizar
un 6ptimo desempeno del controlador, como el gasto computacional durante el tiempo de
ejecucion del NMPC, los tiempos de adquisicion de datos y los requerimientos de filtros
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para minimizar el ruido durante el procesamiento de las mediciones de los sensores que
alimentan la estrategia de control.
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A. Anexo: Efecto de la temperatura
sobre la velocidad de reaccién [1]

La dependencia de la constante de velocidad de una reaccién quimica con respecto a la
temperatura se encuentra dada por la ecuacién de Arrhenius.

d(lnk) E
dT RT? (A1)

Integrando la Ecuacion entre los limites 77 y 15 se obtiene:

ky E(To—T)) E
In = = = T, —T A2
e RT,T, RT,T, (T, - 1), (A2)

donde,

ko= coeficiente de velocidad de reaccién a la temperatura 75, (1/s,1/min,etc.).

k1= coeficiente de velocidad de reaccién a la temperatura 77, (1/s,1/min,etc.).
T=temperatura, K=273.154+°C.

E=energa de activacin, J/mol.

R=constante de los gases ideales, 8.314 J/mol K.

Con k; conocida para una temperatura dada y con E conocida, ky puede ser estimada
usando la Ecuacién [A2

Las operaciones y procesos de tratamiento de aguas residuales son llevadas a cabo a tem-
peraturas cercanas a la temperatura ambiente y la diferencia de temperatuas no es con-
siderable, por lo tanto, para efectos practicos la expresién E/(RT,T3) de la Ecuacién [A.2]
puede ser asumida como constante. Si el valor de E/(RT1T,) se denota por ¢, la Ecuacin
se puede reescribir de la siguiente forma,

k

In 1?2 —C (T, -T), (A.3)
1

k2 _ om-m) (A.4)

ka

Reemplazando e¢“ en la Ecuacion [A4] con el coeficiente ©, se puede utilizar la siguiente
expresin para ajustar el valor de la constante de velocidad cinética,
ko

o Q-1 (A.5)
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Una forma alternativa de la ecuacin de correccién de la temperatura se puede obtener
mediante la expansin en serie de la Ecuacin [A.1] y colocar todos los términos excepto los
dos primeros. Cabe sealar, que aunque el valor de © se asume constante, a menudo puede
variar considerablemente con la temperatura. Por lo tanto, se debe tener cuidado en la
seleccion de valores apropiados para O.
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B. Anexo: ldentificacion de parametros
usando fminsearch del toolbox de
optimizacion de MatLab

icle, close all, clear all
global mm IT IpH S1 X1 X10 Slin S2 X2 X20 S2in alfa kd
for mm=1:23 %Dataset

set (0, format’, short_g’); set(0, formatspacing’,’compact’);
sident = [1 10 10000 1 2000 1 1 40];
s[xa,fval ,exitflag] = fminsearch(@func4, ident);

mesultd (mm,:) =fm fval exitflag];

&4 (mm, : ) =xa;

o[t ,XX]=o0delb5s(@Q(t,x) Modelo.UASB(t,x),[0 1000],x0);
aErrorS2 (mm)=(abs (S2-XX(end,4))/S2) %100

ErrorS1 (mm)=(abs(S1-XX(end,2))/S1)*100

end

3

function obj = func4(ident)

sglobal mm IT IpH S1 X1 X10 Slin S2 X2 X20 S2in alfa kd
eniux=ident (1) ;

kl=ident (2);
KSl=ident (3)
miul0=ident (4
JKS2=ident (5)
sik2=ident (6) ;
sk3=ident (7);
1KI=ident (8) ;
20bjl=(niux*IT*IpHx*(S1/(KS1+S1)) ) *«X1+(X10—alfa*X1)*D-kd*X1;
250bj2=—(k1*(niux*IT*IpHx*(S1/(KS1+S1)))*X1)+(S1lin—S1)=*D;
200bj3=(niu0*IT+IpH+S2xX2/(KS2+52+(52"2/KI) ) +(X20—alfa+X2)«D-kd+X2) ;
dobjd=(k2#niux*IT*IpH*S1+X1/(KS1+S1)—k3#niu0+IT+IpH*S2%X2 / (KS2+52+(S2"2/KI))
+(S2in—S2) D) ;

250bj = objl1"2 + obj2"2 +obj4"2 + obj3°2; Zefinition of objective

zeend

30%

b
)
)
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C. Anexo: Cdédigo GAMS

Parameters

al, a2, a3, a4, h;
Equations

sisll, sisl1l2, sis21, sis22, sis31, sis32, sisd4l, sis42, res;

sisll.. ((niux*xIT«IpH=x(S1/(KS14S1)))*X1+(X10—alfa+X1)*D-kd+X1)—s=1=0;

sis12 .. —((niux*IT«IpH=x(S1/(KS14+S1)))*X1+(X10—alfa+X1)*D-kd+X1)—s=1=0;

sis21 .. ((niu0*IT*IpH+S2xX2/(KS2+S24+SQR(S2)/KI)+(X20—alfa «X2) *D-kd*X2) )—s=1
sis22 .. —((niu0*IT*IpH*S2xX2/(KS2+-S24+SQR(S2) /KI)+(X20—alfa*X2)*D-kd*X2) )—s=1
sis31.. (—(kl#(niux*IT*IpH=(S1/(KS1+S1)))*X1)+(S1in—S1)*D)—s=1=0;

si832 .. —(—(kl*(niux*IT*IpH=(S1/(KS1+S1)))*X1)+(S1in—S1)*D)—s=1=0;

sis4l .. ((k2xniux*IT*IpH*S1xX1/(KS14+S1)—k3+niu0+«IT+IpH+S2%X2/(KS2+S24+SQR(S2

) /KI)4+(S2in—S2) D) )—s=1=0;
sis42 .. —((k2xniux*IT*IpH*S1xX1/(KS14+S1)—k3+niu0+«IT+IpH=+S2%X2/(KS2+S24+SQR(S2

) /KI)+(S2in—S2) D) )—s=1=0;

res(di).. sqr(al(di)—X1)+sqr(a2(di)—X2)+sqr(a3(di)—S1)+sqr(ad(di)—s2)=g=le
—4;

S1.Lo=0;

X1.Lo=0;

S2.Lo=0;

X2.Lo=0;

s . Lo=0;

$if exist matdata.gms $include matdata.gms
options nlp=baron, decimals=6;

model raiz_-1/sisll  sisl2,sis21 ,sis22 ,sis31 ,si832 ,sisdl ,sis42/;
solve raiz_1 using nlp minimazing s;
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C. Anexo: Cédigo GAMS

al(717)=X1.1; a2(717)=X2.1; a3(717)=S1.1; a4("17)=S2.1;

display S1.1, X1.1, S2.1, X1.1, al, a2, a3, a4, s.l;

x$ontext

model raiz_2/all/;

loop (i$(s.1=0),di(i)=yes; solve raiz_-2 using nlp minimazing s;
al(i+1)=X1.1; a2(i+1)=X2.1; a3(i+1)=S1.1; a4(i+1)=S2.1; h=card(di);
display S1.1, X1.1, S2.1, X2.1, al, a2, a3, a4, s.1, h;

)

x$offtext

libinclude matout al

$

$libinclude matout a2
$libinclude matout a3
$
$

e e e e

libinclude matout a4
libinclude matout h
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