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Introduccion

La produccion de hidrogeno a partir de procesos fermentativos ha sido estudiada a escala
laboratorio. Sin embargo, para escalar el reactor es necesario desarrollar técnicas para maximizar
la produccidén de hidréogeno sin descuidar el rendimiento del reactor a pesar de que cambios en la
concentracion o composicion del sustrato puedan provocar perturbaciones en el proceso. En este
trabajo se propone el uso de técnicas de control automdatico para lograrlo a pesar de estas
perturbaciones inevitables. En la primera etapa se desarrolld una estrategia de operacién
cualitativa en un biorreactor, utilizando como herramientas el modelo matematico de un
fermentador y realizando un analisis de tiempo de respuesta en la sefial de hidrégeno del reactor
experimental real. Se plantearon cuatro condiciones de operacidon, cada una con dos tiempos de
residencia hidraulica (TRH): uno alto y uno bajo. Los TRH variaron entre 3 y 8 h. Los resultados
mostraron que el reactor logré mantener una produccién de hidrégeno sin riesgo de lavado. La
mejor condicién de operacién fue la que empled un TRH bajo de 3.5 horas y un TRH alto de 6 horas,
obteniendo una mejor recuperacion del reactor ante perturbaciones del proceso y logrando una
productividad promedio de 19.58+1.6 LH,/L-d. Se realiz6 otro experimento en el reactor real
donde se variaron diferentes TRH y se observé el comportamiento de la sefial de hidrégeno. Se
comprobd que a TRH bajos, el reactor presenta una etapa transitoria aparentemente inestable,
seguida de un incremento en la productividad de hidrégeno. En cambio, para un TRH alto, no se
maximiza la productividad de hidrégeno, sino tan solo se estabiliza el sistema. El tiempo dptimo
para operar el reactor con un TRH bajo fue entre 8 y 10 horas. Para TRH altos, el tiempo dptimo
fue entre 14 y 17 horas.

La segunda parte de este trabajo tratd acerca del controlador de dos niveles. El controlador fue
implementado en el modelo matematico. Se determind que los parametros del controlador son
robustos a pesar de perturbaciones que pudiera tener, como el cambio de concentracién en el
sustrato. Sin embargo, se encontré que valores adecuados de algunos parametros de control
logran que el tiempo de respuesta del controlador ante perturbaciones sea mas rapido.
Finalmente, se propusieron modificaciones a la estrategia de control original, con base a lo

observado en la operacién del reactor experimental real.



Abstract

Fermentative hydrogen production has been studied at laboratory-scale. However, to scale-up the reactor
there is a need to develop new schemes to maximize the hydrogen production rate without overlooking the
reactor performance despite the substrate concentration and even the composition. This work proposes the
use of automatic control techniques to achieve this objective despite the numerous disturbances that may
occur. In the first part of this work an operation strategy was developed for the bioreactor, using the
mathematical model of a fermenter and conducting an analysis of the response time in the experimental
hydrogen flowrate signal. Four operating conditions were proposed, each one with two different HRT’s
(hydraulic retention time), one high and one low. The HRT varied between 3 and 8 hours. The results showed
that the reactor could maintain a high hydrogen production without the risk of washout. The best operating
condition used a low HRT of 3.5 hours and a high HRT of 6 hours. For this case the reactor had better recovery
after disturbances and reached an average hydrogen production rate (HPR) of 19.58+1.6 LH2/L-d. Another
experiment was carried out in the experimental biorreactor, where different HRT’s were tested and the
behavior of the hydrogen signal was assessed. For low HRT’s the reactor will have a transient of apparent
instability followed by the stabilization of the HPR. However, for high HRT’s the HPR does not reach a
temporary maximum; instead, the HPR is only stabilized at some value, opposite to what the mathematical
model predicts. The optimal period to operate the bioreactor with a low HRT was between 8 to 10 hours,

whereas for a high HRT it was between 14 to 17 hours.

The second part of this paper is about the two-level controller proposal. The controller was implemented in
in simulation environment using the mathematical model of the fermenter. It was determined that the
controller parameters were robust despite perturbations like different concentrations of the inflow substrate.
However, we found that adequate values of some controller parameters could lead to a faster response to
disturbances. Finally, some modifications to the original control strategy were proposed, based on the

observations made in the actual operation of the experimental bioreactor.



1. Antecedentes

En este capitulo se hace una descripcidon del panorama mundial en la produccién de hidrégeno,
centrdndose en los procesos anaerobios, entre los que destaca la fermentacién oscura.
Posteriormente, se revisardn los factores que afectan la fermentacidn oscura y los diferentes
reactores utilizados en la literatura para la produccidn de hidrégeno. Por otro lado, se comentaran
los diferentes modelos matematicos que representan la produccion de hidrégeno mediante
procesos bioldgicos (la ecuacion de Gompertz la modificacién del modelo ADM1 de la IWA y el
modelo propuesto por Aceves-Lara et al., 2010). Finalmente, se abordaran los sistemas de control

y su importancia en la optimizacién de sistemas biolégicos.

1.1 Panorama general de la produccion de hidrégeno

Después de la revolucién industrial, la demanda energética per capita se ha incrementado
significativamente. En contraste, las reservas de los combustibles fésiles se han visto disminuidas
a causa de la sobreexplotaciéon de este recurso natural no renovable, generando también
problemas ambientales como el calentamiento global. Se han realizado diversas propuestas de
alternativas energéticas amigables con el medio ambiente y el hidréogeno (H2) resulta ser el
combustible mds prometedor en sucesidon de los combustibles fdsiles, debido a que es un
combustible limpio sin emisiones de CO,, teniendo como producto de su combustidn vapor de
agua; ademas tiene el contenido de energia mas alto por unidad de peso comparado con
cualquiera de los combustibles conocidos, 143 kl/g, contra 48.3 y 44 kJ/g de gasolinas y gas natural,

respectivamente (Argun et al., 2008).

El principal desafio en el uso de este vector energético radica en el desarrollo de tecnologias que
permitan su produccién y almacenamiento sostenible. En aplicaciones comerciales el hidrégeno
se produce a partir del refinado de gas natural, la gasificacién del carbén y la electrdlisis del agua
(Ghimire et al., 2015). Sin embargo, estos procesos utilizan gran cantidad de energia, haciéndolos
poco atractivos desde el punto de vista ambiental. Con el fin de producir combustibles mas
sostenibles, el hidrégeno debe venir de procesos que eviten o reduzcan al minimo las emisiones

de CO; (Ghimire et al., 2015).

Otra forma de obtencidn de hidrégeno es a partir de procesos bioldgicos que son mas respetuosos

con el medio ambiente y tienen un menor gasto de energia. Las tecnologias utilizadas para la



produccién del llamado “biohidrogeno” tienen el potencial para ser competitivas debido a la
posibilidad de usar materia prima de bajo costo, como son los residuos orgdnicos agricolas e

industriales y las aguas residuales (Kotay et al., 2008).

1.2 Procesos bioldgicos. Fermentacion oscura

El biohidrégeno puede ser producido por microorganismos autétrofos y heterétrofos. En la
conversidn autoétrofa, microorganismos fotosintéticos convierten directamente la energia solar en
hidrégeno a partir de reacciones fotosintéticas; en este grupo estan algunas microalgas, bacterias
fotosintéticas y protozoarios (Kotay et al., 2008). En condiciones heterétrofas, el sustrato organico
para el crecimiento de los microorganismos se transforma en compuestos mas simples y en
hidrégeno molecular (Das et al., 2008). En estas condiciones existen dos tipos de conversiones: la
foto-fermentacion utilizando bacterias fotosintéticas y la fermentacién oscura, utilizando
bacterias anaerobias que convierten los carbohidratos en biohidrégeno. En la figura 1 se muestran

los diferentes caminos de la produccién de hidrégeno.

Biofotdlisis
12H,0 - 12H, + 60, (Alga verde)
CO + H,0 - H, + CO, (Bacteria Fotosintética)

Dependiente a la luz

Fotofermentacion
CgH;,04 + 6H,0 -> 6CO, + 12H, (Bacteria Fototrdpica)

(Carbono organico)

Biohidrégeno (H,)

Fermentacién oscura

CgH1,06 + 2H,0 - 2CH,COO0H + 2CO, + 4H, (Bacterias
heterétrofas) (Carbono organico)

Independiente a la
luz

Celdas de electrdlisis microbianas
C¢H1,06 + 2H,0 - 2CH,COOH + 2CO, + 4H,
Anodo: CH;COOH + 2H,0 2C0, + 8¢ + 8H*
Catodo: 8H* + 8e” > 4H,

Figura 1 Diferentes procesos para producir biohidrégeno (Kotay et al., 2008).
Los procesos de fermentacion oscura para produccion de biohidrégeno son procesos de digestion

anaerobia incompleta, ya que de las cuatro fases que lo componen, hidrdlisis, acidogénesis,

acetogénesis y metanogénesis, la Ultima no es llevada a cabo. Las diferentes etapas de



degradacion son llevados a cabo por diferentes consorcios de microorganismos, los cuales en parte

estan interrelacionados (Weiland, 2010).

En la figura 2 se muestra el proceso de digestién anaerobia. Para realizar una preseleccion de los
microorganismos productores de hidrégeno, es necesario darle tratamiento previo al indculo a fin
de eliminar las bacterias metanogénicas y todas aquellas que consumen el H,, ademas de proveer

las condiciones apropiadas durante la operacidn del proceso (Buitron y Carvajal, 2010).

100% DQO

Material organico particulado

Proteinas Carbohidratos Lipidos
s 21| @ ® =@
Hidrolisis ~21% ~40%
5% .
A\ 4 \ 4 v 34/0
Aminodcidos, Azucares Acidos grasos
Fermentacion @ 66% 34% @ o
Oxidacion
o anaerobia
20% ~0%
| Productos intermediarios —
. . 0,
Propionato, Butirato... 34%
1% @ 23%
20%
35% 11%
12% 8%
A 4 7 A
Acetato < Hidrégeno
Acetotroficas @ Hidrogenotroficas

70% 30%

Metano

Figura 2 Esquema general del proceso de digestion anaerobia (W. Gujer and A. J. B. Zehnder, 1983)
Las rutas metabdlicas para la produccién de hidrégeno estan definidas por los microorganismos

predominantes presentes en los procesos de fermentacién oscura, como Clostridium spp.,

arqueas, bacterias del rumen, Escherichia coli, Enterobacter spp., entre otros. El acetato y el



butirato son los productos mas comunes de la fermentacidon obscura. Tomando como sustrato

modelo a la glucosa, las dos reacciones simplificadas son (Hallenbeck et al., 2002):

CeH1,06 + 2H,0 —2C,H40, + 2CO, + 4H, Subproducto acido acético

CeH1206 + 2H,0 — C4HsO, + 2C0O, + 2H,  Subproducto acido butirico

Cuando la ruta metabdlica favorece la produccidn de acido acético, el rendimiento son 4 moles de
hidrégeno por cada mol de glucosa y cuando se favorece la produccién de butirico, el rendimiento
son 2 moles de hidrégeno por cada mol de glucosa. Sin embargo, actualmente no se ha alcanzado
el rendimiento tedrico, debido a que el sustrato puede ser utilizado en alguna otra ruta metabdlica

gue no tenga que ver con la produccion de hidrégeno (Hallenbeck et al., 2002).

Por otro lado, en condiciones no favorables para la produccién de hidrégeno, la ruta metabdlica
puede generar como subproductos etanol o dcido propidnico, disminuyendo el rendimiento de la
reaccion a menos de dos moles de hidrégeno por mol de glucosa para el caso del etanol, mientras
que para el acido propidnico, no solo no existe producciéon de hidrégeno sino que éste es

consumido.

CeH1206 + 2H,0 — CH3 CH; OH + C;H40; + 2C0O; + 2H, Subproducto acido acético + Etanol

CeH1206 + 2H; = 2C3Hs O, + 2H,0 Subproducto acido propidnico

Comparando la produccién de hidrégeno por microorganismos fotosintéticos y los procesos de
fermentacién oscura, este uUltimo tiene ventajas debido a las altas tasas de produccién. Ademas,
las bacterias fermentadoras utilizan la materia orgdnica como sustrato y por tanto tienen la
ventaja de convertir los desechos orgdnicos en una fuente de energia (Hafez et al., 2010;

Fernandez et al., 2011; Fernandez-Morales et al., 2010).

1.3 Factores que afectan la produccion de hidréogeno

La fermentacién oscura que utiliza cultivos mixtos hace que el ambiente para la produccion de
hidrégeno sea complejo, debido a que no solo van a existir factores biolégicos que limiten la
produccién de hidrégeno, sino también condiciones fisicoquimicas como la presién parcial de
hidrégeno, el pH y la temperatura, ademas del pretratamiento del indculo, la configuracion del

reactor y el tiempo de residencia hidraulica (TRH).



1.3.1 Condiciones fisicoquimicas

El pH es un parametro clave en la produccidn de hidrégeno debido a que puede tener influencia
en las rutas metabdlicas, ademas de afectar la actividad de la enzima hidrogenasa (Dabrock et al.,
1992). El pH éptimo para la produccidn de biohidrégeno varia entre 4.5 y 9. En diferentes estudios
se ha determinado que el pH 6ptimo estd en funcién del indculo utilizado, ademas de la carga
organica utilizada. Sin embargo, el pH favorece la produccion de los metabolitos importantes en
la fermentacidn oscura, Luo et al. (2010), reportaron que a un pH de 7 el acetato resulta ser el

metabolito predominante, mientras que la generacion de butirato se favorece a un pH de 5.5.

El rendimiento de hidrégeno depende de la temperatura y tiene una mayor influencia en la
hidrélisis. Kongjan et al. (2010) demostraron que la produccion de biohidrégeno en residuos
alimenticios se favorece en temperaturas termofilicas (superior a 55°C), mientras que para
sustratos faciles de degradar, es conveniente utilizar temperaturas mesofilicas (37°C). La seleccion
de la temperatura de operacién éptima va a depender de qué tan biodegradable es el sustrato

(Shin et al., 2004).

La presién parcial del hidrégeno afecta la productividad de hidrégeno, pues se sabe que a alta
presién parcial de H,, disminuye la actividad de la enzima hidrogenasa, haciendo que la reaccidn
de produccién de hidrégeno se vuelva termodinamicamente desfavorable (Bahl et al., 2001).
Ademas se ha visto que tener alta presién parcial de hidrégeno favorece la produccion de acido

propidnico (Ruzicka et al., 2006).

1.3.2 Pretratamiento del inéculo

El tratamiento térmico en cultivos mixtos resulta ser un método muy efectivo para la inhibicion de
microorganismos como las Achaeas metanogénicas, favoreciendo asi a las bacterias productoras
de hidrégeno tales como Clostridium spp (Ghimere et al., 2015). Otro método de pretratamiento
es el quimico, logrando una inhibicion selectiva de las bacterias metanogénicas presentes en el

lodo anaerobio debido a que son muy sensibles a los cambios en las condiciones ambientales.

1.3.3 Configuracion del reactor

Generalmente, la cantidad de hidréogeno que se obtiene por procesos fermentativos se puede
cuantificar en términos de rendimiento y tasa. El rendimiento es la cantidad de H, producido por
cantidad de sustrato consumido y usualmente se expresa en unidades de mol H,/ mol de sustrato;

mientras que la tasa de producciéon de hidrégeno se define como la cantidad de H, (ml) producido



por unidad de tiempo y por unidad de volumen de reactor (tasa volumétrica) o por unidad de

biomasa (tasa especifica) y se abrevia HPR —hydrogen production rate-, por sus siglas en inglés.

Se han estudiado diferentes configuraciones de reactores para la produccion de hidrégeno en los
procesos de fermentacion oscura, como los reactores continuos de mezcla completa (CSTR),
reactores anaerobios de lecho fluidizado (AFBR), reactores anaerobios por lotes secuenciados
(ASBR) e incluso biorreactores con membrana (MBR). Sin embargo, los estudios para la produccion
de hidrégeno se han centrado en los reactores granulares del tipo UASB y los reactores CSTR. En
un estudio realizado por Gravala et al (2006), se mostré que los reactores del tipo UASB mostraron
una mayor productividad de hidrégeno que un reactor CSTR a bajos tiempos de residencia
hidraulica (19.05 y 8.42 mmol H,/h/L, respectivamente a un TRH de 2 horas); sin embargo, el

reactor CSTR logré un mayor rendimiento (mmol H,/mol glucosa) en todos los TRH estudiados.

Por otro lado, el reactor CSTR se caracteriza por un tiempo de induccidon corto comparado con
otros reactores, por ejemplo un reactor UASB (del inglés Upflow Anaerobic Sludge Blanket).
Debido a su buena transferencia de masa, los reactores continuos de tanque agitado necesitan
una rigurosa supervision debido a que puede ocurrir un lavado del reactor a causa de una mala
operacion. Seleccionar un adecuado tiempo de residencia hidraulica (TRH) durante el arranque del
reactor permite la aclimatacién de los microorganismos al nuevo ambiento y previene el lavado
de las bacterias de interés. El tiempo de residencia hidrdulica juega un papel importante en la

produccién de H; (Bakonyi et al., 2014).

1.3.4 Tiempo de residencia hidrdulica (TRH)

Se ha reportado que utilizar TRH largos mayores a 24 horas provoca un incremento en la
concentracién de acido propidnico, el cual consume el hidrégeno (Buitrén y Carvajal, 2010). Esto
indica que entre mas corto sea el TRH la productividad de hidrégeno es mayor. Sin embargo,
utilizar valores de TRH menores a 3 horas provoca que la productividad de hidrégeno disminuya

en reactores del tipo CSTR como en lo estudiado por Gravala et al (2006).

Thanwised et al. (2012), utilizando un reactor anaerobio mezclado (ABR, del inglés anaerobic
baffled reactor), lograron un incremento de la productividad de 164.45 + 4.14 mL H,/L/d) a
883.19%7.89 mL H,/L/d, al pasar de un TRH de 24 a 6 h. Ramirez-Morales et al. (2015) alcanzaron

una productividad maxima de 23.4+2.8 aun TRH de 6 h en un reactor continuo de tanque agitado.



1.4 Modelos anaerobios para produccion de hidrogeno

Durante varios afios se han propuesto diferentes modelos matematicos para representar el
proceso de digestion anaerobia, con la finalidad de tener un mejor entendimiento de sistemas
dinamicos para diferentes regimenes de alimentacién. Como respuesta a estas necesidades, la
International Water Association (IWA) ha propuesto un modelo genérico para representar dicho
proceso denominado ADM1, por sus siglas en inglés. El modelo ADM1 fue disefiado como una
plataforma para modelar el proceso de digestién anaerobia de forma uniforme. Sin embargo, se
han realizado cambios al modelo y adaptaciones de acuerdo a la configuracion del reactor y el
sustrato que se va a alimentar.

Por otro lado, el modelado de pardmetros cinéticos y produccién de biohidréogeno ha sido de gran
interés para el disefio, analisis y operacion de los procesos de fermentacidon oscura. También, ha
ayudado a predecir los subproductos formados de la fermentacién oscura. Experimentos a escala
laboratorio se han conducido para identificar efectos individuales de algunas variables en la
fermentacién oscura para la produccién de hidrégeno, como la concentracién de sustrato, de
acidos grasos, presion parcial de hidrégeno, pH, temperatura (Kapdan et al., 2006). En algunas
ocasiones es posible estudiar el efecto de dos variables como la temperatura y la presiéon parcial
(Gadhamshetty et al., 2010), o el pH y la concentracion de sustrato (Van Ginkel et al., 2001). Sin
embargo, resulta complicado realizar estudios en donde se relacionan multiples variables (n>3) en
la produccion de hidrégeno. La complejidad de estos estudios se complica cuando se utilizan
cultivos mixtos en la produccidon de hidrégeno. Los modelos matematicos pueden simular la
“ciencia” detrds de la produccion de hidrégeno, lo cual resulta beneficioso porque asi se puede
encontrar la combinacidon o6ptima de las diferentes variables de proceso para maximizar la
produccién de hidrégeno y mejorar su rendimiento. Las constantes cinéticas encontradas a partir
de un modelo pueden ser validadas a partir de datos experimentales para el uso y disefio de
reactores productores de biohidrégeno.

Es importante considerar el concepto de estabilidad en los sistemas dindmicos. Por definicidn, un
punto de equilibrio es estable en el sentido de Lyapunov si después de una perturbacion el sistema
converge al punto de equilibrio inicial. Un punto de equilibrio es inestable si como resultado de
una perturbacion, el sistema se desvia del punto de equilibrio inicial. Ante esto, se tendrd una

divergencia (Dochain, 2008).



1.4.1 Ecuacion de Gompertz en la produccion de biohidrégeno

En estudios previos se ha utilizado la ecuacién de Gompertz para describir la evolucion del
hidrégeno en la fermentacién oscura. En esta aproximacidn empirica, se utilizan tres pardmetros:
la tasa de produccion de H,, la produccidon maxima de H, y el tiempo de retraso; estos parametros
son ajustados para que la ecuacién de Gompertz coincida con las mediciones experimentales.
Aunque la curva resultante de la ecuacién de Gompertz tenga generalmente una alta correlacion
entre lo observado y la evolucion de la productividad (Jianlong W. et al., 2009); los tres parametros
utilizados para el modelo estdn restringidos a las condiciones experimentales y no pueden ser
utilizados como un modelo predictivo. Debido a su naturaleza empirica, la ecuacion de Gompertz
es limitada, ya que no se considera variables claves de proceso como la temperatura, pH, tipo de
sustrato, etc. Es decir, es un modelo descriptivo y no predictivo. En algunos estudios, la ecuacion
de Gompertz ha sido modificada para encontrar valores cinéticos tipicos en la degradacién de

sustrato, crecimiento de biomasa y produccidn de hidrégeno (Liang-Ming W. et al., 2006).

El procedimiento sugerido para aplicar la ecuaciéon de Gompertz en la produccién de hidrégeno es
minimizar la suma de cuadrados del error y asi ajustar sus tres pardmetros: la produccién maxima
de hidrégeno (Hmax), la tasa de produccién de hidréogeno (R), y el tiempo de espera o fase lag (A)

(Gadhamshetty et al., 2010).

ﬁax()\—t)+1]}

H() = Hpge - el (1)

En general, el modelo de Gompertz puede ser muy preciso para describir el proceso de
degradacion de un sustrato, el crecimiento de bacterias productoras de hidrégeno, la
productividad de hidrégeno, ademas de algunos metabolitos solubles cuando el reactor se esta
operando en lote. Para la aplicacion del modelo en reactores en modo continuo puede ser util
para obtener constantes que tengan significado bioldgico y que puedan ser de importancia para

la comprensién del proceso (Wang et al., 2009).

1.4.2 Modelo de la IWA ADM1 en produccion de biohidrégeno

El modelo de digestion anaerobia nimero uno (ADM1, por sus siglas en inglés) es un modelo que
integra cinéticas bioquimicas, fendmenos de transferencia gas-liquido y procesos celulares
durante las etapas de hidrdlisis, acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis de la digestion
anaerobia. Anteriormente se han realizado estudios aplicando este modelo en la produccion de

metano a partir de aguas residuales industriales y domésticas, asi como de residuos sdlidos



(Batstone et al., 2002). En los ultimos afios, se ha reportado que este modelo puede ser adaptado
para predecir la produccién de hidrégeno y de acidos grasos volatiles durante una fermentacion
oscura, excluyendo la parte de la metanogénesis. Peiri et al. (2006) demostraron la utilidad del
modelo ADM1 simulando el efecto de la relacion de proteinas y carbohidratos en la produccion de
biomasa, acidos grasos e hidrégeno. Otra aplicacion del modelo ADM1 en la produccion de
hidrégeno fue en el trabajo de Gadhamshetty et al. (2010), donde se predijo la produccion de
hidrégeno en ocho diferentes reactores de fermentacidon oscura variando la temperatura, el
indculo, la agitacion, el pH y la presién. En este estudio se concluyd que aplicar una adaptacion
del AMD1 en la produccién de hidrégeno no solo predice de buena forma la produccién de
hidrégeno (r>>0.91) con respecto a datos experimentales, sino que también predice de manera
acertada la concentracion de DQO (r?>0.88) y de &cidos grasos, como el acetato (r>>0.76) y butirato
(r>>0.75). En este trabajo también se compard el modelo modificado de ADM1 con la ecuacién de
Gompertz. Si bien la ecuacidon de Gompertz logré ajustarse a la produccion de hidrégeno y el pH,
el uso de esta ecuacién no predice ni la formacién de acidos grasos volatiles, ni el consumo del

sustrato.

Peiri et al (2006) realizaron una modificacién al modelo ADM1 considerando un sustrato rico en
carbohidratos. Como subproductos del hidrégeno en la etapa de acidogénesis se consideraron los
acidos grasos de cadena corta (acético, butirico), y ademas se incluyé como intermediarios de la
fermentacién oscura al lactato y al etanol. En este modelo, el lactato y el etanol se degradaron
considerando una cinética de Monod. Para validar el modelo se comprobaron los datos de
rendimiento de hidrégeno, biomasa y pH generados con el modelo y datos experimentales. Los
resultados del modelo tuvieron similitud con el pH y el rendimiento de hidrégeno, pero para el
crecimiento de biomasa el modelo predijo un mayor crecimiento de biomasa de lo que realmente
se habia generado. El autor menciondé que este modelo presenta un limitante en la etapa de
acidogénesis porque considera que no se estan utilizando los modelos cinéticos que expresen
realmente lo que estd ocurriendo en el sistema.

Como se menciond en la seccidon anterior, los acidos grasos tienen un efecto en la productividad
de hidrégeno. En el trabajo de Arudchelvam et al (2010), se realizé una modificacién del modelo
ADM1 para predecir la concentracién de acidos grasos durante el proceso de fermentacion oscura,
usando residuos sélidos organicos, predominando la celulosa y la lignina. Se considerd que tanto
la lignina y la celulosa logran generar monémeros mds simples, aunque se considerd a la hidrdlisis

como el paso limitante y la generacidon de dacidos grasos volatiles durante la etapa de la



acidogénesis. La concentracion de acidos grasos calculada con la modificacion del modelo ADM1
se compard con datos de reactores tipo batch. El modelo tuvo una buena prediccidon con respecto
alos datos experimentales, obteniendo un r? de 0.85, 0.82 y 0.72 para la DQO y las concentraciones
de acidos acético y butirico, respectivamente. Para la concentraciéon de acido propidnico, el

modelo tuvo una mala prediccién con apenas un r? de 0.42.

Existen algunas limitaciones identificadas en el modelo ADM1 (Batstone et al., 2006). Un punto
clave es el inadecuado mecanismo de regulacidn de los productos derivados de la fermentacion
de la glucosa. Sin embargo, en los estudios que se han realizado de produccién de hidrégeno a
partir de fermentacién oscura usando cepas mixtas se ha visto que el TRH, el pH, la concentracidn
de sustrato y la velocidad de agitacion tienen influencia en la producciéon de hidrégeno (Fang y Liu,
2002; Van Ginkel y Logan, 2005a; Aceves-Lara et al., 2010). Rodriguez et al. (2008) realizaron una
aproximacién de modelo para la produccion de hidrégeno basado en la actividad energética y
metabdlica. En este modelo se describe la formacion de productos de la fermentacién anaerobia
y la prediccidon de los coeficientes estequiométricos dependiendo de la biomasa que se esté

utilizando, en este caso, Clostridium ssp. (Rodriguez et al., 2006).

1.4.3 Modelo de Aceves-Lara et al. (2010)

Aceves Lara et al. (2010) propusieron un modelo para la produccién de hidrégeno aplicado en un
reactor continuo de tanque agitado (CSTR), manteniendo constante el volumen del reactor (1270

ml), el pH (5.5), la temperatura (37°C) y la agitacion del reactor (300 rpm).

Con respecto a la parte bioldégica del modelo se consideraron dos reacciones pero solo
involucrando una biomasa, donde el sustrato es la glucosa y existen varios productos, incluyendo
hidrégeno y diéxido de carbono, los cuales son transferidos a la fase gas de manera casi

instantanea.
El modelo en la fase liquida esta expresado de la siguiente manera:
§ = Kr(SDX + [§in — §1Din — q(£), (2)

Donde £ incluye una biomasa (X), ya que se considera que solo existird un solo género de bacteria
(Clostridium ssp); el sustrato en este caso es glucosa (S1) y los productos de la fermentacion oscura

son: acetato (S;), propionato (S3), butirato (Ss) y etanol (Ss). P1 y P2, representan el CO; y H,



disueltos en la fase liquida, respectivamente. K es la matriz de coeficientes pseudo-
estequiométricos; g representa la tasa de transferencia entre el liquido y el gas. Finalmente, t es
un vector con dos tasas especificas de reaccidn que siguen una cinética tipo Monod, dependientes

de un Unico sustrato S;.
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Para la fase gaseosa se tienen las siguientes ecuaciones:
VyasG1 = —G1Qgas + p1V (4)
I(gasGZ = _GZans + p.V (5)

Donde Qg es el flujo del reactor que sale en la fase gas. G; es la concentracidn de CO; en la fase
gas, mientras que G; es la concentracidn de H; en la fase gas, que esta ajustado a un volumen Vg,s.
El volumen del liquido en el reactor es V. p; y p, son coeficientes de transferencia para el CO, y

H,, respectivamente.

A simple vista, el modelo resulta complicado, porque es necesario resolver todas las ecuaciones
planteadas en las matrices, en el estado liquido y resolver las ecuaciones para la fase gaseosa. Sin
embargo, es posible simplificar el modelo considerando solamente la descomposicion de la
glucosa para la formacion del hidrégeno, ademas de que se asume que la dindmica de la fase
gaseosa es cuasi estado estacionario y que tiene el comportamiento de un gas ideal, quedando el

modelo de la siguiente manera:

S ==X — (X + [Sin — S1Diy, (6)
X = ky1t1(S)X + kyoup ()X — aXDyy (7)
Y =ky1tt1 (X + kypuy (SX (8)

En este modelo la variable de salida es el flujo de biohidrégeno del reactor (y), que estd relacionado

con la concentracion de biomasa (X), del sustrato (S) en el interior del reactor.



Para los procesos fisicoquimicos que ocurren en el interior del reactor (intercambio de iones,
transferencia gas-liquido), se utilizd el sistema de ecuaciones diferenciales del modelo IWA-ADM1.
Sin embargo, en este modelo existen diferencias en la etapa de la acidogénesis con respecto al
modelo de la IWA-ADM1; por ejemplo, el acido valérico no se considera debido a que
experimentalmente se reportd una concentracidn muy cercana a cero. Otra diferencia con
respecto al modelo de la IWA-ADM1 fue que se asumid una biomasa Unica para dos reacciones

biolégicas, sin embargo en el modelo ADM1, existe una biomasa especifica para cada reaccion.

1.5 Control en sistemas bioldgicos

La digestién anaerobia es un proceso que se basa en un esfuerzo sinérgico de diferentes
comunidades de microorganismos para metabolizar sustratos organicos (Nguyen et al., 2015). Sin
embargo, la digestién anaerobia es sumamente sensible a perturbaciones (cambio de pH,
temperatura, cambio en la densidad de poblacidn de las comunidades bacterianas, entre otras).
Gracias a las ventajas tecnoldgicas, se han podido monitorear en linea este tipo de procesos,
adquiriendo datos de forma satisfactoria. Existen diferentes métodos para medir en linea las
variables de interés en la digestidon anaerobia: por diferencia de potencial, por cromatografia,
espectroscopia, entre otros. En lo que respecta a estrategias de control se han utilizado desde
controles retroalimentados simples hasta sistemas de control avanzados, como las redes
neuronales. Han surgido debates acerca de laimplementacidn de estrategias de control complejas.
La respuesta a estos debates radica en la factibilidad de la implementacidon de estas estrategias de

control en plantas de digestidon anaerobia centralizadas.

La automatizaciéon en sistemas anaerobios permite una rapida estabilizacion del proceso con
menos problemas operaciones y mantenimiento. El objetivo principal del control automatico es
lograr que los procesos anaerobios mantengan estabilidad a una maxima productividad. Este
objetivo se cumple midiendo pardmetros operacionales sensibles a perturbaciones como el pH, la

produccién de biogds, algunos acidos grasos volatiles, alcalinidad, entre otros.

El monitoreo de los parametros criticos de la digestion anaerobia es un componente crucial en los
sistemas de automatizacién y control. En los procesos de digestién anaerobia, la degradacién de
compuestos organicos complejos ocurre a través de diferentes reacciones bioquimicas generadas
por diferentes tipos de microorganismos, los cuales necesitan diferentes condiciones ambientales
para su crecimiento. Esto da a la tarea de mantener una condicidn éptima para toda la comunidad

bacteriana de un sistema de digestién anaerobia.



Uno de los objetivos de los sistemas de control es maximizar la eficiencia del proceso,
manteniendo la estabilidad; esto significa mantener la estabilidad de los parametros
operacionales, aunque no sean de interés para el estudio. Se ha visto que la complejidad de los
algoritmos de control es directamente proporcional al nimero de variables de salida que se

quieren optimizar.

1.5.1 Controlador retroalimentado

Se denomina sistema de control retroalimentado a aquel que tiende a mantener una relacidn
preestablecida entre la salida y alguna entrada de referencia, comparandolas y utilizando la
diferencia como medio de control. Un ejemplo es el control de temperatura en un tanque
mezclador. Midiendo la temperatura de salida del tanque y comparandola con la temperatura de
referencia (temperatura deseada), la véalvula de entrada de vapor regula el flujo de éste
aumentando o disminuyendo para mantener la temperatura de la corriente de salida en el valor
deseado. El controlador retroalimentado se ha implementado en diferentes sistemas anaerobios,

especialmente en digestores productores de metano.

En el trabajo de Mailleret et al. (2004), se implementd un controlador retroalimentado en un
reactor piloto para mantener constante la demanda quimica de oxigeno (DQO), controlando la
concentracidon de sustrato a la entrada (Sin). En este trabajo se concluyé que el controlador
retroalimentado resulté ser mas efectivo que un controlador proporcional-integral (Pl), debido a
gue no fue necesario medir variables en linea (concentracién de DQO, por ejemplo) para controlar

una variable, mientras que para los controladores Pl si.

Méndez-Acosta et al. (2007) implementaron una estrategia de control retroalimentado en un
reactor de lecho fijo de régimen continuo, cuyo objetivo principal fue regular la cantidad de
materia organica descomponible medida como carbono organico total (COT) y acidos grasos
volatiles (AGV). El flujo de entrada fue la variable manipulada. Se mantuvo la concentracion de
carbono orgénico total y AGV alrededor de un “set point” deseado. Se concluyd que si se mantiene
estable la concentracién de estas variables a un set- point deseado, es posible mantener estable
el reactor, a pesar de no conocer los parametros cinéticos del modelo, ruido de medicion o incluso

la concentracion desconocida en la alimentacion.

En el trabajo de Méndez-Acosta et al. (2010) se utilizd un modelo de multiples entradas-multiples

salidas (MIMO, por sus siglas en inglés). En este trabajo el objetivo principal fue mantener la



estabilidad de dos variables de salida (acidos grasos y alcalinidad), manipulando el flujo de agua
residual que entra al reactor. Para lograr la estabilidad del reactor fue necesario implementar un
observador del tipo Luenberger (sensor por software) para controlar los acidos grasos volatiles en

el reactor r, ademas de servir como un filtro en el ruido de medicién.

Es posible implementar un controlador retroalimentado en diferentes procesos bioldgicos, no solo
anaerobios. En el trabajo de Vargas et al. (2015) se implementé un controlador retroalimentado
en un reactor del tipo fed-batch en un modelo matematico. El objetivo del controlador fue la
regulacién de la concentracidn de sustrato en un valor 6ptimo, de tal manera que la concentracidn
de biomasa mejore. En este trabajo se utilizé un control de tipo super-twisting con el fin de que el

controlador se mantenga buscando un punto de operacién éptimo

1.5.2 Controlador PID

La estrategia de control mas utilizada en procesos anaerobios a nivel industrial es el controlador
PID (Proporcional Integral Derivativo). Este controlador estd basado en el error de control entre la
medicion y el valor de referencia (set-point). Basicamente funciona de la siguiente forma. La parte
proporcional del controlador estd dada por el error multiplicado por una constante (ganancia
proporcional). Sin embargo, el control proporcional crea una diferencia entre el “set-point” y la
salida, incluso cuando la salida alcanza el estado estacionario. Para eliminar esta “diferencia” se
afiade un término integral al algoritmo. El control integral estd dado por la multiplicacion de la
integral del error con una constante (ganancia integral). Por otro lado, el control derivativo se basa
en la tasa de cambio del error. Como resultado, la salida del control integral y derivativo ayuda al
sistema a alcanzar rdpidamente un punto de ajuste deseado sin grandes oscilaciones. El
controlador PID ha sido aplicado en sistemas anaerobios, especialmente en parametros no
biolégicos como el control de pH, temperatura y alimentacion de sustrato. Heredia-Molinero et al.
(2014) implementaron un controlador PID en un reactor CSTR cuyo “set point” fue mantener el pH
alrededor de la neutralidad. Sus resultados mostraron que el controlador PID logré adaptarse a
diferentes escenarios de perturbaciones, sin embargo, el control no logra alcanzar el pH de 7,

solamente llega a un aproximado con un porcentaje de error del 5%.

Por otro lado Aguilar et al. (2002) implementaron el controlador PID para regular la temperatura

III

de un reactor de flujo pistén. Modificando el flujo del fluido, se alcanzd el “set point” deseado por
el usuario. Finalmente, para el trabajo de Garcia-Diéguez et al. (2011) se implementdé una

estrategia de control PID para regular la alimentacidn de sustrato a la entrada del reactor y asi



mantener el sistema estable y maximizar la productividad de metano. En los experimentos que
realizaron en un simulador de digestor se concluyd que cuando se mantiene estable la
concentracion de acidos grasos volatiles el control reacciona de forma adecuada, sin embargo, si

se modifica la concentracidn de acidos grasos volatiles, tarda en alcanzar un punto de estabilidad.

El controlador PID es simple, robusto y efectivo para el control de los pardmetros mencionados
anteriormente, sin embargo, puede resultar un reto calibrar las tres ganancias (proporcional,

Ill

integral y derivativa) en sistemas no lineales en donde el “set-point” éptimo se encuentra en un

estado dindmico.

1.5.3 Controlador Adaptable

Como se menciond anteriormente, los procesos anaerobios son procesos dindmicos y no lineales.
Por eso un controlador PID resulta inefectivo cuando la condicidon éptima cambia de acuerdo al
estado en el que se encuentre el sistema. En los controladores adaptables su objetivo principal es
automadticamente ajustarse de acuerdo a la dinamica del proceso, es decir, ayuda a predecir el
comportamiento de la sefal de medicion. Por lo general este tipo de controladores estan basados

en un modelo, a partir de un balance de masa del sistema (Bernard et al., 2001).

Este tipo de controlador ha sido aplicado en diferentes procesos anaerobios, como el propuesto
por Rincén et al. (2012), donde en un modelo para un digestor anaerobio se modificd la
concentracion de acidos grasos volatiles, constantes cinéticas, etc. El objetivo del controlador era
mantener la estabilidad del reactor (valores de AGV dentro del rango aceptable para evitar la
acidificacion del reactor) a pesar de la incertidumbre de las concentraciones de AGV a la
alimentacion del reactor. Otro trabajo que ha aplicado un controlador adaptable es la estrategia
de control disefiada por Petre et al. (2013), que fue implementada en un disefio de un reactor
anaerobio donde se asume una cinética real de comunidades bacterianas, pero desconocidas. En
este controlador se implementé un observador de estado para la estimacién de la concentracion
de sustrato que debe alimentarse al reactor. A su vez, el observador de estado estimé la biomasa
en el interior del reactor, para que finalmente el controlador estimara las constantes cinéticas de
las reacciones presentes. El objetivo principal de este controlador fue mantener la sefial de salida

y(t) abajo del valor de referencia (y*) que representa un valor bajo de contaminantes.

Una ventaja que tiene este tipo de controlador es que a partir del modelo planteado se puede

estimar y registrar muchos parametros de un reactor anaerobio, como la demanda quimica de



oxigeno (DQO), los &acidos grasos volatiles (AGV) y la alcalinidad, lo cual disminuye la
instrumentacion del reactor; sin embargo, la principal desventaja esta relacionada con su ventaja,
ya que este tipo de controlador requieren un conocimiento muy profundo del sistema aplicando
algoritmos complejos al momento de implementar el controlador, ademds del conocimiento de la

cinética del proceso biolégico.

1.5.4 Controlador de 16gica difusa

A diferencia de las estrategias de control basadas en algoritmos o modelos matematicos, los
controladores de légica difusa se basan en la toma de decisiones basada en la experiencia de los
operadores. El conocimiento del proceso puede lograr que este “algoritmo heuristico” se convierta
en alguna funcién y asi pueda ser aplicado en el control automatico. En los controladores de légica
difusa, la medicién de parametros esta dividida en dos categorias; aquellos parametros que se
rigen con valores que van del 0 al 1, y valores que pueden interrelacionar entre si para manipular
la variable de entrada al sistema a partir de reglas empiricas (Nguyen et al., 2015). Este tipo de
controladores son utilizados para monitorear pardmetros simples. Una aplicacién de este
controlador del tipo “fuzzy logic” fue en un reactor anaerobio para depurar aguas municipales.
Murnleitner et al. (2002) Implementaron una estrategia de control en la cual se recopilaron datos
de parametros operacionales de diferentes reactores anaerobios con el fin de determinar el
comportamiento de algunas variables como pH, temperatura, produccion de metano y de
hidrégeno durante cambios de concentracidn de la alimentacién del reactor anaerobio con el fin
de predecir en qué momento la alimentacién se debe regular (aumentar o disminuir) y asi evitar
un problema de acidificacion del reactor. La desventaja de este reactor es que trabaja al limite de
su rendimiento, asi que existe la probabilidad que presente problemas en caso de que las variables

medibles no tengan la tendencia que describen los datos recopilados.

Turkdogan et al. (2010) probaron una variante del controlador de ldgica difusa con multiples
entradas- multiples salidas (MIMO, por sus siglas en inglés) con el fin de predecir la produccion de
metano en un reactor UASB a escala piloto a partir de pardmetros operacionales medibles, como
el pH, la alcalinidad, el carbono orgdnico total y la composicidén de biogds. La estrategia de control
se validd con un proceso que no tenia implementada una estrategia de control. Se comprobd que
el reactor UASB con la estrategia de control tuvo un 96% de correlacidn con respecto a lo
reportado tedricamente. Una gran desventaja de este tipo de controladores es que todas las bases

del controlador estan en funcidn de la experiencia del operador.



Este tipo de estrategia de control también se ha aplicado en reactores productores de hidrégeno.
En el trabajo de Ramirez-Morales et al 2015 se planted una estrategia de control heuristica con el
fin de maximizar la productividad de hidrégeno, optimizando el flujo de entrada al reactor. En este
trabajo se relacioné la carga orgdnica con la productividad de hidrégeno, de modo que se ajustara
a un polinomio de tercer orden. Posteriormente, se realizé una regresion no lineal para ajustar los
datos experimentales con el polinomio. El cambio de TRH se realizaba cuando la desviacién
estandar era menor a un valor preestablecido. En este trabajo al optimizar el flujo de sustrato se

logré alcanzar una productividad maxima de 25.4 Lyy/Lreac/dia.

1.5.5 Controladores utilizando observadores

Existen estrategias de control que se plantean realizando estimados matematicos de pardmetros
de reactores debido a que no se pueden medir en linea (concentracion de biomasa) o la
instrumentaciéon resulta sumamente costoso (concentracion de 4acidos grasos). En estas

estrategias se plantean observadores, también llamados sensores por software.

Para produccién de hidrégeno se planted en el trabajo de Ramirez-Morales et al. (2015) una
estrategia de optimizacidn en tiempo real que manipula la velocidad de carga orgéanica (OLR) para
lograr la tasa maxima de produccion de hidrogeno (HPR). Esta estrategia se basé en un observador
de tipo super-twisting que se encarga de estimar la concentracién de sustrato a la entrada del
reactor, a partir de las estimaciones realizadas por un observador Luenberger que estima la
concentraciéon de sustrato y biomasa en el interior del reactor a partir de las mediciones de flujo
de biogas y porcentaje de hidrégeno y que requiere una muy buena caracterizacion del biorreactor

a través de un modelo matematico de su dinamica.

En la investigacién desarrollada por Villa-Leyva (2015) se aplicé la estrategia de optimizacidn
planteada por Ramirez-Morales et al. (2015) en un reactor CSTR, manteniendo constante el
volumen, la temperatura, el pH y el sustrato (glucosa Sin 20g/l). En esta investigacion se alcanzé
una produccién de hidrégeno de 22.57+1.73 LH, /Ld y un rendimiento de 2.013 mol Hy/mol

glucosa.

Tanto en la investigacién de Ramirez-Morales et al. (2015) como en la de Villa-Leyva (2015) se
validé la optimizacidon en tiempo real para la produccién de hidrégeno. Una desventaja de la

implementacion de esta estrategia de control es que fue aplicado en un caso idealizado, debido a



gue la concentracion de glucosa se mantuvo constante durante la etapa de optimizacién y con ello

se elimind una posible perturbacién por concentracion y composicién del sustrato.

1.5.6 Event Driven Time Optimal Control, estrategia de control aplicada para
reactores SBR

Una estrategia de control que tuvo mucho éxito en un sistema bioldgico aerobio fue la estrategia
de control Event Driven Time Optimal Control (ED-TOC) propuesta por Moreno et al. (2006). Uno
de los principales objetivos del ED-TOC es utilizar pulsos de ON/OFF o bang-bang en el flujo de
entrada para mantener el consumo del sustrato alrededor de su maximo (u*) por encima de cierto
umbral (Pu*). El pardmetro P es un valor menor, pero cercano a 1y esta definido por el usuario;
permite elegir una zona de operacion éptima dentro de una zona de robustez. Sin embargo, se
debe considerar un inconveniente: la frecuencia de cambios en el estado de la bomba de
alimentacién se incrementa cuando P se acerca a la unidad. Por esto este valor (P) debe elegirse

teniendo en cuenta esa limitacion.

Para conocer mas a fondo el funcionamiento del ED-TOC es necesario definir lo que es un evento
(e), el cual esta definido como toda variable que depende del tiempo. Generalmente en el lenguaje
de programacién binario, 1 significa que el evento es “verdadero”, es decir, que estd ocurriendo;
mientras que 0 significa que es “falso”, o sea que el evento no esta ocurriendo. Un evento en un
sistema de control es necesario para cambiar de un estado légico al otro. Un “estado légico ¢” se
define como las posibles acciones que tendra el controlador, una vez que ocurrié un evento

(Moreno et al., 2006).

Para el caso de la ED-TOC, se pueden considerar diferentes eventos y asociar cada uno a un estado
l6gico. Una vez que se ha asociado un evento a un estado légico, el controlador toma la decisidon

de acuerdo a g, mandando una sefial de ON/OFF a la bomba de alimentacion (Moreno et al., 2006).

Un ejemplo de la aplicacién de este controlador es el trabajo de Moreno (2006), el cual realizé la
medicion en linea de la concentracidon de oxigeno disuelto y el volumen del reactor para controlar
el caudal de entrada de modo que la tasa de degradacidn del compuesto inhibitorio se mantuviera
alrededor de su maximo durante toda la fase de llenado y reaccién. En este trabajo, la tasa de
consumo de sustrato era estimada en linea a partir de las mediciones. Los eventos suceden cuando
se detectaba que la tasa de consumo del sustrato ha pasado por un maximo. En ese momento se
cambia el estado de la bomba de alimentacidn; si estaba apagada, se encendia y viceversa. Con la

bomba encendida se garantiza que la concentracién de sustrato incremente y por lo tanto que



pase por el valor donde la tasa de consumo es maxima. Con la bomba apagada, se garantiza que
el sustrato disminuya, pasando otra vez por este mismo valor éptimo. Alternar el encendido y
apagado de la bomba de alimentacién hace que el sustrato se mantenga alrededor de este valor

Optimo.

La principal ventaja de esta estrategia es que no es necesaria la medicion de la concentracion de
biomasa y del sustrato. Para resolver este problema se utiliza una variable que se puede medir o
que estd indirectamente asociada a la etapa de reaccidn. Por ejemplo, la medicidon de la
produccién de biogds en la salida o del oxigeno disuelto dentro del reactor. Esta ventaja da como
resultado un controlador robusto ante perturbaciones que se pudieran presentar durante la

operacion.

ED-TOC también presenta algunos inconvenientes desde el punto de vista prdctico, especialmente
porque el algoritmo es susceptible a fallar si se trata de parametros que no han sido debidamente
calibrados. Ademas, puede existir un retraso significativo en el cdlculo de la velocidad de
degradacion (Vargas, et al. 2011). Otra desventaja es el gasto energético que se realiza en una

accion ON/OFF, ya que puede provocar un desgaste prematuro del motor de la bomba.

1.5.7 Control automdtico en plantas de tratamiento centralizadas de
digestion anaerobia

Escalar de nivel laboratorio a escala industrial un sistema de control siempre genera muchas
incertidumbres. Por lo general, las plantas de digestidon anaerobia tienen medicidn de variables
faciles de medir como el pH, la temperatura, la presion en el interior del reactory el flujo de biogas;
solamente el 10% de los reactores anaerobios para el tratamiento de efluentes industriales estan
equipados con medidores de DQO, COT, AGV, alcalinidad y composicidn de biogas (Spanjers y van

Lier. 2006).

Por lo general las plantas que tienen un controlador en tiempo real resultan ser estrategias de
control sencillas (controles ON/OFF), y las plantas de digestiéon anaerobia automatizadas tienen
una capacidad muy pequeiia ya sea de produccién de metano o de saneamiento de aguas, lo cual
las hace inviables para tener una mayor automatizacién de las plantas por los costos de
produccién. A pesar de estos problemas, se ha visto que el tener modelos sencillos ayuda a
mejorar notablemente el rendimiento de la planta, aumentando la productividad de metano o
mejorando la remocién de contaminantes en las aguas, ademas de resultar econdmicos y faciles

de implementar. Steyer et al. (2006) menciond que a pesar de la viabilidad de estrategias de



control complejas, las perturbaciones que se presentan a escala industrial no pueden ser
eliminadas, simplemente se puede disminuir su impacto en el sistema optimizando las variables
de interés en el proceso (Lardon et al., 2004). Durante la ultima década ha habido mejoras
significativas en el control automatico y en el sistema de monitoreo, y a su vez los sistemas de
control automadtico se han convertido en una herramienta factible para optimizar los procesos
anaerobios debido a desarrollos clave en el hardware de algoritmos de instrumentacién y control

de software.

Por la experiencia que se han tenido en reactores anaerobios que son controlados y
automatizados, se ha visto que el analisis individual de los acidos grasos volatiles es un parametro
importante para el diagndstico, optimizacién y control de procesos anaerobios. Casi toda la
informacién que se ha colectado de los acidos grasos es fuera de linea, es decir, a partir de técnicas
analiticas (espectroscopia, principalmente). Esto provoca una gran desventaja debido a que las
decisiones a partir de los datos obtenidos pueden estar retrasados con respecto a lo que estd
ocurriendo en el reactor (Latrille et al., 2015). Como respuesta a este problema, se han realizado
mediciones casi en linea usando infrarrojo (NIRS, por sus siglas en inglés) para la determinacion de
la concentracion de algunos 4cidos grasos (acetato y propionato, principalmente), pero todavia
existe cierto nivel de error en la prediccidén con respecto a las técnicas analiticas fuera de linea

(Ward et al., 2011).

1.6 Produccion de hidrogeno por fermentacion oscura en diferentes trabajos

Se han realizado diferentes trabajos en el tema de fermentacién oscura, principalmente en modo
discontinuo. Sin embargo, si se quiere escalar este tipo de procesos es necesario operar en modo
continuo. En estudios previos se ha visto que el reactor CSTR es el tipo de reactor que cumple con

las caracteristicas para llevar la produccién de biohidrégeno a escala industrial.

En la tabla 1 se muestran algunos trabajos en donde se ha producido biohidrégeno por
fermentacién oscura en modo continuo, y en algunos de estos trabajos se operd el reactor con

una estrategia de control.



Tabla 1 Produccion de hidrégeno en reactores continuos de tanque completamente mezclado

Sustrato Concentracion TRH (h) Productividad Estrategia de Referencia

de sustrato promedio control
(g/1) (Luz/Lreac/dia)
Glucosa 10 6 7.7 Sin control Zhang et
al., 2006
Glucosa 6.84 8 4.5 Sin control Shen et al.
2009
Agua 30 10 11.9 Sin control Davila-
residual Vazquez et
al. 2009
Glucosa 32 8 35.8 Sin control (Hafez et
al., 2010)
Glucosa 20 4 25.4 Controlador ~ Ramirez-
l6gica difusa  Morales et
al. 2015
Glucosa 20 6.1 23 Controlador Villa-
usando Leyva,

observadores 2016




2. Justificacion

La estrategia de control propuesta por Ramirez-Morales et al. (2015) fue implementada con éxito
en el trabajo de Zhang (2014). Sin embargo, esta estrategia deja muchas inquietudes debido a que
los observadores dan un estimado de lo que esta ocurriendo en el interior del reactor, el cual
puede ser inexacto en caso que se vean modificadas las condiciones de operacion (cambio en la
concentracién de sustrato en la entrada), ademas de requerir un modelo del sistema muy similar
a la realidad (dificilmente posible) para el correcto funcionamiento del algoritmo del control. Esto
hace que el controlador sea poco robusto en caso de implementarlo en un reactor productor de
hidréogeno que tenga una configuracion diferente. A pesar de las limitaciones, este trabajo deja un
buen antecedente para establecer las condiciones de operacién (concentracion, carga orgdnica y
TRH) donde el reactor se mantiene estable cuando alcanza el estado estacionario; sin embargo, se
sigue sin saber si bajo ciertas condiciones dadas, es posible alcanzar una maxima produccion de
hidrégeno. Por otro lado, la estrategia ED-TOC implementada por Moreno et al. (2006) aplicada
en reactores SBR aerobios da una informacidn valiosa en la deteccidon de maximos de una variable
de salida con la manipulacién de una variable de entrada (flujo de alimentacién), cambiando el
estado de la variable de entrada. Sin embargo, el realizar cambio de estados en el flujo de
alimentacién para maximizar una variable de salida no ha sido probado en un proceso de

fermentacion oscura.

Para justificar la existencia de los maximos en la productividad de hidrégeno se utilizé el modelo
desarrollado por Aceves-Lara et al. (2010); en este modelo la variable de salida es el flujo de
biohidrégeno del reactor (y), que estad relacionado con la concentracién de biomasa (X) y de
sustrato (S) en el interior del reactor. En lo que respecta a las variables de entrada se tiene la
concentracién de sustrato y el tiempo de retencidén hidraulico (TRH). Usando el modelo
parametrizado del sistema es posible encontrar el estado estacionario en un mapa entrada-salida.
Para ilustrar el comportamiento del sistema cuando se alcanza el estado estacionario, en la figura
3 se presenta una simulacion para una concentracion de entrada de glucosa de 15 g/I, con distintos

cambios escalonados en el TRH.
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Figura 3 Simulacion con concentracidn de sustrato constante 15 g/I

Si al inicio de la operacién del reactor se mantiene estable el TRH alrededor de 6 horas, lo que se
observara sera un incremento en la productividad de hidrégeno (figura 3C). Si en el siguiente
periodo de tiempo se disminuye el TRH a 5 horas, se incrementara nuevamente la productividad
de hidrégeno hasta que alcance nuevamente el estado estacionario. Sin embargo, si se sigue la
misma légica de disminuir el TRH (4.5 dias), como lo muestra la figura 3D lo que se observara en
la productividad sera ahora un decremento, y si se sigue disminuyendo aun mas, llegard el
momento en el cudl se corra el riesgo de un lavado. Sin embargo, si el operador se da cuenta a
tiempo y cambia el TRH a uno que se encuentre en una zona estable, el reactor se recuperara.
Esta simulacidn muestra que parece existir un TRH con el cual se alcanzaria un maximo en la

produccién de H..

Si esta simulacidn se realiza para diferentes TRH, diferentes concentraciones y se espera un tiempo
suficiente para alcanzar el estado estacionario, es posible construir un mapa entrada-salida en
estado estacionario con dos entradas (TRH y S;™) y una salida, el HPR. En la figura 4, se muestra el

mapa entrada-salida en estado estacionario a diferentes puntos de operacion.
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Figura 4 Mapa entrada-salida en estado estacionario

La figura del lado izquierdo es la superficie del mapa entrada-salida que se realizé resolviendo las
ecuaciones en estado estacionario para el modelo propuesto. La figura del lado derecho
corresponde a la relacidn entre el HPR y el HRT a diferente concentracion. La linea color azul
atraviesa los maximos encontrados a diferentes puntos de operacion. Esta gréfica da una
informacién muy importante porque siempre se encontrard un maximo en la produccién de H; en
estado estacionario dependiendo del TRH y S;™ con el que se esté operando. Nétese que el operar
con un TRH sumamente bajo (TRH<3.5) existe la posibilidad que el reactor presente un lavado

celular.

Volviendo a la figura 3, équé pasaria si en vez de mantener estable un TRH en un punto de
operacion, el reactor se opera con dos TRH que se encuentran entre el TRH 6ptimo? Lo que se
observaria serian maximos temporales en la produccion de hidrégeno, como se aprecia en la figura
5. Es un ejercicio similar al de la figura 3, pero para recuperar al reactor del posible lavado de
biomasa, se fija un TRH por arriba del valor donde ocurre el maximo de HPR. Después se alterna
entre dos TRH, uno por arriba y otro por debajo del 6ptimo (maximizante) de HPR. Lo que sucede

entonces es que la sefial de HPR alcanza maximos durante la etapa transitoria.
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Figura 5 Simulacion con concentracidn de sustrato constante 15 g/I. Variando el TRH

Justamente el objetivo de esta estrategia de control es encontrar maximos en la produccién de
hidrégeno intercalando entre un TRH bajo y un TRH alto. Es muy importante seleccionar los valores
de TRH adecuados, es decir, elegir un TRH bajo que no amenace al reactor con un lavado y un TRH

alto adecuado para que no exista una inhibicion de las bacterias por falta de sustrato.

A simple vista la deteccién de maximos resulta ser muy complicado debido a que en algunas
ocasiones un maximo puede ser confundido por un maximo local, sin embargo, la estrategia de
control propone parametros que toman la decisién en linea para saber cuando se ha encontrado

un maximo y es momento de realizar un cambio de estado.

En este trabajo se pretende implementar una estrategia de control automatico (Vargas, 2014) para
biorreactores que buscan la maximizacidn de una variable de interés a partir de tan solo la
medicion de esta variable, con conocimiento parcial del modelo matematico. Particularmente, se
ha demostrado tedricamente (a partir de un andlisis matematico usando un modelo) que es
posible maximizar la productividad de H2 en un fermentador oscuro manipulando tan solo la tasa
de dilucion y midiendo el flujo volumétrico y la composicion del biogas de salida. Ahora el reto
consiste en llevar a cabo la implementacién practica de este controlador para demostrar

experimentalmente su factibilidad.



3. Objetivos e Hipotesis

Disefiar e implementar una estrategia de control retroalimentado de dos niveles para
maximizar la produccidon de hidréogeno en un biorreactor operado en régimen
continuo

3.1 Objetivos particulares

Encontrar estadistica y cualitativamente la condicién de operacién éptima para maximizar
la produccidn de hidrégeno, tanto en un modelo matematico, como experimentalmente.
Calibrar los parametros del controlador en el modelo matematico para maximizar la
produccién de hidrégeno.

Encontrar eventos y patrones en la seial experimental de |la productividad de hidrégeno
para establecer una estrategia de operacion adecuada.

Proponer mejoras en la estrategia de operacién y control originales para ser

implementados experimentalmente.

3.2 Hipotesis

Realizar cambios entre dos valores de TRH por arriba y por debajo del TRH éptimo
maximizara temporalmente la productividad de hidrégeno.

La sefial de hidrogeno descrita en el modelo matematico describe la realidad del proceso
experimentalmente.

Con la correcta calibracidn de los parametros del controlador de dos niveles, se detectaran

eventos de interés en la sefial de hidrégeno (mdximos y minimos).



4. Metodologia

En esta seccion se describirdn de forma detallada los diferentes experimentos para la
implementacion del controlador de dos niveles en un reactor de fermentacion oscura productor
de hidrdgeno. Las primeras dos partes de la metodologia describen el sistema de estudio (reactor
CSTR) y el funcionamiento del controlador de dos niveles. La tercera parte de la metodologia habla
de lajustificacién del uso de cuatro condiciones de operacidn a probar tanto en simulaciones como
en la etapa experimental. Finalmente, los ultimos dos puntos de la metodologia hablaran de la
implementacion del controlador de dos niveles aplicado en simulaciones utilizando el modelo de
Aceves-Lara et al. (2010) y las propuestas de mejora en la estrategia de operacion y control

originales con base a lo observado en la etapa experimental y en las simulaciones.

4.1 Descripcion del sistema

El sistema a estudiar es un reactor agitado en modo continuo (CSTR) de 1.25 | con un volumen util
de 0.9 |, equipado con un controlador EZ-Control (Applikon Biotechnology). El controlador EZ-
Control es untablero de control donde se regula la velocidad de agitacién en el interior del reactor
(100 rpm), la temperatura (35°C + 1°C) y el pH (5.5). Para mantener el pH sobre este valor se
utilizaran soluciones de NaOH 3M y HCL 2M en caso que el reactor se acidifigue o aumente su
alcalinidad, respectivamente. Se establecera una estrategia ON/OFF en el controlador de nivel del
reactor para mantener constante el volumen. El caudal de alimentacién es suministrado por una
bomba peristaltica (Masterflex). Para el desarrollo experimental, se utiliza glucosa como sustrato

manteniendo constante la concentracién (20 g/l).

En el modelo matemadtico de reactor (etapa de simulaciones), se tomaron las mismas bases de

disefio con respecto al esquema experimental real.
Sistema en linea de adquisicion de datos

El flujo de hidrégeno es medido a la salida del reactor usando un medidor de flujo Ritter con un
volumen de 18.5 ml. La composicion de hidrégeno se determina con un analizador en linea HY-
OPTIMA 102 modelo 700 (H2scan). Para conectar el sensor de hidrégeno, el medidor de flujo Ritter
y la bomba de alimentacion a la computadora se utiliza un dispositivo DAQ modelo NI USB-6008
(National Instruments), conectado a un puerto USB de una computadora personal. El controlador

automatico del proceso esta desarrollado en LabVIEW (National Instruments).



En la figura 6, se muestra un diagrama del montaje experimental del reactor a utilizar.

8]
Biocontrolador
'

Effuente (—’

| E

i

Bomba de alimeniacién

L.- semsor de nivel

L.-sensor de temperatura

1 .- sensor de pH
i

LR S

Figura 6 Montaje experimental del reactor de fermentacion oscura productor de H2

4.2 Descripcion del controlador de dos niveles

Como se ha mencionado en secciones anteriores, el controlador considera una sefial de medicién
de salida y(t) —flujo de hidrégeno- que varia con respecto al tiempo. La figura 7 es un grafico que

muestra todos los parametros del controlador.
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Figura 7. Pardmetros del controlador



El algoritmo considera mediciones de la sefial y(t) [flujo de hidrégeno]. A continuacidn se explica

la funcién de cada parametro del algoritmo de control.

1) yk: Es la medicion de la sefial y(t) al tiempo t = kT. Es la seial de la produccidn de hidrégeno.
2) ok: Es una seinal que esta definida por dos valores: -1 y 1. Representa la deteccidn del evento.
Esta sefal cambia cuando se detecte un nuevo evento.

3) Yi*: Realiza una estimacion del maximo global y*; esta estimacion se basa en la deteccion del
ultimo maximo registrado. Es decir, esta medicién jamas se establecera en un valor, al contrario
estd en funcién del tiempo.

4) yi*“P: Mantiene el seguimiento del ultimo maximo de la sefial de salida y« (sefial de hidrégeno).
V" = max(ye1’*F, yk) es un maximo que esta en funcién de la sefial de hidrégeno que se esta
midiendo en el momento y del ultimo méaximo registrado.

5) y'"x: Mantiene el seguimiento de Gltimo minimo de la sefial de salida yi. y™x esta representada
con la siguiente expresion: yi™ = min(y«.1™, yi). Basicamente, es el mismo principio que y:***.

6) Y: Sirve para detectar el minimo local y el maximo local. Dependiendo de la fase en la que se
encuentra el controlador, denotada por vk, Y« se definira de manera diferente. El valor de ()« esta
en funcion del tiempo. Esto indica que { determinara cuanto tiempo se tardara o en realizar su

cambio de régimen.

e Cuando v=F, Lszf(yi"f — y)dt, ( Yk tomard valores negativos)

e Cuandovi=T, Y=[(yS*P — y)dt (Y« tomard valores positivos)

7) Ck: Mantiene un seguimiento del tiempo desde la deteccion del dltimo evento.

De las variables mencionadas, las variables fundamentales para la comprensién del controlador
son: y*“P, y™y i El “evento” es detectado después de haber llegado a un méximo. El error en el
maximo estd definido por ex= y*“P« — yi, fisicamente es la diferencia entre la diferencia de la seial
de seguimiento del dltimo maximo y la medicién actual. Este error sélo es positivo. Este error se
ird acumulando debido a que el error es una integral. Se sabra que se ha llegado a un maximo

cuando Y alcance el valor de P, pardmetro establecido por el usuario.



Por otro lado, cuando yx decrece, el error por ex= yx — yi, disminuye y este error negativo se
acumula debido a que el error esta definida por una integral. Cuando (xalcance el valor de (™ —

establecido por el usuario-, se determinara que se habra llegado a un minimo.

Tmin Y Tmax son los tiempos minimo ¢ maximo en el cual ok puede permanecer en un valor. Es
decir, 0k no se va a reiniciar si no ha pasado un T, y cambiarad siempre que se pase el limite de

tiempo establecido por Tmax.

Si el controlador opera adecuadamente, esta seial de salida eventualmente alcanzara un maximo,
expresado como y*. Sin embargo, después de alcanzar el maximo, eventualmente empezard a
decrecer. El propdsito de este controlador es detectar el evento cuando y(t)=y* (mdxima

produccién de hidrégeno en la salida del reactor), solo considerando la misma medicidn de salida

y(t).

4.3 Condicion de operacion éptima

Como se ha mencionado anteriormente, se utilizdé el modelo de un CSTR productor de hidrégeno
desarrollado por Aceves-Lara et al. (2010). Es muy importante seleccionar los valores de TRH
adecuados, que pasen por el TRH éptimo. El TRH éptimo es desconocido para el operador y va a
ser diferente dependiendo de la condicién de operacién (cambio de concentracidon y composicién
de sustrato a lo largo del tiempo). La deteccidn de maximos resulta ser muy complicada debido a
gue en algunas ocasiones un maximo puede ser confundido por un maximo local o ruido en la
sefial. Sin embargo, la estrategia de control trata de minimizar estos errores en la toma de

decisiones calibrando los parametros mencionados en la seccion anterior.

En la primera etapa, se simuld el modelo y la estrategia de control en el programa Matlab. Se
evaluaron 4 condiciones de operacién para el reactor. Cada condicidn tiene un par de TRH, uno

alto y uno bajo. En la tabla 2 se presentan las condiciones de operacién a evaluar.

Tabla 2 Condiciones de operacion principales

Condicion Concentracion TRH bajo (h) TRH alto (h)
(/1)
| 20 3.5 6
] 20 3.5 8
1l 20 3 5
v 30 5 7




El objetivo de elegir estos pares de TRH (condiciones de operacion) fue evaluar el comportamiento
del reactor en condiciones extremas (TRH muy pequefios y muy grandes) y condiciones que de
acuerdo a la literatura tienen alta productividad de hidrégeno (Ramirez-Morales et al. 2015; Zhang

2014).

La concentracién y la composicion de sustrato durante la primera etapa de simulaciones en Matlab
se mantuvieron constantes; en este caso, el sustrato fue glucosa con una concentracion de 20 g/I.
Una vez teniendo las cuatro condiciones de operacidén, se realizé un andlisis de varianza y una
prueba cualitativa (observando patrones en la sefial de productividad) para comprobar qué pareja
de TRH maximiza la produccion de hidrégeno pero también mantiene estable el reactor. En la
segunda etapa de simulacidn se utilizaron las mismas condiciones de operacidén, pero se cambio la
concentracion de sustrato (glucosa) durante cada dia, variando las concentraciones entre 10 a 30
g/l, esto con el fin de comprobar qué condicion de operacidn resulta ser mas robusta ante esta
perturbacién de concentracion de entrada. Se simuld un tiempo de operacién del reactor de 7

dias.

Para la etapa del reactor experimental, el objetivo principal fue validar la hipdtesis de la existencia
de maximos en la produccion de hidrégeno durante las etapas transitorias, es decir, durante los
choques de carga organica, ademas de realizar una comparacién entre la seial de hidrégeno
experimental con respecto a la del modelo de Aceves-Lara et al. (2010). Una vez validada la
hipdtesis, se propusieron posibles cambios en la estrategia de control original. En la etapa
experimental, se utilizaron las mismas condiciones de operacidon probadas en el modelo
matemadtico en simulacién. Para esta etapa, se mantuvo constante la concentracién de sustrato
(20 g/1) durante todas las pruebas. No se realizaron experimentos cambiando la concentracion de

sustrato. La duracion de cada condicidn de operacion fue de alrededor de 15 dias.

En la siguiente etapa experimental, se probaron diferentes tiempos de residencia hidraulica (TRH)
con el fin de comprobar la existencia de patrones en la sefial de hidrégeno después de realizar
choques de carga organica no definidos, es decir, sin repetividad entre los TRH bajos y TRH altos.
Estas condiciones solamente fueron utilizadas en la etapa experimental. En la tabla 3 se muestran

los diferentes TRH probados durante esta etapa.



Tabla 3 TRH sin repetividad

TRH (h)  Concentracion Duracion

(g/1) de TRH (h)
5 20 23
3 20 23.6
8 20 73.1
4 20 16.5
6 20 30.2

4.4 Controlador de dos niveles aplicado al el modelo de biohidréogeno

El algoritmo original del controlador de dos niveles se implementé en el modelo de Aceves-Lara
et al. (2010). Se determind la mejor combinacion de los parametros del controlador (Tmin, Trmax
Wsuo, Ying) Y S€ demostro la robustez de los parametros del controlador cuando se haimplementado
en un sistema biolégico. Se partid de pardmetros base o por “default” del controlador y a partir
de ellos se realizaron diferentes combinaciones aleatorias, debido a que no existe una metodologia
en trabajos anteriores acerca de la calibracién de estos pardmetros. Finalmente, para establecer
los valores 6ptimos de los parametros del controlador se realizé una ANOVA de una sola variable
para comprobar si existe una diferencia significativa entre las diferentes combinaciones de
parametros del controlador. En esta etapa de la experimentacion se utilizé la mejor condicién de

operacion de pardmetros hidrdulicos encontrado en los puntos anteriores.
En la tabla 4 se muestran las diferentes condiciones de los parametros del control a evaluar.

Tabla 4 Condiciones de operacion en las simulaciones

Parametros | ] ] v \' Vi Vil
del
controlador
Weup 1.5 3 1 1.5 1.5 1 3
Wing 0.83 1.66 0.41 0.83 0.83 041 1.66
Tmax (h) 18 18 18 36 9 9 36

Tmin (h) 1 1 1 2 0.5 0.5 2




4.5 Planteamiento de mejoras en el controlador de dos niveles

Una vez que se obtuvo informacién de cémo se comporta la produccién de hidrégeno tanto en el
modelo como en la etapa experimental fue necesario analizar el controlador de dos niveles y de
ser necesario replantearlo, tomando como base la estrategia de control original. En esta etapa se

plantearon las posibles mejoras en la estrategia de operacidon como en la estrategia de control.

Se realizaron diagramas de flujo donde se plantearon las estrategias de control, ademas se realizé
un andlisis de cémo podria comportarse la estrategia ante algin evento que provoque alguna

perturbacién en el sistema.



5. Resultados

En la primera seccion de los resultados se utiliza el modelo desarrollado por Aceves-Lara et al.
(2006) para determinar la mejor condicién de operacién, tomando como base cuatro condiciones
propuestas. Se determind qué condicidon de operacién fue la mas estable y cual maximiza el flujo
de hidrégeno. Primero se probé manteniendo constante la concentracidn de sustrato y después
variandola durante cada dia. Posteriormente se estudié el efecto de los parametros del
controlador en la produccién de hidrégeno. Para la seccion 5.2 se buscaron patrones en la seiial
experimental real del reactor productor de hidrégeno, considerando las condiciones de operacién
propuestas en la etapa de simulacién. En la seccidon 5.3 se comprobd el comportamiento de la
sefial de hidrégeno durante los choques de carga organica utilizando diferentes TRH. Esto ayuda a
definir la estrategia de operacion a seguir en el reactor. Finalmente, en la seccidn 5.4 se replantea

el controlador de dos niveles original.

5.1 El simulador numérico de Matlab

El simulador utilizado en Matlab relaciona el modelo de Aceves-Lara et al., 2010 con el algoritmo
de control desarrollado por Vargas (2015). En el simulador se pueden modificar diferentes
variables de entrada como la concentracion de sustrato, concentracion de biomasa dentro del
reactor, concentracion de acidos grasos volatiles, coeficientes de transferencia de masa, etc. Por
lo general, los valores que el usuario modifica son los parametros del controlador (Tmin, Tmax, Wsuo,

Yin) y los pardmetros hidraulicos (TRH alto y TRH bajo).
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Figura 8 Resultados de la simulacién numérica

La figura 8 muestra un ejemplo de los resultados que proporciona el simulador numérico al operar
con un TRH bajo de 4 y un TRH alto de 5.5. La grafica A corresponde al flujo de hidrégeno, mientras
que la B corresponde a los cambios de TRH realizados durante la simulacién del proceso. Nétese
que al ser la concentracion de entrada constante, el sistema alcanza un equilibrio cuasi

estacionario alternando entre un TRH alto y uno bajo.

Recordando la figura 4 que describe la produccién de H; en estado estacionario. Esta también
podria servir para operar el reactor. Si se conociera la concentracidn de sustrato en el influente en
cada momento del tiempo, podria fijarse el TRH adecuado que maximizaria la produccién de H; si
esta concentracidon se mantuviera constante. Por lo tanto, se podria decir que existe una funcién
TRHopt(S1in) que relaciona el TRH éptimo con la concentracion de glucosa en la entrada y que
maximiza la produccién de H,. Si fuera posible conocer en todo momento esta concentracion y
esta funcién también se conociera, se podria implementar un controlador que la usara para
establecer el TRH ideal. La linea azul es el resultado de una simulacidn usando este controlador
ficticio, y puede usarse como referencia para verificar la operacidn del controlador de dos niveles

propuesto.



5.2 Controlador de dos niveles aplicando el modelo de produccion de
biohidrégeno

Durante esta etapa, se determind usando método estadistico qué condicion de operacién es la
6ptima para la operacién del reactor, primero manteniendo la concentracidén constante y después
variando la concentracion de sustrato cada dia. Para ambos casos, la condicidon de operacién
6ptima fue la que tiene un TRH bajo de 3.5 horas y un TRH alto de 6 horas. Para comprobar lo visto
estadisticamente, se determind de forma cualitativa cuanto tiempo tarda cada evento en ocurrir
para las 4 condiciones de operacién. La condicidn de 3.5 horas y 6 horas volvié a ser la condicién
de operacién éptima para operar el reactor tanto a concentracion constante como variable. Para
encontrar qué parametros de control son los adecuados para este proceso, se determind
estadisticamente y se comprobd la robustez de los parametros del controlador variando la

concentracion del sustrato.

5.2.1 Deteccion del TRH éptimo con concentracion constante aplicada en el
modelo

En esta primera etapa se utilizé el modelo de Aceves-Lara et al. (2010); este modelo considera que
el sustrato se va a degradar por completo en los demas subproductos, y la produccion de éstos
solo depende de la tasa de degradacion del Unico sustrato. Estas suposiciones no reflejan lo que
ocurre en la realidad, pero utilizar un modelo matematico de un sistema resulta ser una
aproximacioén acertada al estudio de un proceso biolégico, previo a la operacién experimental del
mismo. Para determinar la mejor condicidn de operacidon (compuesta por un TRH alto y un TRH
bajo), se simuld con cada condicién de operacién para determinar qué condicion de operacién da
una mayor productividad, asi como una mayor estabilidad en el sistema, primero sin variar la
concentracidén de sustrato, manteniendo una concentracion de 20 g/l durante los 7 dias de
simulacién. Se decidié mantener valores por debajo de 45 g/| de glucosa debido a que, de acuerdo
a Eker et al. (2016), un exceso de glucosa (> 45 g/l) provoca inhibicion por sustrato. Sin embargo,
el modelo planteado propone que la tasa de crecimiento de los microorganismos sigue una
cinética tipo Monod, lo cual no considera la inhibicién por sustrato. Cuando se realizaron
simulaciones por arriba de 45 g/l la produccion relativa es mayor al 100%, es decir, se tiene una

conversion total de la glucosa a hidrégeno, lo cual es poco probable.



Debido a que la simulacidn fue hecha para proporcionar un dato cada 5 minutos, para realizar el
analisis estadistico se realizd un promedio de la productividad por dia. En la figura 9 se muestra
el promedio de productividad de las cuatro condiciones de operacidon durante el tiempo de

simulacion.
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Figura 9 Productividad promedio de las condiciones de operacion

Durante gran parte de la operacion del reactor, la condicién | fue la condicidn que mantuvo una
productividad con poca variacién a lo largo del tiempo. En los primeros cuatro dias, las condiciones
de operacion |, Il y Il mantuvieron un promedio de 19 |H,/leac/dia aproximadamente. La condicién
IV durante toda la simulacién tuvo la productividad mds baja. Para el dia 2 y 5 se tiene una
disminucién de la productividad en todas las condiciones de operacién. Sin embargo, cada
condicién de operacién tiene una respuesta diferente. Por ejemplo, la condicién IV tiene una
menor productividad, ademas de tener una recuperacion mas lenta con respecto a las demas
condiciones. La baja de productividad y un tiempo de recuperacién prolongado confirma que la
pareja de TRH que se utilizé en la condicidn IV, no se encuentra en el rango del TRH éptimo en

donde se la produccién de hidrégeno se maximiza.

En el caso de la condicidn Il (TRH bajo 3 horas y TRH alto 5 horas) la mayor parte de la simulacion
mantiene una tendencia estable, incluso en el dia cuatro se mantiene una mayor productividad
que la condicién [; para el dia 5 disminuye la productividad, pero ya no recupera la productividad
con la que iba operando los primeros dias. Estar operando con dos TRH relativamente bajos y con
una diferencia pequefia entre ambos TRH provoca que se mantenga una productividad promedio,

pero se ve afectado por perturbaciones facilmente. Weedermann et al. (2015) sugieren la



existencia de diferentes puntos de equilibrio en un sistema, ambos estables, siendo uno de ellos
no deseado. Para la condicion de operacidn Ill, durante el dia 5 es muy probable que las
trayectorias hacia los puntos de equilibrio cambiaron y beneficiaron al punto de equilibrio “no
deseado”, logrando asi que no se alcanzara la productividad promedio que se habia logrado en

dias anteriores.

Las condiciones | y Il mantienen una mejor estabilidad, ademds de maximizar la productividad de
hidrégeno. La condicién de operacién Il es la que alcanza una mayor productividad de hidrégeno,
pero no es la mas estable, siendo la condicidon | la que alcanza una mayor estabilidad durante la
operacion. Estas condiciones de operacién logran maximizar la produccion de hidrégeno debido a
que los TRH utilizados se encuentran dentro del rango del TRH 6ptimo. En la tabla 5 se muestran
las productividades promedio para cada condicién de operacion durante los 7 dias, asi como su

respectiva desviacién estandar.

Tabla 5 Media y desviacion estdndar de las productividades

T Media HPR (Lu2/Lreac/dia)
(dias) Condicibn  Condicion  Condicién  Condicidn
| I n v

1 20.10+0.49 19.71+0.95 19.35+0.62 17.74+1.86
2 19.2640.42 19.16+0.83 19.25+#0.59 16.72+2.21
3 19.3840.40 19.63+1.06 19.60+0.75 17.75+1.79
4 19.44+0.42 19.98+0.90 19.711+0.63 17.22+1.98
5 18.92+0.40 18.91+0.89 18.95+#0.56 16.97+1.85
6 19.56+0.51 19.45+1.07 18.95+0.68 18.26+1.54
7 19.99+0.42 20.07+0.89 19.244+0.54 17.92+2.00

La desviacién estandar en este sistema es una medida para determinar qué tan estable es el
proceso; entre menor sea la desviacion estandar, mayor es la estabilidad del sistema. Cambios en
la poblacion de biomasa, o un incremento o decremento de compuestos secundarios de la
fermentacién oscura (concentracién de acidos grasos), son factores que pueden afectar la
productividad de hidrégeno y con ello la desviacidon estandar en un periodo determinado de
tiempo. De acuerdo a la media y a la desviacién estandar, la condicién | (TRH alto 6 horas y TRH

bajo 3.5 horas) es la mas apropiada para la operacion del reactor. No es la condicidon que produce



mas hidrégeno, pero es la condicidn que tiene la desviacion estdndar mas pequefia con respecto
a las demas condiciones de operacidn. Esto comprueba lo demostrado en el trabajo de Zhang
(2014), donde se determind que al operar un reactor productor de hidrégeno entre 3.5hy 6 h se
alcanza la maxima productividad de hidrégeno. La condicion de operacidn Il es la condicidon que
produce mads hidrégeno pero presenta inestabilidad en la sefial de hidrégeno; sus desviaciones
estdndar son muy similares la condicién lll. La condiciéon IV es la condicidn que presenta una mayor

inestabilidad en el proceso, ademds de que no se logra maximizar la productividad de hidrégeno.

Se realizd la prueba estadistica de ANOVA de un factor tomando como hipétesis nula que no existe
diferencia significativa entre el promedio de productividades de las cuatro condiciones de
operacion y como hipdtesis alternativa que en al menos una condicién de operacion si existe una
diferencia significativa entre el promedio de las productividades. El resultado de esta prueba
rechazé la hipdtesis nula y aceptd la hipdtesis alternativa. El resultado es ldgico si se considera la
productividad y la desviacién estdndar. En ellas se aprecia claramente que la condicién IV es la
condicién que tiene una menor productividad de hidrégeno, aunque desde el punto de vista
operacional es viable operar con esta estrategia de operacidn ya que no existid un riesgo de lavado
en el reactor. De las condiciones de operacién que tienen similitud entre si (I, Il y lll), una forma de
determinar qué condicién de operacién es mejor es a partir de su media y desviacion estandar,
siendo la condicion | (TRH bajo 3.5 hy TRH alto 6 h), la que cumplid los dos requisitos: 1) maximizar
la productividad de hidrégeno 2) mantener durante la operacidn del reactor cierta estabilidad,
cosa que no ocurre con la condicién Il y lll, las cuales tardan mds en estabilizarse después de una

perturbacion.

5.2.2 Deteccion del TRH optimo con concentracion variable aplicada en el
modelo

El objetivo de esta segunda etapa fue volver a encontrar la condicién de operacidon dptima entre
las cuatro condiciones propuestas, pero durante cada dia se cambid la concentracidn de sustrato,
iniciando con una concentracién de glucosa de 20 g/l en el dia 1, hasta alcanzar una concentracion
de 30 g/l. Como en la etapa anterior, se realizé un promedio de la productividad por dia, para
verificar el comportamiento a lo largo de los 7 dias en las cuatro condiciones. En la figura 10, se
muestra el promedio de productividad de las cuatro condiciones de operacidn con cambios en la

concentracién de sustrato durante el tiempo de simulacion.
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Figura 10 Productividad promedio de las condiciones de operacion

En la figura 10 se aprecia que cada punto es el promedio de un dia de operacion a diferente
concentracion de glucosa. La productividad promedio entre la condicion I, Il y Il fue similar
durante los primeros 4 dias de operacion; durante estos dias resulta complicado seleccionar qué
condicién de operacién es la optima para una mayor produccion de hidrégeno. Las
productividades son similares porque los puntos de operacidon dptimos para concentraciones
menores a 20 g/l se encuentran dentro del rango de los TRH seleccionados en las condiciones |, Il
y lll. Esto no ocurre para la condicidn IV; TRH grandes (mayores a 5 h) con concentraciones bajas
de sustrato no maximizan la productividad de hidrégeno; esto se debe a que la produccién de
hidrégeno es proporcional a la carga organica de sustrato. Altas cargas organicas durante cortos
periodos de tiempo propician la formacidn de acidos grasos como el acético y butirico (Arooj et al.

2008).

Como se aprecia en la figura 10, durante el dia 4 se alimenta con la menor concentracién de
sustrato y al dia siguiente (dia 5) se incrementa el sustrato a la maxima concentracién. Durante
esta etapa de perturbacioén, la condicién I, Il y IV son las que logran recuperarse de este choque de
carga orgdanica, mientras que la condicidn Ill no recupera la productividad de dias anteriores; esto
se debe a que la condicién Il tiene TRH “bajos” y al recibir cargas organicas altas favorece que las
trayectorias del sistema no Illeguen al punto de equilibrio deseado, contrario a esto, esta condicién
de operacidn beneficia a algun posible segundo punto de equilibrio, en el cual la productividad de
hidrégeno sera menor. Para la condicidon 1V, cargas organicas altas favorecen la productividad de

hidrégeno. Cambiar la concentracién de sustrato hace que el punto de operacién dptimo donde



se maximiza la productividad cambie; en este caso resulta ser beneficioso para la condicion IV

debido a que el punto de operacidén éptimo se encuentra entre los dos TRH de la condicién IV.

Para el dia 6 se disminuyé nuevamente el sustrato. En este caso, la condicién Il vuelve a
incrementar su productividad pero tiene una pendiente menor con respecto a la condicién |I; el
incremento de la productividad resulta ser un buen indicio de una recuperacién del reactor,
incluso alcanza productividades mayores con respecto al dia 2 cuando se estaba alimentando con
la misma concentracion. Como es de esperarse, la condicién IV disminuye su productividad debido
a que la pareja de TRH que utiliza esta condicion de operacién no se encuentra dentro del rango

de TRH 6ptimo para concentraciones menores de 30 g/I.

Finalmente, para el ultimo dia, cuando se vuelve a disminuir la concentracién de sustrato, la
productividad de las condiciones | y Il disminuye con una pendiente similar, pero en el caso de la
condicidn IV la caida es mayor. La disminucién de la productividad se relaciona con la disminucién
de sustrato y biomasa en el interior del reactor. En el caso de la condicién Ill, la productividad se

mantiene estable con respecto al dia anterior.

A pesar que existen diferencias entre las condiciones de operacion, cuando se regresa al punto de
operacion original, todas las condiciones tienden a regresar a su estado estable original;
demostrando de forma cualitativa que las condiciones de operacién seleccionadas no tienen
regiones de inestabilidad. Esto se debe principalmente a que el modelo seleccionado es muy
limitado a lo que ocurre en el interior del reactor. En la tabla 6 se muestran las productividades
promedio para cada condicién de operacién durante los 7 dias, asi como su respectiva desviacidn

estandar.

Para este procedimiento también se utilizd6 un método estadistico (analisis de varianza
unifactorial) para determinar si existe alguna diferencia significativa entre las cuatro condiciones
de operacidn y asi sea posible seleccionar el que resulta mejor para utilizar en el reactor bioldgico.
Después de realizar la prueba ANOVA se determind que no existe ninguna diferencia significativa
entre los tratamientos. Como en la experimentacién anterior, es posible utilizar todos los
tratamientos para operar el reactor sin riesgo de sufrir un lavado. Sin embargo, es posible
determinar qué condicidn resulté ser mejor con respecto a las demas si se revisan las desviaciones
estandar, ya que al tener una desviacién menor, existe una mayor estabilidad en el proceso; esto
quiere decir que el proceso se ve menos afectado por alguna perturbacidn externa (cambio de

concentracién de sustrato). En este andlisis la condicidn | resultd ser la mejor durante gran parte



de la operacién y sera la condicidn de operacién que tendra un mayor rendimiento y produccion

de hidrégeno.

Tabla 6 Media y desviacion estandar de las productividades, cambiando la concentracion inicial

Sin T Media HPR (LH2/Lesc/dia)

(g/l)  (dias) Condicion  Condicién  Condicién  Condicién

| ] [l v

20 1 19.46+0.38 19.29+0.80 19.14+0.68 18.04+1.62
25 2 23.71+1.75 23.43+1.88 23.16+1.71 22.08+2.29
15 3 15.08+1.77 15.30+2.62 15.49+2.48 11.78+1.91
10 4 9.46+1.11 9.56%+1.33 9.57+1.41  8.34+1.07
30 5 20.98+6.73 23.701+6.22 12.06%1.95 22.93+5.82
25 6 25.75+1.37 25.3912.10 20.69%+2.62 21.28+3.03
20 7 20.30+1.25 20.06%1.67 20.32+1.51 17.91+1.87

5.2.3 Determinacion cualitativa de eventos en la seiial para encontrar la
condicion de operacion optima a concentracion constante

Otra forma para determinar qué condicidon de operacidon es mas conveniente es verificando de
forma cualitativa cuanto tiempo tardan las condiciones de operacidn en alcanzar un maximo o
recuperarse después de una perturbacion. Para la primera prueba donde se mantiene constante
la concentracion de sustrato, el comportamiento de la sefial de hidrédgeno es practicamente igual
en todas las condiciones de operacion, teniendo la forma de una sefial oscilatoria, como se

muestra en la figura 11.
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Figura 11 Comportamiento de la sefial de hidrégeno en la condicién de operacion IV

La linea color rojo indica la produccidn de hidrégeno variando el TRH con la estrategia de control
de dos niveles; esta sefial, al igual que la linea azul (produccién ideal de hidrégeno), mantiene una
tendencia, debido a que la concentracién de glucosa se mantuvo constante durante toda la etapa
de experimentacion. Los apenas perceptibles valles y picos en la tendencia de ambas sefiales se
deben a un AS;, de 1.5 g/l de glucosa que se programa en el simulador; al agregar esta variable se
supone que el mezclado de sustrato que entra al sistema no es perfecto y tiene incrementos o

decrementos de acuerdo a ese delta.

Como la seial tiene la misma tendencia en las cuatro condiciones de operacion, se analizé una
muestra de los eventos ocurridos en una etapa la simulacién (dia 1-1.4). La tabla 7 muestra los
eventos mas representativos que ocurrieron en las cuatro condiciones de operacién. La condicidon
[, Iy IV tuvieron comportamientos similares, es decir, se pudieron detectar los mismos eventos
durante estas tres condiciones; en cuanto a la condicién Ill, presentd inestabilidad y diferentes

eventos con respecto a las demas condiciones de operacidn.



Tabla 7 Eventos registrados para cada condicion de operacion

Condicion Duracién Productividad
de del promedio TRH (h) Evento
operacion evento (Ln2/Lreac/dia)
44 min 18.51 6 Tiempo de recuperaciéon del reactor
después del cambio de TRH bajo a alto
2h15 19.57 3.5 Tiempo de operacién estable con TRH alto
Condicion | min hasta el cambio de TRH alto a TRH bajo
29 min 18.77 35 Recuperacion del reactor
3h 19.73 6 Tiempo de operacion estable con TRH bajo
hasta el cambio de TRH bajo a alto
1h 19.78 6 Maximo detectado
14 min 16.47 8 Tiempo de recuperacién del reactor
después del cambio de TRH bajo a alto
1h45 19.07 3.5 Tiempo de operacion estable con TRH alto
Condicion I min hasta el cambio de TRH alto a TRH bajo
30 min 18.17 3.5 Recuperacion del reactor
2h16 18.80 8 Tiempo de operacidn estable con TRH bajo
min hasta el cambio de TRH bajo a alto
45 min 19.26 8 Maximo detectado
1h45 19.58 5 Tiempo de recuperacién del reactor
min después del cambio de TRH bajo a alto
3h 19.95 3 Tiempo de operacién estable con TRH alto
Condicion Il hasta el cambio de TRH alto a TRH bajo
1h45 17.98 5 Tiempo de operacion estable con TRH bajo
min hasta el cambio de TRH bajo a alto
5h15 19.86 5 Maximo detectado
min
30 min 17.60 7 Tiempo de recuperacion del reactor
después del cambio de TRH bajo a alto
2h16 19.31 3 Tiempo de operacién estable con TRH alto
Condicion IV min hasta el cambio de TRH alto a TRH bajo
15 min 18.14 3 Recuperacion del reactor
3h 19.24 7 Tiempo de operacion estable con TRH bajo
hasta el cambio de TRH bajo a alto
1h30 19.92 7 Maximo detectado

min




Durante esta prueba, se analizo la etapa de recuperacién del reactor después de haber cambiado
de TRH bajo a TRH alto en todas las condiciones de operacidn. Se comprobd que la condicidon Il es
la que tiene una recuperacién mas rapida, sin embargo la productividad promedio es baja con
respecto a las demas condiciones de operacién. La condicién | (TRH bajo 3.5 TRH alto 6 horas) se
recuperd rapidamente, ademas que no se ve afectada la productividad durante ese periodo de

transicion.

Durante la etapa de estabilidad del sistema en TRH alto, la condicion de operacién lll es la
condicién que mas durd operando con TRH alto (5 horas); las demas condiciones de operacion

duraron aproximadamente 2 horas en un TRH alto.

Para la etapa del tiempo de recuperacion del reactor o “adaptaciéon” cuando se hace el cambio de
TRH alto a bajo, el tiempo fue menor con respecto al tiempo de adaptacién de TRH bajo a TRH
alto; durante la operacién de TRH alto, la concentracién de biomasa tiende a disminuir. Por otro
lado, disminuir el TRH (aumentar el flujo de alimentacion de sustrato), provoca una mayor
concentracion de biomasa, logrando una adaptaciéon mas rapida al TRH bajo durante las primeras
horas de operacion. La condicién IV (TRH bajo 5 horas y TRH alto 3 horas) tuvo un periodo de

adaptacidon mas corto con respecto a las demas condiciones.

Cuando el reactor operé con un TRH bajo, la condicién de operacion | duré mas tiempo operando
en este estado, ademds que su productividad resulté ser la mas elevada con respecto a la condicion
IIl'y IV. El operar mds tiempo y producir mds hidrégeno, indica que la combinacién de TRH
seleccionados para la condicion | es la que le da mds robustez al sistema a pesar de perturbaciones
en la biomasa como es el cambio de flujo de alimentacidn de sustrato. La condicién Ill mantiene
una baja productividad con respecto a las demdas condiciones. Como se ha visto anteriormente,
utilizar valores de TRH demasiado bajos no propicia la maximizacidon en la productividad de

hidrégeno.

Se observd que para que exista una mayor produccién de hidrégeno es necesario tener un TRH
alto, suficientemente largo como para lograr que la biomasa logre degradar la mayor parte del
sustrato acumulado y se evite un exceso de sustrato en el sistema, es decir, el tiempo suficiente

para que el reactor se estabilice.

En este experimento se comprobd que la condicion de operacidon | maximiza la productividad de

hidrégeno, ademas de tener tiempos cortos de estabilizacion del reactor. La determinacién de la



condicién | como la mejor opcidn para operar el reactor coincide con lo predicho en las pruebas

estadisticas.

5.2.4 Determinacion cualitativa de eventos en la seiial de hidrégeno para
encontrar la condicion de operacion optima a concentracion variable

Para determinar qué condicién de operacion tiene una mejor respuesta en el sistema, se vario la
concentracién de sustrato cada dia y se probd esta variacién con las cuatro condiciones.
Determinar cuanto dura cada evento de forma cualitativa ayuda a encontrar qué condicién de
operacion resulta ser robusta ante una perturbacién externa. Ademas ayuda a encontrar los
tiempos en donde ocurren eventos de interés como mdaximos, minimos, en la productividad de
hidréogeno, ademds del tiempo de estabilizacion del reactor después de un choque de carga
organica, entre otros. En la figura 12 se muestra cada condicién de operacion cambiando la

concentracioén a lo largo del tiempo.
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Figura 12 Comportamiento de la sefial de hidrégeno para cada condicion de operacion cambiando la concentracion
inicial de glucosa

En este grafico ocurre un fendmeno muy interesante. Recordemos que la linea color azul
representa la produccién de hidrégeno si se estuviera operando con el TRH éptimo instantaneo.
Si esta productividad se compara con la productividad de hidrégeno donde se alterna de forma
adecuada los TRH (linea roja), por momentos se obtiene un mayor flujo de hidrégeno con respecto
al que se obtendria si se operara con el TRH dptimo instantaneo. Sin embargo, para la pareja de
TRH en la condicién de operacion Il no se genera una mayor productividad cuando se hace el

cambio a la maxima concentracion de 30 g/I. Esto comprueba lo discutido en secciones anteriores.



Cuando se opera con concentraciones altas de sustrato y TRH bajos, el reactor no logra el
rendimiento esperado debido a que las trayectorias del sistema tienden hacia el punto de

equilibrio no deseado.

Para comprobar lo predicho en la productividad de hidrégeno, se analizé el comportamiento de la
biomasa expresada como sélidos suspendidos volatiles (SSV) y el consumo del sustrato para cada
condicidn de operacion cuando se varid la concentracion de glucosa durante cada dia. En la figura
13 se muestran la concentracién de biomasa y el consumo de sustrato para cada condicidn de
operacion.
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Figura 13 Comportamiento de la biomasa dentro del reactor y de la concentracion de entrada y salida del sustrato. En
los grdficos que tienen el inciso A, la linea escalonada representa la concentracion de glucosa a la entrada del reactor.
La linea que oscila representa la concentracion de glucosa a la salida. Los grdficos B, representan el comportamiento de
la biomasa

En la figura 13 se muestra el comportamiento de los SSV y la glucosa de entrada y salida cuando la
concentraciéon de sustrato es variable. Se aprecia que el consumo de glucosa es bueno en las 4
condiciones de operacidn, menos entre el dia 4 a 5 debido a que el consumo disminuye en un 50%.
En este caso la tasa de dilucion por momentos es mayor a la tasa de crecimiento y este fendmeno
se debe principalmente al aumento en la concentracion de glucosa de entrada (30 g/l). El consumo
de glucosa puede ser un indicador de cdmo la biomasa se estd comportando ante choques de
carga organica. En los 4 casos, cuando ha disminuido el consumo de glucosa, el controlador toma

la decisién correcta de mantener durante un periodo mds largo un TRH bajo, evitando una



perturbacién que pudo haber inducido a que las trayectorias del sistema llegaran a un punto de

equilibrio no deseado (lavado del reactor).

5.2.5 Efecto de los parametros del controlador de dos niveles aplicado en el
modelo del biorreactor

Para realmente maximizar la productividad de hidrégeno es necesario calibrar los parametros del
controlador (Tmin, Tmax, Wsup, Winf). La funcién de estos pardmetros es que el control tome las

decisiones acertadas cuando exista algun evento que pueda provocar una perturbacion.

Como en la literatura no existe una referencia para sintonizar estos parametros de control, fue
necesario realizar diferentes simulaciones con diferentes valores hasta seleccionar 7 condiciones
de operacion y asi encontrar estadisticamente qué combinacion de los parametros de control
provocaron en la variable de respuesta (sefial de hidrégeno) una mayor productividad, sin
descuidar la estabilidad del sistema. En la tabla 8 se muestran las diferentes condiciones de los

parametros del control.

Tabla 8 Combinaciones de parametros de control en las simulaciones

Parametros | ] m v Vv vl VI
del

controlador
Wi 36 72 24 36 36 24 72
Wins 20 40 10 20 20 10 40

Tmax (h) 18 18 18 36 9 9 36

Tmin (h) 1 1 1 2 05 05 2

Para probar los diferentes pardmetros de control de la tabla 8, se utilizé la mejor condicidén de
operacion, que fue la | (TRH bajo 3.5 horas y TRH alto 6 horas). Se realizaron 7 dias de simulacion
con una concentracion inicial de sustrato de 20 g/l. Una vez realizada la simulacién, se tomé el
promedio de la productividad de cada dia con su respectiva desviacién estandar y finalmente se
realizé un andlisis de varianza de un factor para comprobar si existe alguna diferencia significativa
entre las 7 combinaciones de parametros. En la figura 14 se muestra la productividad promedio

de hidrdgeno utilizando cada combinacién de parametros.
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Figura 14 Productividad promedio de hidrdgeno utilizando diferentes combinaciones de pardmetros de control

En la figura 14 se aprecia el efecto de los pardmetros de control en la productividad. Es evidente

gue algunas combinaciones provocaron una mayor productividad de hidrégeno; si bien no es

significativa, si es posible incrementar la productividad en al menos un 10% aplicando los

parametros adecuados. La prueba de anadlisis de varianza arroja que no existe una diferencia

significativa entre los promedios de productividades entre las siete condiciones, esto indica que

es posible operar las siete condiciones de operacidn sin correr el riesgo que exista un lavado del

reactor, ademas de que el controlador resulta ser muy robusto ante perturbaciones. En la tabla 9

se muestra el promedio y la desviacidn estandar de cada combinacién de los parametros de

control.
Tabla 9 Media y desviacion estandar de cada combinacion de pardmetros
T Media HPR (Lu2/Lreac/dia)
(dias) | 1] 1] v \% \'/| Vil
1 19.63+0.69 19.47+0.72 19.84+0.61 19.67+0.47 20.08+0.53 19.55+0.50 19.15+0.72
2 18.49+0.48 19.05+0.63 18.74+0.41 19.36+0.47 19.35+0.46 18.73+0.38 18.79+0.59
3 18.9940.53 19.65+0.74 19.52+0.61 19.73+0.56 19.70+0.55 19.31+0.50 19.04+0.70
4 19.24+0.52 19.91+0.72 20.08+0.46 19.98+0.54 19.76+0.58 19.68+0.43 19.26+0.68
5 18.54+0.50 19.07+0.68 19.07+0.40 19.42+0.52 18.94+0.49 19.08+0.43 18.78+0.69
6 19.27+0.62 19.53+0.79 19.65+0.52 19.93+0.55 19.34+0.59 19.31+0.41 19.30+0.71
7 20.02+0.47 20.05+0.67 20.22+0.43 20.22+0.55 19.76+0.49 19.51+0.42 19.72+0.68

Si bien no existio diferencia significativa entre el promedio de las productividades, la condicién IV

es la que presentd menor variabilidad en la media, e incluso en el dia 7 se logré incrementar la



productividad con respecto a las demdas combinaciones. En lo que respecta a la desviacion
estdndar, la condicién VI presentd menor variacién, ademas de ser la combinacidn de parametros
que presentd un tiempo de reaccidn mads rdpido al momento de detectar los maximos en la seial
de hidrégeno. Esto quiere decir que utilizando esa combinacién de parametros, se logra que la
productividad de hidrégeno mantenga estabilidad durante el proceso. En las tres condiciones de
operacion coincide que los parametros Wir y Ws,, son menores que en las pruebas donde existid
mas variabilidad entre sus datos; hay que recordar que estos parametros sirven para marcar el
limite superior o inferior de la sefial ¥« que ayuda a determinar cuando se ha alcanzado un maximo
o un minimo en la productividad de hidrégeno. De acuerdo a este estudio el rango éptimo para
W,yp vaentre 24y 36y Wiprentre 10y 20 unidades (los valores de estos limites son adimensionales).
En lo que respecta a Tmax ¥ Tmin, Para las tres combinaciones seleccionadas, no existe un “patréon”
0 un rango a seguir. Esto indica que si es posible calibrar de forma adecuada los limites de la sefial
W, el tiempo maximo pasa a ser un parametro auxiliar del control debido a que es posible que la
sefial Wi logre alcanzar el limite Wy, y Winr antes de llegar al tiempo maximo. Sin embargo, no es
recomendable establecer el tiempo maximo mds alla de 36 horas. El tiempo minimo se debe de
establecer ligeramente mayor al tiempo de “adaptacién” del reactor al nuevo TRH, para que no
sea considerado esa etapa como una “perturbacion” y se esté corrigiendo durante esa etapa el

TRH de forma continua; un tiempo entre 30 minutos y 2 horas es un intervalo aceptable para Tpin.

En la figura 15 se muestran los resultados de una simulacion del comportamiento del biorreactor
productor de hidrégeno aplicando la estrategia de control de dos niveles utilizando la mejor
combinacion de pardmetros del controlador (combinacién VI) y aplicando el par de TRH que tiene
una mayor productividad de hidrégeno, variando la concentracién de sustrato durante cada dia

de simulacion.
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Figura 15 Simulacidn de la produccion de hidrégeno con las condiciones de operacion dptimas

En la grafica A de la figura 15, se aprecia el comportamiento de la sefial Wi durante los dias de
simulacion. Cuando la concentracién de sustrato se mantiene constante, la sefal W alcanza sin
inconvenientes los limites establecidos en Wy, y Wirr. Durante el primer dia se realizaron 8 cambios
de estado. A pesar que de logran detectar sin problemas los maximos y minimos en la sefal de
hidrégeno, la busqueda del maximo es ligeramente mas complicado de encontrar para ¥, debido
a la presencia de maximos locales en la sefial de hidrégeno. Durante el cambio de concentracion
de 20 g/la 25 g/l, la sefial W,tardd mas tiempo en encontrar un maximo en la sefial de hidrégeno,
alargando la sefial; esto significd estar operando por un periodo mas largo con el TRH alto (6
horas). Una vez que la sefial logré alcanzar la estabilidad, la sefial Wxvolvié a encontrar los maximos
y minimos sin problema. Sin embargo, cuando la concentracidn de sustrato cambid de alto a bajo
(25 g/l a 15 g/l), justo como ocurrid entre el dia 2 y 3, la sefial W, detectd de forma equivocada los
maximos, debido a que durante ese momento de inestabilidad, la seial de hidrégeno no parecio
tener mdximos en la productividad, sino minimos, pero una vez que el controlador corrigié el TRH

a la nueva concentracién, la deteccidn de los maximos y minimos por ¥, vuelve a la normalidad.

Durante los dias 3 y 4 ocurrié la misma perturbacién en la seiial de hidrégeno, pero fue mas rapida
la recuperacion de la sefial W, debido a que el ASi, fue de 5 g/l con respecto al delta de
concentracion entre el dia 2 y 3 que fue de 10 g/l. Entre el dia 4 y 5 se realizd un incremento
significativo en la concentracion de glucosa, incrementando de 10 g/l a 30 g/I; durante esta etapa

fue mas evidente el retraso de la sefial ¥, para encontrar el maximo en la productividad, debido a



que la sefial de hidrégeno durante casi todo el dia 4 se mantuvo en continuo incremento. Este caso
resalta la importancia de utilizar un Trmex adecuado, debido a que si este hubiera sido menor a 24
horas, la sefial W estaria detectando minimos cuando tendria que seguir en busca del maximo,
provocando que los cambios de TRH en la alimentaciéon estuvieran cambiando de forma
intermitente. Para los siguientes dias la sefial W tuvo un comportamiento descrito como los dias

cuando se disminuia la concentracion del sustrato.

En este experimento se comprobd que la adecuada seleccidén de los pardmetros de control logra
que la sefal auxiliar que ayuda a detectar los maximos y minimos (¥) busque el evento que esta
ocurriendo realmente en el reactor. De no ser asi, se corre el riesgo a que ocurran perturbaciones
por el constante cambio de TRH en el interior del sistema. Para el modelo del reactor productor
de hidrégeno implementado por Aceves-Lara et al. (2010), el controlador funciona de forma
adecuada, pero el modelo presenta restricciones y no considera algunos fendmenos que ocurren

en un reactor experimental real, tema que se discutirda mas a fondo en las siguientes secciones.

5.3 Deteccion de mdximos en la productividad de hidrégeno durante los
choques de carga orgdnica

En la etapa anterior se aplicd el controlador de dos niveles en un modelo matematico que
representaba la produccién de hidrégeno en un reactor de fermentacidn oscura. Sin embargo,
antes de implementar la estrategia de control en el reactor experimental, es necesario validar la
hipdtesis (existencia de maximos) en una etapa experimental. Para esto, fue necesario
implementar una estrategia de operacién a seguir utilizando las cuatro condiciones utilizadas

durante las simulaciones.

Como se menciond en la metodologia, para cada condicidn de operacidn, se iniciéd operando los
TRH durante largos periodos de tiempo y, conforme fueron pasando los dias, estos tiempos fueron
disminuyendo, con el fin de observar el efecto de la carga organica en el reactor y asi determinar
de forma mas precisa cuanto tiempo tiene que estar operando el reactor en una carga organica

antes de provocar inestabilidad en el sistema.

En la figura 16, se muestran todas las condiciones de operacién realizadas durante la etapa de
determinaciéon de la mejor estrategia de operacidon a escala experimental. En los graficos se
muestra la carga organica (gpao/lreac/dia) y la productividad (lu2/lreac/dia) en funcién del tiempo

expresado en horas.
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Figura 16 Condiciones de operacion en su etapa experimental

En todos los graficos de la figura 16, la productividad de hidrégeno resulta ser muy ruidosa debido
a la cuantificacion del flujo de biogas. El medidor de flujo seleccionado da una medicion de biogds
cada vez que se llena una camara de gas localizada en el interior del medidor, y por eso la sefial de
biogds no es constante. Otro factor que genera ruido en la medicidn es la bomba de alimentacion
o reguladora de nivel; cuando se activa esta bomba provoca que las mediciones de biogds en el
fluxdmetro tengan una perturbacién debido a que el liquido que entra al reactor provoca
turbulencia en el interior del mismo logrando que el gas atrapado en el seno del liquido se desplace

mas rapido hacia la salida.

Con los datos sin filtrar, resulta complicado encontrar un patrén en el comportamiento de la sefial
de productividad, debido a que un incremento en la amplitud de la sefial se puede confundir con
un maximo en la productividad. Para el analisis de tendencias se filtrd la sefial de productividad de
hidrégeno. Un filtro lo forma una funcidn de transferencia (modelo matematico) el cual entrega la
respuesta de un sistema a una sefal de entrada. Para el filtrado de la sefial se utilizé la funcién de
un filtro pasobajo de tipo Butterworth, debido a que este tipo de filtro solo deja pasar frecuencias
menores a una frecuencia de corte establecida por el usuario. Esto resulta ser una ventaja porque

asi se puede sintonizar la frecuencia del filtro de tal forma que se logre eliminar la mayor parte del



ruido de medicién de la sefial. En la figura 17 se presentan las cuatro condiciones de operacion

con la sefial de productividad filtrada.
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Figura 17 Cuatro condiciones operacion con sefial de hidrégeno filtrada

5.3.1 Deteccion de patrones y eventos en cada condicion de operacion

En esta seccidon se describird y se analizardn los eventos detectados en las condiciones de
operacion, asi como sugerencias en caso que se utilice el controlador de dos niveles en este
proceso. Aunqgue se disminuya la duracién de cada TRH, la tendencia en la sefial de productividad
siempre serd la misma. En la tabla 10 se muestran los diferentes eventos que ocurren en las cuatro
condiciones de operacién, especialmente los que ocurren en las etapas de “transicion”, es decir
cuando se realiza el cambio de TRH. Para que exista una buena comparacion entre los datos, se
analizaron los eventos de todas las condiciones de operacién cuando el reactor estuvo operando
con un TRH bajo (carga organica alta) durante 24 horas, posteriormente con un TRH alto (carga

organica baja) durante 3 dias y finalmente, con un TRH alto durante 12 horas.

Tabla 10 Lista de eventos en las condiciones de operacion

Condicion Evento Tiempo Productividad TRH (h) Descripcién
es de en promedio del evento
operacion alcanzar durante el
el evento

evento (I12/reac/ dia)

0 Minimo en 3 horas 18.11 35 Cambio de TRH alto a
% - productividad bajo. Caida en |Ia
£ < productividad hasta
o

alcanzar un minimo




Maximo en
productividad

5 horas

21

3.5

Produccion incremental
de hidrégeno hasta
alcanzar un madximo.
Después de alcanzarlo, la
productividad se
mantiene constante

Productividad
constante

16 horas

20.8

3.5

La productividad se
mantiene constante en
promedio. Proceso
estable

Maximo local

2.5 horas

21.89

Se realiza el cambio de
TRH bajo a TRH alto.
Minutos después del
cambio, la productividad
incrementa

Minimo en
productividad

39 horas

15.86

Después del maximo
local, el reactor presentd
un periodo de
inestabilidad en ddénde
no se ve una tendencia
definida. Luego de varias
horas, alcanza un minimo

Region
estable

22.5
horas

234

Se alcanza estabilidad en
el reactor

Minimo en
productividad

4 horas

16.78

35

Se realiza el cambio de
TRH alto a bajo. Caida en
la  productividad de
hidrégeno hasta alcanzar
un minimo

Maximo en
productividad

6 horas

21.11

3.5

Producciéon incremental
de hidrégeno hasta llegar
a un maximo, después se
mantiene constante

Condicion i

Minimo en
productividad

3.8 horas

15.8

3.5

Cambio de TRH alto a
bajo. Caida en |Ia
productividad hasta
alcanzar un minimo

Maximo en
productividad

7.6 horas

23.66

3.5

Produccién exponencial
de hidrégeno hasta llegar
a un maximo, después se
mantiene constante

Maximo local

3 horas

24.07

Se realiza el cambio de
TRH bajo a TRH alto.
Minutos después del
cambio, la productividad




tiene un incremento
exponencial

Minimo en 53 horas 14.74 8 Después del maximo
productividad local, periodo de
inestabilidad, no se tiene
una tendencia definida.
Luego de varias horas,
alcanza un minimo
Region 23 horas 18.7 8 Se alcanza estabilidad en
estable el reactor
Minimoen 2.5 horas 13.52 3.5 Cambio de TRH alto a
productividad bajo. Caida en |Ia
productividad hasta
alcanzar el minimo
Maximo en 8 horas 19.34 3.5 Produccion exponencial
productividad de hidrégeno hasta llegar
a un maximo
Minimoen 3.7 horas 18.64 3 Cambio de TRH alto a
productividad bajo. Caida en |Ia
productividad hasta
alcanzar un minimo
Maximo en 7 horas 24.06 3 Produccion exponencial
productividad de hidrégeno hasta llegar
a un maximo, después se
mantiene constante
Madximo local 2 horas 25.33 5 Se realiza el cambio de
TRH bajo a TRH alto.
Minutos después del
= cambio, la productividad
% tiene un incremento
=] exponencial
=
S Minimo en 63.6 17.19 5 Después del maximo
productividad horas local, periodo de
inestabilidad, no se tiene
una tendencia definida.
Luego de varias horas,
alcanza un minimo
Region 21.6 21.47 5 Se alcanza estabilidad en
estable horas el reactor
Minimo en 1.5 horas 17.61 3 Cambio de TRH alto a

productividad

bajo. Caida en |Ia
productividad hasta
alcanzar el minimo




Maximoen 8.6 horas 23.49 3 Produccién exponencial

productividad de hidrégeno hasta llegar
a un maximo
Minimoen 4.7 horas 15.47 5 Cambio de TRH alto a
productividad bajo. Caida en |Ia
productividad hasta
alcanzar un minimo
Maximoen 2.5 horas 18.57 5 Produccidon exponencial
productividad de hidrégeno hasta llegar

a un maximo, se
mantiene constante

Minimo en 1.4 horas 11.64 7 No se registra un maximo
> productividad local cuando se hace el
% cambio de carga organica
g Maximo en 18.65 19.94 7 Se alcanza el maximo en
s productividad horas la productividad
© Estabilidad 60 horas 19.5 7 El proceso se mantiene

estable sin presentar
cambios significativos

Minimoen 2.4 horas 16.58 5 Cambio de TRH alto a
productividad bajo. Caida en |Ia
productividad hasta

alcanzar el minimo
Maximoen 6.7 horas 20.16 5 Produccidon exponencial
productividad de hidrégeno hasta llegar

a un maximo

La tabla 10 muestra los eventos que ocurrieron durante la operacién del reactor bajo las diferentes
condiciones de operacidn. En esta tabla se comprueba que el comportamiento de la sefial de
hidrégeno es diferente cuando se realiza el cambio de TRH alto a TRH bajo y viceversa, contrario
alo que el modelo predecia. En el modelo se supone que después de un choque de carga organica,
la productividad siempre se incrementara, no importando si esta entrando una carga organica alta
o baja al reactor. Experimentalmente se observé que cuando se hace un choque de carga organica
baja a alta, es decir, de TRH alto a TRH bajo, la tendencia de la sefial de hidrégeno es caer durante
las primeras horas, posteriormente, se recupera de forma exponencial, hasta alcanzar un maximo
y después se mantiene constante. Mientras que para el cambio de carga orgdnica alta a baja (TRH
bajo a TRH alto), se tienen los primeros minutos un comportamiento incremental seguido de un
minimo, para que finalmente se alcance un periodo de “estabilidad” en el reactor, sin haber

alcanzado un maximo de forma visible.



Durante el primer choque de carga orgéanica estudiado (TRH bajo por 24 horas), la condicion |, Il y
Il tienen comportamientos similares, sin embargo, presentan algunas diferencias. La condicion |
alcanzdé mads rapido el maximo de productividad de hidrégeno con respecto a las otras dos
condiciones, esto se debe a que la pareja de TRH utilizados se encuentran en el rango donde se
cree que se encuentra el TRH 6ptimo (= 4.5 h) a una concentraciéon de 20 g/I. La condicion | alcanzé
el maximo a las 8 horas. La condicion Il y Il tuvieron un mayor retraso en alcanzar el maximo ya
que lo lograron hasta 11.4 h y 10.7, respectivamente. En cuanto a productividad, la condicién IlI
logré una mayor produccién de hidrégeno. La condicidn Il logré una mayor productividad a causa
del estar operando con cargas organicas altas, ambas muy cercanas a la regién del TRH éptimo. En

cuanto a la condicidn | y II, no existié una diferencia significativa entre sus productividades.

La condicién 4 también alcanzd el maximo en la productividad, pero la ruta para alcanzar el
maximo fue diferente. El reactor tardé mas tiempo en alcanzar el minimo (4.7 horas), y
posteriormente, el maximo lo alcanzd en 2.5 horas, sin tener un claro maximo en su productividad.

Se consideré como maximo cuando la pendiente de la sefial productividad se mantuvo constante.

En el segundo choque de carga orgdnica que corresponde a un TRH alto por 72 horas, la condicidn
de operacion I, Il y lll tuvieron un comportamiento similar. Durante las primeras horas se presentd
un maximo de productividad, al que se podria considerar como un maximo local, debido a que la
duracidn de ese evento es relativamente corta al durar menos de tres horas. Esto se debe a que
los microorganismos consumen el exceso de sustrato remanente en el reactor de la carga organica
anterior; una vez que se consume el sustrato en exceso, la productividad cae e inicia un periodo
transitorio en el reactor, que es proporcional al tiempo el cual se estuvo operando con un TRH
bajo, es decir, entre mas tiempo se operd un TRH bajo, mas tiempo tarda el reactor en recuperar
la estabilidad. También el tiempo de recuperacién del reactor va a depender del par de TRH
seleccionados; si se seleccionan TRH que corresponden a cargas orgdnicas altas, como en la
condicién lll, el tiempo de recuperacién se incrementa. En la condicién IV no se sigue el patrén
gue tienen las demds condiciones, debido a que no existe el maximo local, simplemente pasa por
un minimo y se vuelve a recuperar el reactor en un tiempo mas rapido que las demds condiciones.
Esto se debe a que la pareja de TRH para esta condicién corresponde a cargas orgdnicas bajas. Esto
concuerda bien con lo predicho por el modelo, en el sentido de que si los TRH son mayor y menor
al TRH éptimo, respectivamente, no se presentan los maximos transitorios en la productividad de

hidrégeno.



Es necesario mencionar que durante el TRH bajo no se logra ver de forma definida un maximo en
su productividad en todas las condiciones de operacién; simplemente después de recuperarse de
la carga orgdnica anterior, la productividad del reactor se mantiene constante. Esto no lo predice
el modelo matematico empleado, que probablemente por su simplicidad no esté modelando

algunos fenédmenos que si ocurren en la realidad.

Finalmente, en el tercer choque de carga orgdnica, se realizé el cambio de TRH alto a TRH bajo
durante un tiempo de 12 horas. Como se observo en el primer choque de carga orgdnica, durante
las primeras horas tuvo un decremento en la productividad y, posteriormente, un incremento
hasta alcanzar un maximo en la productividad. Coincide que el tiempo en alcanzar el maximo en
las cuatro condiciones de operacién es de aproximadamente 10 horas + 30 minutos. En cuanto a
la productividad de hidrégeno, si se compara con el primer choque de carga orgdnica, se aprecia
qgue en la condicién I, lll y IV, la productividad fue practicamente la misma cuando se alcanzé el
maximo. Esto podria considerar a estas condiciones de operacidon como estables, porque debido a
perturbaciones que se inducen al sistema, en las tres condiciones se logra alcanzar la misma
productividad, tomando como punto de referencia el valor de productividad en el primer choque
de carga orgdnica. Para la condicion I, el cambio de carga orgdnica baja a alta perjudica la
productividad debido a que en el primer choque de carga organica, se tiene una productividad
promedio durante el maximo de 23.66 ly/lreac/dia mientras que para el tercer choque de carga
organica se tiene una productividad promedio de 19.34 lij;/lreac/dia. Esto probablemente se deba
a que el choque de carga organica anterior (TRH bajo) no proporcioné el suficiente sustrato a los
microorganismos, generando desequilibrio en las comunidades de microorganismos productores
de hidrégeno. Al utilizar una pareja de TRH con un A amplio, como es el caso de la condicidn Il, se
corre el riesgo de que el proceso no regrese al punto de operacién original, generando cierta

inestabilidad.

Comparando el primer y tercer estado, ambos operando con TRH bajo (carga organica alta) se
comprueba que el maximo se alcanza en un rango de entre 8 y 10 horas. Operar entre este periodo
de tiempo a TRH bajo propicia una pronta recuperacién del reactor cuando se esté operando con
TRH alto, logrando disminuir el tiempo de operacidon de TRH alto a un rango entre 12 y 17 horas.
Se ha visto que operar el reactor con un TRH bajo por mas de 12 horas tiene consecuencias
negativas debido a que cuando se cambia el TRH a uno alto, el reactor tarda en recuperarse y

adaptarse al nuevo estado, viéndose reflejado en la disminucidn de la productividad de hidrégeno.
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El modelo matematico del sistema no predijo de forma correcta el comportamiento de la sefial de
hidrégeno cuando se realizaba el cambio de TRH alto a TRH bajo y viceversa. Pero gracias al modelo
si se predijo que la mejor condicién de operacién a utilizar seria la condicidon |, debido a que tiene
una mejor respuesta ante perturbaciones y logra mantener la estabilidad del proceso sin descuidar
el rendimiento del mismo. También logré predecir que la condicidn de operacion IV no maximiza
la produccién de hidrégeno debido a que su TRH alto (7 horas) se encuentra muy por arriba del

rango en donde se encuentra el TRH éptimo.

5.3.2 Deteccion de patrones en la productividad de hidréogeno con choques
de carga orgdnica no definidos

En la seccién anterior se comprobé que la productividad de hidrégeno incrementa cuando se
realiza el cambio de TRH alto a bajo. En esta seccidn se utilizaron diferentes cargas organicas para
comprobar que existen los mismos patrones en la productividad de hidrégeno durante la etapa
transitoria a pesar de tener un punto de operacién diferente en cada cambio de TRH (carga
organica diferente en cada estado). La figura 18 muestra la productividad de hidrogeno durante

170 horas con diferentes choques de carga orgénica.
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Figura 18 TRH-Productividad de hidrégeno vs tiempo

Se inicia operando con un TRH de 5 horas y se aprecia que el reactor tiene un periodo de

adaptacidn que provoca que exista una baja productividad de hidrégeno. El comportamiento de



la sefial durante la operacion de 5 horas sugiere que la productividad no mantiene una tendencia
hacia la estabilidad; al contrario, parece que la productividad va a la baja. Sin embargo, a la hora
23 se cambia de estado a un TRH mas bajo (3 horas). Como se ha visto en secciones anteriores, un
choque de carga organica alto, es decir, un cambio de TRH alto a TRH bajo, provoca una caida en
la productividad hasta alcanzar un minimo. El tiempo en alcanzar el minimo es de 4 horas.
Posteriormente, el reactor incrementa su productividad de H,. El tiempo en alcanzar el maximo en
la productividad fue de 7 horas. La etapa de adaptacién para este cambio de TRH fue de 11 horas.
Este valor de tiempo se encuentra ligeramente alto con respecto al rango establecido en la seccién
anterior para estar operando el reactor con un TRH bajo (8 a 10 horas). Sin embargo, se ha visto
gue entre mayor sea el A entre los TRH, el tiempo de respuesta del sistema en alcanzar el maximo
es mas lento; sin embargo, es mas evidente la maximizacion de la seial de hidrégeno, siempre y
cuando el TRH dptimo se encuentre entre ambos TRH; en este caso, el maximo se debe a que el
TRH bajo es de 3 horas y el alto de 5 horas, recordando que el TRH dptimo para este punto de

operacion se encuentra entre 4 y 4.5 horas.

El reactor se estuvo operando con un TRH de 3 horas por 23.6 horas aproximadamente. En la
siguiente etapa de operacién del reactor, se cambié el régimen a 3 horas de TRH a uno de 8 horas.
Como es de esperarse, el reactor tiene una productividad con una tendencia irregular, aunque
tendiendo a la baja. Esto obligd a operar el reactor a un TRH de 8 horas por mas de 3 dias para
lograr una adaptacién al TRH alto y evitar un posible lavado. Durante la operacién con este TRH
no se logré apreciar un maximo en la productividad, lo cual sugiere que la etapa de TRH alto
solamente sirve para estabilizar el reactor después de haber operado con una carga organica alta.
Como se vio en la seccidon anterior, estar operando por mas de 12 horas con un TRH bajo (menor

a 4 horas) provoca un efecto de inestabilidad y un tiempo de recuperacién mas prolongado.

Después de haber estabilizado el reactor, se cambié la condicidn de operacién a 4 horas. Durante
esta etapa, el reactor presenté la misma tendencia después un choque de carga orgdnica alta, es
decir un tiempo de recuperacidon con duracién de 2.5 horas, seguido de un incremento en la
productividad hasta alcanzar un mdximo de 9 horas. La duracién del maximo en la productividad
de hidrégeno fue de 4 horas aproximadamente. A la hora 15 de operacién el reactor comenzé a
tener una caida evidente en la productividad, lo cual indica que el reactor ya pasé por el maximo,
considerado una zona “estable” dentro de una etapa transitoria. En esta condicién de operacion

no se espera a que se cumplan 24 horas de operacion con el TRH, se decide realizar un cambio de



TRH a uno alto (6 horas). Como se ha visto anteriormente, en esta etapa no se detectan maximos
en la productividad de hidrégeno, pero operar con carga organica baja favorece la estabilizacién
del reactor. En este cambio, el reactor presentd estabilidad en la productividad después de 7 horas
de operacion con el TRH de 6 horas. Esto muestra que entre menor sea la operacion del reactor
con el TRH bajo, mas rapida es la estabilizacidn del reactor en el nuevo estado con TRH alto. En
este caso, es posible realizar el cambio de TRH 17 horas después de haber estado operando el
reactor con un TRH alto. Otra influencia en la estabilizacidn de la productividad es el delta de TRH:
se ha visto que existe una mayor estabilidad cuando el delta entre los TRH es entre 2 y 4 unidades
de diferencia, siempre y cuando ambos TRH se encuentren cercanos al TRH dptimo. En esta
experimentacion se vio que un delta amplio de TRH (de 3 horas y 8 horas) influye en que el reactor
tarde mas tiempo en alcanzar la estabilidad en la productividad. En cambio, cuando se hizo el

cambio de TRH bajo de 4 horas a un TRH alto de 6, |la productividad se estabilizé en menor tiempo.

5.4 Cambios en la estrategia de control original

Se ha visto que la toma de decisiones del controlador tiene que ser diferente cuando se utiliza un
TRH bajo (carga organica alta) y un TRH alto (carga orgdnica baja). De acuerdo al modelo
matemadtico, siempre que exista un choque de carga orgdnica ya sea de TRH bajo a alto y viceversa,
el reactor va a presentar una maximizacion en el flujo de hidrégeno en la etapa de transicién. Sin
embargo, este fendmeno solo ocurre cuando se realiza el cambio de TRH alto a TRH bajo. Por otra
parte, cuando se realiza el choque de carga organica de TRH bajo a alto, no existe la maximizacion

de la productividad de hidrégeno, simplemente la sefial se estabiliza de la carga orgdanica anterior.

De acuerdo a lo que se observado en la operacién del reactor, es necesario realizar modificaciones

a la estrategia de control original:

1. Durante la operacién del reactor con TRH bajo:

e Esperar un tiempo de estabilizacion del reactor, previo al incremento de la sefial de
hidrégeno. De acuerdo a lo visto en la operacidon del reactor, el tiempo de operacion
debe oscilar entre 2 y 4 horas.

e Después de esperar el tiempo de estabilizacidn, es necesario buscar el maximo en la
productividad con la sefial (k. Sin embargo, debe tener una restriccidén en el tiempo.
De acuerdo con los resultados de operacidn, para evitar inestabilidad en el reactor, el
tiempo maximo para operar con TRH bajo (carga orgdnica alta) es entre 8 y 11 horas,

considerando el tiempo de estabilizacidon del reactor, lo cual da un tiempo entre 4y 7



horas para la busqueda del maximo. En caso que no se haya alcanzado el maximo,
automadticamente se cambia de régimen de alimentacién en la bomba a TRH alto.

e No es necesaria la deteccidn del minimo en la sefial de hidrégeno.

2. Durante la operacion del reactor con TRH alto:

e Debido a que no existen maximos en la productividad de hidrégeno durante la
operacion del reactor con un TRH alto, no es necesario utilizar sefiales para detectar
el méximo y el minimo.

e La operacién en este estado se puede regir por periodos de tiempo. El primero
corresponde al estado transitorio que tiene el reactor horas después de haber hecho
el cambio de estado, mientras que el segundo periodo de tiempo corresponde al
tiempo cuando el reactor ha alcanzado la estabilidad en la sefial de la produccién de
hidrégeno. Es necesario utilizar dos periodos de tiempo diferentes para determinar el
tiempo minimo necesario para operar el reactor con el TRH alto. El tiempo total de
operacion dptimo del reactor con el TRH alto va de 15 a 17 horas. Si el reactor no ha
sido operado durante largos periodos de tiempo con un TRH bajo, el tiempo de
duracion del reactor durante la etapa transitoria después del cambio de TRH es de 3
horas, mientras que el tiempo para lograr la estabilidad del reactor es de 14 horas,

aproximadamente.

Con base en la discusion anterior, se plantea el siguiente algoritmo de control, tomando como

base la estrategia de control original.

Este controlador considera una sefial de medicidn de salida y(t) —flujo de hidrégeno- que varia con
respecto al tiempo. Conforme vaya pasando el tiempo, la sefial de salida alcanzard un maximo
cuando se estd operando con un TRH bajo, expresado como y*. El propdsito de este controlador,
es detectar el evento, y* (maxima produccién de hidrégeno en la salida del reactor), solo
considerando la misma medicion de salida y(t). Sin embargo, durante los primeros minutos de
operacion del TRH bajo, existe un periodo transitorio en el reactor. Durante esta etapa se
implementa un contador de tiempo T, que tendra un tiempo determinado por el usuario. Una vez
gue termina el tiempo, el control busca el maximo en la seial de hidrégeno, pero si no se detecta
el maximo y*, debido a una restriccion de tiempo Tmax, este tiempo serd el tiempo maximo para
seguir operando con un TRH bajo. Una vez que ha ocurrido el evento, el pardmetro o cambiard el

valor de +1 a -1 y viceversa. Aplicado en el sistema, esto quiere decir que cuando se cambie el



valor de o a -1, el TRH (entrada del sustrato) cambiara a un valor alto —establecido por el usuario-
y se buscara el maximo y*, pero, cuando el valor sea +1 el TRH sera bajo y se activara el contador
de tiempo Tg —duracion del periodo transitorio del reactor- y posteriormente T, —tiempo de

estabilizacion del reactor.

Variables de medicion

El algoritmo considera las siguientes variables:

1) yk: Es la medicidn de la sefial y(t) al tiempo t = kTs. Es la seial de la produccién de hidrégeno. Es
la misma sefial que se utiliza en el controlador original.

2) ok: Es una sefial que esta definida por dos valores -1 y 1. Representa la deteccion del evento.
Esta sefial cambia cuando se detecte un nuevo evento. Es decir, cuando se realiza el cambio de
TRH alto a TRH bajo y viceversa.

3) Yi*: Realiza una estimacion del maximo global y*, esta estimacién se basa en la deteccion del
ultimo maximo registrado. Es decir, esta medicidn jamas se establecerd en un valor, sino mds bien
estd en funcién del tiempo.

4) yi*“P: Mantiene el seguimiento de la sefial de salida y« (sefial de hidrégeno). yi*P = max(y«.i*,y«);
es una sefial que estd en funcidn de la sefial de hidrégeno que se estd midiendo en el momento y
del dltimo maximo registrado.

5) Yx: Sefial auxiliar que sirve para detectar el maximo. El limite de la sefial () serd establecido
por el operador y esta en funcién del tiempo.

El error en el maximo esta definido por ex= y*“P« — yk, Fisicamente es la diferencia entre la sefial de
seguimiento del ultimo maximo y la medicidn actual. Este error sélo es positivo. Este error se ird
acumulando debido a que el error es una integral. Se sabrd que se ha llegado a un maximo cuando
Y« alcance el valor de ¢*“?, pardmetro establecido por el usuario.

5) Tmax: Tiempo maximo para estar operando con un TRH bajo, es decir con el estado de o= +1.
Este tiempo es programado por el usuario de acuerdo a su experiencia. A concentraciones de
sustrato menores a 30 g/, se recomienda utilizar T< 11 horas y T> 8 horas.

6) Ta: Tiempo de estabilizacidon del reactor cuando se esta operando en el estado o= +1 (TRH bajo).
Debido a que la etapa de estabilizacidn del reactor ocurre antes de que se inicie la seial {i. La
Unica restriccion es que Ta<Tmax.

7) Tg: Tiempo del trasitorio del reactor tras un cambio al estado o= -1 (TRH alto). Después de

terminado el tiempo, se inicia el tiempo T,, todavia operando con el TRH bajo.



8) Ty: Tiempo de estabilizacién del reactor cuando se opera con en el estado o= -1 (TRH alto).

Después de terminado ese tiempo, se realiza el cambio de estado de o=-1 a o= +1.

9) Ck: Mantiene un seguimiento del tiempo desde la deteccién del ultimo evento.

De las variables mencionadas, las variables fundamentales para la comprensidn del controlador

son: ysqu, Tq, Ts, TV y (,Uk.

Operacion del algoritmo

Existen diferentes eventos dependiendo de la sefial booleana. Que seran definidos por una letra.

En la tabla 11 se adjuntan las diferentes condiciones.

Tabla 11 Eventos asignados a una sefial Booleana y sus condiciones para que sean ciertas

Evento Seiial Condicion para verdadero
Booleana
Maéximo detectado o E (WYr—1 = YP°*P) + (C, = Tpax)
tiempo de cambio de
estado
Nuevo maximo global M Vi > Vi-1
Nuevo maximo local X Vi > Voo
Duracién de A C, =T,
estabilizacion del reactor
(TRH bajo)
Tiempo de inestabilidad B Ce 2Tp
del reactor (TRH alto)
Tiempo de estabilizacién C Cek 2T,

del reactor (TRH alto)

En la tabla 12 se explica como debe cambiar la sefial, en caso que la condicidn de la seial Booleana

sea cierta.



Tabla 12 Respuesta de las sefiales dependiendo del escenario

Valor cuando es Valor cuando es

Senal falso Condicién verdadero

Yy X+E 0

Yi-1+ Ts(Vk — i)

v Vi1 X&E Vi

4 V-1 M+E }’;jﬁ)

Cy E 0

Cr_q + T
Ok Ok-1 E - Ok-1

En la tabla 12, T; es una muestra de un periodo de tiempo. Como se ha mencionado, C es un
contador que se implementa para considerar el factor tiempo en el algoritmo. Este contador
mantiene el registro de tiempo durante un evento. Durante el TRH alto, el contador condiciona el
sistema argumentando que para cambiar el valor de ox debe pasar C por dos periodos de tiempo,
Ts (duracion del transitorio del reactor) y T, (duracién de la estabilizacion del reactor), ambos
valores de tiempo establecidos por el usuario. Por otra parte, cuando el reactor opera con un TRH
bajo, durante las primeras horas de operacién el contador Ci tiene que pasar por un limite T, que
indica el periodo de tiempo transitorio del reactor. Posteriormente, el contador Ci seguira dando
seguimiento a la sefial de hidrégeno y cambiard el valor de o« en caso que la sefial de hidrégeno
no haya sobrepasado el tiempo Trmax.

La sefial y**?, mantendrd el valor previo de yi.:**" si yisyi-1*“P. Esto quiere decir que aln no se ha
alcanzado un maximo. Pero si la sefial es y*“P=y, significa que ha ocurrido el evento X (maximo
local), significa que aunque el valor de yi sea el mismo que y**?«.1 en el evento E, la sefial tomara
como nuevo valor de y**? a la yx actual. Si ocurre el evento E (maximo o final del tiempo), el valor
de y**Pr.; cambiard al nuevo valor de y**#.

El maximo global (y*«) es necesario en algunos controladores. El valor de y*, es ligeramente mayor
que y*“?;.; siempre y cuando yx sea mayor que y*.;. Para cada cambio de sefial el valor de y*.; se
actualiza, es decir, una vez que se realice el cambio de sefial, el valor de y*.; se vuelve ligeramente
mayor que el maximo y*“«.; del nuevo ciclo.

La deteccién de un maximo local se basa en comparar la seial x que corresponde al limite ¢*“°

(valores establecidos por el usuario). La sefial (i« es la integral de un error que es calculada de



manera diferente, dependiendo si se trata de un maximo o un minimo. (i se reiniciara si ocurren
los siguientes eventos:

1) Sisealcanza el maximo o se termina el tiempo (evento E). En este caso, ok habria cambiado
de nivel.

2) Si se detecta un maximo local (evento X), se reinicia a cero si ocurre el evento X. Este
reinicio es para lidiar con valores atipicos o ruido en la sefial y, como el que
temporalmente aumente la sefial por encima de y**’c cuando realmente y; esta
disminuyendo.

Desventajas del uso en la propuesta del controlador de dos niveles:

En caso que exista un cambio en las condiciones de operacién del reactor, es decir, que cambie la
concentracién y composicién (especialmente) de sustrato, resulta necesario encontrar
nuevamente los pardmetros del control éptimos de Tq, Tg y T, asi como el valor de ¢**P. En el caso
de cambio de concentracidn, para valores por debajo de los 25 g/l de glucosa, no existe problema
para la operacidn del reactor. Sin embargo, para concentraciones por arriba de los 30 g/l es
necesario replantear los tiempos de la etapa transitorio y de estabilizacién del reactor en el
controlador.

En la figura 19 se muestra el diagrama de flujo de la estrategia de control propuesta.

-y
Cambio TRH (. 1 s 2 .
. Iniciar contador Ck i imi
( alto a bajo L J ‘ Establecer tiempo limite Alcanzar el limite Ty
- ) -1 (Tv) L
l L )
r " P Si ‘
Establecer tiempo limite No
L (Ta) ) /
41;\ (,C E TB" o Ck2T
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l No Si
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gtk Ta? e r —
< le} *_-; Alcanzar el limite Tp
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Figura 19 Diagrama de flujo estrategia de control propuesta



6. Conclusionesy discusion

El modelo matematico del biorreactor utilizado no representa lo que ocurre exactamente en la
realidad cuando se realizan los choques de carga orgdnica (cambio de estado). Sin embargo, el
modelo matemadtico ayuda a definir qué condiciéon de operacién para el reactor resulta en un

mayor rendimiento y productividad de hidrégeno.

Existe un TRH dptimo para cada punto de operacion del reactor, el cual es desconocido por el
operador. Mas aun, este TRH dptimo no es fijo, sino que cambia conforme cambian algunas
condiciones de operacidn o incluso ambientales en el biorreactor. En el modelo matematico es
posible maximizar la productividad de hidrégeno durante los choques de carga orgdnica siempre
y cuando los TRH propuestos estén por arriba y por debajo del TRH 6ptimo, ya que de no ser asi
se puede detectar un maximo local en la sefial de flujo hidrégeno durante la etapa transitoria. Sin

embargo, en las pruebas experimentales este maximo no ocurre siempre.

Existen patrones comunes en la seial de hidrégeno experimental. Realizar un cambio de TRH alto
a bajo se rige con un periodo de adaptacidn del reactor, seguido de un aumento exponencial de la
sefial de hidrégeno. En un cambio de TRH bajo a alto no existe maximizacion de la productividad
de hidrégeno; simplemente sirve para estabilizar el reactor después de un periodo transitorio. A
partir de estas conclusiones, se recomienda que el tiempo de operacion del reactor con TRH bajo

no debe exceder las 10 horas, mientras que con TRH alto se recomienda operar mdximo 17 horas.

El controlador de dos niveles implementado en el modelo matematico maximiza la sefial de
hidrégeno. Es posible lograr este objetivo si los pardmetros del controlador se calibran
adecuadamente; utilizar valores bajos en los parametros del controlador ayuda a que la velocidad
de reaccidn del controlador sea mayor. El controlador en el modelo matematico fue robusto ante
perturbaciones. La conclusion anterior es valida para el modelo matematico, pero se recomienda
replantear la estrategia de control para un sistema real, con base en las observaciones
experimentales. Se replanted la estrategia de control. Se propone utilizar contadores de tiempo
para la operacidn del reactor con TRH alto, con el fin de lograr la estabilidad operacional del

reactor.



Cuando se opera con TRH bajo se propone utilizar las primeras horas un contador de tiempo y
posteriormente utilizar la sefial auxiliar ¢« para buscar el maximo en la productividad. Para el
disefo de un controlador sencillo cuando solamente se tiene como informaciéon una sefial de salida
del reactor, se recomienda encontrar patrones en la sefal y monitorear la duracidn de los eventos

para calibrar los pardmetros necesarios del controlador.
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