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No basta saber, se debe también aplicar.
No es suficiente querer, se debe también hacer.

Johann Wolfgang Goethe
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1. Introduccién

El tratamiento y reutilizacion de aguas residuales industriales ha tomado importancia en
todos los paises, lo cual obliga a mejorar las tecnologias de tratamiento utilizadas para no
solo cumplir las normas ambientales, sino también para abatir los costos de construccion y
operacion, pues esto afecta directamente la economia industrial. Para poder satisfacer lo
anterior son necesarios, ademas de procesos de tratamiento eficaces, estrategias de control

adecuadas.

En las aguas residuales industriales es comun encontrar contaminantes organicos resistentes
a la biodegradacion quimica y toxicos para el desarrollo de la actividad de los
microorganismos en tratamientos bioldgicos convencionales. Estos contaminantes son
producidos por las industrias quimica, petroguimica, textil, papelera y farmacéutica, entre
otras. Algunas tecnologias de tratamiento avanzadas han utilizado procesos de oxidacion
bioguimica, los cuales permiten la mineralizacion de contaminantes a didxido de carbono y
agua o su transformacion hacia otros productos de menor toxicidad que sean facilmente
biodegradables. Dentro de estas tecnologias de tratamiento biolégico se encuentran los
reactores discontinuos secuenciales (SBR), que son utilizados en el tratamiento y
depuracion de aguas residuales industriales y han demostrado ser una de las mejores
opciones para este tipo de aguas residuales. Las condiciones de operacion de la tecnologia
SBR han sido ampliamente estudiadas utilizando tanto agua sintética como real.

En el Instituto de Ingenieria se ha trabajado en el manejo y operacién de este tipo de
reactores aerobios y en trabajos previos se han propuesto técnicas que combinan la teoria de
control automatico, el control de procesos y los metodos avanzados para el tratamiento de
aguas residuales, encaminados a mejorar las capacidades de procesos SBR para el

tratamiento de efluentes téxicos.



Un paso mas alla consiste en emplear la instrumentacion y controladores automaticos para
incrementar la productividad, reducir el consumo de energia e incrementar la fiabilidad de
la planta. Sin embargo, para plantear estrategias de control adecuadas conviene contar con
modelos matematicos. En el caso de biorreactores aerobios, un modelo matematico que es
importante conocer es el que describe adecuadamente la relacion entre el oxigeno disuelto y
el flujo de aire que entra al reactor.



Resumen

En el presente trabajo de tesis se explica una estrategia de estimacion de la tasa de
respiracion en un reactor secuencial discontinuo (SBR), por medio del desarrollo de un
modelo matematico que considera la dindmica del oxigeno disuelto. La importancia del
estudio radica en tomar en cuenta los diversos factores que entran y afectan directamente al

sistema biologico, para asi ayudar en el desarrollo de tecnologias de aplicacion industrial.

Para proponer los modelos de estimacion para el sistema se utilizo en la experimentacion
un biorreactor piloto de 10 L, con un volumen de operacion de 3 (L) y uno maximo de 7
(L), el cual se inoculo con lodo extraido de la planta de tratamiento del Cerro de la Estrella.

El sistema fue alimentado con agua sintética preparada de 4-clorofenol continuamente.

El modelo se desarrollo en base a la dindmica del oxigeno disuelto, tomando en cuenta el
suministro de aire (Qair), el cual provoca un cierto coeficiente de transferencia de masa de
oxigeno (k.a); el transporte del oxigeno disuelto (OD) por el caudal de la planta, el
consumo producido por la actividad bioldgica y una entrada incierta al sistema que es la
tasa de respiracion (r). Pero considerando que la salida producida por el OD no se puede
leer directamente, por lo que se utilizé un sensor con dinamica propia y esta variable es la

que deseamos leer.

La integracion del sistema de ecuaciones diferenciales y algebraicas obtenidas, y el ajuste
de los parametros del modelo, se realizaron mediante la programacion en Matlab y
LabView. Los valores de los pardmetros que mejor ajustaron el modelo matematico a los
resultados experimentales fueron: para las variables del sensor: taul=78 seg y tau2=48seg,
los cuales se consideraron para el ajuste del modelo de ki a y Qair. El valor de estos Gltimos
fue el promedio de las diferentes corridas obtenidas en los experimentos. En el capitulo
cuatro se presenta el modelo empleado y los resultados experimentales que permiten
observar con suficiente precision los ajustes de los parametros los cuales son usados en el

modelo de estimacién de la tasa de respiracion.



Abstract

This thesis work explained a strategy to estimate the rate of respiration in a sequential
intermittent reactor (SBR), by developing a mathematical model that considers the
dynamics of dissolved oxygen. The importance of the study is to take into account several
factors that come and directly affect the biological system; in that way, they help the

development of technologies for industrial application.

To propose models to estimate the system was used in testing a pilot of 10 L bioreactor,
with a volume of transaction 3 (L) and a maximum of 7 (L), which are inoculated with mud
extracted from the Treatment Plant of “Cerro de la Estrella”. The system was fed with

synthetic water prepared for 4-chlorophenol continuously.

The model was developed based on the dynamics of dissolved oxygen, taking into account
the provision of air (Qair), which causes a certain ratio of mass transfer of oxygen (k_a), the
transport of dissolved oxygen (DO) by the flow of the plant, consumption produced by
biological activity and an uncertain entrance to the system which is the rate of respiration
(r). But, considering that the output produced by the OD can not be read directly, we use a

sensor with a dynamic variable and this is what we want to read.

The integration of the system of differential equations and algebraic obtained, and adjusting
the parameters of the model were made by programming in Matlab and LabView. So, the
model can adequately describe the system under study. The parameters values parameters
that best adjusted the mathematical model to the experimental results were: for the
variables of the sensor: taull = 78 sec and tau2 = 48seg, which was considered to adjust
the model of k.a and Q.ir. The value of the latter was the average of different races obtained
in the experiments. In Chapter Four presents the model used and experimental results show
that with sufficient precision adjustment of the parameters which are used in the model to

estimate the rate of respiration.



1.1 Justificacion

La transferencia de oxigeno dentro de reactores secuenciales discontinuos aerobios es
un proceso importante, pues determina el ambiente adecuado para la funcién
degradadora de contaminantes por microorganismos aerobios. Por ello, conocer el valor
de la tasa de respiracion real de los microorganismos presentes en el reactor para el
tratamiento de agua, permite determinar la cantidad de aire que se debe suministrar para
el correcto funcionamiento del estado biolégico del proceso, ante la posible presencia
de inhibicion y toxicidad en el agua residual. A través de esta variable es posible
conocer el requerimiento energético necesario y asi implementar estrategias para

incrementar la eficiencia y reducir los costos de operacion del proceso.

Actualmente, para medir la tasa de respiracion dentro de los reactores bioldgicos para
el tratamiento de agua residual se utilizan los respirometros, que son equipos complejos
que se encargan de analizar muestras extraidas del proceso en las llamadas pruebas
respirométricas. Dichas pruebas también pueden realizarse de manera manual y no

automatizada, pero el tiempo de procesamiento y la incertidumbre asociada es grande.

Medir la tasa de respiracion usando uno de estos equipos implica mayor trabajo y costos
asociados, ademéas de que los resultados obtenidos de las respirometrias no son en
tiempo real y por lo tanto ya no son utiles para ser empleados en controladores
automaticos. Los modelos matemaéticos existentes para describir la dindmica del
oxigeno disuelto resultan adecuados cuando se tiene variaciones en el flujo de aire, y
por lo tanto en el coeficiente de transferencia de masa de oxigeno (k_a), es lenta, o bien

si la tasa de respiracion no cambia dréstica o sibitamente.

El oxigeno disuelto en el seno del reactor (OD) puede ser limitante en una reaccion

bioguimica aerobia si éste llega a niveles suficientemente bajos, pero tampoco aporta



ninguna ventaja adicional si se mantiene en niveles cercanos a la saturacion. Por ello, es
comun la regulacion de esta variable en un valor de referencia, empleando para ello
controladores automaticos que manipulan el flujo de aire para este proposito. Aunque es
comun el uso de controladores clésicos, tales como los PID, se obtiene una mejora
sustancial al hacer uso de modelos matematicos adecuados para el disefio de los
mismos. Esto redunda en una mejora en la eficiencia energética de la planta, ahorrando
energia que de otra manera se desperdiciaria operando los sopladores o aeradores por

encima de lo requerido.

Moreno y Buitron (2004) han propuesto una estrategia de operacion para reactores
discontinuos secuenciales (SBR) que mejora la robustez del proceso ante variaciones en
el influente, tanto en toxicidad, como en concentracion. Dicha estrategia se basa en una
determinacion de la tasa masica de consumo de oxigeno, la cual se considera
proporcional a la tasa especifica de biodegradacion. Esta tasa se estima a partir de la
sefial medida en linea del oxigeno disuelto, pero bajo la condicion de que el flujo de
aire sea constante, de tal manera que k_a también lo sea. Si se implementa un control de
oxigeno disuelto para que este se mantuviera constante a lo largo de la reaccion,
manipulando el flujo de aire, esta estrategia dejaria de funcionar adecuadamente ya
quela determinacion de la tasa masica de consumo de oxigeno se basa en detectar las
variaciones en el oxigeno disuelto cuando la entrada del aire es constante, pues no toma

en cuenta la dindmica del sensor de oxigeno, ni la de los actuadores.

Mediante un modelo matematico para explicar el perfil observado del OD, tomando
como variable de entrada el flujo de aire y como variable de salida el oxigeno disuelto
medido por el sensor, se espera que sea posible no s6lo proponer mejores estrategias de
regulacion para mantener el OD en un valor de referencia, sino también para adecuar la

estrategia de operacion del SBR ante este cambio operacional.

1.2 Objetivo general



Obtener un modelo matematico que describa adecuadamente la dindmica del oxigeno
disuelto en un proceso SBR empleado para tratamiento de efluentes toxicos ante

variaciones del flujo de aire.

1.3 Objetivos particulares

La base del modelo propuesto es la correcta estimacion de la tasa de respiraciéon en un
biorreactor de tipo SBR a partir de mediciones en linea de la concentracion de oxigeno

disuelto (OD). Por ello, se plantean como objetivos particulares la obtencion de:

1. Un modelo matematico para predecir el comportamiento de la concentracion

OD en el sensor del reactor.

2. Un modelo matematico que relacione el coeficiente de transferencia de masa de

oxigeno (k.a) con el flujo de aire (Quair).

3. Un modelo matematico para estimar la tasa de respiracion que sea adecuado
para usarse con una estrategia de control 6ptimo como ED-TOC (véase capitulo

I1); es decir, que considere las variaciones en el flujo de aire.

1.4 Metas

Con base en la justificacion anterior, se proponen las siguientes metas encaminadas a
obtener un modelo matematico adecuado de la dindmica del OD en un biorreactor de

tipo SBR empleado para el tratamiento de aguas residuales toxicas.



1. Establecer una metodologia para obtener los pardmetros del modelo matematico
que describe el comportamiento del oxigeno disuelto considerando también la

dinamica del sensor y la dependencia no lineal del k.a con respecto a Qajr.

2. Validar el modelo matematico del comportamiento del OD mediante pruebas
experimentales donde el flujo de aire que entra al reactor varia

considerablemente.

3. Proponer un modelo de estimacion de la tasa de respiracion con base en el

modelo matemaético propuesto.



2. Antecedentes

2.1 Reactor discontinuo secuencial aerobio (SBR)

Los procesos biologicos han sido ampliamente utilizados para el tratamiento de efluentes
toxicos, los cuales son producidos principalmente por las actividades industriales. Estas
aguas residuales contienen contaminantes organicos que muchas veces son resistentes a la
degradacion por via quimica convencional y que resultan toxicos para el desarrollo de la
actividad de los microorganismos. Entre los procesos de tratamiento bioldgico se
encuentran los reactores discontinuos secuenciales que han demostrado su capacidad

para el tratamiento y depuracion de aguas residuales industriales (Wilderer et al. 2001).

Los reactores discontinuos secuenciales, (genéricamente llamados SBR por sus siglas en
ingles), son sistemas de tratamiento de lodos activados que operan mediante un
procedimiento de llenado y vaciado alternante en un mismo tanque, a diferencia de los
procesos continuos donde mas de un tanque es necesario. El agua residual es adicionada a
un solo reactor que trabaja repitiendo un ciclo (secuencia) a lo largo del tiempo. Este
proceso de tratamiento bioldgico es muy eficiente en cuanto a costo y a la eficiencia de
remocion de contaminantes organicos en aguas domésticas e industriales (Wilderer et al.

2001).

El principio de operacion de un SBR aerobio se basa en la siguiente secuencia: llenado-
reaccion-sedimentacion-vaciado, como se ilustra en la figura 2.1. Normalmente las dos
primeras etapas varian en duracion dependiendo del flujo y la carga orgénica; las dos

siguientes (sedimentacién/vaciado) son de duracion constante.

En la fase de llenado, se introduce el agua residual al sistema. Durante la segunda fase del
ciclo, el agua residual es mezclada mecanicamente para homogenizar la distribucion de
microorganismos y sustratos en el reactor y eliminar las posibles espumas superficiales.
En esta fase de reaccion puede también funcionar con la de llenado al operar el reactor en

lote alimentado (fedbatch). Esta fase puede ser aerobia si las reacciones bioquimicas se



llevan a cabo en presencia de oxigeno, o andxica o anaerobia si hay ausencia de oxigeno
disuelto en el medio. En el caso de un SBR aerobio, la etapa de reaccion es un proceso
cuyos resultados varian con su duracion, y en la que el agua residual es continuamente
mezclada y aereada, permitiendo que se produzca el proceso de degradacion bioldgica. La
tercera etapa, llamada de sedimentacion, genera condiciones de reposo en todo el tanque
para que los lodos (el consorcio de microorganismos que llevan a cabo la biodegradacion)
puedan sedimentar. Durante la Gltima fase (vaciado), el agua tratada es retirada del tanque
mediante un sistema de eliminacioén del sobrenadante superficial. Finalmente, se puede
purgar el lodo generado en el reactor para mantener mas o menos constante la cantidad

de biomasa durante una etapa de tiempo muerto previa al reinicio del ciclo.

Influente

Efluente

Figura 2.1. Etapas de un ciclo de operacion de un reactor SBR aerobio.

Dado que en un SBR los microorganismos estan expuestos a concentraciones variables a lo
largo de las fases de llenado y reaccidn, su poblacién es mds tolerante a cambios en la
concentracion de toxicos en el influente y logran soportar un rango mayor de cargas

organicas (Moreno-Andrade y Buitrén, 2004).



2.2 Transferencia de oxigeno

La transferencia de gases es un proceso importante en el tratamiento de agua. En el caso de
aguas residuales que pueden ser tratadas mediante diferentes procesos, tales como los
reactores secuenciales discontinuos, la eficiencia depende de la disponibilidad de

cantidades suficientes de oxigeno.

Existen varias teorias que han sido propuestas para el mecanismo de transferencia de
oxigeno en el agua. Estas teorias son ampliamente utilizadas al modelar la cinética de la
transferencia de oxigeno. Aun cuando existen modelos complejos para explicarla, las
formas mas sencillas han probado ser efectivas en el disefio de sistemas de aereacion y

proporcionan predicciones equivalentes de transferencia de oxigeno (Antezana, 2003).

La teoria mas utilizada para explicar el mecanismo de transferencia de masa en el
intercambio gas-liquido es la teoria de la doble capa de Whitman (1923). EI modelo se
basa en la existencia de dos capas: una de liquido y otra de gas en la interfase gas-liquido.

Estas dos fases presentan una resistencia al paso de las moléculas de gas de una fase a otra.

En el caso de gases poco solubles, la capa que ofrece una mayor resistencia al paso de las
moléculas de la fase gaseosa a la fase liquida se le conoce como la capa liquida y la capa
gaseosa se da con los gases mucho mas solubles en agua y es la capa que presenta una

mayor resistencia.

En la figura 2.2 se muestra una distribucion de estas capas. Para cada gas, existe un
determinado gradiente de presion parcial a lo largo de la pelicula delgada de gas,
representado por P y P*, donde P* es la presion parcial del gas en la interfase, y P es la
presion parcial en el resto de la masa de gas. A lo largo de la pelicula delgada, existe un
gradiente de concentraciones de O, representado por C y C*, donde C* es la concentracion
de O, en la interfase y C la concentracion de O, en el resto del liquido (C*>C) (Molina, et

al. 2003)



Fase (Gas
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Figura 2.2. Teoria de doble capa para la transferencia de gases

2.2.1 Coeficiente de transferencia de masa de oxigeno (k_a)

La velocidad de transferencia de oxigeno desde la fase gaseosa (burbujas) hasta la fase

liquida (medio liquido) esta determinada por la ecuacion 2.1, (Erazo et al, 2001)

dC
E=kLa(C*—C);C(0)=Co @2.1)

En esta ecuacion dC/dt es la razon de cambio de OD con respecto al tiempo, kza representa
el coeficiente de transferencia de oxigeno, C es la concentracion de oxigeno disuelto en el
seno del liquido, C* es la concentracion de oxigeno disuelto en equilibrio con la presion
parcial de oxigeno de la fase gaseosa y Cy es la concentracion inicial del OD. El valor de
kra, y por lo tanto el grado de transferencia de oxigeno desde el seno del liquido hasta las
células o microorganismos en cultivo, depende del disefio del biorreactor y de las
condiciones de operacion del sistema de cultivo: flujo de aire, volumen del liquido, régimen
de agitacion, etc. En realidad k;a es el producto de dos parametros: 4, es el coeficiente de
transferencia de oxigeno en la interface liquido-gas, mientras que a representa la razon de

area superficial de burbujas con respecto al volumen total de agua. De esta manera,

9



disminuyen el kza: la viscosidad y el volumen del liquido y aumentan el k;a: el area de
transferencia, la agitacion y la presencia de dispositivos que aumenten una, la otra, o
ambas. Por otro lado, a la diferencia (C*-C) se le conoce como el déficit de oxigeno. Es de
destacar que el valor de C* se puede calcular usando la ley de Henry y varia con la

temperatura y la presion parcial de oxigeno. (Sinclair, 1987)

Considerando lo anterior, si no hay consumo de oxigeno, el oxigeno disuelto debe tender
exponencialmente a su valor de saturacion cuando se introduce aire al reactor a través de
difusores o aeradores, puesto que la solucion de la ecuacion 2.1 es ecuacion 2.2. La tasa con
la cual tiende a la saturacion depende de k;a, que a su vez depende de la cantidad de aire

que entre, entre otros muchos factores como son la temperatura, la viscosidad, etc.

C(t) = C*(1—exp(—k,at)) + C, exp(—k, at) 22)

2.2.2 Efecto del consumo de oxigeno

Cuando en el medio liquido se encuentran microorganismos aerobios, €stos consumen el
oxigeno disuelto para realizar sus funciones metabolicas. Aun si no se esta llevando a cabo
la biodegradacion de un contaminante, existe una tasa basal de respiracion, llamada tasa de
respiracion endogena, la cual es proporcional a la concentracion de microorganismos
presentes, X. Entonces la dindmica del oxigeno disuelto estd regida por la siguiente

ecuacion diferencial 2.3:

‘;—C = —bX +k,a(C*-C)

t (2.3)

10



Si la concentracion de microorganismos se mantiene constante y la tasa especifica de
respiracion endogena b también lo es, entonces el valor del oxigeno disuelto tiende al valor
de estado estacionario siguiente: C*-bX/k;a, se compone la tasa de transferencia con la tasa
de consumo. Por otro lado, si no hay suministro de aire, entonces kza=0 y por lo tanto el
OD tiende a ser consumido con una tasa igual a bX. Este comportamiento da pauta para

proponer diferentes métodos experimentales para la determinacion de kza.

2.2.3 Métodos de estimacién de k,a

Un método que se puede emplear para medir el valor de k.a consiste en eliminar el oxigeno
disuelto mediante el burbujeo de nitrogeno o bisulfito hasta que se tenga un valor igual a
C=0. Estableciendo las condiciones de operacion de aeracion y agitacion que se desea
emplear, se inicia la aeracidon hasta que el oxigeno disuelto esté en valores cercanos a la

saturacion (C = C*).

Se grafica entonces C en funcion del tiempo (figura 2.3). Si no hay consumo enddgeno de

oxigeno, la curva resultante es una exponencial:

C(t) = C*(1—exp(—k, at)) 2.4)

Para un tiempo suficientemente largo (cuando C llegue casi a la saturacion), el area entre la

curva C(t)=C*y el perfil del OD seréa aproximadamente 4=C*/k;a. Véase la figura 2.3.
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Tiempo

Figura 2.3. Valor de k;a

Una manera alternativa de calcular k.a, si bX =0, es resolviendo directamente la ecuacion
2.1. Si a través del tiempo se miden las distintas concentraciones de oxigeno en el medio

(), como resultado de la integracion de la ecuacion (2.1) se tiene que

1-C

*

In(—.")=k,a*t

(2.5)

1-C

*

Se observa que es una relacion lineal y graficando In( )en funcién del tiempo, la

pendiente de la recta resultante es k;a.

Las ventajas de este método es que es relativamente rapido y puede usarse directamente en
el medio. Sus limitaciones son que es que se requieren grandes volumenes de nitrogeno, por
lo que no es usado a gran escala y no contempla el hecho de que bX>0, ni una condicioén

inicial de C, ni tampoco el tiempo de respuesta del sensor de oxigeno.
Los métodos que son utilizados en condiciones de operaciéon mas acordes con la realidad

utilizan un cultivo continuo. En este caso, en estado estacionario, se tiene que dC/dt=0; es

decir el OD no cambia. Entonces:
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dc / dt = oferta — demanda =0
k,a(C*-Cs)-r
r

kia(C*-Cs)=r... k,a=———
La(C*~Cs) =l )

Para aplicar este método seria necesario de antemano lograr que el OD se mantenga

estacionario, ademas de conocer la tasa de respiracion, 7, y que ésta también sea estatica.

Una manera mas adecuada cuando existen condiciones dinamicas se logra introduciendo
una perturbacion al sistema (Taguchi y Humphrey, 1966). Se interrumpe la aeracion o la
agitacion, por lo que el sistema responde modificando C y de su variacion se puede calcular

kLa.

La medicion debe efectuarse en forma rapida, cuando los parametros fisiologicos
(respiracion) y cinéticos (C, C*) puedan considerarse constantes. Es decir, se considera que
el cultivo, desde el punto de vista biologico y fisicoquimico, se encuentra en estado

estacionario El método se ilustra en la figura 2.4.

oD
c* Corte del
T OFF Suministro
del aire
l Restauracion

Cs del aire kLa1

AC _ ON k a2

At

kal>ka?
Coerit
Tiempo

Figura 2.4. Esquema del método dinamico
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El balance de OD en la fase liquida se explica en tres pasos. En el primer paso se tiene que
r=kra(C*-C) y C se encuentra en un valor cercano a la saturacion; de hecho, de la ecuacion
diferencial correspondiente es posible ver que el valor de C debiera ser (Taguchi y

Humphrey, 1966).

(2.7)

Esta relacion se obtiene de la ecuacion diferencial, al considerar que dC/dt=0. Sin embargo,
también requiere conocer el valor exacto de C* En el segundo paso se suspende la
aereacion al sistema; considerando que dC/d#0 y kia=0, se tiene que dC/dt=r. El
consumo de oxigeno que es registrado corresponde a la tasa de respiracion (demanda) y
puede calcularse por la pendiente de la recta con la variacion de la concentracion de
oxigeno en el tiempo (C* no debe descender al valor de ¢ cinica, que es el valor a partir del

cual el OD es limitante).

En el tercer paso se restablece la aereacion al sistema y entonces (Casas, 2006)
dC /dt =k a(C*-C)—r 2.8)

Reordenando la ecuacion 2.8 se tiene lo siguiente:

C:C*+(— ! j[dc+r)
k,a dt (2.9)

Suponiendo que es posible aproximar dC/dt en intervalos cortos entonces se puede graficar

C en funcion de dC/dt+r, donde r se ha obtenido del paso anterior, como se observa en la

figura 2.5.
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C*

Figura 2.5. Calculo del k;a

Finalmente, otra estrategia de estimacion de k.a se obtiene resolviendo un problema de
ajuste de parametros, para lo cual hay que usar métodos de optimizacion o de ajuste de
curvas. Integrando la ecuacion 2.8 se encuentra que la respuesta del OD debe seguir un

comportamiento exponencial:

C(t)=C,exp[ —k,at]+ (c * —krj(l —exp [~ k,a-t]) (2.10)

L

Si se conoce el valor C*y del paso anterior se ha hallado el valor de r, es posible buscar el
parametro kza que mejor ajuste la curva, suponiendo que Cy es conocido (es el valor de OD

al inicio de este paso).

Las ventajas de este método son que la determinacion se hace en in sifu, es relativamente
rapida y solo se requiere un sensor de oxigeno disuelto. Pero también tiene sus limitaciones,
pues se necesitaria un sensor de oxigeno disuelto de respuesta rapida, y el kza que se

calcula corresponde a un valor para cierto flujo de aire o condiciones de operacion.

Para minimizar los posibles errores en la medicion deben introducirse correcciones que
contemplen la resistencia del sensor, el tiempo de respuesta del mismo, y la transferencia

superficial del oxigeno. Ese es uno de los objetivos de este trabajo.
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2.3 Respirometria

La respirometria es la medicion e interpretacion de la velocidad de respiracion bioldgica
bajo condiciones experimentales definidas, donde el consumo de oxigeno esta directamente
asociado con el crecimiento de biomasa y con la remocion de sustrato. En los afios 60’s, la
respirometria se desarrolld6 como una técnica en el control de procesos, mientras que
durante la década pasada, se ha empleado para obtener caracteristicas biocinéticas,
considerdndose como la fuente mas importante de informacion en el modelado de los

procesos biologicos aerobios(Pacheco-Salazar et al, 2007).

Son importantes las respirometrias dentro del tratamiento de aguas residuales ya que sus

determinaciones sirven para (Calderon, 2004)

1. Determinar la tasa de consumo de oxigeno en efluentes domésticos e industriales.

2. Determinar la combinacion Optima de factores para el tratamiento por

biodegradacion en suelos contaminados con petréleo y/o sus derivados.

3. Determinar la influencia téxica y el poder inhibitorio de algunos vertimientos sobre

las poblaciones microbioldgicas en las plantas de tratamiento de aguas residuales.

4. Determinar la efectividad de cultivos microbiologicos y su comportamiento en la

digestion de alglin sustrato en particular.

5. Determinar las caracteristicas de biodegradacion de productos quimicos especificos

o de mezclas quimicas.
6. Determinar los parametros cinéticos para las reacciones de biodegradacion.

7. Monitorear la aclimatacion de un cultivo de microorganismos a materiales

orgénicos refractarios.

8. Medir la actividad de cultivos aerobios.
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En la actualidad, las técnicas respirométricas, como medida e interpretacion del consumo
bioldgico de oxigeno, estan adquiriendo cada vez mas importancia como herramienta para
el monitoreo y control de los procesos biologicos aerobios de depuracion de aguas
residuales. Su principal ventaja es que aportan gran informaciéon para caracterizar el

proceso, junto a una relativa sencillez y robustez operacional.

Debido a su condiciéon de reactor biologico, los resultados son extremadamente
dependientes de las condiciones de trabajo; por lo tanto, puede existir variabilidad en la
salida. Esta variabilidad cuestiona el hecho de que se considere sensor al respirometro y
obliga a que los resultados de las respirometrias se acompaiien de las condiciones de

operacion (Baeza,2002):

e Estado de la biomasa (concentracion, pH, temperatura, DQO, edad, etc)
e Tipo de sustrato utilizado

e Temporalidad de la medida de oxigeno (puntual, continua)

Sin embargo, una determinacion respirométrica implica tiempo, aun estando automatizada
la toma de muestras. Los resultados obtenidos ya no serian los apropiados para utilizarlos
en el sistema automatizado que requiera de esta variable para dictar su operacion, puesto
que tendrian un retraso significativo u otras variaciones. Sin embargo, mediante el
conocimiento de un modelo matematico de la dindmica del oxigeno disuelto en el reactor,
podria ser posible estimar la tasa de respiracion usando métodos computacionales

adecuados para tal efecto.
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2.4 Control de oxigeno disuelto (OD)

La medicion confiable y continua del oxigeno disuelto en linea es importante en el
tratamiento de agua residual. La disponibilidad de mediciones de valores de
concentraciones precisas y en tiempo es necesario para el monitoreo y control dindmico de

procesos que aseguren una operacion eficiente en el tratamiento de agua.

Los sistemas de control de oxigeno disuelto tienen un sensor y un controlador al igual que
otros sistemas de control. En estos casos se establece una cantidad minima de oxigeno
disuelto en la cual se activan elementos de control para aumentar la cantidad de oxigeno
presente en el medio. Estos elementos pueden ser compresores o valvulas de aire.
También los sistemas de control de oxigeno disuelto pueden aumentar la velocidad de
agitacion, causando turbulencia que ayuda a exponer mas area de superficie del liquido al

aire y asi aumentar la transferencia de oxigeno al medio.

Por ello, es de interés regular la concentracion del oxigeno disuelto (OD) a un punto
optimo. En sistemas de lodos activados ésta se ha vuelto una practica comin y se han
propuesto algunas estrategias de control que han resultado exitosas (Olsson et al. 2005).
Estos van desde un ON/OFF simple o controladores PID a esquemas mas complejos que
involucran control en cascada (Gerksic et al. 2006) o incluso adaptable y control predictivo

no lineal (Lindberg y Carlsson 1996, Chotkowski et al. 2005).

Debido a su operacion en batch, las concentraciones variables durante la fase de reaccion
hacen al SBR mads robusto a concentraciones variables en el influente que las plantas de
lodos activados convencionales. Sin embargo, estas concentraciones variables también
implican que la tasa de respiracion de los microorganismos varie durante la fase completa
de reaccion, lo opuesto a sistemas continuos como lodos activados, donde la concentracion
de sustrato permanece baja y asi la tasa de respiracion permanece casi constante o varia

muy lentamente con respecto al tiempo.
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En un biorreactor continuo, el comportamiento dinamico del OD puede ser descrita por la

siguiente ecuacion diferencial de primer orden (Spanjers et al. 1996)

@: o Qin
(s, -0

+(ya—y)kpa—r @2.11)

Donde, y(t) es la concentracion del OD dentro del reactor (asumiendo la homogeneidad
durante la mezcla del licor), y;, es la concentracion del OD en el influente (casi siempre
despreciable), vy, es la constante de saturacion del oxigeno disuelto, V(?) es el volumen
actual y QOi,(2) es la tasa del influente. Por otro lado kza(t) es el coeficiente de transferencia
masa de oxigeno, que depende (no linealmente) de la tasa del flujo de aire Q,;(?) y de las

propiedades fisicoquimicas del licor mezclado y del mecanismo de difusion de aire.

La tasa de respiracion 7(?) en la ecuacion anterior puede descomponerse en dos partes: una
que representa la respiracion endogena que permanece casi constante y es proporcional a la
concentracion de biomasa X(f), y otra mas que representa la respiracion debido al
metabolismo durante la biodegradacion. Esta ultima es también proporcional a la
concentracion de biomasa X(?), pero también a una funcion u que puede depender de la
concentracion de los diferentes sustratos involucrados en la biorreaccion, pero es cero
cuando el sustrato estd presente. Matematicamente se escribe con la siguiente ecuacion,
donde b representa la tasa de respiracion enddgena especifica y Yyo el coeficiente de

rendimiento del oxigeno:

r=bX + uXx (2.12)

X0

En un reactor batch, lo que hace dificil el control de OD es que la tasa de respiracion
metabolica X puede ser variante durante la fase de reaccion. Considerando s6lo un sustrato
no inhibitorio, al principio de la fase de la reaccion la concentracion del substrato es alta y
asi uX tendra algun valor alto, y conforme se lleva a cabo la biorreaccion y el sustrato es

consumido, #X tiende a cero. Para el caso de un solo compuesto que inhibe la reaccion a
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concentraciones altas, la variacion de uX a lo largo del tiempo es mdas pronunciada.
Ademas, durante la fase de llenado, también conocida como fase de lote alimentado, la
concentracion de biomasa también cambia y disminuye conforme incrementa el volumen,

también contribuyendo asi a la variacion de la tasa de respiracion r(2).

Hay varios reportes sobre estrategias de control de OD exitosas en reactores batch, tal como
el presentado por Puig et al. (2006) usando control de logica difusa. Sin embargo, el
objetivo principal de éste no era el control de OD, sino que fue usado como un medio para

regular otros parametros y variables del reactor.

En todo caso, para lograr proponer e implementar estrategias de control de OD acordes con
el sistema estudiado, es necesario contar con un modelo matematico adecuado. Dado que la
variable de control emplea el flujo de aire, y se sabe que kza depende de Q,, se vuelve
indispensable contar con un modelo matematico que considere a Q,; como la variable de

entrada al sistema.

En general se asume que existe una dependencia no lineal entre Q. y kra, siendo que
kra=0 cuando Q,;,=0, y con k;a teniendo un valor de saturacion maximo; es decir, para

valores muy altos de Q,;, €l valor de k,a practicamente ya no cambia.

2.5 Control robusto y de tiempo éptimo

Aunque en este estudio no se aplicd el control robusto y de tiempo Optimo al reactor
estudiado, es conveniente presentar sus generalidades con el fin de justificar la pertinencia

de contar con un mejor modelo matematico de la dinamica del OD.

La estrategia de control se ha denominado “control de tiempo Optimo dirigido por eventos”
(ED-TOC por sus siglas en inglés). Es empleada para la degradacion de efluentes toxicos y

en particular ha sido aplicada e implementada en un reactor piloto para biodegradar agua
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residual sintética que contiene 4-clorofenol (compuesto toxico) como compuesto modelo.
También se ha logrado su implementacion en un prototipo a escala industrial usando agua

residual real adicionada con 4-clorofenol (Moreno-Andrade et al. 2006).

La estrategia busca minimizar el tiempo de reaccion. Para ello, requiere estimar la tasa de
biodegradacion de tal manera que la actividad microbiana se mantenga en un nivel maximo
durante casi toda la reaccion. Esta basada en medir en linea el oxigeno disuelto. Lo anterior
se logra estimando la velocidad de consumo masico de oxigeno por los microorganismos
(v), relacionada directamente con la actividad de los microorganismos y por lo tanto con la

tasa de reaccion. (Betancur et al., 2004).

En este caso y es proporcional a p y para los propdésitos del control, no es necesario conocer
el valor de dicha constante de proporcionalidad. La ecuacién 2.13 que describe y fue
obtenida del modelo matematico del comportamiento del oxigeno disuelto en un reactor

discontinuo (Betancur et al., 2004):

dO
y =k,a(O,-0)V -00,, - VE (2.13)

Donde:

V: Volumen de agua dentro del reactor, L.
O: Concentracion de oxigeno disuelto, (mg/L)

na: Coeficiente de transferencia de masa,

O.,,: Concentracion de oxigeno disuelto en el influente, (mg/L)
QO.n:tasa de flujo de entrada,

Oy: Concentracion de oxigeno disuelto a saturacion, (mg/L)

u: velocidad de consumo masico de oxigeno. (h™)

21



En la figura 2.6 se ejemplifica la manera de operar de esta estrategia de control, donde la
zona gris es el punto donde la tasa de consumo de sustrato es la maxima. La tasa de
reaccion es controlada manteniendo la concentracion del sustrato oscilando en este punto
durante el llenado del SBR. Cada vez que la concentracion del sustrato intenta dejar este
punto, el evento es reportado y la estrategia ED-TOC enciende o apaga la bomba del flujo
de entrada. La estrategia funciona a pesar de cambios de actividad de los microorganismos
presentes en el SBR. Tampoco importa el valor de la concentracion de sustrato en el
influente (Moreno-Andrade ef al., 2005a). Para estimar y solamente se necesita el
coeficiente de transferencia de masa, k;a, y la concentraciéon de oxigeno disuelto a la
saturacion, O, e incluso estas variables no necesitan ser conocidas con precision. Sin
embargo, requiere forzosamente que k @ se mantenga constante o sélo dependiente del
volumen de licor mezclado en el reactor, lo cual practicamente se logra manteniendo un
flujo de aire constante. Donde V) indica el volumen inicial en el tanque. El flujo es
alimentado de manera tal que se mantiene la tasa de reaccion cerca del valor 6ptimo (zona
gis). Una vez que se alcanza el volumen final, V; el reactor actiia como un proceso en lotes

(batch) y la tasa de reaccion disminuye.

é'h{axin}a tasa

de degradacion

7

S* S

Figura 2.6 Estrategia ED-TOC.
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La estrategia de ED-TOC puede manejar incrementos en la concentracion de compuestos

toxicos en el influente de hasta 11200 mg4CF/L sin ningin problema (Buitrén et al, 2004).

Se menciona la estrategia ED-TOC pues en esta se tiene una estimacion de k.a pero no se
tiene un control adecuado sobre esta variable y sobre el aire que es introducido al sistema.
Para mejorar ain mas la eficiencia de este tipo de reactor seria conveniente implementar un
regulador del oxigeno disuelto. Sin embargo, esto requeriria estar continuamente

manipulando el valor de k;a al variar el flujo de aire.

Un primer paso para proponer una estrategia de operacion que sea 6ptima y robusta como
ED-TOC, pero adicionalmente energéticamente eficiente desde el punto de vista del
suministro de aire, es la obtencion de un modelo matematico de la dinamica del OD. De

esta manera se pretende justificar este trabajo de investigacion.
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3. Metodologia y materiales

Para determinar el coeficiente de transferencia de materia de la fase gas a liquido (k_a) para
el oxigeno dentro de los reactores, el nivel de oxigeno en el medio de cultivo debe ser
adecuado para el crecimiento aerobio. A menudo, la velocidad de transferencia de oxigeno
es un factor limitante en un biorreactor. Por la misma razén, la transferencia de oxigeno de
la fase gas a liquido (k.a) es una variable limitante en la operacion de los sistemas que

operan en continuo.

La velocidad de transferencia de oxigeno puede ser medida mediante técnicas quimicas o
fisicas. Habitualmente implica realizar lo que en identificacion de sistemas dindmicos se
conoce como un escaldn; esto es, un cambio inmediato de un valor a otro en la variable de
entrada del modelo en este caso es la concentracion de oxigeno en la entrada del reactor y
medir la concentracion del oxigeno disuelto. De esta forma es posible determinar los

parametros de los modelos matemaéticos propuestos.

3.1 Descripcion del biorreactor

El biorreactor empleado en esta investigacion consiste de un tanque cilindrico de 10 L con
un fondo conico. Tiene un volumen de operacién minimo de Vpin=3L y un volumen
méaximo de operacién de Vyax=7L, dando un volumen de recambio de Ve=4L. Esta provisto
con un mezclador para garantizar la homogeneidad de la mezcla del licor dentro del reactor.
La operacion es como reactor discontinuo secuencial (SBR), con un tiempo de llenado
variable o fijo, un tiempo de reaccion variable que dura casi hasta completar la
biodegradacion del sustrato, un tiempo de sedimentacion de 30 min, un vaciado tan rapido
como sea posible y un tiempo de inactividad de solo 5 min. Durante el llenado y la
reaccion, el aire entra al reactor a través de un difusor cerdmico en el fondo del reactor,
cuyo flujo se controla por medio de un controlador de flujo méasico (Aalborg modelo GFC-
17)
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Usa bombas peristéalticas digitales para controlar el llenado y el vaciado del reactor (Cole-
Parmer, MasterFlex). Se controla la temperatura a 20+1 °C mediante la recirculacion de
agua a través de la chaqueta del reactor. Se utiliza agua residual sintética con una
concentracion de 110 mg/L de 4-clorofenol (4-CF), complementada con nutrientes segin
AFNOR (1985). Los microorganismos en el reactor fueron previamente aclimatado a la
biodegradacion de 4-CF usando lodos activados de la planta de tratamiento del Cerro de la
Estrella (ver seccién 4.3.1) como indculo y una estrategia de aclimatacion de tiempo

variable (Moreno y Buitrén 2004). Vease figura 4.1 del capitulo 4.

3.2 Hardware y Software

El oxigeno disuelto es medido usando un sensor Yy transmisor industrial (Endress &
Hauser, COS-41 y COM-223). Las medidas y la sefial de comando son leidas y escritas
usando una tarjeta de adquisicion de datos (National Instruments USB6009) montada y
conectada a una computadora personal con un software programado usando LabView
(National Instruments) para el control del proceso completo. El software desarrollado,
Ilamado BioReC, incluye modulos para pruebas de diferentes esquemas de control de
oxigeno disuelto. Esta es la plataforma que es usada para programar la nueva estrategia de
control de OD vy realizar pruebas para estimar el flujo de aire que entra al reactor y

finalmente proponer un modelo matematico para la tasa de respiracion.
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3.3 Desarrollo experimental

Dado que el proyecto busca proponer un modelo matematico de la dinamica del oxigeno
disuelto, asi como posteriormente proponer un estimador de la tasa de respiracion para un
proceso SBR real y no s6lo un resultado tedrico, se requirié probar y evaluarlo en un
biorreactor de laboratorio a nivel experimental. Por lo tanto, se montd un biorreactor con
las caracteristicas anteriormente mencionadas en el Laboratorio de Bioprocesos e Ingenieria
Ambiental del Instituto de Ingenieria de la UNAM, donde se realizaron las pruebas
correspondientes. A continuacion se explican las fases empleadas en el desarrollo

experimental

1.3.1 Montajey aclimatacién del reactor

Se verificd que el hardware trabajara correctamente. Se preparo la alimentacion para una
concentracién inicial baja en el biorreactor de 50 mg/L de 4-clorofenol (4-CF) para
aclimatar el lodo. El lodo fue traido de la planta de tratamiento del Cerro de la Estrella, en
Iztapalapa, D.F., el cual se caracteriz6 haciendo una respirometria tradicional para ver el
nivel de actividad que tenia antes de la aclimatacion, medir el indice volumétrico de lodo

(IVL) y calcular sélidos suspendidos totales y volatiles.

Para la aclimatacion se trabajo sin control de oxigeno disuelto, fijando a un valor adecuado
el flujo de aire, de tal manera que no existieran condiciones limitantes de oxigeno. La
concentracion de 4-CF se determind fuera de linea usando la técnica de aminoantipirina
(Standard Methods, 1992). Tomando muestras regulares del reactor a lo largo de un ciclo se
fue leyendo la concentracion de 4-clorofenol dentro del reactor para saber cuando la
reaccion ya habia llegado a su término. Asi, tras varios ciclos se logro la aclimatacion de la

biomasa a la degradacion de este toxico como fuente unica de carbono.
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3.3.2 Determinacion del modelo del reactor

En lo que se realizaba la aclimatacion de los microorganismos se determind el modelo
dinamico del sensor. Se realizaron pruebas con el sensor del oxigeno disuelto (OD). En dos
recipientes, ambos con agua; en el primo se le coloc6 un difusor de aire para propiciar la
saturacion de oxigeno disuelto en el medio. En el otro se dejo que, después de adicionarle
una pequefia cantidad de lodo, los microorganismos consumieran todo el oxigeno del
medio. Se paso el sensor en agua sin OD hasta que se estabilizara a un valor bajo, a agua

con OD a nivel de saturacién. Teniendo una respuesta en la entrada de tipo escalén.

Se realizaron en total 6 repeticiones del procedimiento anterior, con lo cual se generaron
archivos con datos para hacer la caracterizacion del sensor (ver seccién 4.2). En particular,
se ajusté un modelo dindmico de segundo orden para el sensor, caracterizado por dos
parametros, que son las dos constantes de tiempo: 71 y 7, de las ecuaciones (4.1) y (4.2).
Usando estos datos también se probd ajustar un sistema con retraso, pero
experimentalmente era evidente que el sistema podia ser modelado adecuadamente con un

sistema de segundo orden.

3.3.3 Determinacion del modelo del coeficiente de transferencia de masa

de oxigeno (k.a)

Inicialmente, para determinar k,a se realizaron experimentos similares a los que se
realizaron con el sensor de oxigeno disuelto. Al término de la reaccion y teniendo el reactor
en fase de tiempo muerto se realizaron los experimentos, introduciendo un escalén en la
entrada, guardando los datos cada segundo en archivos de excel. En esta etapa, cuando ya
se ha agotado el sustrato, la tasa de respiracion corresponde Unicamente a la endogena:
r=bX.
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Lo que se hace es cambiar el valor del flujo de aire de entrada (Qair), de manera similar a
como se explica en la seccion 3.3.2. Primero se pone a cero, para observar el valor de bX, la
tasa de respiracion endogena, observando una curva casi recta con pendiente igual a bX.
Esto sehacea hasta llegar a un valor suficientemente bajo de oxigeno disuelto. Después se
aplica un escaldn de flujo de aire constante, observando una respuesta exponencial que hace
que el oxigeno disuelto tienda a un valor cercano al de saturacién. Este experimento se

repite varias veces con distintos valores del flujo de aire de entrada.

El procedimiento anterior, sin embargo, es tardado, y no pueden hacerse muchas pruebas al
final de un mismo ciclo, ya que puede causar la inhibicion en los microorganismos por el
ayuno al que se someten. Por ello fue preferible hacer una variante de este método. Al final
de cada fase reaccién, cuando ya no habia practicamente sustrato en el medio y la tasa de
respiracion era practicamente constante y correspondiente solo a la enddgena, se realizan
pruebas en las que se enciende y apaga el flujo de aire por intervalos de tiempo

relativamente cortos (5 min).

En cada ocasion el flujo se aire se escoge de manera aleatoria, pero cuidando que el
oxigeno disuelto se mantenga entre dos valores: ni muy cercano a la saturacién, ni
demasiado bajo para no resultar limitante. El problema del ajuste del parametro k a en estos
casos es que debe considerarse la dindmica del sensor. Sin embargo, es posible hacerlo
usando métodos numeéricos de ajuste de curvas por minimos cuadrados. Los datos
generados fueron almacenados en archivos para después procesarlos, pero se pretende que

esta prueba se realice automaticamente al final de cada ciclo.
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3.3.4 Ajuste de parametros con pruebas dinamicas

Para ajustar los parametros del modelo se colectaron datos experimentales considerando lo
siguiente:

a) Control de oxigeno disuelto aleatorio

Se cambio el modo de operacion del programa BioReC, trabajando ya con un
control muy burdo de oxigeno disuelto. Se utilizé el control denominado “random
ON/OFF” (ver figura 4.2), el cual busca mantener el oxigeno disuelto dentro de un
rango decidido por el usuario. Para hacerlo, en principio cada cierto intervalo de
tiempo cambia el valor del flujo de aire a un valor aleatorio, pero si el oxigeno
disuelto sale de cierto rango (con histéresis), toma una accién drastica para llevarlo
a este rango de valores: ya sea que fije el flujo de aire a cero o que pruebe otro valor
aleatorio mas alto que el anterior. El propdsito de este control burdo de oxigeno
disuelto es simular condiciones distintas de operacion durante la reaccion para
generar los datos que pudieran servir para probar el algoritmo de estimacion de la

tasa de respiracion que se propone. Ver capitulo 4

b) Pruebas bajo dos condiciones de operacion

Se opero el reactor con dos condiciones de concentracion del influente: “bajo”, a
100 mg/L de 4-CF y “alto”, a 300 mg/L 4-CF al inicio de la reaccion. En total se

generaron 8 corridas: 3 con concentracion baja y cinco con concentracion alta.

Los ultimos datos de cada corrida se tomaron para determinar el modelo de
dependencia algebraica de ki a, ya que en condiciones bajas de concentracion la
reaccion termina en menos de una hora y en las de alta concentracion, la reaccion
termina en aproximadamente dos horas. EI modelo para esto es expresado en la

siguiente ecuacion: ver seccion (4.3)
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k= M+ DK (3.1)
Uy + MU

En esta ecuacion, k=k.a y u=Qair, l0 que representa una curva. Por lo tanto si u=0,
k=0, k=Kmax (k.a maxima) si u=umax (Qair maxima) y tiende a un valor constante
conforme u se hace grande. Asi que los pardmetros son: Umax, Kmax, Y M. En realidad
la curva es definida por el punto (Umax, Kmax) Y por el parametro m, que es el
responsable de su curvatura. Conforme m tiende a cero, la curva tiende a una recta

que pasa por el origen.

c) Modelo de estimacion de la tasa de respiracion

La idea detras del modelo consiste en colectar los datos para una cierta ventana de
tiempo en el que el flujo de aire es practicamente constante. En ese caso el modelo
del sistema es lineal y se tiene una expresion analitica para describir la curva de
oxigeno disuelto medido (t vs. z). Se utiliza entonces un ajuste exponencial por

minimos cuadrados para hallar un estimado de la tasa de respiracion. Ver capitulo 4
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4. Resultados

La figura 4.1, muestra fisicamente como esta conformado el reactor donde se realizaron los

experimentos.

PC

Sensor de
oD

Biorreactor

Bombas
de llenado
y vaciado
Recirculacié

Alimento

Figura 4.1. Reactor

La figura 4.2 muestra la pantalla que se presenta al usuario. Del lado izquierdo se observa
el funcionamiento del reactor, en una pequefia pantalla (en este caso con un modo de
operacion en tiempos fijos) y la fase que lleva la reaccion. En la parte superior derecha se
ve la pantalla donde se elige el tipo de control de oxigeno disuelto junto con los parametros
que se pueden manipular, los cuales son delta, Qair-ON. En la parte inferior derecha se
presenta la pantalla del control empleado, que corresponde en este caso a un “On/Off
aleatorio”, el cual se encarga de fijar el flujo de aire al reactor de manera aleatoria cada
cinco minutos, pero apagandolo cuando el valor de oxigeno se sale de cierto rango

preestablecido, definido en la pantalla superior derecha.
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Figura 4.2. Interfaz con el usuario

El monitoreo del oxigeno disuelto y el flujo de aire del sistema se muestra en la figura 4.3,

donde se observan los cambios que el flujo de aire, Qair, sufre cada periodo de tiempo (en

nuestro caso cada 5 minutos) y el comportamiento del OD con respecto a esos cambios, la

cual esta representada por escalones, determinados por un rango del flujo de aire definido

por el usuario, (grafica inferior). También se grafica el volumen del reactor en cada ciclo de

la reaccion, esta se encuentra entre 4 y 6.5, se observa también el inicio y el final de cada

ciclo en el reactor. El oxigeno disuelto representado por una grafica en zic-zac, se observa

las variaciones del OD en las diferentes fases de la reaccion.
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Figura 4.3. Registro del proceso

4.1 Modelo matematico empleado

4.1.1 Estructura general

El modelo matematico que se propone para explicar el comportamiento dinamico del
oxigeno disuelto consta de tres partes interconectadas, donde cada una es modelada
mediantes ecuaciones algebraicas no lineales o diferenciales. En la figura 4.4 se
esquematiza la estructura general del modelo matematico como un diagrama de
bloques. Cada bloque representa un conjunto de ecuaciones que involucran variables de
entrada y salida representadas por flechas. Es decir, cada bloque representa una relacion
causa efecto en las variables involucradas. En este capitulo se explicaran los modelos

propuestos para cada bloque.
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Figura 4.4 Modelo matematico: Dinamica del OD en el SBR

El modelo cuenta con una entrada de flujo de aire denotada con la variable u, que es el que
transfiere oxigeno al reactor (Qair). En términos préacticos el flujo de aire un valor del
coeficiente de transferencia de masa de oxigeno k, a, que en el modelo esta denotado con la
variable k. Se considera una relacién algebraica entre las variables u y k. La variable k
puede ser considerada la entrada del reactor y la salida de este es la entrada al modelo
dinamico que describe el comportamiento del oxigeno disuelto, denotado por la variable y.
Este modelo tiene una entrada incierta, que es la tasa de respiracion r. Esta variable es
justamente la que se buscaria estimar en linea a partir del conocimiento de las variables de
entrada y salida del modelo. La variable de salida en este modelo del reactor es el oxigeno
disuelto, pero su lectura se hace mediante un sensor con dindmica propia. Por lo tanto la
variable que se tiene accesible es en realidad el oxigeno disuelto (OD) medido con el

sensor, denotado por la variable z.

4.2 Modelo del sensor

Una primera aproximacion para modelar la dindmica del sensor es mediante un sistema
dinamico de primer orden, puesto que la respuesta de un sensor no es inmediata. Siendo
w(t) la sefial registrada y y(t) el oxigeno disuelto dentro del reactor, se define por la

siguiente ecuacion, parametrizada por la constante de tiempo t;:
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+w(t) = y(t) (4.1)

dw(t
£ d'E)

Otra posibilidad es considerar un sistema de segundo orden, si se observa que la respuesta
no es inmediata y existe un retraso en la sefial (ver capitulo 3). En ese caso, representando
la sefial medida por z(t), se agrega otra ecuacion diferencial de primer orden al modelo, con

constante de tiempo z, (Olsson et al. 2005):

. dw()

= 4.2
g T EO=w) (4.2)

Ahora bien, si ademas se considera que existe un retraso en la medicién, la sefial registrada
no es z(t), sino z4(t), que es z(t) retrasada un tiempo L:

z,(t)=1z(t-L) (4.3)
En la figura 4.5 se muestran distintas respuestas al escalon para variaciones en los

parametros de dicho modelo.
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Figura 4.5. Respuesta a un escaldn unitario (sistema de segundo orden)
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Una sefial de entrada de tipo escaldén permite conocer la respuesta del sistema frente a
cambios abruptos en su entrada. Asi mismo, da una idea del tiempo de establecimiento de

la sefial, es decir, cuanto se tarda el sistema en alcanzar su estacionario.

4.2.1 Determinacion del modelo del sensor.

A partir de los datos generados con los experimentos realizados, se obtuvo un modelo del
sensor empleando el software Matlab. Los experimentos representaron entradas de tipo
escalén al sensor, y las respuestas del sensor son evidentemente de segundo orden. El
algoritmo empleado para determinar las dos constantes de tiempo: 7 y 7, e baso en ajustar
las curvas exponenciales que resultan de la respuesta al escalon para dicho modelo,
considerando todas las curvas experimentales en un mismo ajuste, dejando libre el
parametro de la condicion inicial en cada caso. Es decir, se considera el modelo de la
ecuacion 4.4:

" (1) = 1 4.4
So (t)_[(rls+1)(rzs+1)j80(t) 44

Su respuesta al escalon esta representada en la ecuacion 4.5:

r e—Ur2

S5 (t)=S5(0) +((So (20) - S, (0))[1— € _me ] (4.5)

=10 =T

La figura 4.6 muestra el comportamiento del sensor con una linea continua y los ajustes
segun el modelo con lineas punteadas. Corresponden a los valores de las constantes de
tiempo en 7=78 y =48 segundos, lo cual en la practica ocasiona que la sefial medida
tenga un retraso de aproximadamente de un minuto y medio, que puede ser considerable
para fines de control fino del oxigeno disuelto.
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Figura 4.6. Caracterizacion del sensor

4.3 Modelo de transferencia de oxigeno

1
400

Se considera que el coeficiente de transferencia de masa de oxigeno depende del flujo de

aire (Qair), tal que cuando Qair es cero, entonces k.a=0, pero si Qair es suficientemente

grande tambien se considera que kia llega a un nivel de saturacion. Aun cuando es

dinamico el comportamiento, si los cambios en Qair N0 son demasiado répidos, la relacion

entre k y u puede modelarse por un ecuacion algebraica. En este trabajo se propone la

siguiente relacion, la cual posteriormente sera validada, ecuacion 4.6:

maxu

Upe + MU

(  (m+Dk

(4.6)
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En la ecuacion anterior, los valores de m, Kmax, Umax SON conocidos o estimados a partir de
datos experimentales. La constante m determina la curvatura de la relacién k vs u: un valor

de m=0 implica una relacion lineal entre k y u; es claro también que k=kmax Sucede cuando

U=Umax-

Para ilustrar el efecto del parametro m con distintos valores de este parametro se grafica en
la figura 4.7. Vale la pena recalcar que los pardmetros Umax Y Kmax determinan una
coordenada conocida en la curva. La misma curva se puede obtener con otros valores de

estos pardmetros, pero también cambia el valor de m.

15
10+ -
— m=1.5
= m=05 _
3 / “eoi
P
//
5t / 1
0 L L L L L
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3

Flujo de aire (u)

Figura 4.7. Efecto del parametro m
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4.3.1 Determinacion del modelo de transferencia de oxigeno

Se realizaron 8 corridas durante la fase de reaccion, con las cuales se generaron datos y
fueron utilizados para determinar el modelo de dependencia de k.a con respecto al flujo de
aire Quir (ecuacion 4.6), tomando de cada archivo generado los Ultimos datos solamente,
cuando se tenia la certeza de que la tasa de respiracion correspondia solo a la enddgena
porque ya se habia agotado el sustrato. La figura 4.8 se observan las graficas de las
diferentes corridas, donde los puntos representan los datos experimentales y las lineas
contindas el ajuste fijando los pardmetros m y kmax del modelo propuesto. Es evidente que el
ajuste en la mayoria de los casos es relativamente bueno, lo cual indica que el modelo
propuesto es adecuado. Sin embargo, dado que cada corrida se hizo en dias y momentos
distintos, era de esperarse que los pardmetros hallados no fueran los mismos. La figura 4.9

muestra las curvas obtenidas superpuestas y es claro que no todas son idénticas, pero si

similares.
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En la tabla 4.1 se resumen los valores de m, Kmax, Umax Obtenidos en cada corrida
experimental. De la Gltima gréafica de la Figura 4.12 se aprecia que el modelo obtenido
sigue la misma tendencia en todos los casos, aun cuando para algunos casos no sea muy
similar. Sin embargo se optd por probar como modelo de ki a vs Qair aquel en el que los

parametros fueran el promedio de los parametros correspondientes de todas las corridas.

Tabla. 4.1. Valores obtenidos de ajustes
Corrida | M kmax Umax

2.8033 0.6755 | 35
1.6607 0.8387 | 35
1.58 0.8992 | 35
1.5314 0.861 3.5
1.2947 0.7052 | 35
2.0698 0.7317 | 35
0.5288 12797 | 35
0.4960 1.0305 | 35
1.49 0.8777

O N o g | W N -

4.4 Modelo de respiracion biolégica
En un reactor en lote, cuando no hay flujo volumétrico de entrada de influente (Qi,=0), el

modelo de la respiracion bioldgica (ecuacion 2.13) puede simplificarse a la siguiente

ecuacion diferencial de primer orden:

dy
—Z ——r+k _
rininy (Year—Y) (3.5)
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En la ecuacién anterior, k representa k.a, que puede ser variable en el tiempo al ser
manipulada a través del flujo de aire, ys €s la concentracion de oxigeno disuelto de
saturacion, que puede modelarse como constante, pero que en realidad depende de factores
externos como la presion atmosférica, la temperatura, el pH, y otros factores
fisicoquimicos. Por otro lado, r representa la tasa de respiracién de los microorganismos y
puede ser altamente variable, especialmente en un proceso en lote como el estudiado. En
general, ésta se compone de dos partes: una fase enddgena que se considera casi constante y
que es proporcional a la concentracion de la biomasa y otra parte que representa la
respiracion debida al metabolismo durante la degradacion. Esta se expresa en la siguiente

ecuacion.

F=bX 41X (3.6)
YXO
El primer término de la ecuacion (3.6) representa la respiracion endogena. Esta se modela
proporcional a la concentracion de microorganismos activos, denotada por X, a través de
una contante de proporcionalidad: la tasa especifica de respiracion endogena, denotada por
b.

El segundo término representa la tasa de respiracién metabolica y es proporcional a la tasa
de crecimiento de microorganismos y es nuevamente proporcional a la concentracion de
biomasa activa, X. La constante Y, relaciona esta proporcionalidad y es Illamada coeficiente
de conversién biomasa-oxigeno. De hecho Yy, es la proporcion de la masa de
microorganismos (re)producidos por unidad de masa de oxigeno consumido para este
proposito. Si el oxigeno consumido se usara exclusivamente para la reproduccion de
microorganismos (sin mortandad de estos ultimos), su tasa de crecimiento relativa seria
dX/dy = Yyo.

El término  es la tasa especifica de crecimiento de microorganismos, y para el caso de un

biorreactor aerobio como el estudiado, depende de la concentracion de la fuente de carbono

o alimento, de la concentracion de oxigeno disuelto misma y de otros factores
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fisicoquimicos. Sin embargo, un modelo valido para el sistema estudiado establece que es
cero si la concentracion de sustrato, S, o la de oxigeno disuelto son cero. Por ello, pu se

puede modelar como se expresa en la siguiente ecuacion:
= pg(S)-| - — (3.7)
Ko +Y

La velocidad especifica de crecimiento de sustrato sigue la ecuacion de Monod (ecuacion
3.7), la cual considera que la dependencia del sustrato de la velocidad de crecimiento
especifico (u) es de forma que si la cantidad de sustrato es muy grande, la tasa especifica se
aproxima al valor méximo y si la concentracion de sustrato tiende a cero, se aproxima a
cero (Figura 4.10)

Ko=S], cuando p=% poy

Velocidad especifica de

crecimiento, u

A 4

\ Concentracion de sustrato o
Ky muiriente limitanie, [S]

Figura 4.10.- Modelo de Monod (Ritman,2001)
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La presencia de un compuesto toxico para los microorganismos se refleja en una menor tasa
de crecimiento de los mismos. No todos los microorganismos se ven afectados de la misma
forma por los mismos compuestos. A través de las constantes “biocinéticas” de la ecuacion
de Monod (3.7) para la tasa de crecimiento especifico y de utilizacién de sustrato, se puede
ajustar el modelo para tener en cuenta los factores inhibitorios. La expresion de la
inhibicion se denomina Cinética de Haldane, y ha sido utilizada para expresar la inhibicién
por el propio sustrato (S) (Andrews y Graef, 1971). El modelo de Haldane predice que la
velocidad de crecimiento especifico de la biomasa aumenta cuando crece la concentracion
de sustrato hasta que ésta comienza a ser inhibitoria para los microorganismos (figura
4.11).

S

Figura 4.11 Modelo de Haldane
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4.5 Pruebas experimentales del modelo dinamico

Combinando el modelo del sensor de oxigeno disuelto, con el modelo algebraico de

dependencia de k a con respecto al flujo de aire, se obtiene un modelo del comportamiento

dinamico del oxigeno disuelto medido en el reactor. La prueba de este modelo se realiz6 en

corridas suplementarias al final de la etapa de reaccion.

La figura 4.11 muestras el resultado de la prediccion del perfil del oxigeno disuelto

empelando el modelo resultante, junto con los datos experimentales. Si bien el ajuste no es

perfecto, describe adecuadamente tanto la tendencia, como las constantes de tiempo del

sistema.
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4.6 Desemperio del reactor y gréaficas de respirometria experimental.

Para las 8 corridas consideradas se realizaron respirometrias durante la fase de reaccion a
cada una de las muestras tomadas por este periodo. Con estas respirometrias se obtuvo el
valor experimental de la tasa de respiracion como la pendiente de la curva de oxigeno
disuelto observada en la prueba. Los datos generados fueron graficados junto con el flujo
de aire (Qair) y el OD. La Figura 4.12 muestra los resultados obtenidos en los experimentos
y se puede observar que al principio de reaccion se tiene una tasa de respiracion mayor y
conforme se va consumiendo el OD vy el sustrato dentro del reactor va disminuyendo,
mientras que la tasa de respiracion también lo hace. Este comportamiento no es
precisamente el esperado para un sustrato toxico, donde deberia observarse un incremento
de la tasa de respiracion cuando el sustrato pasa por el valor en el que la biodegradacion es
maxima, recordando que en ese caso la relacion entre tasa de biodegradacion vy
concentracion de sustrato se modela por la ley de Haldane. Este comportamiento solo se
observa en una de las corridas. Ser4, por lo tanto, necesario revisar las curvas
experimentales de respirometria para determinar el origen de esta discrepancia. Asi mismo,
se espera que una vez que el respirometro en linea que se propone funcione adecuadamente,

el estimado de la tasa de respiracion si siga la tendencia esperada.
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4.7 Cinéticas de biodegradacion

También se realizaron cinéticas conforme se consumia el sustrato. La figura 4.14 muestra
tanto la respirometria correspondiente a esa corrida en el lado izquierdo, mientras que del

lado derecho se muestra la cinética y la tasa de respiracion respectivamente.
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5. Conclusiones

e Se establecio una metodologia para obtener los pardmetros del modelo matematico
que describe el comportamiento del oxigeno disuelto considerando la dinamica del

sensor y la dependencia no lineal del k_a con respecto a Qajr.

e Se determino el modelo matematico de dependencia del  coeficiente de
transferencia de masa k.a y el flujo de aire Qair, con los Ultimos datos generados de
cada corrida obteniendo un buen resultado con los datos experimentados y el ajuste

fijando los parametros my Kmax.

e Para la caracterizacion del sensor, se paso de un recipiente con OD en saturacion a
uno sin OD, fue aplicar una entrada tipo escalon a la entrada, por lo que se

determino el modelo del sensor de segundo orden.

e Experimentalmente se determind que las constantes de tiempo que mejor
reprodujeron la dindmica observada fueron t;=78 y 1,=48 segundos, lo cual
practicamente implica un retraso de aproximadamente un minuto y medio en la

medicion.

e Se realizaron pruebas experimentales del modelo dindmico completo, variando el
flujo de aire y comparando el perfil del oxigeno disuelto medido con el predicho por
el modelo matematico propuesto, dando como resultado un ajuste casi perfecto,
describiendo adecuadamente la tendencia, como las constantes de tiempo del

sistema.

e Finalmente, se ha propuesto un sencillo modelo de estimacion de la tasa de
respiracion durante la biodegradacion. Si se conoce el modelo matematico del

comportamiento del oxigeno disuelto tomando como una sefial externa la tasa de



respiracion (una perturbacion al modelo), es posible, durante una ventana de tiempo
corta en la que no cambie el flujo de aire de entrada, suponer un modelo lineal del
sistema. Usando los datos durante esta ventana es entonces posible determinar la
tasa de respiracién haciendo un ajuste por minimos cuadrados y resolviendo para

hallar justamente un parametro del modelo, que seria la tasa de respiracion.

5.1 Trabajo a futuro

Como perspectivas de continuacion de la investigacion se plantean las siguientes
actividades a futuro:

1. Automatizar la obtencion del modelo algebraico relacionando ki a con Q- para el
final de la reaccion, de tal manera que continuamente se estén actualizando los
parametros de dicho modelo y se tomen en cuenta los cambios a mediano y largo

plazo presentes en el biorreactor;

2. Implementar un control de oxigeno disuelto usando el modelo matematico obtenido,
estimando la tasa de respiracion en linea y ajustando el nivel de flujo de aire
periodicamente para mantener la concentracion de oxigeno disuelto alrededor de un

valor de referencia durante toda la etapa de reaccion.

3. Adecuar la estrategia de operacion robusta que ajusta el flujo de influente al reactor
para mantener la tasa de biodegradacion en su valor maximo, empleando para ello el
estimado de la tasa de respiracion al mismo tiempo que se regula el oxigeno
disuelto; la idea es mejorar la eficiencia energetica del proceso evitando el consumo
innecesario de electricidad al operar los aereadores o sopladores més alld de lo

estrictamente necesario.



Apéndice A

Nomenclaturas

OD. Oxigeno disuelto (mg/L)

C. Concentracion de oxigeno disuelto (mg/L)

C* Concentracion de oxigeno disuelto en saturacion. (mg/L)

ke Coeficiente de transferencia de oxigeno en la interfase liquido-gas (cmh™)
a area superficial de la burbuja con respecto al volumen total del agua

kra Coeficiente de transferencia de masa de oxigeno, (h™)

Quir Flujo de aire

-

Tasa de respiracion de los microorganismos

b constante de proporcionalidad

X Concentracion de microorganismos activos

t Tiempo (h)

1 velocidad de crecimiento especifico (h™)

\Y Volumen del reactor (L)

y oxigeno disuelto en el modelo matematico (ver capitulo 4)
z oxigeno disuelto medido por el sensor

m constante que determina la curvatura de la relacion
umax flujo de aire maxima

kmax coeficiente de transferencia maxima

k Coeficiente de transferencia de masa de oxigeno

u Flujo de aire

Ty, T2 constantes de tiempo

L Tiempo de retraso
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