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Resumen-El objetivo de este trabajo está relacionado con el 
control de una planta de lodos activados no isotérmica, que tiene 
como variables de estado a las concentraciones de sustrato 
(DQO), biomasa, biomasa recirculada, oxigeno disuelto (OD) y 
temperatura, cuyo modelo matemático está validado 
experimentalmente. Se analizo la estabilidad de la respuesta  del 
sistema  a lazo abierto obteniendo las condiciones óptimas de 
operación minimizando la concentración de sustrato, para 
posteriormente implementar el esquema de control no lineal 
propuesto considerando como variable medible y salida de 
control al oxígeno disuelto en el biorreactor, ya que esta es la 
única concentración que es factible medir en línea, lo que a su 
vez lleva a una concentración de DQO con un valor adecuado y 
dentro de la norma ambiental correspondiente (DQOref = 250 
mg/l). El desempeño del controlador propuesto tiene un  
funcionamiento satisfactorio y mejor que un controlador 
convencional complementándose con una prueba de estabilidad. 
 

Palabras clave: Aerobio, estabilidad, flujos, control no lineal, 
ganancia variable. 

 

I. INTRODUCCIÓN 
En general los controladores (PID) proporcional integral y 

derivativos son ampliamente utilizados en procesos 
químicos y bioquímicos. Actualmente las exigencias en 
eficiencia hacen que los controladores clásicos no presente 
una buen desempeño entre modelos no lineales y 
controladores lineales, por lo que se busca hacer a los 
controladores convencionales mas robusto como es el caso 
del sintonizado por el  IMC ( Control de modelo interno) el 
cual resiste mas que los semi-empíricos como  Ziegler-
Nichols y Cohen-Coon. Sin embargo, a pesar del éxito 
industrial del control lineal,  hay una falta sistemática de 
resultados para respaldar su capacidad de regulación. 
 

 

 
La mayoría  de plantas industriales son reguladas mediante 
controladores (PID) lineales adecuados para pequeñas 
regiones de operación. Sin embargo cuando se tienen 
perturbaciones y/o se requiere operar en otras regiones, la 
estabilidad es difícil de alcanzar, debido a esto se propone 
un controlador proporcional integral no lineal (PI NO 
LINEAL) de ganancias variables, aplicado a una planta de 
tratamiento de aguas residuales industriales con el propósito 
de regular la concentración de la Demanda Química de 
Oxígeno (DQO) de acuerdo a la norma ambiental 
correspondiente. El proceso biológico de lodos activados se 
caracterizan por tener una eficiencia de degradación de 
materia orgánica en un rango del 75 a 95 %, muy superior a 
los procesos fisicoquímicos sin embargo para alcanzar esta 
eficiencia es necesario contar con personal especializado en 
múltiples disciplinas para solucionar problemas de 
operación relacionados con: la ausencia de sensores para 
llevar acabo el seguimiento y control, así como interpretar  
características del sistema no lineal con retardo y variantes 
en el tiempo. La complejidad de la dinámica del los procesos 
biológicos y ecológicos así como su asociación en 
interacción de sistemas ofrecen muchos retos para la 
ingeniería de control. (Ewart y col, 2006) 
 
Se han desarrollado una serie de  publicaciones   enfocados 
a: estabilidad de sistemas dinámicos, teoría de control 
predictivo, control no lineal de ganancia variable entre otros 
(Ramaswamy y col, 2005; Aguilar y Alvarez, 2002; Taskin 
y col, 2006)  
 
Una de las limitantes de estos controladores para su  
aplicación industrial es su complejidad por lo cual estudios 
de sus comportamientos permitirán validar su aplicación 
física.  
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Actualmente trabajos reportados por (Maqueda y col, 2006; 
Aguilar y col, 2005) presenta dinámicas en el tratamiento de 
efluentes petroquímicos operando a diferente temperaturas. 
En estos trabajos establecen un modelo validado por la 
AIWA aplicado a la industria petroquímica.  

II. METODOLOGÍA 
El proceso de lodos activados esta descrito por un sistema 

de cinco ecuaciones diferenciales no lineales basado en  
balances de materia y energía con términos adiciónales en 
función de la temperatura como son (kla, μmax, kev y kd) que 
corresponden al coeficiente de  transferencia de calor, 
velocidad especifica de crecimiento, constante de mortalidad   
y constante de evaporación (Eckenfelder,  2000)  
 
El biorreactor trabaja en proceso continuo. El sistema se 
resolvió con rutinas de MATLAB®. La optimización de  las 
variables de respuesta  se realizo con un barrido de todos los 
flujos con un incremento del 3 % del valor del flujo máximo 
operacional a lazo abierto para obtener los  puntos 
estacionarios clave, la estabilidad de estos puntos  se analizó  
mediante valores propios utilizando el método indirecto de 
Lyapunov, con las siguientes condiciones iníciales; Sustrato 
= 2200 [mg/l], Biomasa = 800 [mg/l], Recirculado = 1500 
[mg/l], Oxigeno = 4 [mg/l]  y Temperatura  = 35 [ºC] y  
tomando los siguientes criterios: 
 

DQO < 250 mg/l 
2< 

2Oγ  ≤ 4.5 

27< T <40 ºC 
Caben señalar a nuestras variables de salida: Sustrato (DQO) 
γs (mg/l), Biomasa γx (mg/l), Biomasa recirculada γx,r (mg/l), 
Oxigeno γo2 (mg/l) y Temperatura T (º C) y nuestra variables 
manipulables son los flujos de operación: flujo de 
recirculado (Qr), flujo de alimentación (Qf), flujo de aire (Qa)  
y flujo de sedimentado (Qw). 

A continuación se presenta los balances de materia y 
energía en el biorreactor. 

 
Balance de masa para la concentración de sustrato (γs): 
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Balance de masa para la concentración de biomasa (γx): 
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En el sedimentador (γxr): 
 

)3(                                                                     0,
x

s

r

s

urx

V
Q

V
Q

dt
d

γγ
γ

−=
 

 )4(                                                                                  0 rf QQQ +=  
 )5(                                                                                          0 rw QQQ +=  
 
Balance de masa para la concentración de oxigeno disuelto 
(γo2): 
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Balance de Energía  (T): 
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III. RESULTADOS  
El análisis de estabilidad indica que se tienen 3 puntos de 
equilibrios estables y uno estable oscilatorio como lo 
muestran las tablas I, II y III, con valores aceptables en 
cuanto a normativa ambiental, así mismo su análisis se  
complemento con un diagrama fase en el cual se relaciono a 
la concertación de:  (DQO), Biomasa recirculada y (OD)  
encontrando que el sistema es sensible a diferentes cambios 
en condiciones iniciales llevando al sistema a otro punto de 
equilibrio no deseable como lo muestra la figura 1 luego 
entonces es necesario la implementación de una ley de 
control para este punto de equilibrio. 

 
TABLA I. Resultados de la optimización de los flujos para 

los puntos de equilibrio deseables. 
 Valores de operación [m3dia-1] 
P.E Qf Qr Qw Qa

1 8500 1790 1000 980 
2 8000 1900 1000 940 
3 7000 3150 1700 800 
4 7250 2500 1700 790 

 
TABLA II. Valores  de puntos de equilibrio. 

 Variables de respuesta [mg l-1, ºC] 
P.E γs γx γx,r γo2 T 
1 168.8 2988 11020 4.2 35.05 
2 150.2 3033 10356 4.28 35.05 
3 156.8 2456 5156 4.5 34.8 
4 185.3 2283 5301 4.2 34.8 

 
TABLA III. Análisis de valores propios de los puntos de 

equilibrio. 
 γs γx γx,r γo2 T 
1) Estable -23.47 -0.29 -3.5 -4.2 -0.54 
2) Estable -22.67 -0.20 -3.68 -4.3 -0.52 
3) Estable -6.24 -4.24 -1.44 -0.21 -0.73 
4) Estable 
oscilatorio 

-5.11 -5.89 -0.19 + 
0.17i 

-0.19 - 
0.17i 

-0.61 
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Figura 1 Diagrama fase del sistema a lazo abierto del oxigeno disuelto, 

DQO y biomasa recirculada. 
 
Ley de control 
 
Se utilizo la técnica de ganancia última en estado 
estacionario, con la finalidad de observar la sensibilidad del 
sistema por medio del valor de ganancia y decidir cual de las 
variables manipulables (flujos operacionales) tiene mayor 
efecto en las variables de salida (principalmente: DQO y 
OD) realizando una prueba en escalón entrada-salida al 
sistema a lazo abierto, se encontró al flujo de recirculado 
como el de mayor efecto. Para el diseño del controlador se 
eligió al oxigeno disuelto (OD) como entrada de control 
debido a su fácil medición en línea que indirectamente 
controla la concentración de DQO, el sintonizado  de las 
constantes del controlador (PI) lineal se realizo mediante  
Internal Model Control (IMC) obteniendo:  
 

0018.0=Kc  
 

[ ]días    5=Iτ  
 
Se utilizo un controlador proporcional no lineal desarrollado  
por (Neria y  Aguilar, 2007) con fines de comparación con 
el controlador propuesto.  
 
A continuación se presenta la prueba de estabilidad para el 
controlador proporcional Integral no Lineal. El controlador 
esta relacionado con la contribución del error entre la 
trayectoria del oxigeno disuelto en el biorreactor y su 
correspondiente  punto de referencia (set-point): 
 

(8)                                                       )( spxx −=ε
Donde: 
sp: Set Point (Valor deseado) 

2ox γ=  

Ahora considerando nuestro SNL en función de estados para 
un sistema de control a  lazo cerrado y su forma canónica 
tenemos: 
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Ahora la ley de control propuesta es: 
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 Considerando que es un caso estrictamente de regulación: 
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•

 
•
ε = Dinámica del error. 
Sustituyendo  (9) en (13) tenemos: 
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Sustituyendo  (11) en (14) 
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Ahora suponiendo que la función  es positiva y 
continúa en el intervalo de integración [a, b]; Donde M es el 
valor máximo de la función en el dominio [a, b], luego 
entonces  

( ) nabs /1ε

( )εabs   es limitada ( ) [ ]batMabs ,∈∀≤ε , tal 
que: 
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Considerando a n ∈ Z+ para valores de  tenemos: >>>>p
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Así tomamos las siguientes cotas para nuestra ley de control: 

max0)(     1 μ→>∀≤ ΔLxfA  
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Sustituyendo estos últimos resultados en la ecuación (15) 
tenemos: 
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Con la matriz de A Hurwitz estable tenemos: 
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Solución por factor integrante: 
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Aqui 0ξ es la condicion inicial del regulador. 
Así resolviendo (19) tenemos: 
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Como se considero A estable tenemos que el primer término 
cuando ∞→t el término tiende a 0. 
Por lo que  la desigualdad toma la siguiente solución: 

1 −−≤ LAξ  
Resolviendo el producto vectorial y con la matriz inversa 
tenemos: 
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Tomando el límite cuando 0>>β  el término referido a la 
parte integral también tiende a 0 disminuyendo así el ancho 
de banda entre el valor deseado y el medido. 
 
A continuación se muestra el comportamiento a lazo cerrado 
del sistema con el controlador  propuesto: 
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Figura 2 Dinámica del sistema a lazo cerrado con el controlador propuesto. 
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Figura 3 Desempeño de  controladores convencionales y el propuesto para 

nuestra variable de control la concertación de  (OD). 
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Figura 4 Salida de control PI NO LINEAL para el (OD) controlando y 

comparando con diferentes valores de β para un  set-point de [4.2, 3.7y 3.5]. 
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Figura 5 Desempeño de  la variable de entrada de control, esfuerzo de 

control parar alcanzar el set point. 
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Figura 6 Diagrama fase del sistema a lazo abierto  y lazo cerrado de 
nuestras variables de salida. 
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Figura 7 Diagrama fase del sistema a lazo abierto acercamiento de la 
zona de atracción. 

IV. CONCLUSIONES  
 
Los resultados permiten confirmar que el controlador 
propuesto mostró mejor desempeño que un controlador 
convencional y que un proporcional no lineal, con una 
respuesta lenta y un tiempo de estabilización de  80 días, 

pero una vez regulando y realizando una perturbación en 
escalón el sistema se observo una respuesta rápida, 
controlando el Oxigeno disuelto a 3.5 mg/l y 3.7 mg/l e 
indirectamente la concentración de DQO = 161 mg/l, a lazo 
cerrado para un sistema SISO, cumpliendo con la normativa 
ambiental, es necesario mencionar que la entrada de control 
esta dentro de limites físicamente alcanzables, la parte 
integral del controlador permitió reducir el ancho de banda, 
cumpliendo  así el objetivo de control, dejando para trabajos 
posteriores una implantación MIMO que permita reducir el 
tiempo de respuesta del controlador.   
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