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Resumen— Un controlador robusto via H., fue disenado
e implementado en un digestor anaerobio escala planta piloto
para el tratamiento de aguas residuales provenientes de la
industria tequilera. El controlador fue diseiiado tomando
en cuenta funciones de peso que incluyen informaciéon en
magnitud y frecuencia de sefiales clave como ruido, error y
seilal de control. Resultados muestran que el controlador es
robusto ante variacion paramétrica, perturbaciones, errores y
ruido en la medicion.
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I. INTRODUCCION.

La Digestion Anaerobia es un proceso que convierte
materia organica en una mezcla gaseosa conformada princi-
palmente por metano y diéxido de carbono mediante reac-
ciones que se llevan acabo por microorganismos. Entre al-
gunas ventajas de estos sistemas se encuentran: la reduccion
de contaminantes, baja produccion de lodos y produccion de
compuestos utilizados en generacion de energia (hidrogeno
y metano). Existen varias dificultades al operar y controlar
este tipo de procesos (Méndez-Acosta, 2007): i) las carac-
teristicas del agua residual varian en cuanto a cantidad y
composicion, (ii) la actividad de la biomasa cambia debido
a la influencia de factores internos y externos, (iii) la falta
de sensores adecuados en linea para el registro de variables
importantes en el proceso, (iv) incertidumbre paramétrica.

Durante la pasada y actual década, han sido publicados
varios trabajos que abordan la regulacion del contenido
organico disuelto en aguas residuales. Controladores del
tipo lineal son deseables para su implementacion a nivel
industrial debido a su relativa simplicidad. Sin embargo,
se ha demostrado que este tipo de controladores tienen
desempeiio limitado ante perturbaciones y cambios de refer-
encia (Steyer, 2006). Debido a esto, varios esquemas de con-
trol han emergido. Un resumen de las ventajas y desventajas
pueden resumirse en los trabajos presentados por Acosta
y Steyer et al (Steyer, 2006) (Méndez-Acosta, 2005). Las
diferentes propuestas han sido efectivas en la solucion de

problemas en digestion anaerobia, sin embargo no ha sido
explorada ain el abordar la problematica en general desde
el enfoque de los diferentes elementos con componentes
en frecuencia. Es decir, rechazo de perturbaciones en la
concentracion de alimentacion, errores en medicion e in-
cluso acotamiento en los actuadores; cada uno de estos
elementos tomando en cuenta componentes en la frecuencia
de dichas senales durante la sintesis del controlador. Una
alternativa para abordar estos elementos con componentes
en la frecuencia es el control robusto.

En el presente trabajo se presenta una implementacion
experimental, la cual es una extensién de la propuesta
presentada por Flores-Estrella y colaboradores (2013) de un
controlador robusto bajo el procedimiento estandar de teoria
H.. En la contribucion antes mencionada se presentan
simulaciones numéricas y resultados que indican que el
desempeiio del controlador puede superar esquemas del tipo
no lineal, dicha mejora es posible debido a la inclusion de
sefales con componentes en la frecuencia durante la sintesis
del controlador. A fin de extender los resultados anteriores,
para la implementacion experimental se incluye un efecto
en el error en la medicion de la variable de salida, la cual no
fue contemplado en el disefio inicial. La implementacion ex-
perimental indica que el esquema propuesto es robusto ante
errores de modelado, perturbaciones en la concentracion
de alimentacion asi como atenuar errores y ruido en la
variable de medicion. Adicionalmente, una preocupacion en
las implementaciones a nivel industrial es la saturacion y el
esfuerzo de los actuadores (a fin de alargar su tiempo de
vida operativa); éstos dos aspectos también se consideran
durante la sintesis del controlador.

II. MODELO DINAMICO.

El modelo de digestion anaerobia (1) es una reduccion del
inicialmente propuesto por Bernard et al. (Bernard, 2001).
Este modelo reducido ha sido previamente utilizado en el
disenio de controladores (Méndez-Acosta, 2008) y es el



siguiente:
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donde los estados son: 7 concentracion de bacte-
rias acidogénicas [g¢/l]; z2 concentracion de bacterias
metanogénicas [¢/l]; x3 demanda quimica de oxigeno
(DQO, [¢/1]) y x4 acidos grasos volatiles (AGV, [mmol /1]).
Los escalares reales positivos x3 i, and x4 i, [¢/!] represen-
tan las concentraciones de DQO y AGV en la corriente de
alimentacion. El factor de dilucion D [hr~'] estd definido
como la relacién del flujo de entrada Qg [lhr~'] y el
volumen del bioreactor V' [[]. La fraccion de biomasa en la
fase liquida esta dada por la constante « [0, 1]; donde o = 0
corresponde a un comportamiento reoldgico desarrollado
por un reactor de cama fija mientras que o = 1 corresponde
a un reactor ideal agitado continuo. El modelo (1) incluye
dos funciones asociadas a la cinética de crecimiento de las
bacterias acidogénicas (11 (z3)) y metanogénicas (pz2(x4)).
Dichas expresiones son representadas mediante la cinéticas
de Monod y Haldane respectivamente (Rodriguez, 2008):
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donde los parametros nominales 79 € II = {@,/t1 max,
U2 méxs Ks1, Kga, Ko, k1, ko, ks } son constantes reales
cuyo valor es incierto.

De acuerdo a los resultados obtenidos por Flores-Estrella
y colaboradores (Flores-Estrella, 2013), el modelo (1) tiene
un punto de equilibrio (z* € R?* 7) tal que z1,22 # 0,
Tjin > v > 0, j = 3,4 para todo t > 0 y condiciones
iniciales dentro del dominio fisicamente realizable. La sigu-
iente proposicion resume algunos resultados importantes:

Proposicion 1. (Flores-Estrella, 2013) Considere el mo-
delo (1) con cinética (2). Asuma que la concentracion en
el flujo de alimentacion x;;, para j = 3,4 es constante.
Entonces, existe constantes « € [0,1] y D* € [D, D] C Ry
la cual contienen las condiciones normales de operacion,
tal que el modelo (1) tiene un unico punto de equilibrio
z* € Q. ={x € Ry : 23 < 3,0, T4 < Tan}, el cual es
localmente estable.

Las coordenadas z* € €, C Ri del punto de equilibrio
estan dadas por las siguientes expresiones:
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y la solucion de la siguiente ecuacion:

uzméxK%Q) +aDKg K7, =0

4)
donde los escalares xj, y xj  representan las soluciones
de la ecuacion de segundo orden.

aDx}® + 2} (aDK7, —

III. FORMULACION DEL PROBLEMA DE CONTROL.

El principal objetivo del digestor anaerobio (DA) es
descomponer la materia organica (considerada como con-
taminante) hasta concentraciones que cumplan con la le-
gislatura en materia ambiental. Estos contaminantes pueden
ser medidos en términos de la demanda quimica de oxigeno
(DQO). Por lo que, una de las principales variables en el
DA es la DQO (Méndez-Acosta, 2007).

Dado un modelo dinamico que describa el DA es posible
bajo ciertas circunstancias disefiar un controlador tal que
mantenga las trayectorias (en cierto sentido) cercanas a un
punto de operacion deseado. Una alternativa seria variando
el factor de dilucion (D) mediante una ley de control a
fin de regular la DQO a un valor deseado. Es decir, D
es la variable manipulada o de entrada representada por u
y la variable de salida esta relacionada con la DQO y es
representada por y (Méndez-Acosta, 2005). El controlador
propuesto debe afrontar con las siguientes situaciones:
dinamica no lineal del proceso, robustez ante errores de
modelado, incertidumbre paramétrica, inestabilidad opera-
cional debido a inhibicion por producto, error y ruido
en mediciones, y finalmente restriccion en los actuadores.
Adicionalmente, es deseable en el problema de regulacion
tomar en cuenta la presencia de perturbaciones tales como
la variacion en la concentracion de la DQO en la entrada
al DA.

IV. SINTESIS DEL CONTROLADOR ViA H,

Continuando las ideas presentadas anteriormente, el pro-
blema de control de regulacion de DQO puede ser abordado
mediante la metodologia estandar de control clasico H
Dado que el sistema (1) tiene un punto localmente estable
x* (cuyas coordenadas estan dadas por (3) y (4)), es nece-
sario calcular la entrada de control v = D— D*, preservando
la condicién normal de operacion z* € Q, C RY.

Béasicamente la metodologia de sintesis del controlador
esta descrita los siguientes pasos: (i) linealizacion del mo-
delo no lineal (1), (ii) describir los requerimientos de la
variacion paramétrica y las sefiales contempladas mediante
funciones de peso descritas en términos de magnitud y
frecuencia, (iii) encontrar un controlador tal que cumpla con
los requerimientos a lazo cerrado del sistema en cuestion.

1V-A.  Planta nominal.

El modelo (1) fue linealizado mediante el calculo del
jacobiano J; j, para i,k = 1,2,3,4 en el punto de equilibrio
x* descrito por (3) y (4). De esta forma el sistema lineal
es representado por:

i = Az + Bu;
y=Cx

T (to) =X (5)
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donde A = df;/0xy, B = df;i/ou”, and C = [0,0,1,0].
De este modo definimos la variable de entrada w = D — D™,
y la variable de salida y = 23 — 3. Para los pardmetros
nominales fueron considerados los obtenidos por Zarate y
colaboradores (Zarate-Navarro, 2013). En la Figura 1 puede
observarse P, la cual es la funcion de transferencia
asociada a (5).

IV-B.  Funciones de peso.

Funciones de transferencia con informacion en magnitud
y frecuencia fueron disefiadas tomando en cuenta requer-
imientos en sefales como: (i) W, el error tolerado en la
medicion, (ii) W, la accion de la sefial de control, (iii) W,
el ruido asociado a la medicion. Finalmente, la variacion en
los parametros puede ser considerada mediante ), la cual
captura la desviacion de la respuesta en la frecuencia de los
valores singulares entre de la planta nominal y un conjunto
de plantas cuya variacion paramétrica (mp s € II = {a
H1 max » H2,max }) €s del tipo multiplicatica no estructurada.
Las funciones de peso son las siguientes:

~ (s/0,1) + 100
CT s +>100)(0,005)

—— (5/0,2) + 100

“ 54 (100)(0,005 ©)
W= St 1000)(0,01

" ‘5‘5/0,02)“000
W _ p,num

P Wp,den

donde Wy pum = 1,193 x 10753 4 4,695 x 10742 +
4,298 x 1073s + 5,971 x 107° y Wy 4en = 1,193 x
10755% 44,695 x 10™*s% + 4,298 x 10735+ 5,971 x 107°.
En la Figura 1 se puede observar las funciones de peso
dentro del diagrama de bloques asociado al problema de
control. Cabe mencionar que dichas funciones de peso
fueron construidas basadas en la metodologia presentada
por Flores-Estrella y colaboradores (2013), sin embargo
debido al error presentado en la variable de medicion se
ajustaron ciertos parametros como son la magnitud en la
We y W, a fin de mitigar un mayor error en la variable
medida asi como una mayor restriccion en el controlador a
fin de evitar saturacion del mismo.

Figura 1. Diagrama de bloques asociado al problema de control.

IV-C. Calculo del controlador.

En la Figura 1 se ilustra el diagrama de bloques del
problema de control. Dado que el sistema (1) tiene un tinico
punto de equilibrio (z*), el cual es localmente estable, es
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posible disefiar un controlador tal que calcule una entrada
de control (u) la cual mantenga las condiciones normales
de operacion a pesar de perturbaciones en la concentracion
de DQO en el flujo de alimentacion (3 ;).

Los elementos mas importantes del diagrama de control
son: la entrada de control w = D — D*, ruido n y la con-
centracion de DQO en la alimentacion al bioreactor 3 ;.
Se puede observar en el diagrama las sefiales asociadas con
el error zq, sefial de control z5 , asi como la asociada a la
medicion de DQO y = z3 — 3. Adicionalmente, P, om,
representa la planta nominal , W, estd asociada con la
variacion paramétrica. Finalmente, se tienen las funciones
de peso W,, W,, y W, las cuales son descritas en (6). Es
posible describir la relacion de las sefales de entrada z =
[ Z21 22 ‘ e ]T y salida d = [ n ‘ u }T mediante la
planta generalizada:

WeWn _We P, nom
G(s) = 0 W, 7
_Wn ‘ _Pnom

De este modo, es posible encontrar un controlador, si
existe uno, el cual minimiza la siguiente norma:

1Tzal| o = méxy, 0[S (P, K)]
S (P,K)=Pi1+ PioK(I— P2,2K)_1 Py
8
{ 2 } _ | P P || 0 ®
Py

PQ‘Q u
(&

El problema de control sub 6ptimo fue resuelto numéri-
camente mediante la solucion de la ecuacion estandar de
Riccati. Esto se llevd acabo mediante el uso del programa
Matlab®. El controlador nominal K (s) fue obtenido con
v = 0,1517. Dado que la variacion paramétrica esta dada
por A = {(I + WpA)Pyom : A € RHy}, la condicion
de estabilidad robusta se cumple para ||W),PyomK (I +
PromK) Yoo = 0,3482 < 1 (Zhou, 1999). El controlador
obtenido Kg-(s) fue de orden ocho, sin embargo mediante
el analisis de los valores Hankel es posible reducir el orden
del controlador mediante una truncacion balanceada. Lo
anterior se llevo acabo asegurando la misma respuesta en
la frecuencia de los valores singulares del controlador de
orden completo (Kgo(s)) y el reducido (K4o(s)) en el
rango de frecuencia donde es sensible la planta nominal
(Pom). De este modo el controlador reducido esta dado
por Kyo(s) = Kn(s)/Kp(s), donde: Ky (s) = 7,73s3 +
186,752 4239,154+16,99 y Kp(s) = s 4+65,81s3+7675%+
12125 + 416,8.

V. IMPLEMENTACION EXPERIMENTAL.

En la siguiente seccion se describira el proceso y
equipo donde se llevo acabo la implementacion experi-
mental asi como los equipos utilizados para la medicion y
adquisicion de datos. Adicionalmente, se presentan algunos
resultados relevantes.
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V-A.  Planta piloto.

El proceso de DA se llevd acabo en un biodigestor de
fluyjo ascendente de cama fija escala piloto. El material
de construccion del bioreactor es de acero cuyo volumen
efectivo es 445 litros. El soporte utilizado es Cloisonyl®©
con una estructura la cual permite una mayor superficie
de aderencia de la biopelicula. El diagrama esquematico
del proceso se ilustra en la Figura 2. La vinaza cruda es
previamente diluida en un tanque de alimentacion de 200
litros a fin de ajustar la composicion de la DQO a 15[gr/I]
y el pH 6,5 — 7,0. Lo anterior se logra adicionando agua y
una solucion de hidroxido de sodio (NaO H). Mediante una
bomba peristaltica (conectada al tanque de alimentacion) se
mantiene un factor de dilucion (D) calculado por el con-
trolador K4-. Esta corriente es mezclada con una corriente
de recirculacion y posteriormente se introduce al DA a fin
de propiciar una corriente homogénea. El efluente de la
zona superior del DA es colectado en un divisor de dos
corrientes, el cual permite mantener el nivel del DA. Una
corriente del divisor es recirculada (esta se mezcla con la
corriente que se bombea del tanque de alimentacion) y la
otra corriente es liberada del proceso. Un porcentaje del
20 % aproximadamente de la corriente es procesada en un
equipo de filtrado, el permeado es analizado posteriormente
en un equipo de medicion en linea y la corriente concentrada
es retornada a la corriente de recirculacion. La temperatura
del DA se mantuvo regulada a 36 + 1°C' mediante un
intercambiador de calor.

CRIO9004
=
,,,,J
rrm

Compuladom
personal

Biogis \‘
= ﬁ% Separador 0

anacrobio

Vinaza cruda
NaOH

de calor

Tanque de
alimentacion

Figura 2. Diagrama esquematico del proceso de DA escala piloto.

V-B. Mediciones en linea.

La comunicacion entre los sensores y actuadores del DA
y una computadora personal fue posible mediante el dispo-
sitivo National Instrument cRIO9004®. La programacion se
llevé acabo mediante LabVIEW® 8.2. Para la medicién de
la DQO (z3) se procedi6 a realizar un escalamiento de dicha
variable con el carbono organico total (COT). Mediante
un analizador AppliTOC-AppliTEK se logré mediciones
en linea del COT. Es decir, mediante una relacion lineal
se obtuvo el valor de la DQO mediante mediciones en
linea del COT. Posteriormente, el controlador robusto via
H, calculd la variable de entrada (u = D — D*) la cual
esta relacionada con el flujo que se introducia al DA.
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V-C.  Implementacion del controlador.

Durante toda la implementacion experimental fueron
utilizadas aguas residuales diluidas provenientes de la
industria del tequila. La diluciéon fue necesaria para
mantener una DQO promedio de 15[gr/I] (+0,5[gr/l]), la
cual fue determinada de manera puntual fuera de linea. De
este modo se considerd la robustez del controlador ante
perturbaciones en la DQO de alimentacion.

El proceso de filtracion se llevé acabo mediante un
sistema de filtrado con diametro de poro de 10 pm. Dicho
proceso de filtrado inducia un error de medicion debido a
la contribucion de la biomasa no retenida por el sistema
de filtrado en la contabilizacion total de COT. Debido a
que no se regulaba de manera directa la cantidad de flujo
que se introducia el sistema de filtrado, un cambio de flujo
provocaba un cambio en la presion y por lo tanto una
variacion en la calidad del filtrado. Esto ultimo provocaba
un error al rededor de A = +0,25[gr/l]. De hecho, éste
fenémeno fue una prueba de robustez del controlador ante
errores de medicion.

V-D. Resultados y discusion.

En la Figura 3 se puede observar la respuesta de la
variable de salida (y = 3 — 5) bajo la accion de la ley de
control propuesta. El controlador regula satisfactoriamente
la salida mientras se atentian las perturbaciones debidas a
la variacion de la DQO de alimentacion. Adicionalmente,
el controlador reguld la salida a pesar de los errores de
medicion asociados a la contribucion de DQO debida a la
biomasa (A = +0,25[gr/]). Errores de medicion a t = 16,
62, 100, y 122[hr] fueron provocados debido al manteni-
miento y limpieza del sistema de medicion y filtracion,
sin embargo el controlador fue capaz de mitigar estas
perturbaciones. La Figura 4 muestra el comportamiento del
factor de dilucion calculado por el controlador durante el
experimento. A pesar de un comportamiento aparentemente
oscilante del factor de dilucion es posible

1000

500

error DQO [mgr/l]
o

-1000 ‘ ]
0 50 100 150

Tiempo [hr]

Figura 3. Error en la concentracion de DQO a la salida del reactor.

VI. CONCLUSIONES.

El disefio y la implementacion experimental de un con-
trolador robusto via H., clasico se llevd acabo para un
DA escala planta piloto. El controlador es evaluado en la
regulacion robusta de la variable de salida en el tratamiento
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Figura 4. Sefial de control calculada por el controlador.

de aguas residuales provenientes de la industria del tequila.
Los resultados experimentales indican que el controlador es
capaz de regular la DQO de salida del DA ante: (i) variacion
paramétrica, (ii) perturbaciones en la DQO de alimentacion,
(iii) errores y ruido en la medicion de DQO. EI controlador
propuesto es un candidato a ser implementado a escala
industrial debido a: (i) la estructura lineal, (ii) no son
necesarios equipos de medicion sofisticados, (iii) errores
de medicion fueron compensados, lo cual es comun en
implementaciones a escala industrial.
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