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Resumen

El tratamiento de las aguas residuales industriales que con-
tienen compuestos orgdnicos tdéxicos es dificil de realizar
por métodos bioldgicos convencionales. Los reactores aero-
bios operados como SBR (Sequencing Batch Reactor) han
demostrado ser la mejor alternativa para tales situaciones.
Sin embargo, presentan dificultades relacionadas con los efec-
tos tézicos e inhibitorios de los residuos. En este trabajo se
propone una nueva estrategia de control dptimo de tales reac-
tores, que elimina una gran cantidad de desventajas e incre-
menta todas las variables de proceso del sistema. Tal ley de
control se implanta utilizando un observador de estados no
lineal. El objetivo del presente trabajo es verificar experimen-
talmente la viabilidad y las caracteristicas de la estrategia de
control propuesta en un reactor piloto.

Palabras Clave: Control de tiempo minimo, Observador
no lineal, Biorreactor aerobio, Plantas de tratamiento de
aguas residuales téxicas

Abstract

The biological treatment of industrial waste waters contain-
ing organic toxic compounds is very difficult. The aerobic
SBR (Sequencing Batch Reactors) have shown to be the best
alternative in such situations. However, they have difficul-
ties in dealing with the tozic and inhibitory character of the
wastes. In this work a new optimal control strategy for such
reactors is proposed. It eliminates most of the known dis-
advantages and increases all process variables. This control
law s implemented by using a nonlinear state observer. The
objective of the present work is to verify the experimental vi-
ability and characteristics of the proposed control strategy in
a pilot plant.

Keywords: Time optimal control, Nonlinear observer,
Aerobic bioreactor, Toxic Wastewater Treatment Plants.

*Trabajo financiado por Conacyt 27530A y 27498T

074

1 Introduccion

Los procesos de tratamiento de aguas residuales indus-
triales deben satisfacer, por un lado, los requerimientos
cada vez mayores de las leyes ecoldgicas y, por otra parte,
es necesario minimizar los costos de construccién y ope-
racién, que cada vez juegan un papel més importante
en la economia de la industria. Para poder satisfacer es-
tos requerimientos son necesarias, ademés de procesos de
tratamiento eficaces, estrategias de control adecuadas.

El tratamiento de las aguas industriales residuales que
contienen compuestos organicos téxicos, tales como las
producidas en las industrias quimicas y petroquimicas,
es dificil de realizar por métodos biolégicos. Muy pocas
instalaciones de tratamiento de este tipo de aguas operan
satisfactoriamente. Los mayores problemas se presentan
debido a la variabilidad del agua residual, tanto en su
composicién como en su flujo (muchas operaciones en
las plantas manufactureras ocurren en forma transitoria:
lavado de los tanques, cambio del producto manufactura-
do, etc.); y debido al hecho de que tales sustancias son
inhibidoras de la actividad de los microorganismos.

Los métodos tradicionales, como los procesos conti-
nuos de lodos activados, tienen serias dificultades para
satisfacer los requerimientos exigidos a los efluentes. Los
procesos discontinuos, en particular los Reactores Dis-
continuos Secuenciales (SBR por sus siglas, Sequencing
Batch Reactor), han demostrado su eficiencia y flexibili-
dad en el tratamiento de aguas residuales con altas con-
centraciones de téxicos (Irvine y Ketchum, 1989; Buitrén
y Ortiz, 1997; Brenner y Chozick, 1992).

Un SBR opera generalmente en cinco fases bien
definidas en el tiempo (figura 1): llenado, reaccién, de-
cantacién, vaciado y tiempo muerto. Durante la fase
de reaccién, los microorganismos en suspensién dentro
del reactor (los lodos activados) mineralizan los compo-
nentes téxicos del agua residual. Las fases de decantacién
y vaciado generalmente tienen una duracién fija basada
en las caracteristicas fisicas de los lodos y del reactor.
La manera en la que se determina la duracién de cada
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una de estas fases se denomina Forma de Operacién, y
tiene un gran impacto en las caracteristicas del SBR. En
la forma de operacién Usual la duracién de cada una de
las fases es constante y fijada con base en la experiencia
del operador. En particular, el llenado se realiza en el
menor tiempo posible y la fase de reaccién se fija sufi-
cientemente larga (regularmente 24 horas) para asegurar
que las sustancias téxicas hayan sido degradadas.

A pesar de sus ventajas sobre los reactores en con-
tinuo los SBR operados en la forma usual adolecen de
dificultades, entre las cuales hay que destacar:

D1 Inhibicién. Dada la naturaleza téxica de las sus-
tancias a degradar se presenta una disminucién en la
capacidad de degradacién de la biomasa ante la presen-
cia de altas concentraciones del sustrato. Esto conduce
a la necesidad de realizar una aclimatacidn previa de la
biomasa a la sustancia téxica para hacerla biodegrada-
ble, y también a fijar los tiempos de reaccién suficiente-
mente largos para asegurar la mineralizacién del téxico.

D2 Choques de concentracién. Cuando se presen-
ta un incremento sustancial e inusual en la concentracién
de entrada del téxico el tiempo necesario para finalizar
la degradacién en tal ciclo se incrementa. Ya que el tiem-
po de reaccién es fijo, puede facilmente ocurrir que no
se lleve a cabo la degradacién completa. Por otro lado si
las concentraciones de téxico son muy altas la biomasa
puede verse seriamente afectada en sus caracteristicas
poblacionales y fisiolégicas e incluso morir.

D3 Desaclimatacién. Este fenémeno consiste en la
disminucién de la capacidad de los microorganismos para
realizar la degradacién debido al ayuno, es decir, a la
falta de sustrato téxico por perfodos largos de tiempo
(Buitrén y Capdeville, 1995). Estos periodos de ayuno
se presentan dado que los tiempos de reaccién se fijan
muy largos, para asegurar la degradacién completa del
sustrato. Es claro que tal procedimiento agrava el pro-
blema de desaclimatacién. ,

D4 Ineficiencia y baja confiabilidad en la ope-
racién. La combinacién de los factores anteriores y la
forma de operacién usual conducen a una baja eficiencia
del reactor en términos de la cantidad de agua trata-
da por unidad de tiempo y por unidad de volumen del
reactor. Adicionalmente las diversas perturbaciones pre-
sentes en la operacién del sistema hacen que no se tenga
ninguna certeza de que el téxico haya sido degradado al
final del ciclo.

En este trabajo se propone una estrategia de control
Sptima para el reactor, que elimina las desventajas ante-
riormente expuestas. Debido a que tal estrategia de con-
trol exige la medicién de todas las variables relevantes
del proceso, en particular la concentracién del téxico en
el seno del reactor, que son dificiles y costosas de medir
en linea, se propone utilizar la medicién de la concen-
tracién de oxigeno disuelto en la fase liquida del reactor,

una variable facil de medir, para estimar las demas va-
riables de estado. Para hacer tal estimacién se propone
un observador de estados no lineal basado en el modelo
matemadtico del proceso.

El objetivo del presente trabajo es demostrar expe-
rimentalmente que la estrategia de control 6ptima se
puede implantar en una planta piloto para el tratamien-
to de aguas residuales téxicas y que se obtienen mejoras
sustanciales en los rubros listados anteriormente.
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Figura 1: Fases de operacién de-un SBR

El resto del trabajo estd organizado de la siguiente
manera. En la préxima seccién se describird el modelo
matemético del reactor y la estrategia 6ptima propuesta.
La tercera seccién describe el arreglo experimental uti-
lizado y los experimentos desarrollados para probar la
estrategia de control propuesta. En la cuarta seccién se
presentaran los resultados més importantes obtenidos y
su discusién. Finalmente se hardn algunas conclusiones.

2 Forma de operacién 6ptima

2.1 Modelo matematico del biorreactor

Las fases de llenado y de reaccién pueden ser descritas
mediante el siguiente modelo, obtenido del balance de
masas en el reactor (Henze et al., 1986):

X: (,LL(S) - Kd - Den) X (]‘)

§= _YLIJ‘(S)X + (Sen — 5)Den (2)
X/S

0= —(%%+b)X+(Oen—O)Den+Kla(OsaO) (3)

V = Qen (4)

dénde, X, S, O son las concentraciones de biomasa, de
sustrato y de oxigeno disuelto; u(S) es la tasa de cre-
cimiento especifica de biomasa; Yx/s, Yx/o son los coef.
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de conversién biomasa/sustrato y biomasa/oxigeno; Kja
es el coef. de transferencia del oxigeno; Ky es la tasa es-
pecifica de mortalidad de biomasa; b es la tasa de res-
piracién enddgena del sustrato; Sen, Oen son las conc.
sustrato y oxigeno en el flujo de entrada; Oy es la con-
centracién de saturacién de oxigeno; De, es la tasa de
dilucién de entrada (D, = 9‘5—“), Qen es el flujo de en-
trada de agua; y V es el volumen de agua en el reactor.
Se denomina sustrato al conjunto de sustancias organicas
disueltas en el agua residual que se desea eliminar (mine-
ralizar). La biomasa es el consorcio de microorganismos
que llevan a cabo la degradacién del sustrato. En este
caso se considera que la biomasa se encuentra en sus-
pensién en la fase liquida del reactor.

Los sustratos de interés en nuestro caso son sustancias
téxicas, que inhiben naturalmente el crecimiento de la
biomasa a concentraciones altas. Esto se refleja en el
modelo matem3tico en que la tasa de crecimiento p(S) se
describe mediante la ley de Haldane (Henze et al., 1986),
dependiente Unicamente del sustrato:

_ HmaxS

donde Kg v K son las constantes de afinidad y de in-
hibicién, y pmax €8 la tasa maxima de crecimiento es-
pecifico. - '

‘Esta funcién es positiva para S > 0, modela la ausen-
cia de crecimento cuando S = 0 6 S — oo (u(0) =
p(+o00) = 0) v ademds posee un méximo p* en S =

S* = /KsK; (véase la figura 2).

,_,
L2 ) U

a

Figura 2: Ley de Haldane

2.2 Control de tiempo minimo

La forma de operacién éptima estd basada en la ley de
control de tiempo minimo para el biorreactor. El obje-
tivo de tal control es realizar las fases de llenado y de
reaccién en el menor tiempo posible, utilizando como
variable de control al fiujo de entrada de agua al reac-
tor D.,. Esta estrategia de control fue propuesta por

s

(Moreno y Buitrén, 1998) y deducida rigurosamente en
(Moreno, 1999). Para una tasa especifica de crecimiento
dada por la ley de Haldane (5) se minimiza el tiempo
si la concentracién de sustrato se mantiene en § = §%,
con lo que la velocidad de degradacién permanece en su
méximo valor (u = p*) el mayor tiempo posible. Esto se
logra controlando el flujo de entrada de agua para que
primero se alcance S* tan rapido como. se pueda, des-
pués se mantenga esta concentracién igualando la tasa
de consumo de sustrato con su tasa de dilucién en el
medio (véase la ecuacién (2): hacer § = 0) y, finalmente,
cuando el reactor se haya llenado, esperar hasta que la
concentracién de sustrato sea menor a un limite inferior
preestablecido. La expresion matemadtica es:

0 si (V = Vmax) 6 (S > S*)
Qen = Qsing 81 (V < Viax) y (5 =57) (6)
Qmax si (V< Vinax) v (S < §%)
dénde,
(VX
Qsing = £ ( )

YX/S(‘Sen - S*) ’

Vmax €8 el volumen maximo alcanzable en el reactor y
Qumax €s el flujo maximo alcanzable por la bomba de ali-
mentacién del reactor. Nétese que esta expresion consti-
tuye una ley de control retroalimentada para el sistema.
En (Moreno, 1999) se propone una ley de control ro-
busta basada en (6) y que es la que se utilizard en la
implantacién real.

2.3 Observador de estados no lineal

Para implantar la ley de control se requiere de la medi-
cién continua de las concentraciones de biomasa, de sus-
trato y del volumen de agua en el reactor. Esta ultima
variable puede medirse simple y econémicamente, mien-
tras que las dos primeras sélo pueden ser medidas fuera
de linea, y requieren de un equipo costoso, sofisticado y
de personal especializado para su manejo. Esto implica
que la estrategia de control 6ptimo propuesta tenga muy
pocas posibilidades de ser aplicada a nivel industrial.

En este trabajo se utilizard la concentracién de
oxigeno disuelto, cuya dindmica describe la ec.(3), para
estimar, mediante un observador de estados no lineal,
las otras dos variables de estado. La concentracién de
oxigeno disuelto se puede medir en linea facilmente, me-
diante un oximetro electrénico, que es un dispositivo
econdémico, confiable, robusto y que no requiere de per-
sonal especializado para su operacién. Estos son factores
muy importantes para asegurar una operacién segura y
confiable de la planta de tratamiento.

La posibilidad de construir un observador de estados
para un sistema no lineal depende de que se satisfagan
ciertas propiedades de observabilidad y algunas condi-
ciones adicionales, que dependen de la metodologia de
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disefio. Un anilisis detallado de tales condiciones para
el biorreactor (ec. 1-3) ha sido realizado en (Moreno
y Vargas, 1999; Vargas, 1999; Vargas y Moreno, 1999).
En sintesis, el sistema en consideracién no satisface las
condiciones requeridas por los métodos usuales de disefio
de observadores, para poder construir un observador
global en la regién de trabajo del sistema. Esto se debe,
esencialmente, al hecho de que el sistema no es observa-
ble para toda entrada. Esto significa que para algunas
entradas ("malas”) hay parejas de estados iniciales que
se hacen indistinguibles. Sin embargo, para toda pareja
de estados iniciales existen sefiales de entrada que los
distinguen, por lo que el sistema es globalmente obser-
vable. Para contrarrestar tales dificultades se han pro-
puesto para el biorreactor diversas soluciones (Vargas y
Moreno, 1999), y se estd trabajando en soluciones més
satisfactorias.

A pesar de las dificultades para el disefio del obser-
vador global se ha propuesto el uso de un Filtro de
Kalman Extendido (FKE) para estimar los estados del
sistema (Moreno y Buitrén, 1998; Vargas, 1999; Vargas
y Moreno, 1999). Aunque su convergencia sélo puede
ser asegurada localmente y no es posible hacerla tan
rapida como seria deseable, el comportamiento es ra-
zonablemente bueno para los fines experimentales (ver
mas adelante) y, para la forma de operar del reactor, el
comportamiento del observador se mejora con cada ci-
clo (Vargas y Moreno, 1998). Este filtro fue probado con
simulaciones digitales y su desempeiio resultaba adecua-
do cuando el error inicial de observacién era suficien-
temente pequefio (Moreno y Vargas, 1999). Con base
en lo anterior se decidié probarlo experimentalmente en
un reactor piloto de laboratorio, obteniéndose resultados
satisfactorios (Vargas et al., 2000), que se muestran més
adelante.

El hecho de que el FKE funcione adecuadamente a
pesar de las dificultades expuestas en el parrafo anteri-
or se puede explicar por las siguientes razones: 1) Las
entradas ”malas”son poco frecuentes en el sistema, v la
ley de control hace muy improbable que se presenten en
la préctica. 2) Las dificultades expuestas son relevantes
para la posibilidad de construir observadores globales.
El FKE es, en cambio, un observador local, vy por las
condiciones experimentales del proceso se puede tener
una gran certidumbre en que las condiciones iniciales
del observador se encuentran cercanas a las verdaderas.

2.4 Estimacion de los parametros del
modelo del biorreactor

El conocimiento de los valores de los pardamteros del mo-
delo del biorreactor es importante tanto para implantar
la ley de control de tiempo éptimo como para la esti-
macién de las variables de estado del sistema mediante el

observador. Esto se puede realizar mediante regresiones
lineales o no lieales a partir de datos de concentracién de
sustrato, oxigeno y de las variables de entrada durante
un ciclo. Estos procedimientos fuera de linea (Soto, 2000)
deben realizarse periédicamente debido a la variacién de
los pardmetros. Sus resultados son confiables para re-
alizar el control del biorreactor pero no necesariamente
para otros fines. Los pardmetros del sistema son especial-
mente variables durante la fase de aclimatacién y cuan-
do se producen cambios fuertes en el proceso. Durante
la operacién normal, sin embargo, las variaciones en la
dindmica del reactor son lentas.

3 DMateriales y Métodos

El sistema piloto estuvo constituido por un reactor en
lotes secuencial (SBR). El reactor empleado fue de acrili-
co con capacidad maxima de 8,5 litros equipado con un
agitador y dos difusores de piedra, colocados en la parte
inferior del reactor, para airear el agua. El tanque fue
cubierto por una chaqueta de acrilico, por cuyo interior
se hizo fluir agua para mantener la temperatura en un
rango de 20 & 2°C. La concentracién de oxigeno disuelto
dentro del reactor fue medida. empleando un oximetro
electrénico YSI 058, que fue conectado a una tarjeta de
adquisicién de datos dSPACE DS1102. Como equipo auxi-
liar se emple6 una valvula solenoide (Marca SMC, nicde-
lo VXD2142) para controlar la cantidad de aire inyecta-
da al reactor. El control de este flujo se realizé a través
de un regulador de presién seguido por un rotametro.
Para el sistema de llenado y vaciado se emplearon dos
bombas perstalticas de flujo variable (Masterflex modelo
7523 — 20), con capacidades maxima y minima de 1750
v 5 ml/min, respectivamente, controladas remotamente
por una computadora personal. Esta también controlaba
el encendido y apagado del aireador y del mezclador. El
controlador éptimo y el observador fueron implantados
en la computadora personal en SIMULINK, MATLAB. El
arreglo experimental puede apreciarse en la figura 3.
Inicialmente fue necesario aclimatar los microorganis-
mos al medio téxico a degradar. Para el efecto se ino-
culé el reactor con un volumen de 7 1 de lodos activa-
dos provenientes del tanque de aireacién de una plan-
ta de tratamiento de aguas residuales municipales con
una concentracién de 2500 mg/1 de Soélidos Suspendidos
Volatiles (SSV). El sustrato empleado fue 4-clorofenol
(4-CF) de grado analitico, como tinica fuente de carbono
y energia, a dos concentraciones Sep,: 175 y 350 mg/1 en
el influjo de agua. Para el correcto funcionamiento del
sistema fue necesario adicionar nutrientes al medio: ni-
trogeno, fésforo y oligoelementos (AFNOR, 1985). En
todos los experimentos realizados se midié la concen-
tracién de sustrato (4-CF) tomando muestras de la fase
liquida del reactor durante la reaccion y se procesaron
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Figura 3: Arreglo experimental. Reactor (1), agitador
(2), bomba de llenado (3), bomba de vaciado (4), vélvula
solenoide (5), rotdmetro (6), valvula de presién (7), tar-
jeta de adquisicién de datos (8), calentador (9), tanque
de alimentacién (10), medidor de oxigeno (11).

fuera de linea usando técnicas colorimétricas— conm~ 4-

aminoantipirina (APHA, 1992). Pe Para-déterminar la con-
centracién de biomasa en diversos instantes se hicieron
suspendidos totales (SST) y volatiles
(SSV) > 1992) También se realizaron anélisis de
carbono orgamco total (COT) al final de la reaccién para
verificar que el sustrato realmente hubiera sido minera-
lizado (Shimadzu TOC-5050) (Vargas et al., 2000).

Se realizaron dos grupos de experimentos con el fin
de comparar las estrategias de control usual y éptima
bajo condiciones de operacién normales y ante picos de
concentracion, respectivamente. En cada uno de ellos se
operan en paralelo dos reactores SBR, que se iniciaron
y operaron bajo condiciones experimentales idénticas,
excepto por la estrategia de control utilizada. Esto se
logré dividiendo la biomasa de un reactor en dos partes y
colocandolas en los reactores del experimento. En todos
los casos los tiempos de decantado y vaciado se fijaron
en 30 y3 minutos, respectivamente, y la temperatura se
mantuvo en 20 £2° C

Experimento 1: Ambos reactores tenfan un volumen
méximo de 7 1, un volumen de intercambio del 60 % y
la concentracién de sustrato en el flujo de entrada Se,
fue de 175 mg/1 4-CF. Uno de los reactores fue operado
mediante la estrategia usual, es decir, la etapa de llenado
se realizé tan rapido como fue posible (5 min) y la etapa
de reaccién se fijé en 24 horas. El otro reactor se ope-
ré mediante la estrategia dptima, siendo las etapas de
llenado y reaccién controladas de acuerdo a la estrategia
de tiempo minimo ya descrita y utilizando la estimacién
de la concentracién de sustrato dada por el observador
a partir de’la concentracién de oxigeno disuelto.

Experimento 2: En este caso el reactor operado me-

078

B 7/«,31; e

diante la estrategia usual tenfa un volumen méximo de 3
1, mientras que el operado mediante la estrategia éptima
tenfa un volumen méaximo de 6 1. En ambos reactores la
concentracién de biomasa inicial fue la misma, el volu-
men de intercambio fue del 60 % y la concentracién de
sustrato en el flujo de entrada Se,, fue de 350 mg/1 4-CF.
Se aplicaron esporadicamente picos de concentracién en
el flujo de entrada con S.,, = 762 mg/1 4-CF.
Definiremos algunas variables de proceso utilizadas
para evaluar sus caracteristicas (Soto, 2000). Si Sey es la
concentracién de sustrato en el efluente en mg/1 4-CF,
T. es el tiempo de reaccién, es decir, el tiempo nece-
sario para que la concentracién de 4-CF se reduzca has-
ta su valor minimo en el reactor, T, es el tiempo de
duracién del ciclo, V es el volumen de agua en el reactor
(en 1), Vit es el volumen de agua intercambiado (enl)y
f = 0,04 es un factor de conversién, entonces la eficten-
cia de degradacién n se determina a partir de la relacion
n= ;——f A su vez la carga orgdnica eliminada Bye,
dada en Kg DQO/m3-d, se calcula mediante la expresién
é;ﬁ"iﬂ—v{",”'*f77y‘c@r’res;ponde,a la cantidad de materia
organica oxidable por volumen 1til de reactor y tiempo
de ciclo degradada. Por otro lado la Tasa especifica de
degradacién q., dada en mg 4-CF/h-g SSV, se calcula
mediante ¢, = &—waii)—‘—' y evalia la actividad de
la biomasa para consumir el sustrato. Una variable rela-
cionada es la Tasa de degradacién volumétrica g, dada
en mg 4-CF/1-h, y se calcula por ¢, = ¢, X.

4 Resultados y discusiéon

4.1 Parametros y calibracién

Bajo las condiciones del Experimento 1 los pardmetros
de la planta fueron obtenidos fuera de linea. En el cuadro
1 se muestran los pardmetros empleados inicialmente.
Para estos parametros S* = 25 mg/1, por lo que el con-

Cuadro 1: Pardmetros del biorreactor

fimax = 0,03h7T Ks = T7,69ng/l
K; = 81,25mg/l Yxis = 0,3 mggs/mgycr
Yxo = 0,85 mgpg/mgace Kg = 00ln!
b = 0,003 Ko = 135h !
Og = 7,0n7! Qmax = 1001/h
Vipax = 7,01 Vmin = 3,01

trolador en la estrategia dptima buscd mantenerla en ese
valor. La concentracién minima para terminar la fase de
reaccién en esa estrategia fue de Sy, = 0,5 mg/1.

Con los pardmetros del cuadro 1 el observador es-
timé satisfactoriamente la concentracién de sustrato en
el reactor. En la figura 4 se muestran los resultados de
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la estimacién de la concentracién de sustrato para tres
ciclos del reactor operado mediante la estrategia opti-
ma, durante los cuales se tomaron muestras para obten-
er el valor real de dicha concentracién. Como se aprecia
la estimacién es bastante buena, considerando que los
parametros del biorreactor eran altamente variables y
que las incertidumbres y los ruidos de medicién son al-
tos en este tipo de sistemas. Debido a que el proceso es
muy variable los pardmetros usados por el observador de-
bieron ser actualizados periddicamente. Esto causa difi-
cultades para la implantacién en un ambiente industrial.
Sin embargo, este problema puede ser resuelto mediante
la utilizacién de algoritmos de identificacién de pardme-
tros, que estédn en su fase de desarrollo actualmente.

Ciclo #39

Ciclo #95 Ciclo #129

o] 0.5 1

Figura 4: Estimacién del sustrato (—) durante tres ci-
clos significativos: comparacién con mediciones hechas a
partir de muestras (—A—).

4.2 Experimento 1

La figura 5 muestra las eficiencias de degradacién de car-
bono orgdnico total y la cantidad de carbono presente
en el efluente (promedio diario) para el reactor operado
mediante la estrategia 6ptima en el experimento 1. Los
resultados muestran que la estrategia de control éptimo
con observador logré eficiencias de remocién promedio
del 95% como COT (Carbono Orgdnico Total) y 5 mg/1
de COT en el efluente. Aunque no se muestra, la eficien-
cia de degradacién de 4-CF fue superior al 99%, con un
promedio de 0,4 mg/1 de 4-CF en el efluente. Esto in-
dica que, siendo el 4-CF la dnica fuente de carbono en
el influente, practicamente todo ha sido consumido por
los microorganismos. Una fraccién del COT se debe a la
mortalidad natural de la poblacién de microorganismos.

La evolucidén de las caracteristicas de la biomasa para
el reactor controlado mediante la estrategia 6ptima du-
rante. el experimento 1 se presenta en la figura 6. Para
un tiempo de retencidn celular de 13 dias nétese que las
concentraciones de sélidos suspendidos totales y volatiles
presentes en el efluente disminuyen hasta valores entre
15 v 20 mg/1, lograndose una disminucién del 50 % con
respecto a los valores iniciales. Esto indica que los lodos
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Figura 5: Eficiencia de degradacién de carbono organico
total (COT) (—A—) y concentracién COT (— e —) en
el efluente para la operacién con la estrategia éptima y
Sen, = 175 mg/1 de 4-CF.

decantan bien y que casi no hay pérdida de ellos durante
el vaciado. Este resultado se comprueba al calcular el
fndice volumétrico de lodos (IVL), que es el cociente del
volumen de lodos sedimentados en una probeta de un
litro 'y la concentracién de biomasa en el reactor. Para
tener lodos con Buenas caracteristicas de sedimentacién,
el IVL debe ser menor a 100 m1/g (Wesley et al., 1992).
Como se observa en la figura 6, esto se logré consisten-
temente e, incluso, se llegaron a alcanzar valores de 40
g/ml. Estos pardmetros muestran la excelente calidad de
los lodos obtenidos en el sistema controlado mediante la
estrategia 6ptima.
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Figura 6: Comportamiento de la biomasa durante el ex-
perimento: Numero de ciclo vs. indice volumétrico de lo-
dos (IVL) (—A~); vs. sélidos suspendidos totales (—e—)
y volatiles (— o —) en el efluente.

En el cuadro 2 se muestran los valores de algunas va-
riables de proceso para el experimento 1 y para ambas
estrategias de control. En la segunda columna aparece
el valor inicial del pardmetro para ambos reactores. En
la tercera columna aparece el valor alcanzado por el
pardmetro para la estrategia usual de control después
de una semana de operacién, mientras que la ltima
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columna muestra el valor alcanzado bajo la estrategia
6ptima de control. El tiempo de reaccién T, decrecié en
un 20% con relacién al valor inicial para la estrategia
6ptima mientras que se incrementa en un 60 % para la
estrategia de control usual. El mismo comportamiento
se observé para las demds variables de proceso. La carga
organica eliminada B,. se incrementé en un 40% con
respecto al valor inicial en la estrategia éptima mientras
que con la estrategia usual se redujo a un 8 % de su valor
inicial! Adicionalmente, la tasa de degradacién especifica
gz se incrementd en un 25 % para la estrategia éptima y
se redujo a un 32 % de su valor inicial para la usual.

Cuadro 2: Variables de proceso de la estrategias éptimas
y usual a 24 h. y con S.,, = 175 mg/1 4-CF

Variables de proceso Inicial Usual Optima
T, [b] 1,2 2 1

¢ [mgd — CF/h — gSSV] 24,8 8 31
qv [mg4 — CF/1 —h] 76,7 20 110
Bye [KgDQO/m® — d] 2,23 0,16 3,1

4.3 Experimento 2

En el experimento 2 se utilizé una concentracién de en-
trada de sustrato de Sen, = 350 mg/1 para ambos reac-
tores y un tiempo de ciclo de 12 h para la estrategia
usual. La figura 7 muestra que con la estrategia éptima
el tiempo de reaccién decrece hasta aproximadamente
2.7 h, mientras que con la estrategia usual éste tiempo
se incrementd hasta méas de 5,5 h. Este resultado implica
una mayor actividad y eficiencia de los microorganismos
cuando se emplea la estrategia propuesta.

Como se observa en la figura 7 la carga orgénica elimi-
nada B, para la estrategia éptima llegé a incrementarse
hasta a 2,7 kgpgo/m® - dia, mientras que para la estrate-
gia usual apenas alcanzé 0,7 kgpgo/m® - dia. La estrate-
gia de control de tiempo 6ptimo casi cuadruplicé esta
medida con respecto a un SBR tipico. Con respecto a
las caracteristicas de la biomasa se observé un compor-
tamiento similar al encontrado en el experimento 1.

Para probar el comportamiento del reactor bajo las
dos estrategias de control ante picos de concentracién,
es decir, ante cambios stbitos de la concentracién de
entrada del sustrato, se incrementé durante un ciclo la
concentracién de entrada de sustrato de Sen = 350 a
Sen = 763 mg/1 v se regresé en el siguiente ciclo a 350
mg/1. El cuadro 3 muestra los valores de algunas varia-
bles de proceso para el ciclo donde se tiene el pico y los
ciclos anterior y posterior. Nétese que para la estrategia
de operacién usual ¢, y g, no sélo disminuyeron durante
el pico sino que también se mantuvieron bajos después
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Figura 7: Tiempo de reaccién (—A—) y carga orgénica
eliminada (— e —) para dos reactores operados con es-
trategias distintas

de este y les tomé algunos ciclos para poder recuperar su
valor original. En cambio, con la estrategia éptima estas
variables no sélo regresaron inmediatamente a su valor
original, sino que su valor se incrementé durante el pico.
Esto dltimo es explicable, ya que la biomasa permanece
durante un tiempo mayor del ciclo en su méxima activi-
dad (cuando S = S*). La eficiencia de remocién n para la
estrategia usual fue baja (84 %) durante el pico, mientras
que con la estrategia éptima se mantuvo en un valor alto
(94 %). La caida en la eficiencia para la estrategia usual
se debi6é a que en las 12 horas del ciclo la degradacién
no pudo ser completada, ya que el sustrato téxico in-
hibe la actividad de los microorganismos y disminuye la
velocidad de la reaccién de degradacion. Esto baja la efi-
ciencia y aumenta las concentraciones de sustrato en el
efluente: Esto no ocurre en el reactor controlado éptima-
mente, ya que la concentracién de sustrato en el reactor
es siempre inferior o igual al valor critico S™*, indepen-
dientemente de la concentracién en la alimentacién. Esto
evita la inhibicién y explica el excelente comportamien-
to del reactor. Las variables de calidad de biomasa y de
operacién corroboran este resultado.

5 Conclusiones

Los resultados experimentales presentados anterior-
mente permiten concluir que la estrategia de control
optimo, basada en un observador de estados, propuesta
en este trabajo no sélo puede ser efectivamente implan-
tada en un reactor piloto sino que también elimina todas
las desventajas D1-D4 de la estrategia de control usual
de un biorreactor aerobio SBR para el tratamiento de
aguas residuales toxicas. En general, con el uso de esta
metodologia se mejoran la eficiencia de degradacién y
todas lag variables de proceso del reactor.
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Cuadro 3: Variables de proceso de la estrategias 6ptimas y usual a 12 h. con valores de S, = 350 mg/1 4-CF antes
y después de un pico de concentracién de S, = 762 mg/1l 4-CF

Variables de proceso Estrategia Usual a 12 h. Estrategia Optima
Antes Durante Pico Después | Antes Durante Pico Después
g [mg 4-CF/h-g SSV] 22 12.6 9.6 13.8 19.4 14
¢y [mg 4-CF/1-h] 49.9 28.7 22 42.7 60 43.4
By, [Kg DQO/m3-d] 0.49 0.93 0.42 1.5 2.2 1.7
n L%] 84 94
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