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PROPUESTA DE CONTROLADOR MPC PARA UN REACTOR UASB

RESUMEN

En este articulo se presenta € disefio de un controlador predictivo lineal basado
en modelo para regular la remocién de materia organica en un reactor anaerobio
de manto de lodos de flujo ascendente (UASB) a escala piloto, en € que selleva
a cabo la degradacion de una corriente de lixiviado diluido proveniente del
Relleno Sanitario La Esmeralda de la ciudad de Manizales (Colombia). El
trabgjo se desarrolla a través de simulaciones numéricas, con € animo de
establecer la viabilidad de aplicar este tipo de control para el sistema de estudio,
partiendo del modelo fenomenoldgico del proceso.

PALABRAS CLAVES. UASB, lixiviados, Control predictivo basado en
model o, variables estado, DQO, SSV, lineadlizacion.

ABSTRACT

This paper presents the design of a linear model predictive controller to regulate
the organic matter removal in an Upflow Anaerobic Sudge Blanket (UASB)
pilot reactor where the degradation of a leachate diluted stream from Manizales
municipal Landfill La Esmeralda is carried out. The work is developed through
numerical simulations, with the aim to establish the feasibility of using this kind
of control for the study system by means of process phenomenon model.

KEYWORDS. UASB, leachate, model predictive control, state variables,
COD,VSS linearization.
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La situacién actual del mundo referente a la disposicién
de residuos sdlidos y liquidos producidos por las
actividades urbanas e industriales, ha hecho necesario €
desarrollo de investigaciones dirigidas a encontrar
aternativas que logren mitigar € problema del impacto
ambiental. Una de las aternativas utilizadas corresponde
al tratamiento bioldgico, en € que una colonia de
microorganismos (biomasa), se encarga de degradar la
materia organica del residuo. Dentro de los tratamientos
biolégicos se encuentra el tratamiento anaerobio; donde
el proceso de degradacion se lleva a cabo por medio de
una serie compleja de reacciones bioldgicas en ausencia
de oxigeno, en las cuales la materia organica es
descompuesta en biogés, biomasa microbiana y materia
orgénica residual [1]. La aplicacion de los sistemas de
degradacion anaerobia se esté consolidando como una
potencial alternativa en relacion a la legidacion de
disposicion de lodos, generacion de energia renovable,
economia y beneficios ambientales sobre las técnicas
convencionales [2]. Una de los disposiciones més
comunes de tratamiento anaerobio corresponde a reactor
anaerobio de manto de lodos de flujo ascendente
(UASB), desarrollado por Lettinga en 1978 [3]. E
UASB Estd4 conformado por tres zonas de operacion:
lecho de lodos, manto de lodos y separador solido-
liquido-gas (SLG), tal como se muestraen lafigura 1. En
el lecho de lodos se presenta e primer contacto entre el
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efluente a tratar y la biomasa. Esta zona es la de mayor
concentracion de lodos. En la zona de manto de lodos la
biomasa se encuentra en suspension, abarcando mayor
volumen que en la zona inferior del reactor. Esta region
tiene un comportamiento de lecho fluidizado o expandido
y finalmente en la region separador (SLG) se separa la
fase gaseosa de la suspensién acuosa.
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Figura 1. Esquema de un reactor UASB.

A pesar de las ventgjas de la degradacion anaerobia, este
proceso tiene inconvenientes de inestabilidad y ademés
presenta dificultades para una operacion Optima; todo
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esto debido alavariabilidad de la velocidad de flujo y de
la composicién del efluente a tratar, por 1o que se hace
necesario contar con estrategias de control que permitan
alcanzar una operacion adecuada[4]. Las estrategias més
aplicadas a este proceso reportadas en la literatura
corresponden a controladores PID, técnicas  difusas,
control por redes neuronales, control adaptativo y control
por linealizacion realimentada [5], por lo que se pretende
estudiar, a través de simulaciones numéricas, la
alternativa de un control predictivo basado en modelo
(MPC) para €l proceso de degradacion de una corriente
de lixiviado diluido proveniente del relleno sanitario La
Esmeralda de la ciudad de Manizales en un sistema piloto
UASB piloto que ha sido operado por un periodo de siete
meses. El lixiviado se considera como un liquido residual
generado por la descomposicion bioquimica de los
residuos, o como resultado de la percolacion de agua en
capas del suelo u otro material sdlido permeable.

El interés de estudiar la alternativa de control predictivo,
surge del hecho de la literatura reporta diversas
aplicaciones de MPC en sistemas petroquimicos y en
refineria  [6], sin embargo la aplicacion en procesos
biolégicos no estd muy difundida. En [7] se realiz6é una
aplicacién sobre un sistema de lodos activos.

2.MODELO DEL SISTEMA

El modelado de sistemas de degradacién anaerobia es una
tarea compleja que involucra e estudio del estado
fisiologico de las bacterias, los fendmenos de
transferencia de las fases presentes, el equilibrio i6nico
de las especies, d régimen de flujo y los efectos
inhibitorios. Un modelo de esta caracteristica es €
desarrollado por la asociacion internacional del agua
(IWA) [8] en el que se presentan 26 variables de estado.
La estructura compleja de este modelo no es apropiada
para aplicaciones de control automético, por lo que se
hace necesario trabgjar con un modelo reducido. La
investigacion realizada en [9] demuestra que es posible
desarrollar modelos ssimples que puedan reproducir de
manera precisa el comportamiento del sistema, y ademas
que pueden ser muy Utiles para € desarrollo de
estrategias de control avanzadas. De lo anterior se
propone un modelo basado en una reaccién  total en
donde € grupo de colonias microbianas, expresadas
como Solidos Suspendidos Volétiles (SSV), se encargan
de degradar la materia contaminante del efluente atratar,
expresada como Demanda Quimica de  Oxigeno
(DQO). Las ecuaciones dindmicas de las variables de
estado del sistema son:

95 _ (0 5)-Yux (1)
dt
% = D(Xo— (1-7)X )+ X @
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Donde:

- S concentracion de DQO a la salida del reactor,
(mg/l).

- So: concentracion de DQO a la entrada del reactor,
(mg/l).

- X: concentracion de SSV en €l reactor, (mg/l).

- Xo: concentracion de SSV ala entrada del reactor,
(mgfl).

- D: factor dedilucion, (d?).

- Y: factor de rendimiento del sustrato,
(mg DQO/MmgSSsV).

- velocidad de crecimiento microbiano, (d™).

- n: eficiencia de sedimentacién del separador SLG.

La velocidad de crecimiento microbiano es representada
apartir de la ecuacién de Monod:

H = Hmax (©)

K+ S
Donde:

- Umax: Velocidad especifica de crecimiento maxima.

- K: medida inversa de la afinidad que presentan los
microorganismos hacia el sustrato. Corresponde a la
concentracion de sustrato a la cua la velocidad
especifica de crecimiento, alcanza € 50% de la
velocidad méaxima.

Los pardmetros del modelo representado en las
ecuaciones (1) - (3) se muestran en latabla 1, los cuales
fueron obtenidos a partir del estudio de la operacion de
un reactor piloto por un periodo de 7 meses. El modelo
se basa en la representacion matemética de un reactor
continuo de mezcla completa, en e que se incluyé el
pardmetro de eficiencia de sedimentacion del separador
SLG paraexplicar laretencion de biomasa en €l sistema.

Y Hmax K i
75 0.7 5522.3 0.94

Tabla 1. Pardmetros del modelo del reactor UASB

3. GENERALIDADES SOBRE EL CONTROL
PREDICTIVO BASADO EN MODELO (MPC)

El control MPC surge de la necesidad de superar los
inconvenientes del control LQG, relacionados con el
manejo deficiente de las restricciones del proceso,
incertidumbres del modelo y las no linealidades de los
sistemas.

Dentro de la primera generacion de la tecnologia MPC se
encuentra la matriz dindmica de control (DMC) primeras
[10], que posteriormente fue maodificado para manipular
restricciones sobre las variables controladas 'y
manipuladas del proceso [11].
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El agoritmo MPC pretende optimizar z
comportamiento futuro de la planta sobre un intervalo de
tiempo (horizonte de prediccién) a partir de la prediccién
de las salidas futuras del sistema para determinar €l valor
de las entradas sobre un horizonte de control, con €
objeto de minimizar e error de las variables de salida
respecto a su valor de consigna (set point) Lo anterior se
Ileva a cabo mediante el esquemailustrado en lafigura 2,
en e que la variable a controlar sigue una trayectoria
para alcanzar €l valor de referencia a partir de una ruta
Optima considerando las restricciones del proceso (figura
3).

Referencia
Entradasy
Salidas pasadas v
— Sdidas predichas +
Modelo '_O

—

Controles

futuros

Optimizador |

Errores futuros

Funcién T T Restricciones

Figura2. Esguemadel MPC.

« 1 »
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Valor de Referencia
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V ariables manipuladas

e

Horizonte

Figura3. Trayectoriadel MPC.

El problema de disefio un controlador MPC se basa en la
optimizacion de una funcion cuadréatica que incluye el
error de la prediccion y el esfuerzo de control. La
funcién objetivo se expresa como:

P 2
ALT(]Lnk)|§1F|y[y(k+ I\k)— r(k+|)]‘ + “
& rtoutes -7
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Donde:

- .l matrices de peso que penalizan componentes
paticulares de las sdidas y las entradas
respectivamente.

- r:vector de vaores de referencia futuros.

- P: horizonte de prediccion.

- m: horizonte de control.

La escogencia de los horizontes de control y prediccion,
se rediza teniendo en cuenta que m debe ser pequefio
para reducir el esfuerzo computacional, pero lo
suficientemente grande para tener un nimero adecuado
de grados de libertad y que P debe ser |o suficientemente
grande para evitar errores en la prediccién, sin embargo
debe mantenerse en un valor prudente para reducir el
esfuerzo computacional .

La optimizacion de la funcion objetivo de la ecuacion 4
minimiza la suma de las desviaciones cuadradas de la
variable controlada de la trayectoria de referencia
(variante en el tiempo), sobre un horizonte de P pasos
futuros. El criterio cuadrdtico penaiza grandes
desviaciones, con € objeto de asegurar que € promedio
de la sadlida permanezca cercano a su trayectoria de
referencia. Sin embargo no siempre es posible mantener
todas las salidas cercanas a sus trayectorias de referencia,
debido a las interacciones inherentes del proceso. Esta
situacion es controlada por la matriz de pesos 77, que
proporciona una contribucién a la suma de desviaciones
de las variables, con e animo de llevar una salida (o
varias) a su valor de referencia. Los movimientos de la
variable manipulada necesarios para llevar a la variable
controlada a su trayectoria de referencia, pueden ser
demasiados severos en la préctica. Esto es superado por
el efecto de lamatriz 7, que tiene como objeto penalizar
los movimientos de la variable manipulada [12]. Las
matrices de peso tanto para la entrada como para salida
constituyen elementos de seleccion para permitir una
correcta accion del controlador.

4. CONTROL MPC PARA EL REACTOR UASB

El presente estudio se redliza sobre un control predictivo
lineal, para lo cual se hace necesario obtener la
representacion lineal en e espacio de estados.
Considerando que la concentracion de biomasa en la
corriente de entrada del reactor permanece constante (en
algunos casos se desprecia [13]), se tiene la siguiente
representacion:

ds’ . .
dt |- S + B D

dx” {x} l:So* (5)
dt

- ]S
Y _C{x*} (6)
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El superindice " indica que las variables se encuentran en
desviacion respecto a un estado estacionario.
Al aplicar el Jacobiano al sistema de ecuaciones1y 2, se
obtienen lasmatrices A, By C.

_p - YHmaXsK _ YHnaSs
A (K +Sg ) K+ Sg
| HmaXSK _pg ), HmaSs | ()
(K+S.)F DL 77)+K+S$
[ s-sg D
5= | Xo-(1-7)X o} ©
c=[ o 9)

Lasvariables Sgy Xsindican el valor delaDQO y dela
biomasa en estado estacionario.

Con D =1.5d*, Xo =250 mg/l, So = 3500 mg/l, el estado
estacionario del sistemaes:

- Sss=476.044 mg/l.

- Xss=10886.54 mg/l.

El objetivo del controlador propuesto es mantener el
porcentaje de remocion de la carga organica (DQO) del
sistema frente a perturbaciones en la concentracion de
DQO a la entrada del reactor en virtud de la
reglamentacion referente a las cargas contaminantes
expresadas en los decretos ambientales [14]; mediante
la manipulacion del flujo de alimentacién, relacionado
con € factor de dilucion mediante la ecuacion (10):

p--_ 1 (10)

F
V TRH
- F: Caudal de alimentacion, (I/d).

- V:Volumen dd reactor, (I).
- TRH: Tiempo deresidencia hidraulico, (d).

A patir de punto de equilibrio expresado con
anterioridad se desarroll6 en € paguete Matlab® un
programa para simular el comportamiento del ciclo de
control. El controlador MPC trabgja bajo € supuesto de
gue las concentraciones de DQO alaentraday ala salida
del reactor son medibles on-line. En la practica, la
demanda quimica de oxigeno es medida off-line a través
de un método de oxidacion a reflujo; aunque ya se han
reportado instrumentos que son capaces de redizar la
medicion en linea a través de espectrometria infrarroja
[15]. Otra alternativa muy atractiva es la utilizacién de
los denominados Soft-sensors, en los cuales es posible
reconstruir €l estado del sistema a partir de la medicién
de algunas variables de saliday €l uso de herramientas de
software. En trabajos previos [16], [17], se ha estudiado
el disefio de observadores para sistemas de degradacion
anaerobia, en los cuales se haidentificado que através de
la medicion del metano producido en las reacciones
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metanogénicas y conociendo los pardmetros de
rendimiento cinético se pueden estimar las variables de
estado Sy X. A En las figuras 4 y 5 se muestra la
simulacién de la respuesta dél ciclo de control, frente a
diversas perturbaciones en So, estableciendo un
porcentaje de remocion de referencia del 80%.
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Figura 4. Comportamiento del controlador para una

perturbacién de escal6n de 2000 mg/l en So. Paralas gréficas de
Sy X, la curva continua representa del sistema No-Linea y la
curva punteada la del sistema linealizado.
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Figura 5. Comportamiento del controlador para una
perturbacién de escalon de -1000 mg/l en So. Para las gréficas
de Sy X, la curva continua representa del sistema No-Linea y
la curva punteada la del sistema linealizado.

Para |las dos simulaciones redizadas, a pesar del error de
estado estacionario, el controlador MPC permite alcanzar
un punto de estabilidad que en términos operacionales es
permitido. De otro lado la capacidad del controlador en la
restriccion de las variables de salida es un factor que
puede ser utilizado para evitar estados operacionales
indeseados como el lavado de biomasa (washout).

Debido al hecho de que lacinética es el factor de mayor
incertidumbre en el modelado de procesos biolégicos y
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gue es variante en el tiempo, se realizd una simulacion
cambiando el valor de zmx a 0.75 d!y conservando las
condiciones de operacion de la simulacion
correspondiente a la figura 4. La respuesta del sistema se
ilustra en la figura 6; de donde se observa la eliminacion
del error de estado estacionario, a diferencia de la figura
4. Esto hace evidente la sensibilidad del desempefio del
controlador respecto alos parametros del modelo.
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Figura 6. Comportamiento del controlador para una

perturbacion de escalén de 2000 mg/l en So, considerando un
valor de sy = 0.75 d*  Paralas gréficas de Sy X, la curva
continua representa del sistema No-Lineal y la curva punteada
ladel sistema lineslizado.

5. CONCLUSIONES

La propuesta de control MPC se muestra como una
alternativa aceptable para la regulacion de la operacion
del sistema de estudio, sin embargo, las no linealidades
del proceso hace que sea necesario continuar con el
estudio de técnicas de control predictivo no lineal. De
otro lado la sensibilidad del controlador respecto a los
parametros cinéticos puede ser superada a través de la
implementacion de algoritmos de estimacion adaptativos
de parametros, en los que se incluya sensbrica virtua
[18] [19].

El trabgjo presentado se fundament6 en el control de la
remocion de la DQO en €l reactor UASB, sin embargo
dada la potencialidad de los sistemas de degradacion
anaerobia para la produccion de energia renovable como
e metano y e hidrogeno [20] se hace necesario la
aplicacién de estrategias de control multivariable, dentro
de las cuaes el MPC puede posicionarse debido a su
capacidad de ponderacién de las variables a controlar;
caracteristica que puede facilitar la optimizacion de la
operacion del proceso desde el punto de vista econémico.
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