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Introduccion

En los bioprocesos industriales, el objetivo principal es maximizar el crecimiento microbiano !y/o
produccién de algin compuesto derivado por un microorganismo. Para lograr esto de manera eficiente, es
necesario mantener un entorno adecuado en todo momento para dichos microorganismos [1].

Por lo cual, el Instituto de Errores Innatos del Metabolismo (IEIM) de la facultad de Ciencias y el grupo de
investigacion de Control, Electronica de Potencia y gestion de la Innovacion Tecnoldgica (CEPIT) de la
facultad de Ingenieria de la Pontificia Universidad Javeriana, desarrollan un proyecto de investigacion con
el fin de disefiar y evaluar estrategias que permitan obtener un sistema automatico que maximice la
produccion de proteinas recombinantes en un biorreactor, a partir del microorganismo Pichia Pastoris, que
es una levadura metilotréfica? capaz de desarrollar una proteina de alta pureza utilizando solamente metanol
como fuente de energia.

Un biorreactor es un dispositivo biotecnolégico que busca proveer internamente un ambiente controlado
(pH, temperatura, concentracion de oxigeno disuelto, etc.) que garantice y maximice la produccién de un
cultivo vivo [2]. Para garantizar el adecuado crecimiento del cultivo en el biorreactor es de vital importancia
la trasferencia de oxigeno, ya que esta se requiere para mezclar los nutrientes y mantener la fermentacién
homogénea. No obstante, el oxigeno en el medio de cultivo es limitado, dado que tiene una baja solubilidad
en las soluciones acuosas, por lo que debe ser alimentado continuamente. Para superar este inconveniente
se emplea como alternativa el desarrollo de leyes de control en tiempo real que manipulen los cambios del
flujo entrante de aire y de la velocidad de agitacion del biorreactor, con el fin mantener el oxigeno disuelto
necesario en el medio de cultivo.

Tomando como base lo anterior, en el trabajo de grado titulado “Sistema de control multivariado para la
concentracion de oxigeno en un biorreactor” [3] se disefid y construyé un esquema de control basado en
maquinas de estados que conmutan entre dieciséis controladores tipo Pl para verificar las condiciones de
operacion del sistema. Para ello, se establecid una jerarquia entre las variables de control (flujo entrante de
aire y velocidad de agitacion), dado que el costo de mantenimiento del variador de velocidad es menor que
el de la valvula, y la transferencia de oxigeno es mas sensible a los cambios en la agitacion. Sin embargo,
el control multivariado present6 inestabilidad en ciertas regiones de operacion haciendo que no fuera
totalmente efectivo.

En otro trabajo de grado titulado “Optimizacién de la produccion de proteinas recombinantes en Pichia
Pastoris basadas en un modelo In Silico” [4], se desarroll6 una estrategia éptima del cultivo para maximizar
el crecimiento de la proteina y de la biomasa®, dando como resultado las trayectorias dptimas de la
concentracion de oxigeno disuelto y del metanol. Este trabajo se efectud con el sistema en malla abierta y
en simulacion, es por esta razon que en el trabajo de grado titulado “Controlador MPC en linea para la
regulacion de metanol y oxigeno disuelto en un biorreactor” [5], se desarrollé un controlador MPC en linea
para la regulacion del metanol y del oxigeno disuelto en el proceso de produccion, dicho controlador estuvo

Y Incremento de todos los constituyentes celulares que conducen a un aumento de masa y del nimero de células.

2 Microorganismo que pueden crecer a expensas de un solo 4&tomo de carbono para su crecimiento.

3 Materia organica originada en un proceso biolégico utilizable como fuente de energia, expresada en unidades de superficie y de
volumen.



en la capacidad de seguir algunas trayectorias dptimas. Sin embargo, el controlador de oxigeno disefiado en
[3] fue muy inestable, sin lograr una alta produccion de proteina y/o biomasa.

Por tanto, el objetivo general de este trabajo es desarrollar una estrategia de control para la concentracion
de oxigeno disuelto, a través de la manipulacién de la velocidad de agitacién y del flujo de aire entrante en
el biorreactor del IEIM. Para ello, se plantearon los siguientes objetivos especificos:

e Caracterizar el proceso de transferencia de oxigeno del biorreactor empleando la sonda de oxigeno
SE 740 de Knick.

e Seleccionar y evaluar en simulacion dos esquemas de control multivariados continuos, capaces de
mantener la estabilidad en el proceso de transferencia de oxigeno del biorreactor.

e Implementar una estrategia de control para la concentracion de oxigeno disuelto en tiempo real, que
posea un tiempo de establecimiento menor a cinco minutos y un sobre impulso inferior al dieciséis
por ciento.

o Disefar un protocolo de pruebas que permita validar el desempefio del controlador implementado
en el sistema embebido CompactRIO.

Con el fin de cumplir con los objetivos planteados, el trabajo esta organizado de la siguiente manera:

Primero una breve descripcion del problema que se aborda. Enseguida, el Capitulo 1 describe el proceso de
transferencia de oxigeno. El Capitulo 2 presenta las dos estrategias de control para la concentracion de
oxigeno disuelto en el biorreactor del IEIM, con sus respectivas validaciones en simulacion. El Capitulo 3
muestra la implementacién del controlador seleccionado en el capitulo 2 y las pruebas experimentales.
Finalmente, se presentan las conclusiones y trabajos futuros.



Descripcion del problema

El proyecto se desarrolla en el IEIM de la Pontificia Universidad Javeriana donde se encuentra el biorreactor
de marca Bioengineering KLF 2000® y el fermentador de 3L Benchtop KLF 2000® de Bioengineering A.G.,
ver Fig. 1.a. Las variables que se miden en el biorreactor son el flujo entrante de aire, el cual es regulado
por un controlador méasico de flujo Smart-Track 100® de Sierra Instruments Inc.; la velocidad de agitacién
gue es regulada por un motor trifasico con controlador de frecuencia variable de Unitech A.G. y la
temperatura que es regulada a 30 °C por un controlador automatico de Bioengineering A.G., como se
muestra en el diagrama P&ID del proceso de la Fig. 1.b.
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Figura 1. b) Diagrama P&ID del proceso.
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La adquisicion de datos se realiza en un sistema CompactRIO 9022 de National Instruments, con un tiempo
de muestreo de diez segundos y con diferentes mddulos de entrada - salida. La manipulaciéon de las variables,
el manejo de las alarmas, la base de datos y los diferentes controladores se encuentran implementados en
un software programado en LabView. La arquitectura de comunicacion del sistema que se maneja durante
el proceso se observa en la Fig. 1.c.

st ten N P
Bi de oxigeno CompacRio P 55 < 8, | Manejo de alarmas
loreactor |- — ='=> . p = ES 53 Bases de datos
5 | L) Ad;msmmn de datos g %’ E § Manipulacién de variables
:EE | L _ @ *g g -§ Puntos de referencia
% g : Valores a los Sefiales de referencia .'E = EE ry
Eg | actuadores | I Variables de manipulacién g %E é Sefiales de referencia
-E g | I del software de Labview Variables de manipulacion
EE L : i i i = = Comunicacian
Sdr T T Panel Bioengineering Software en Labview |« e
Regulador de flujo f— — = — = T Controlador de oxigeno disuelto — = Comunicacion
Sefial de medicion Control de metanol (MPC) 420 mA

Flujo entrante

Figura 1. ¢) Arquitectura de comunicacion del sistema.

En este trabajo se pretende disefiar una nueva estrategia de control para la concentracion de oxigeno disuelto
presente en el biorreactor antes mencionado, con el propésito de mejorar la estabilidad y robustez del sistema
alcanzando asi una mayor eficiencia en la produccién de proteina proveniente del microorganismo Pichia
Pastoris.

Para hacer esto posible se mide la concentracion de oxigeno disuelto usando la hueva sonda de oxigeno SE
740 de Knick y su correspondiente transmisor industrial Stratos Evo A402, la cual tiene un rango de medida
mas amplio (0.05 a 300 %) y un tiempo de respuesta mas corto, que la sonda anterior pO2 de Mettler Toledo
Inc (aproximadamente 10 segundos menos). Adicional a esto, la nueva sonda tiene capacidad de medicion
de oxigeno disuelto con altas temperaturas (T < 85 °C) y presiones, logrando que las condiciones de
operacion de la concentracién de oxigeno disuelto se puedan ampliar y corregir los criterios de desempefio
del controlador anterior [3].



CAPITULO 1

Identificacion del proceso de trasferencia de oxigeno.

En este capitulo se describe el modelo matemético del proceso de trasferencia de oxigeno de un biorreactor.
Ademas, se desarrolla la estimacion del coeficiente volumétrico de transferencia y la aproximacion del
modelo lineal de la concentracion de oxigeno disuelto del biorreactor ubicado en el IEIM.

La transferencia de oxigeno es esencial para garantizar la respiracion aerébica* de los microorganismos
presentes en un biorreactor. Por tanto, la variable fundamental del proceso de transferencia es la
concentracion de oxigeno disuelto (COD), que se define como la cantidad de oxigeno contenido en la fase
liquida del medio de cultivo por unidad de volumen. Dicha variable es necesaria para conseguir un
crecimiento microbiano y asegura las condiciones de equidad energética de las células del microorganismo,
es decir, lograr una alta produccién de biomasa que es lo requerido en el proyecto de investigacion.

La variable COD se ve afectada por diferentes factores que intervienen sobre la dindmica, como los
parametros geométricos del biorreactor, las condiciones de operacion en las que se desarrolla el proceso y
las propiedades fisicas del medio del cultivo como el gas utilizado para aportar el oxigeno. Los
microorganismos que intervienen en el cultivo, en este caso Pichia Pastoris, generan una alta demanda de
oxigeno disuelto para sobrevivir, y de un medio de cultivo rico en nutrientes para poder crecer y
desenvolverse. Por consiguiente, es esencial conocer la dindmica del biorreactor de la Fig. 1.a., donde las
ecuaciones 1.1 al 1.4 expresan el modelo matematico desarrollado [4] de dicho biorreactor.

X(6) = u(t) * X (&) — D(t) * X(t) (1.1)
B Crmet (t) COD(t)
W) = Hmax * 007 + Coner (D) + Koner ” COD(O) + Kop
P() = quro(®) * X(t) — D(t) = P(t) (1.2)
Tpro(t) = a+ b * pu(t) + cu(t)? D(t) = Finy,(t) / V(t)

Fing,(t)

Cimec (£) = 100+ —780= —

0.1 * 1y (t) * X (1) (1.3)
Tmet (t) = 3.17 * pu(t)
V(t) = Fin,,(t) (1.4)

Donde X es la cantidad de biomasa, P es la cantidad de proteina, V es el volumen del biorreactor, C,,.; €S
la concentracion del sustrato, en este caso metanol, y Fin,, es el flujo de entrada del metanol. De igual

4 Es un tipo de metabolismo energético en el que los microorganismos extraen energia de moléculas organicas.
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modo, en la Tabla 1.1 se muestran los valores de las constantes del modelo del biorreactor ubicado en el
IEIM.

Constante Valor Descripcion

Hmax 0.02265 Tasa méxima de crecimiento de biomasa.

Kmet 0.6522 Constante del sustrato de metanol.

Kop 0.95326 Constante de saturacion de oxigeno disuelto.
a 0.0000603339
> 0.0096 Constantes de las tasa de produccion (q,.o)
c -0.0013 pro
d 0.0947

Tabla 1.1. Constantes usadas en el Bioproceso.

Hecha esta salvedad, el proceso de transferencia de oxigeno consiste en colocar en contacto los
microorganismos con el oxigeno disuelto, transfiriéndolo a través de la interface de gas a liquido. Por ello,
se inyecta un flujo de aire al biorreactor, el cual genera una serie de burbujas que se desplazan de abajo
hacia arriba por todo el recipiente efecto de la velocidad de agitacion. Una vez que el oxigeno se ha difundido
por el medio acuoso, este llega a las células de los microorganismos. Por ende, la ecuacién de conservacion
de masa del COD esta dada por 1.5 que depende de la tasa de transferencia de oxigeno (OTR) y de la tasa
de consumo de oxigeno (OUR).

4290 = OTR(t) — OUR(Y) (1.5)

A su vez el OTR depende del valor del coeficiente volumétrico de transferencia (k;a), que se ve afectado
por las condiciones de operacion del flujo de entrada al biorreactor (F;,), expresado en vwm, y de la
velocidad de agitacion de la turbina (w), denotado en rpm, las cuales resultan indispensables para la
optimizacién de la cantidad de biomasa. Igualmente, se tiene la fuerza motriz para la trasferencia de oxigeno
que se expresa como la diferencia entre la concentracion de oxigeno de saturacion (COD*) y la
concentracion real, medidas en gL™!. Por otra parte, el OUR depende de la velocidad especifica de
respiracion (r,,) y de la cantidad de biomasa (X) presente en el biorreactor que es medido en gL~ th™1,
como se ensefia en la ecuacion 1.6.

CODy(t) = kya (Fiu(t), w(t)) * [COD* — COD(t)] — [155(2) * X (£)] (1.6)

Dado que la variable COD solo puede tomar valores entre cero y COD*, es conveniente expresar el cambio
de la concentracion de oxigeno disuelto en términos de porcentaje. Lo que es necesario dividir cada término
de la ecuacion 1.6 entre la concentracion de saturacion que corresponde al 100 % del contenido de oxigeno
disuelto, como se expresa en el modelo de la ecuacién 1.7.

CODy (1) = kya (Fin(6), () * [100y, — CODy, ()] — [100y, * 7 (€) * X (©)] (17)

Igualmente, se debe tener en cuenta que la dindmica del oxigeno es mucho mas rapida que la dindmica de
otros procesos relevantes como la biomasa o la concentracion de metanol.



1.1. Estimacion del coeficiente volumétrico de trasferencia.

Para realizar la estimacion del parametro k;a, se utiliza el método UBB (Unknown But Bounded)
desarrollado en el trabajo previo [3]. El cual radica en una estimacién deterministica que aproxima el error,
debido a una dindmica no lineal y a una incertidumbre desconocida pero limitada. Asimismo, se efecttia una
técnica de eliminacién de gas Ilamada Gassing-out, que consiste en someter el biorreactor a diferentes
condiciones de operacién constante (F;,,, w), para luego desplazar el oxigeno mediante una fase gaseosa®
sin consumo alguno (OUR = 0), es decir, sin la presencia de microorganismo dado que se puede dafiar.

Por tanto, se definidé un conjunto de pardmetros factibles (FPS) que corresponden a todos los valores de
k;a, como se ve en la ecuacion 1.8. De la cual, se sabe que la cota de error () es del 7 %, siendo este el
porcentaje de incertidumbre adecuado para las condiciones de operacion que maneja el biorreactor y que
tiene al menos un valor de k; a compatible con el modelo, esto se demostro en el trabajo previo [3].

FPS ={kya € K+ |y(k «At) = (k + AO| < & k=012,..,N} % =|ka, k|  (19)

Es por esto, que en las ecuaciones 1.9 y 1.10 se muestran los problemas de optimizacion de los limites
superior e inferior para los valores de k;a, proporcionados por las limitaciones fisicas y la experiencia
operativa. Donde k es el nimero de muestras a registrar en cada experimento y « la constante de tiempo de
la sonda de oxigeno.

k;a =maxk;a

(1.9
st |}7(k * At) — COD* + —a’fia eI 4 e‘kba*k*(“)| < 7y
kia =mink,a
(1.10)
s.t. |37(k « At) — COD* + a’jl;(jaea*k*(At) + kLZ_ae—kLa*k*(At)| <7y

Como resultado, el valor 6ptimo estimado del coeficiente volumétrico de transferencia corresponde al
promedio de los extremos del intervalo de incertidumbre (centro del intervalo), como se expresa en la
ecuacion 1.11.

kyar = L2t Ag (1.11)

De acuerdo con lo anterior, se emplea el algoritmo de estimacion del k; a desarrollado en [3] el cual utiliza
agua destilada como medio acuoso para los diferentes experimentos en el biorreactor del IEIM, ya que esta
se asemeja al medio de cultivo del microorganismo Pichia Pastoris.

El primer paso del algoritmo es caracterizar la sonda de oxigeno SE 740 de Knick, esto se logra moviendo
la sonda desde un medio sin oxigeno, con nitrégeno, a un medio completamente saturado de oxigeno, con
O.. En la Fig. 1.1 se muestra la respuesta de la sonda cuando el medio sufre un cambio de gases desde su

5 Esta constituida por un gas de composicion parecida al aire. En el caso del oxigeno disuelto se utiliza nitrégeno.
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posicidn inicial de 6 % (COD minimo del agua destilada) hasta su valor de saturacion del 98.8 %, este
experimento se realizo tres veces identificando el mismo comportamiento.

100 ; ; !

Exp. 1
Exp. 2
Exp. 3

90

80 1

70r

60

501

COD [%]

40 7
30 r Fil 4

20k .:::::: 4

D i i i
0 50 100 150 200 250

Tiempo [s]
Figura 1.1. Comportamiento de la sonda SE 740 de Knick.

Para determinar la constante de tiempo de la sonda se utiliza la metodologia de Smith & Corripio [6], la
cual establece que un modelo de primer orden debe coincidir con dos puntos en la region de la tasa de
cambio del proceso como se expresa en la ecuacion 1.12, el primer punto se encuentra a 0,283 veces el valor
de latasa de cambio del modelo y el segundo punto a 0,632 veces. En la ecuacién 1.13 se formula la relacion
de estos dos tiempos para encontrar el valor de la constante de tiempo.

tl = tO +§ tz = to +7 (112)

T=2x(t;— 1) (1.13)
En la Tabla 1.2 se ven los resultados al aplicar esta metodologia a los tres experimentos realizados
concluyendo que la constante de tiempo de la sonda es de 26,3 segundos y su inverso correspondiente al
alpha es de 0.038.

ty () tz () 7 (s)
Valor Tasa de cambio 26.26 % 58.64 % -
Experimento 1 22.85 39.71 25.29
Experimento 2 23.83 41.31 26.25
Experimento 3 25.88 44.1 27.33
Valor estimado -- - 26.28
Incertidumbre -- - +1.02

Tabla 1.2 Resultados metodologia.
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El segundo paso es definir las condiciones de operacion, estas deben ser tal que satisfagan los requerimientos
de oxigeno del microorganismo. Al realizar el analisis de las limitaciones fisicas del biorreactor se encuentra
que un valor de w inferior a los 200 rpm sin importar los niveles de flujo entrante, ocasionaria un valor de
COD muy bajo lo que es irrelevante para la produccion de proteina. Por el contrario, si se varia el F;, y se
supera los 1000 rpm esto causaria un dafio en la cepa. Por otra parte, el flujo entrante de aire depende en
gran medida a la capacidad de respuesta de la valvula y al volumen del biorreactor, dado que debe existir
1,65 L en el biorreactor para producir un 1 vvm.

Razon por la cual, se escogen veinticinco experimentos correspondientes a cinco velocidades de agitacion
y a cinco niveles de flujo entrante de aire como se exhibe en la ecuacion 1.14, dado que valores inferiores o
superiores afectarian considerablemente la funcionalidad bioldgica de los microorganismos.

= [200; 500; 700; 850; 950],pm  Fin = [0.2;0.5; 1.0; 1.5; 2.0] (1.14)

El tercer paso es emplear el método estatico de Gassing-out que consiste en medir la concentracién de
oxigeno disuelto en el medio con la nueva sonda, para ello, se reduce el COD hasta valores cercanos a 6 %
haciendo pasar nitrégeno gaseoso por el sistema. Una vez se alcance este valor, se suspende el flujo de
nitrégeno y se inicia la aireacion a las condiciones de operacion estables (velocidad de agitacion y nivel de
flujo entrante de aire) para cada experimento. En la Fig. 1.2 se muestra el proceso desarrollado.

1000 - 3.5
I | I s Y
800 | 11
= ! 25 i Gy |
g | = g}
<= 600 | 1 | = 2 |
E N | . _ 3
[+ W
S 400 ‘ | ‘ ‘ | _:% 1.5 [ o
&n [T
1
ZDD — e e SRV —
0.5 -
o o
o 1 2 3 4 o 1 2 3 4
Tiempo [s] =10% Tiempo [s] =104
120 T T T T T T T
100 A .
g N S | .,/ r -' el _ "| |' f I T, rl[
£ sof - I A o | o | - -
de i ! | | \ | | | ||
L (I '. \ -
2 1 HmERE ‘ |
 wl , REEREAY | ]
= ey I | | .
(e 20 H L1 | |I || | \ II‘ ‘ ||I { J L -
Wy \ | U I"\- '| l l ' o " L L |
D 1 1 1 1 1
o] 0.5 1 1.5 2 35 4

Tiempo [s] = 10%

Figura 1.2. Evolucion del COD para los distintos flujos de aire y velocidades de agitacion.

El cuarto paso es obtener para cada experimento el intervalo de incertidumbre y el valor optimo del k; a
(Ecuacion 1.11), por medio del codigo del Anexo A. En las Fig. 1.3 y 1.4 se muestran las curvas Optimas
para cada condicion de operacién como sus respectivos valores en la Tabla 1.3.

12



Kah’

Kalh']

120 T T T T . T T T T T T

—J—w =200 [RPM]
—F—w = 500 [RPM]
w =700 [RPM]
w = 850 [RPM]

—F— w = 950 [RPM]

100 -

60

40 -
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Figura 1.3. Relacion del pardmetro k; a con el flujo entrante de aire.

120

100

80

—F—Fin =02 [VVM]
—F—Fin = 0.5 [VVM]
Fin = 1 [V/M]

Fin = 1.5 [VWM]

—F— Fin = 2 [WVWM]

60 [

40

200 300

400 500

600 700

Velocidad de agitacion [RPM]

800 900

1000

Figura 1.4. Relacion del parametro k; a con la velocidad de agitacién.

® (rpm) \ 0.2 0.5 1.0 15 2.0

Fiy (Wm)
200 6.36 (+ 0.01) | 13.34 (+ 0.06) | 15.13 (+ 0.03) | 16.05 (+ 0.01) | 0.09 (+ 0.04)
500 2211 (+ 2.87) | 28.05 (+ 0.87) | 36.06 (+ 1.43) | 47.61 (+ 0.01) | 52.91 (+ 1.21)
700 26.01 (+ 0.02) | 45.73 (+ 0.01) | 60.05 (+ 0.62) | 76.84 (+ 0.02) | 84.12 (+ 0.01)
850 34.17 (+ 0.04) | 48.13 (+ 0.65) | 68.46 (+ 0.04) | 92.99 (+ 0.03) | 101.98 (+ 0.09)
950 38.75 (+ 0.04) | 47.93 (+ 4.44) | 71.13 (+ 0.05) | 93.75 (+ 0.08) | 109.94 (+ 0.07)

Tabla 1.3. Valores 6ptimos e incertidumbre del k; a.
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En un andlisis general se concluye que existe una dependencia de las variables de w y F;,, con respecto al
parametro k; a, esto permite considerar un controlador multivariable que manipule estas dos variables para
regular la concentracion de oxigeno disuelto presente en el biorreactor.

El ultimo paso es validar la capacidad de interpolacion del modelo estimado con nuevos datos. Para ello, se
utiliza el indice FIT de la ecuacién 1.15 que demuestra la calidad del modelo a partir de dos pruebas como
se ve en la Fig. 1.5.

FIT = 100 (”9‘2”) % (1.15)
ly-3

Donde y corresponde a los datos obtenidos por medio de las pruebas de laboratorio, y son los datos del

modelo estimado, y es el promedio de los datos obtenidos y ||| la norma del argumento. Segun lo

estipulado en [7] un valor superior al 90 % demuestra que el modelo estimado refleja claramente el

comportamiento del sistema.

Para el primer experimento se obtuvo un 90.5 % y para el segundo un 92.3 %, en este sentido se puede
afirmar que el modelo estimado es capaz de representar el comportamiento del proceso de transferencia de
oxigeno y los niveles de incertidumbre.

a) Fin=1.5 vwm w=850rpm b) Fin=0.5 vwm w=500rpm
T — T T T T

100 T P — — 100 T P ——
respuesta del Kla_pt — T
20 [ 14 90 - 7 1
Comportamiento real / ‘ respuesta con K'EL,Dt
o b | a0 // Comportamiento real |
7o 7 70 / 7
/
60 - ] 60 - 1
—_ —_— ;f
OE 50 . QE 50 ; i
(=} (=}
[ L]
awlb | 1 a0 - 1
a0 b e 30 I-‘I ]
20 — 1 20 1
10 R 10 H R
) . . . ‘ . . . . .
o] 50 100 150 200 250 o 100 200 300 400 500 600 700
Tiempo [s] Tiempo [s]
Figura 1.5. Comprobacién del modelo estimado.
1.2 Modelo lineal de la concentracion de oxigeno disuelto.

Como se ha mencionado el COD presenta una significativa no linealidad dado que depende de productos
entre funciones no lineales de sus entradas. Es por esto que al analizar la curva de estimacion de la Fig. 1.4
se observa que existe una relacion lineal entre el k;a y w para diferentes condiciones de flujo entrante
constante, como se expresa en la ecuacion 1.16 donde los pardmetros a 'y b varian con el valor de F;,,.
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(1.16)

kia(t) = {a* w()+b: F; = cte}

En la Fig. 1.6 se muestran las aproximaciones lineales para cada una de las curvas de flujo entrante estimadas

garantizando el minimo error y en la Tabla 1.4 los valores correspondientes a los pardmetros a 'y b.
F;, (vwm) a b R?
0.2 0.04 -1,15 0,98
0.5 0.05 4,52 0.93
1.0 0.07 -0.61 0.97
15 0.11 -6.31 0.98
2.0 0.14 -16.48 0.98
Tabla 1.4. Aproximacion lineal del k; a con respecto a ®
Fin 0.2VVM Firl 0.5VVM Fin1.I}WM Fin1'5WM Fin 2.0VVM
40 55 80 . 100 ; 120
T = = = Aproximacion ! il
] T ‘ ' -+
50 M —+— Valor estimado ; ol I 7/"_
BT . 0r 1 fi
/? Ji 100 I
45t ‘,' I A 80} ; : "?
0+ | ! 60 7! ‘f"f f
a0r [ [1 70+ fi 1 80 I
[1 [t [ A
Iy ! f ';'
=8 B [ sor [’ 60 f / /
' ] / f }
P / f { 60t /
a 1 1 | /
< 27 wr L“ 40 F "" 50T 1 ;f
1 ! y f
/ ] j /
5t -'f i af y 40 - {
1 i if ’.'
15+ './ 30F {/ 54" {
L Ui J L y /
20 ? [/ 30 P {J
I J y wof
0t i wof f y /
wr / 20 !
: 10 : 10 . 10 0 .
1000 0 500 1000 0 500 1000 0 500 1000 0 500 1000
Agitacion [RPM]

Figura 1.6. Aproximacion lineal de las diferentes curvas de Fy,.

Al incluir esta relacion lineal en la ecuacién 1.7 se obtiene el modelo de la ecuacion 1.17, la cual resulta ser
no lineal. Sin embargo, el término [100¢, * 7,,(t) * X(t)] se toma como OUR.,(t), ya que el parametro r,,

varia demasiado a consecuencia de factores externos complejos que no se tienen en cuenta en el modelo

propuesto del biorreactor y no se puede medir, siendo mas eficiente tomarlo como una perturbacion para el

disefio del controlador. Por ende, la concentracion de oxigeno disuelto depende solamente de w y OUR
siendo posible utilizar el proceso de linealizacion alrededor del punto de equilibrio P = [COD.,, OUR,, @]

Al realizar dicho procedimiento se obtiene la ecuacion 1.18.
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CODy,(t) = [a * w(t) + b] * [100q, — CODy, (t)] — [1004; * 75, (t) * X (t)] (1.17)
CODy,(t) = —[a * @ + b] CODy, (t) — OURy(t) + a*[100s, — CODy | @ (t) (1.18)

Por mayor facilidad se encuentra la funcién de transferencia de la concentracion de oxigeno disuelto como
se ve en la ecuacion 1.19, la cual es esencial para disefiar el controlador lineal e invariante con el tiempo
que regule el oxigeno disuelto en todas las condiciones de operacion establecidas anteriormente.

ky ka

CODy,(s) = 0 w(s) + o OURy,(S) (1.19)
Donde:
a * [100y, — CODy] -1 1
k1= — k2=——:—— =
axw+b axw+b a*xw+b

Todas estas observaciones se pueden considerar de manera semejante para la curva de estimacion de la Fig.
1.3, la cual relaciona el k;a y F;,, de forma lineal para diferentes condiciones de velocidad de agitacion
constante.
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CAPITULO 2

Arquitecturas de control.

En este capitulo se explica el disefio de las dos estrategias de control elegidas para regular la concentracion
de oxigeno disuelto en el biorreactor del IEIM, las cuales son capaces de manipular el flujo de entrada de
aire y la velocidad de agitacidn garantizando la estabilidad del sistema. De igual manera, se presentan las
simulaciones de los controladores con el fin de identificar las ventajas y desventajas de cada estrategia.

Para el caso particular de este trabajo, se maneja un bioproceso fed-batch® donde los nutrientes son
alimentados al biorreactor de forma semicontinua. Este proceso se divide en dos fases: una de crecimiento
donde se espera que la biomasa empiece aumentar, para lo cual se ingresa un valor de COD superior al 80%
durante un tiempo, aproximadamente 24 horas. La segunda fase es de induccion (produccion de proteina)
donde se debe garantizar un crecimiento de biomasa 6ptimo para asegurar una alta productividad de proteina
en el biorreactor, dichos pardmetros se optimizaron en [4] con el fin de obtener las curvas deseadas para el
metanol y el COD. Teniendo en cuenta esto, se emplea un controlador de oxigeno disuelto que siga la cuerva
de referencia mostrada en la Fig. 2.

90 T T
80 —
70 [\ —

60 - 7" 7

20 [ "
|
1

0 20 40 60 80 100 120
Tiempo [h]

Figura 2. Curva optima de COD para maximizar la proteina.

El control de oxigeno disuelto representa un importante reto de operacion, debido a que este depende de dos
variables (F;, y w) para lograr el COD deseado, es decir, un sistema MISO. Adicional a esto, el controlador
debe cumplir con ciertos requerimientos para no dafar la cepa y asegurar la estabilidad del sistema durante
todo el tiempo de produccion (varia entre 72 a 120 horas), razon por la cual se decide establecer un sobre

6 Proceso de fermentacion alimentado por lotes.
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pico porcentual inferior al dieciséis por ciento, un tiempo de establecimiento menor a cinco minutos, un
tiempo de retardo que no exceda los dos minutos y que no presente oscilaciones bruscas ante perturbaciones
0 cambios en el punto de referencia.

2.1.  Control de Rango Medio.

Una de las estrategias que mejor se ajusta a estos requerimientos es el controlador de rango medio, ya que
€s una estructura simple que es ampliamente implementada en la industria para sistemas MISO y posee una
desviacion estandar inferior que otros controladores multivariables como el control adaptativo [8]. En esta
estrategia dos controladores SISO estan conectados en cascada donde la entrada mas rapida, en este caso la
velocidad de agitacion, controla directamente la salida (COD) y la otra entrada, el flujo de entrada de aire,
controla el valor de la primera asegurdndose que no sature por medio de un valor nominal de referencia.
Para ello, se plantea una velocidad de agitacion nominal de 450 rpm, ya que es un valor donde la
transferencia de oxigeno alcanza un punto favorable para el desarrollo del microorganismo seguin los
encargados del cultivo, y si se elige un valor cercano a la velocidad maxima de agitacion la entrada al
controlador de F;, serd pequefia durante posibles saturaciones. En la Fig. 2.1 se muestra dicho esquema de
control.

I

I

Modelo del I
Biorreactor I
|

|

I

agitacion 4 OUR%%
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ref - del ’ >O >
oTR% + coD?
coD%  + proceso %
ref

Transmisor sonda
SE740 de Knick

A

Modelo
no linsal

|
|
|
|
|
nomial %O | Control Fy, 2 Modelo -
|
|
f
I
!
|
|

Figura 2.1. Diagrama de bloque del controlador clésico de rango medio.

Sin embargo, el control clasico de rango medio puede ser contraproducente, ya que la dinamica del proceso
hace que las dos variables estén relacionadas entre si. Es por esto que se propone una modificacion a la
estrategia de control, la cual usa el valor de la segunda entrada (F;;,,) como punto de ajuste de la primera
entrada (w) para mantener las dos variables compensadas, como se muestra en la Fig. 2.2.

Para escoger los dos controladores internos de esta estrategia se tuvo en cuenta lo mencionado en [3], donde
la arquitectura de control que mejor se ajusta al proceso de transferencia de oxigeno es una accion
proporcional integral (P1) en paralelo como se muestra en la ecuacién 2.1, ya que garantiza un error nulo en
régimen permanente ante cualquier perturbacion que es lo esencial para un sistema de primer orden con un
segundo polo, proveniente de la dindmica de la sonda de oxigeno expresada en la ecuacion 2.2. Ademas,
agregar una accion derivativa al control no es conveniente cuando se posee una sefial ruidosa que es el caso
de la medicion de oxigeno disuelto disponible en el biorreactor.
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U(s) = (kp +=) E(s) 2.1)

COD(s) = ﬁ CODy,(s) 2.2)
La sintonizacion de los dos controladores Pl esta dado por la interpolacion de un conjunto de controladores
lineales que responden a los cinco puntos de operacién establecidos anteriormente para cada variable de
control. La idea de la interpolacion es poder estimar una funcion f(x) para un x arbitrario, a partir de la
construccidn de una curva que une los puntos ya conocidos, asumiendo que el punto arbitrario x se encuentra
dentro de los limites de los puntos distinguidos [9].
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Figura 2.2. Diagrama de blogue del controlador de rango medio modificado.

Para realizar el conjunto de controladores lineales es necesario establecer el punto de equilibrio del COD,
el cual se toma cuando las dos fases liquido (medio acuoso) y gaseoso (burbujas) se encuentran en equilibrio,
ya que en esta condicion la relacion de la concentracion del gas en el liquido va a mantenerse en un valor
constante siendo este el punto mas estable del sistema segun la ley de Henry [10]. Por tanto, se comprueba
la estabilidad asint6tica para el modelo planteado en la ecuacion 1.17 con el punto de equilibrio establecido
en COD = 0, para ello, se utiliza la funcién candidata de Lyapunov de la ecuacion 2.3 donde al derivar
dicha funcion se demuestra que esta siempre va a ser menor que cero, dado que el valor de OUR es muy
grande en comparacién al del COD como se expresa en la ecuacion 2.4, siendo posible concluir que el error
de COD tendera asintéticamente a cero a medida que el tiempo tienda a infinito.

v = 2 CODy(t)? (2.3)
¥ = CODy,(t) * CODy,(t) = CODy,(t) * ([a * w(t) + b] * [1004, — CODy,(t)] — OURy, (1))
D = (CODy,(t) * [a * w(t) + b] * 1004;) — (CODy, (t)? * [a * w(t) + b]) — (OURy,(t) * CODy(t))
—(OURy,(t) * CODy, (1)) < 0 <0 (2.4)

Teniendo en cuenta lo anterior, se disefi6 el conjunto de controladores lineales para la velocidad de agitacion
por medio de la herramienta Control System Designer de Matlab®, donde cada controlador PI se sintonizé
a partir de la funcion de transferencia planteada en 1.19 la cual varia dependiendo el valor de la constante
de F;,. Adicional a esto, se agrega la dindmica de la sonda y se coloca como limitacion un tiempo de
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establecimiento menor a 10 minutos (0.17 h), ya que este valor hace que los controladores Pl con F,
pequefios (menores a 1 vvm) tengan una mejor estabilidad dado su tiempo de establecimiento alrededor de
9 minutos como se analizo en el capitulo anterior. Las ganancias k, - k; obtenidas y los indices de
desemperfio de cada controlador se muestran en la Tabla 2.1 donde se verifica el cumplimiento del tiempo
de establecimiento (Ts) y el méximo pico porcentual (OV), dado que estos indices se ven reflejados en la
interpolacion. Para méas detalle del procedimiento de sintonizacion de los controladores ver el Anexo B
seccion B.1.

F;, (vwm) k, k; T;=1/k;(h) | Ts(min) | OV (%)
0.2 3.21 54.56 0.018 8.40 1.61
0.5 5.65 103.03 0.009 9.00 7.55
1.0 4.31 93.55 0.011 8.76 8.56
15 3.81 77.63 0.012 3.12 1.87
2.0 2.67 62.17 0,016 4.38 0.15

Tabla 2.1. Caracteristicas del conjunto de controladores para w.

Teniendo las ganancias del conjunto de controladores lineales se realiza la interpolacion de cada una de
ellas, con el propésito de generar un Unico controlador Pl para la velocidad de agitacién que manipule todo
el rango de operacion del flujo entrante de aire (0.2 a 2.0 vvm). La interpolacion que se empleo fue de tipo
splines cubicos, la cual genera una funcién que tenga una primera derivada suavizada y una segunda
derivada continua tanto para los intervalos internos como los puntos conocidos, debido a que esta
proporciona un excelente ajuste a los puntos tabulados y su calculo no es excesivamente complejo. Estas
ganancias se observan en la Fig. 2.3.
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Figura 2.3. Ganancias del controlador Pl para la velocidad de agitacion.
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El segundo controlador Pl que manipula F;, se sintoniz6 manualmente para actuar a bajas frecuencias de
manera que no interfiera con el primer controlador, por ende, se establecid que el conjunto de controladores
Pl tuviera una frecuencia de corte en lazo abierto inferior a 1 rad/h, ya que la frecuencia minima del
controlador primario es de 11 rad/h siendo una década inferior lo mas conveniente para no interferir con el
control de w. Asimismo, el valor de la ganancia del integrador debe ser negativa dado que es un
compromiso de rendimiento para que no se sature el controlador primario.

Para ello, se realiza el mismo procedimiento del controlador anterior a partir de la funcion de transferencia
que relaciona linealmente el k;a con F;, para diferentes valores constante de w como se expresa en la
ecuacion 2.5. Igualmente, en la Tabla 2.2 se muestran los valores de los pardmetros a’y b’ de dicha relacion.

o (rpm) a' b R?
200 1.17 10.58 0,90
500 17.60 19.04 0.99
700 31.49 25.79 0.95
850 39.04 28.54 0.98
950 40.98 29.67 0.99

Tabla 1.4. Aproximacion lineal del k; a con respecto a Fy,.

ka

k
CODy,(s) = Fid Fin(s) + 7 OURy(s) (2.5)
Donde:
. a’ * [1004, — CODy,] o = -1 B 1
e a *Fy,+b' 2T @ xFp + b C d xFp+ b

Por medio de la herramienta pidtune de Matlab® se sintonizé cada controlador PI teniendo en cuenta la
limitacién en la frecuencia de corte (Wc) que estable aproximadamente el ancho de banda del controlador
con la mejor estabilidad posible en lazo abierto, dando como resultado las ganancias k,, - k; y los indices

de desempefio mostrados en la Tabla 2.3.

w (rpm) k, k; T; = 1/k; (h) Wec (rad/h) MF (deg)
200 0 - 0.000063 15873 0.005 89.975
500 0 - 0.000137 7299 0.008 89.976
700 0 - 0.000143 6993 0.008 89.991
850 0 - 0.000183 5464 0.009 89.993
950 0 - 0.000116 8620 0.007 89.994

Tabla 2.1. Caracteristicas del conjunto de controladores para Fy,.

Dado que el OUR se modela con una perturbacion, este lleva a que el rango de operacion de w se reduzca
haciendo que el error en estado estacionario dependa en gran medida de la ganancia del integrador, por lo
tanto, al sintonizar el conjunto de controladores arroja solamente un integrador para cumplir con las
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especificaciones definidas. En la Fig. 2.4 se muestra la interpolacion de las ganancias para que el controlador
de flujo entrante de aire maniobre todo el rango de operacién de la velocidad de agitacion (200 a 950 rpm).
Para mayor detalle del proceso ver el Anexo B seccion B.2.
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Figura 2.4. Ganancias del controlador PI para el flujo entrante de aire.

Disefiados los dos controladores Pl se procede a evaluar la estrategia de control planteada sobre el modelo
no lineal como se muestra en la Fig. 2.5. Para lo cual, se tiene en cuenta las siguientes consideraciones:

1) Lasefal de entrada del sustrato se establece en [4], ya que es la 6ptima para el proceso.
2) Eltiempo de retardo de los actuadores y sensores es de diez segundos (0.0028 h) como el de muestreo.
3) Las condiciones iniciales fueron establecidas por los encargados del cultivo en el IEIM y se comprobé
en [5].
wo =500rpm X, = 60 gbio/l Cpero = 0mlyer/bio
Fino =04vvm P, =0gpro/l Vo = 16501

————
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Figura 2.5. Esquema de control para validar el modelo no lineal en simulacion.
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La Fig. 2.6 muestra el comportamiento de la concentracion de oxigeno disuelto que es capaz de seguir la
referencia en presencia de la perturbacién (OUR), con un méaximo sobre pico porcentual de 14.8 % y un
maximo tiempo de establecimiento de 20 minutos, como se evidencia no se llegdé al tiempo de
establecimiento deseado de 5 minutos, dado al comportamiento del OUR. EIl cual presenta dos fases: una
inicial rapida correspondiente a la aclimatacion del microorganismo, donde la dindmica del COD debe ser
lenta para alcanzar un valor de referencia tan alto (80 %), sino ocasionaria oscilaciones las cuales no son
adecuadas para el desarrollo del microorganismo. En la segunda fase la cual es exponencialmente lenta
debido a las limitaciones de los nutrientes, es necesario que la dindmica también sea lenta para contrarrestar
el efecto del consumo sin que la sefial de COD sufra cambios bruscos. Razon por la cual, se prefirio la
estabilidad del sistema ante el tiempo de establecimiento deseado.

Por otra parte, el controlador Pl del flujo entrante de aire mantiene la sefial de control w por debajo de la
saturacién haciendo que este opera en toda su region lineal y controle rapidamente los cambios en la sefial
de error, la cual tiende a cero. Sin embargo, a las 111.4 horas de actividad se alcanza una condicion de
saturacién, ya que se consigue el maximo valor de OUR para regular, y si se bajara el suministro de aire al
biorreactor la concentracidn de oxigeno disuelto disminuye a una tasa equivalente al consumo de oxigeno
haciendo imposible lograr la biomasa Optima establecida en [4].
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Figura 2.6. Respuesta del controlador de rango medio.

En la Fig. 2.7 se observa el comportamiento de la biomasa y de la proteina cuyo valor maximo es de 159
gbio/ly 1.83 gpro/l correspondientemente, lo cual es éptimo segun lo investigado en [4] haciendo que el
controlador de rango medio cumpliera su propésito de regular el COD. Cabe resaltar que el volumen
méaximo alcanzado fue 2,692 L, lo cual hace que no halla derrames o contaminacion en el biorreactor.
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Figura 2.7. Respuesta del crecimiento de biomasa y proteina.

2.2.  Control Predictivo basado en Modelos (MPC).

El control predictivo basado en modelos es una técnica de control avanzado para procesos industriales que
ha tenido una gran acogida en la ultima década, la principal ventaja es su capacidad de manejar procesos
multivariables y la posibilidad de considerar las limitaciones de los actuadores y demas variables del proceso
[11], como es el caso de este trabajo.

El controlador utiliza el modelo matematico lineal para determinar el valor de la sefial de control prediciendo
las salidas futuras, mediante las salidas pasadas y el estado actual del sistema durante un horizonte de
prediccion (N, ). Este calculo se realiza sobre marcha resolviendo un problema de optimizacion que
encuentra una estrategia de control con el minimo costo posible y que cumpla con todas las restricciones
establecidas por el sistema, para lo cual s6lo se implementa el primer paso de la estrategia. Luego el estado
del sistema es muestreado nuevamente y todos los calculos se repiten con base al nuevo estado actual, dando
lugar a una nueva estrategia control y nuevas predicciones [12].

Para el adecuado desarrollo del MPC es necesario el uso de un modelo explicito del proceso, por tanto, se
emplea la técnica de linealizacion sucesiva, la cual consiste en re-linealizar el modelo no lineal en cada
instante de muestreo (AT) para proporcionar un modelo lineal que considere las condiciones presentes en el
proceso [13]. El esquema de control se muestra en la Fig. 2.8
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Figura 2.8. Esquema de control del MPC.

Para establecer el modelo de prediccion es necesario que el sistema linealizado propuesto este en espacio
de estados discreto, sin embargo, las matrices A4 y B dependen del pardmetro constante F;,, como se
enuncia en la ecuacion 2.6.

CODo,(t) = A(Fip) CODy(t) + B(Fin) w(t) + By OURy, (L)
Vi = € CODy,(t) (2.6)
Donde:
A= —[a(Fy) *@+b] B=a(Fy,)* (1004, —CODy) Bg=-1 €C=1

Por lo cual, se afiade una pseudo entrada F;,, (t) que esta conectada a la variable de control F;,, (t) logrando
gue las matrices A y B puedan tomar los valores numéricos de los parametros a y b de acuerdo con la
informacién dada por esta nueva entrada [14] [15]. Para discretizar el espacio de estados se utiliza el método
de Tustin que preserva la estabilidad y la posicién de cada uno de los puntos correspondientes a la respuesta
en frecuencia [16], obteniendo el sistema discreto de la ecuacién 2.7.

Wy
CODy,, ,, = A CODy,, +B [fink] + By OURy,,
Vi = C COD%k (27)
Para mantener la sefial de salida tan cerca como sea posible de la sefial de referencia (CODy,, ), se agrega

un nuevo estado que utiliza la notacion incremental del esfuerzo de control (Auy) de la ecuacién 2.8 para
cada una de las interacciones, con el fin de obtener el sistema aumentado de la ecuacién 2.9.
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Wy
U = I:“Fink:l Auk = Uk — Ug-—1 (28)
CODyyy| [A B 0] CODwy| [B 0]rpg, 1 [Ba
we |[=]0 1 0| @k-1 |+|1 0 [AT- ]+ 0 [OURy,
Fin, 0 0 1l|Fin,_, Mtk 0
x+1 A —x B By
CODy,,
ye=[€ 0 0] Wr-1 (2.9)
¢ Finge_q

Por tanto, la ley de control del NMPC estéa representada por la funcién de costo que minimiza el error
cuadréatico medio de la trayectoria de seguimiento y del esfuerzo de control, que esta sujeta a las restricciones
sobre los limites de las variables manipuladas del proceso como se expresa en la ecuacién 2.10. Siendo Q
el peso de ponderacion del error de seguimiento, al que se le asigna un valor de 1000 para darle prioridad al
seguimiento de la referencia, mientras que R penaliza los cambios que se produzcan en las entradas siendo
una matriz diagonal de dimensiones 2x2 con un valor de 1, haciendo que las entradas puedan variar su valor
rapidamente alcanzado antes la referencia, por lo cual son los parametros de sintonizacién de la ley de
control.

Np-1
min — 2 2
Ko D @llyiess =Ty [,* + Rlldugeil,
i=0

s.t. Xi+1 = A X + B Auy + By OURy,,
Aup = up —Up_q
200 < wy <950
02<Fip, =<2
(2.10)

Para modificar la funcion de costo y las restricciones de manera que sean funcion unicamente del esfuerzo
de control, se utiliza la expresion de las salidas futuras de la ecuacion 2.11 la cual se sustituye en la funcion
de costo establecida en la ecuacion 2.10, obteniendo un nuevo problema de optimizacién cuadratico que
depende Unicamente de las entradas a calcular como se evidencia en la ecuacion 2.12. Para mayor detalle
de este proceso de transformacion revisar el Anexo C seccion C.1.

Yk = Sy x0k +My Auk +Mb OUR%k (211)
Donde:
CA C By CB 0 w0
2
s=| € | m=| AP | wm| 4B ap g
C ANp~1 C ANv~1 B, CAM 1B CcA 2B - CB
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min T T T
pu, A (R+MyTQMy) Auy +2(Sy Xop + My OURy,, = CODy, ) Q My A ) 1y
s.t. M, Auy < Uiy
Donde:
umax
[ 1 0 -I Umax — Uo
| . : _ [950]
| 0 1] Umax — Uny-2 tmax =1 2
My =|_; 0| Uim =1 —tmin 200
| : . : I —Umin + Uy Umin = [
R ; 0.2
0o - -1 :
|~ Umin T uNp—Z_

Donde Q y R son matrices semidefinidas positivas que penalizan las desviaciones de la sefial de salida a la
referencia y de las variaciones de las entradas, respectivamente, como se muestra en la ecuacion 2.13.

Q - 0
Q= [ ] R=
0 - Q

R - 0 A
Do :leeﬂfo (2.13)

nNp x Ny o - Rererp

El tiempo de muestreo para sistemas con dindmicas lentas conviene elegir intervalos de control con tiempos
elevados, ya que se reduce considerablemente el costo computacional, adicional a esto, los tiempos de
muestreo pequefios no mejorarian el seguimiento de la referencia ni la calidad de la respuesta del sistema.
Por tanto, se escoge en base al tiempo de establecimiento del sistema, de manera que el tiempo de muestreo
sea equivalente a 20 intervalos de control y mas rapido que el establecido en el control de metanol [5], por
lo que se ha asignado un AT de 0.2 minutos (0.0033 h). El horizonte de prediccion es el intervalo de tiempo
futuro dentro del cual se consideran las desviaciones futuras de la salida respecto a la referencia, cuanto
mayor sea el N, mas se adelantara el sistema a cambios futuros en la referencia. Por ende, se elige acorde
con el tiempo de establecimiento a 20 veces el tiempo muestreo dando un valor de 4. La eleccién de los
pardmetros de sintonizacion se ha llevado a cabo de acuerdo con las recomendaciones en [17].

En contraste con lo anterior se crea el Algoritmo 1 donde se definen los pasos que se deben dar para el
controlador MPC. La solucion del problema de optimizacidn cuadréatica se lleva a cabo por medio de la
funcién quadprog de Matlab®.

Algoritmo 1. Controlador MPC para la concentracion de oxigeno disuelto.

- Se inicia el proceso, fijando todos los parametros de sintonizacion del controlador (N, AT, @, R).
- Se fijan las condiciones iniciales del proceso.

: Se obtiene el valor del estado actual del sistema.

: Se linealiza el modelo y se discretiza.

- Se estima el nuevo valor del estado x;,.

- Se encuentras las matrices del modelo de prediccion (S,, My, Mp).

: Se resuelve el problema de optimizacion cuadrética, obteniendo el Auy, 6ptimo.

: Se calcula la entrada de la iteracion actual u;, = u,_1 + Auy y se envia la sefial a la planta.

: Se vuelve al punto 3 hasta que se termine el proceso.

OCoO~NOOOTP~,WN -
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Con el fin de evaluar el desempefio del controlador MPC disefiado, se realiza la simulacion en Matlab®
como se ve en la Fig. 2.9 teniendo en cuenta las mismas tres consideraciones de la estrategia de control

anterior, a partir del cddigo mostrado en el Anexo C seccion C.2 que sigue el Algoritmo 1.
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Figura 2.9. Esquema de control para validar el modelo no lineal en simulacion.
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Figura 2.10. Respuesta del controlador MPC.

El resultado se presenta en la Fig. 2.10 donde se observa el comportamiento de la concentracion de oxigeno
disuelto que tiene un maximo sobre pico porcentual de 15.3 % y un tiempo de establecimiento maximo de
25 minutos, como se analiz6 en la estrategia de control anterior no es posible lograr un Ts de 5 minutos, ya
que la dindmica del sistema es demasiado lenta para omitir la perturbacién del consumo en este lapso de
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tiempo. Acorde con lo anterior, en las primeras diez horas el controlador no es capaz de alcanzar el punto
méaximo del COD de referencia, dado que se requiere un F;, elevado lo que genera un aumento en el
consumo de energia, para lo gue no se obtiene un valor éptimo de las entradas. Otro punto crucial es cuando
se satura el sistema en las noventa horas donde se pierde por completo el seguimiento de la referencia,
haciendo que la biomasa y proteina bajen considerablemente como se muestra en la Fig. 2.11.
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Figura 2.11. Respuesta del crecimiento de biomasa y proteina.

Por otro lado, se analiza que el controlador MPC es correcto para procesos con dinamicas lentas, ya que
este tipo de controladores permiten reducir los tiempos muertos entre la actuacion y la respuesta del sistema,
tomando la decision en funcion de la evaluacién previa del sistema.

2.3.  Comparacion y seleccion de la estrategia de control.

Para realizar el adecuado analisis de las dos estrategias de control se enumeran las ventajas y desventajas
de cada una, teniendo en cuenta los siguientes aspectos: estabilidad, costo computacional, implementacion
en la planta e indices de desempefio, los cuales estan comprendidos en el grafico comparativo de la Fig.
2.12. Dichos aspectos son determinantes en este trabajo para seleccionar la estrategia de control.

Para el caso del controlador de rango medio las ventajas son:

e Al tener dos controladores SISO en el procedimiento de disefio de la estrategia, los controladores
se pueden ajustar de manera convencional e implementar mas facil en el software desarrollado en
LabView.
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e Mejora la estabilidad y eficiencia del proceso tipo MISO.

e Utiliza la dinamica rapida del controlador primario (w) para regular el proceso a través del
controlador segundario (F;,,) evitando que se sature en los cambios bruscos de la referencia.

e Presenta mejores indices de desempefio que el controlador MPC, logrando cumplir eficientemente
el objetivo especifico del trabajo.

Y las desventajas son:

e Cuando se llega a la saturacién del sistema solo se puede esperar que baje el consumo del
microorganismo o se adicione algun agentes que lo haga, pero no por manipulacion directa del
controlador.

e Lainterpolacion cuenta simplemente con cinco condiciones de operacion haciendo que la eficiencia
del método no sea tan alta.

Indicadores de desempefio

Error RMS F
0 5 10 15 20 25 30
Error RMS Ts (min) Ov (%)
HNMPC 6,97 25 15,31
M Rango medio modificado 2,35 20 14,81

Figura 2.12. Comparacion entre las dos estrategias de control.
Para el otro caso de estudio correspondiente al controlador MPC las ventajas son:

e Tiene la capacidad de anticipar acontecimientos futuros y tomar acciones de control consecuente.

e Las sefiales de control encontradas se ajustan a los rangos definidos en el andlisis dindmico
garantizando condiciones éptimas.

e Logra mantener la estabilidad del sistema ante la perturbacion del sistema.

e A pesar del alto sobre pico porcentual logra mantener un tiempo de establecimiento inferior a la
media hora.

Y las desventajas son:

o El inconveniente principal con esta estrategia es que se requiere un modelo del proceso con alta
fiabilidad para conseguir un sistema de control mucho més estable.
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e El costo computacional es mayor al proporcionado por el controlador de rango medio.

e La implementacion de esta estrategia requiere una gran sincronia con el controlador de metanol
propuesto en [5], ya que se utiliza el estimador de biomasa para predecir el consumo del
microorganismo.

Para concluir, las dos estrategias de control mejoran la estabilidad y trabajan en un rango de operacién mas
amplio que el control de Gain Scheduling disefiado en [3], igualmente, su implementacién es mas sencilla
ya que no se necesitan maquinas de estado ni la sintonizacién de dieciséis controladores SISO. Por tanto, la
estrategia que se seleccioné fue el controlador de rango medio para la implementacion en el sistema real,
dado que tiene las mayores ventajas en este proceso.
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CAPITULO 3

Implementacion de la estrategia de control.

En este capitulo se explica el esquema de control implementado en el software de LabView® y el protocolo
de pruebas que se sigui6 para comprobar la veracidad del controlador seleccionado en el capitulo dos en
la planta real (Biorreactor del IEIM), teniendo en cuenta las demas estructuras del programa.

Para implementar la estrategia de control seleccionada de rango medio, se cred una estructura While como
se muestra en la Fig. 3 en el host del programa desarrollado previamente en LabView®, donde se encuentran
los dos controladores Pl 'y las condiciones iniciales del sistema. Estas aplicaciones se iran realzando hasta
que la condicion de repeticion sea “false” que estd dada por el comando de activacion del controlador de
oxigeno disuelto de la interfaz grafica. Dentro de este bucle se tiene un Timer para que el While se repita
cada 500 milisegundos, dando espacio a las demas estructuras del programa.
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Figura 3. Esquema de control implementado en LabView®.

Los controladores Pl se efectuaron de acuerdo a la estructura de la ecuacion 3.1, donde se utilizé un bloque
de integracion predefinido en LabView® para integrar en cada segundo el error de seguimiento de forma
numérica. En cuanto a las ganancias k,, y k; se desarrollé un VI para cada controlador como se observa en
las Fig. 3.1 y 3.2, donde se encuentra una estructura tipo mathScript con la interpolacion del conjunto de
controladores como se explicé en el capitulo dos. Cabe aclarar que la sintonizacién de los controladores Pl
se realizo en horas, por lo que su implementacion en la planta real de la ganancia k; debe dividirse en 3600
para que la parte integral este en términos de segundos. Adicional a esto, se coloc6 un limitante en la salida
de los controladores por seguridad del sistema.

Pl =kyxe(t)+ k;* [e(t) dt (3.1)
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95 CONTROL DE AGITACION
CWI(L,:)=[3.21 54.56];
CWI(2,:)=[5.65 102.03];
CW(3,:)=[4.31 83.55];
CW(4,:)=[3.81 77.63];
CW(5,:)=[2.67 62.17];

W 0 o~ &h LBl pa

Zeinterpolacion del controlador de flujo
F=[02051152];

10 wf=0.2:0.01:2;

11 Cont_ws=interpolatel d(F, CW,xf,'spline’);

13 [mf, pfl=min(abs(xf-fin));
14 Kp==Cont_w(pf,1);
15 Ki=Cont_w(pf,2);
16 Ti=Ki/2600;
Td=0;

p=pf;

nivel w

% CONTROL DE FLUJO
CF(L,1)=[-0.000063]:;
Cf(1,2)=[-0.000137];
CF(L,3)=[-0.000143];
Cf(1,4)=[-0.000183];
Cf(L,5)=[-0.000116]:

Zeinterpolacion del contrelador de flujo
EW=[250 -50 -250 -400 -500];
xf=-500:0.01:250;
Cont_f=interpolatel d(EW, Cf xf, 'spline’);

[mnf, pfl=min(abs(xf-e));
Ki=Cont_f(pf);

Kp=0;

Ti=Ki/3600;

Td=0;

p=pf:

Figura 3.2. Esquema de las ganancias del controlador de flujo entrante de aire (flujo.V1).

Como se menciond anteriormente, se implementd una aplicacion para las condiciones iniciales del sistema
con el fin de asegurar un arranque adecuado del controlador de COD, para ello, se utiliz6 el bloque Elapsed
Time que especifica cuanto tiempo debe trascurrir para establecer un “True” y dar asi comienzo al
controlador de rango medio. En este caso se escogié diez segundos, ya que es lo que tarda en actuar la
valvula y el motor.

3.1.  Protocolo de pruebas

Para validar el funcionamiento del controlador de rango medio disefiado e implementado en el programa de
LabView®, se decidid realizar dos pruebas en el biorreactor del IEIM: Una en agua destilada para comprobar
el adecuado funcionamiento de los actuadores ante la ley de control y que fuera capaz de superar
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perturbaciones (realizadas experimentalmente dado que no hay consumo), y la otra en el cultivo (con los

microorganismos) para tener un resultado concreto del funcionamiento de dicho controlador y analizar
adecuadamente los indices de desempefio.

La prueba en agua destilada tuvo una duracion de 34 minutos, para la cual se coloc6 un setpoint de 86 %
con el fin de comprobar si el controlador es capaz de alcanzarlo y estabilizarse en este valor ante la
perturbacién de consumo, sin ocasionar un esfuerzo en la valvula de entrada de aire y en el motor de la
velocidad de agitacion, ya que una de las limitantes del control Gain Scheduling de [3] era que su punto
maximo de operacion correspondia al 50 %. La perturbacion de consumo fue estimada a partir de la biomasa

con un valor fijo de 1.8 ml,,,../Ly;, para la concentracién de metanol, dado que este valor no cambia en
este lapso de tiempo en una operacién real.

Concentracion de oxigeno [%]

Flujo de aire [wym)]

1000

Agitacion [rpm]

Tiempo [min]

Figura 3.3. Respuesta del sistema en agua destilada.

En la Fig. 3.3 se observa el comportamiento de la concentracion de oxigeno disuelto con sus respectivas
sefiales de control donde la velocidad de agitacion trata de mantenerse en su valor nominal de 450 rpm,
identificando que esta variable no llega a saturarse gracias al controlador PI del flujo entrante de aire que
cambia acorde al error de la velocidad de agitacion como se muestra en la Fig. 3.4.
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100
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500
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Figura 3.4. Errores del controlador en agua destilada.
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Comprobado el funcionamiento de los actuadores a partir de las variables de control, se analiza la estabilidad
del sistema donde el controlador responde rapidamente y vuelve al valor de setpoint ante la perturbacién de
consumo. Por tanto, el rango de operacion de la concentracion de oxigeno disuelto aumenta
aproximadamente un 40 %, haciendo que el controlador de rango medio disefiado sea efectivo.

La segunda prueba correspondiente al cultivo que tuvo una duracion de 6 horas cuyo setpoint es la referencia
optima establecida en la Fig. 2 proveniente del controlador MPC disefiado en [5], sin embargo, esta sefial
se realiz6 de forma manual dado que se presentd inconvenientes en la ejecucién de este controlador. El
resultado del controlador de rango medio se muestra en la Fig. 3.5 donde se logra un seguimiento de la
referencia con un error en estado estable aproximadamente nulo. Para cuantificar este resultado se realiza
la simulacion con esta nueva sefial de referencia como se muestra en la Fig. 3.6.
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Figura 3.5. Respuesta de la concentracion de oxigeno disuelto en el cultivo.
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Figura 3.6. Respuesta de la concentracion de oxigeno disuelto en simulacion.
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En la primera hora de cultivo se muestra que el seguimiento no es exacto y alcanza un error significativo,
ya que una cantidad elevada de oxigeno en la etapa inicial motiva al microorganismo a consumir una mayor
parte, haciendo que el controlador no puede contrarrestar este efecto tan rapido como se contempl6 en la
simulacién (cinco minutos), sin embargo, se demostrd que una vez pase este efecto el controlador sigue la
referencia con una estabilidad aceptable sin afectar la produccion de biomasa y proteina.

Ts (min) oV (%) T. retardo (min) Error RMS (%)
Cultivo 13 12 0.25 2.02
Simulacion 17 13.7 0.3 2.2

Tabla 3.1. indices de desempefio del controlado en el cultivo.

Los indices de desempefio se muestran en la Tabla 3.1 los cuales son menores a lo estipulado en la
simulacién como se expone en la Fig. 3.7, logrando que el controlador disefiado cumpliera con la mayoria
de las restricciones. Una de las posibles razones de esto, se debe a la aproximacion del consumo (OUR)
realizada en simulacién, ya que no se tuvieron en cuenta ciertos factores externos que intervienen en esta
variable. Hay que mencionar que el tiempo de establecimiento no llegd a ser menor a los cinco minutos por
lo que se explicd en el capitulo dos, pero si disminuyo considerablemente concluyendo que el controlador
fue efectivo en el cultivo.
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Figura 3.7. Respuesta de la concentracion de oxigeno disuelto en simulacion.

Por otra parte, el flujo entrante de aire sube rapidamente a valores cercanos al punto de saturacién (2 vvm)
siendo este inferior a lo contemplado en simulacion como se observa en la Fig. 3.9, donde se concluye que
la estimacion del consumo de oxigeno es menor. Razén por la cual, en simulacion el controlador de
velocidad de agitacion genera un mayor esfuerzo haciendo que w oscile en su valor nominal y alcance su
punto de saturacion (950 rpm) a los 280 minutos, sin embargo, en el cultivo se consigue que el controlador
primario de velocidad de agitacion no se sature y operare cerca de su valor nominal como se muestra en la
Fig. 3.8.
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Figura 3.9. Variables de control en simulacion.
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Conclusiones.

El objetivo de este trabajo fue desarrollar una estrategia de control para la concentracion de oxigeno disuelto
en un biorreactor que fuera capaz de manipular dos variables de control, flujo entrante de aire y velocidad
de agitacion, con el fin de que el sistema siguiera una sefial de referencia con la mejor estabilidad posible,
mejorando asi el controlador Gain Scheduling disefiado en [3].

Por lo cual, se implement6 una nueva sonda de oxigeno SE 740 de knick que da una respuesta mas rapida
(aproximadamente de 20 segundos) y certera, logrando que la sefial medida de la concentracion de oxigeno
disuelto ingresada en la estrategia de control en tiempo real sea méas estable que con la sonda anterior. Para
escoger dicha estrategia de control se hall6 el modelo deterministico del proceso de transferencia de oxigeno
a partir de los datos experimentales generados en el biorreactor del IEIM con la nueva sonda, donde se
obtuvo un modelo con un indice FIT superior al 90 % aproximandose al sistema real.

Tras analizar el proceso de transferencia de oxigeno y tener en cuenta que el sistema a controlar es MISO
(multiples entradas Unica salida), y que requiere de un proceso de linealizacion alrededor de diferentes
puntos de operacién para tener un modelo lineal se consider6 relevante la utilizacién de un control avanzado,
ya que permite tener una menor variabilidad y mantener las variables de control en las regiones de operacion
establecidas por las limitaciones fisicas del biorreactor. Razén por la cual, se eligié el controlador de rango
medio con una modificacion de dependencia y el controlador MPC.

A partir de los resultados en simulacion de los dos controladores se puede concluir que el disefio planteado
tiene varios aspectos sobresalientes, en el caso del control de rango medio se obtuvo un sobre pico
porcentual de 14.81 %, un error rms de 2.35 y un tiempo de establecimiento de 20 minutos, el cual no
cumplioé con lo deseado de 5 minutos pero se considerd aceptable, dado que no fue posible conseguir un
mejor tiempo de establecimiento que mantuviera la estabilidad y omitiera la perturbacién de consumo.
Igualmente, se demostrd que al seguir la sefial de referencia que optimiza la produccion de proteina de [4]
con estos indices de desempefio se logra maximizar este parametro que es el objetivo final del proyecto de
investigacion de instituto y del CEPIT. Para el otro caso de estudio correspondiente al controlador MPC se
obtuvo respuestas muy similares, sin embargo, presentd inconvenientes con los cambios en la sefial de
referencia producidos a las 60 horas de produccion, haciendo que la biomasa y proteina bajen
considerablemente de su punto maximo.

Al analizar estos resultados se concluyé que la mejor estrategia es el controlador de rango medio, ya que
satisface la mayor cantidad de requerimientos establecidos en los objetivos de este trabajo. Al implementar
dicha estrategia en LabView® se hizo de manera sencilla y funcional dandole una ventaja adicional.

Para validar el comportamiento de este controlador se realiz6 dos pruebas una en agua destilada para
verificar el adecuado funcionamiento de los actuadores ante la ley de control, la cual fue satisfactoria
identificando que el esquema de control implementado mantiene la estabilidad del sistema ante la
perturbacién de consumo (estimada). La segunda prueba fue con el microorganismo Pichia pastoris en
cultivo donde se logro el adecuado seguimiento de la sefial de referencia con el minimo error en estado
estable, asimismo, se obtuvo un sobre pico porcentual de 12 %, un error rms de 2.02 y un tiempo de
establecimiento de 13 minutos, los cuales son menores a lo estipulado en la simulacion.
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A partir de lo mencionado anteriormente, se puede concluir que el controlador de rango medio disefiado
esta en la capacidad de manejar por completo los rangos de operacion de las variables de control, asi como
de regular la concentracion de oxigeno disuelto desde el 10 % hasta el 86 % mejorando el controlador Gain
Scheduling.

Por altimo, se proponen trabajos futuros como la implementacion de sensores virtuales para la biomasa y el
consumo (OUR) que darian una mejor aproximacién en el modelo deterministico, otro seria mejorar el
optimizador del control MPC para poder implementarlo en el biorreactor y validar realmente cuél de los dos
controladores es mejor en un cultivo.
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